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RESUMO 

 

ANDRADE, Taynara Souza de. Hidrogenólise do glicerol a propilenoglicol em meio 

básico utilizando catalisadores de Ni-Cu suportado em zeólita Y e Nb2O5/Al2O3. 

Dissertação (Mestrado Acadêmico em Engenharia de Processos Químicos e 

Bioquímicos) – Escola de Química, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de 

Janeiro, 2019. 

 

 

A hidrogenólise de glicerol é uma das possíveis rotas de conversão de glicerol a 

produtos de alto valor comercial. Esse estudo investigou a produção de propilenoglicol 

(1,2-propanodiol) a partir de glicerol em meio básico (NaOH) utilizando catalisador 

bimetálico de níquel e cobre e monometálico de níquel ou cobre (20% em massa de 

cada metal) suportado em zeólita Y e em Nb2O5/Al2O3, em sistema reacional de fluxo 

contínuo durante um período de 30 h e sem adição externa de H2. Foi investigado o 

efeito de diferentes razões molares de NaOH/glicerol (0:1; 0,25:1 e 0,5:1) na produção 

de propilenoglicol utilizando como catalisador o bimetálico de Ni e Cu suportado na 

zeólita Y. Os catalisadores foram preparados pelo método de impregnação úmida e 

caracterizados por fluorescência de raios X (FRX), difração de raios X (DRX), 

adsorção-dessorção de N2, redução à temperatura programada (TPR) e dessorção a 

temperatura programada de NH3 (TPD-NH3). Os testes catalíticos foram realizados 

durante 30 h a 260 °C/46 bar, utilizando solução de glicerol a 20 % (v/v), 1,25g de 

catalisador, vazão de alimentação de 0,041 mL min
-1 

que corresponde a velocidade 

espacial WHSV (weight hourly space velocity) de 2 h
-1

. A razão molar de 

NaOH/glicerol que apresentou o melhor rendimento a 1,2-propanodiol foi a razão de 

0,5:1. Nesta razão molar utilizando o catalisador NiCuNaY, obteve-se elevadas 

conversões global (>95 %) e a produtos líquidos (>70 %), com seletividades a 1,2-

propanodiol acima dos 40 % e com rendimento a 1,2-propanodiol na faixa dos 32 %. O 

principal subproduto da hidrogenólise do glicerol a 1,2-propanodiol na presença de base 

foi o ácido lático, o qual apresentou um rendimento de até 51 % no teste catalítico 

realizado com o catalisador CuNaY. As maiores conversões de glicerol a produtos 

líquidos e rendimentos a 1,2-propanodiol foram obtidos a partir dos catalisadores 

bimetálicos e, entre os suportes avaliados, os catalisadores suportados na zeólita Y 

apresentaram os maiores rendimentos a 1,2-propanodiol. Todos os catalisadores 

sintetizados apresentaram boa estabilidade e sem indícios de desativação catalítica 

durante o período avaliado.  

 

Palavras Chaves: propilenoglicol, glicerol, hidrogenólise. 
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ABSTRACT 

 

ANDRADE, Taynara Souza de. Hydrogenolysis of glycerol to propyleneglycol in 

alkaline medium using zeolite Y and Nb2O5/Al2O3 supported Ni-Cu catalysts. 

Dissertation Academic Masters in Engeneering of Chemical and Biochemical 

Processes) – Escola de Química, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de 

Janeiro, 2019. 

 

 

The hydrogenolysis of glycerol is one of the possible routes of glycerol conversion to 

products of high comercial value. This study investigated the production of 

propyleneglycol (1,2-propanediol) from glycerol in alkaline medium (NaOH) using 

bimetallic nickel and copper catalyst and monometallic nickel or copper catalyst (20 

wt.% of each metal) supported on zeolite Y and Nb2O5/Al2O3, in continuous flow 

reaction system over of 30 h and without extern addition of H2. It was investigated the 

effect of different NaOH/glycerol molar ratios (0:1; 0.25:1 e 0.5:1) on the production of 

propyleneglycol using as catalyst Ni and Cu bimetallic supported on zeolite Y. The 

catalysts were prepared by the wet impregnation method and characterized by X-ray 

fluorescence (XRF), X-ray diffraction (XRD), N2 adsorption-desorption, temperature-

programmed reduction (TPR) and temperature-programmed desorption of NH3 (NH3-

TPD). The catalytic tests were performed during 30 h at 260 °C/ 46 bar employing 20 % 

(v/v) glycerol solution, 1.25 g of catalyst, feed flow of 0.041 mL min
-1

 corresponding to 

the space velocity (WHSV) of 2 h
-1

. The NaOH/glycerol molar ratio which presented 

the highest yield to 1,2-propanediol was the ratio of 0,5:1. At this molar ratio using the 

NiCuNaY catalyst, were obtained highest glycerol conversions (> 95%) and liquid 

product (>70 %), with selectivity to 1,2-propanediol above 40% and yield to 1,2-

propanediol in the range of 32 %.  The main subproduct of hydrogenolysis of glicerol to 

1,2-propanediol in alkaline medium was lactic acid, which showed a yield of up 51 % in 

the catalytic test perfomed with the CuNaY catalyst. The highest conversion of glycerol 

to liquid products and yields to 1,2-propanediol were obtaneid from bimetallic catalysts 

and, among the evaluted supports, the catalysts supported on zeolite Y showed the 

highest yields to 1,2-propanediol.  All synthesized catalysts showed good stability and 

no evidence of catalytic deactivation during the evalueted period.  

 

Keywords: propyleneglycol, glycerol, hydrogenolysis. 
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Capítulo 1. Introdução 

 

A utilização de combustíveis fósseis tem proporcionado uma preocupação global 

em relação a danos ambientais, a questão geopolítica e a escassez de recursos, devido ao 

fato de serem não renováveis e estarem relacionados à emissão de gases poluentes, 

principalmente aos associados ao aquecimento global. Com o intuito de incentivar a 

utilização de insumos renováveis que possam substituir, pelo menos parcialmente, os 

combustíveis fósseis, como carvão, petróleo e gás natural, pesquisadores e empresas 

têm voltada sua atenção para os biocombustíveis.  

 O biodiesel surgiu como uma alternativa viável em termos de combustível 

renovável por ser obtido da biomassa e apresentar compatibilidade de mistura com o 

diesel de petróleo. A principal rota de obtenção do biodiesel é a partir da 

transesterificação de óleos ou gorduras com álcool (metanol ou etanol), usando catálise 

básica (geralmente, NaOH ou KOH) (MOTA et al., 2009). A partir da reação de 

transesterificação obtém-se, além do biodiesel, a glicerina que é o principal subproduto 

do processo. Estima-se que para cada 90 m
3
 de biodiesel produzido por 

transesterificação são gerados, aproximadamente, 10 m
3 

de glicerina. O termo glicerol 

aplica-se somente ao componente químico puro 1,2,3-propanotriol. O termo glicerina 

aplica-se aos produtos comerciais purificados, normalmente, contendo pelo menos 95% 

de glicerol (MOTA et al., 2009). 

 Conforme a Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis, em 

2018 a produção de B100 foi aproximadamente 5,3 milhões de m
3
 e a expectativa é de 

que a produção de biodiesel cresça mais nos próximos anos. De acordo com a produção 

nacional de biodiesel apenas de janeiro a julho de 2019, foram produzidos 

aproximadamente 3,2 milhões m
3 

de biodiesel. Ou seja, a produção em larga escala de 

biodiesel nesse ano contribuirá para o aumento excessivo de glicerol no mercado, 

tornando-o um produto de baixo valor agregado. Com a intenção de transformar esse 

produto em outro de alto valor, pesquisadores têm desenvolvido rotas tecnológicas de 

conversão catalítica. 

A conversão do glicerol na indústria química a outros produtos ocorre por via 

fermentativa, que é um processo caro, de baixo rendimento e ambientalmente inviáveis 

pelas normas atuais (UMPIERRE & MACHADO, 2013). No entanto, outras rotas são 
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possíveis como: oxidação, desidratação, carboxilação, reforma a vapor, hidrogenólise, 

acetalização, entre outras.   

Um dos processos estudados e carente por novas pesquisas é o processo de 

hidrogenólise do glicerol, onde é possível produzir o 1,2-propanodiol, também 

conhecido como propilenoglicol, o qual é um produto químico de alto valor agregado 

que pode ser utilizado em produtos farmacêuticos, alimentos, cosméticos, tintas e ração 

animal, entre outros (DASARI et al., 2005). A partir de 2013 a produção global de 

proprilenoglicol cresceu 8 % e ultrapassou 2,18 milhões de toneladas. Um dos 

principais impulsionadores desse crescimento foi a nova unidade de produção de 

proprilenoglicol da Dow na Tailândia, com capacidade anual de cerca de 150.000 

toneladas por ano (MERCHANT RESEARCH & CONSULTING, 2019A).  Prevê-se 

que o tamanho do mercado de proprilenoglicol atinja 4,7 bilhões de dólares em 2024, 

contra 3,8 bilhoes de dólares em 2019, a uma taxa de crescimento anual composta de 

4,4% (MARKETS AND MARKETS, 2019B). 

A rota comercial de produção do propilenoglicol é pela hidratação do óxido de 

propileno. Mas existem várias rotas a partir de matérias-primas renováveis, sendo a 

mais comum através da hidrogenólise de açúcares ou álcoois a altas temperaturas e 

pressões na presença de um catalisador metálico que produz propilenoglicol e outros 

polióis inferiores (DASARI et al., 2005).  

Nesse trabalho foi estudado o processo de hidrogenólise do glicerol. Esse 

processo de produção é amplamente aceito na literatura e pode seguir por rota ácida ou 

rota básica, dependendo das condições reacionais empregadas. Ambas as rotas são 

seguidas de processos de desidratação e hidrogenação. No entanto, a grande maioria dos 

trabalhos encontrados na literatura sobre hidrogenólise do glicerol utiliza H2 externo, o 

qual é necessário para a etapa de hidrogenação. Visando um processo autosustentável, 

avalia-se nessa pesquisa a produção in-situ de hidrogênio, com a utilização de um 

catalisador apropriado para a reforma do glicerol, e além disso, o catalisador deve ter 

atividade para hidrogenação. 

 Os catalisadores de cobre, de acordo com a literatura, são mais seletivos ao 

propilenoglicol na reação de hidrogenólise do que os catalisadores de níquel (LI et al., 

2014 e NAKAGAWA et al., 2010).  Porém, os catalisadores a base de níquel propiciam 

a formação de hidrogênio por serem catalisadores que apresentam boa atividade 

catalítica na quebra de ligações C-C, O-H, C-H dos orgânicos oxigenados, como o 

glicerol, ao invés, das ligações C-O e, além disso, tem boa atividade em promover a 
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retirada do monóxido de carbono adsorvido pela reação de deslocamento gás-água 

(reação de “shift”) (HUBER et al., 2003). Esses fatores contribuem para que não haja a 

necessidade de uso de hidrogênio externo ao sistema. Já os catalisadores a base de cobre 

são importantes para o processo de hidrogenólise, visto que, possuem boa atividade 

catalítica neste processo. Gandarias et al. (2011) relataram que o processo de 

hidrogenólise do glicerol requer catalisador bifuncional com sítios ativos para a 

desidratação do glicerol e sítios metálicos para a hidrogenação do acetol. 

 Os suportes catalíticos utilizados para reação de hidrogenólise reportados na 

literatura como os mais usuais são alumina, sílica e outros óxidos (titânio, zinco, céria). 

Poucos trabalhos fazem uso da zeólita e da gama alumina (γ-Al2O3) associado a óxido 

de nióbio (Nb2O5), proporcionando a formação de um suporte catalítico misto para 

hidrogenólise de glicerol, com boas propriedades como estabilidade térmica, elevada 

área específica e acidez. 

Neste trabalho foi escolhido como suporte catalítico a zeólita Y, que é altamente 

ácida devido às ligações dos grupos hidroxilas (Si-OH-Al) (MITTA et al., 2018) e a 

Nb2O5/γ-Al2O3 que na literatura é apresentada com um bom desempenho catalítico para 

reforma de glicerol (MENEZES et al., 2018).  

 

1.1 Objetivo:  

 

O objetivo deste trabalho é investigar a produção de 1,2-propanodiol a partir do 

glicerol, utilizando catalisadores a base de Ni e Cu suportados em zeólita Y e Nb2O5/γ-

Al2O3 em sistema reacional de fluxo contínuo e sem a adição de hidrogênio externo. 

 

1.2 Objetivos Específicos:  

 
- Preparação dos catalisadores pelo método de impregnação úmida e caracterização; 

- Realização dos testes catalíticos em reator de leito fixo durante 30 h a 260 °C/46 bar, 

utilizando solução de glicerol a 20 % (v/v), 1,25g de catalisador, vazão de alimentação 

de 0,041 mL min
-1 

que corresponde a velocidade espacial WHSV (weight hourly space 

velocity) de 2 h
-1

; 

- Avaliação da melhor razão molar NaOH/glicerol do teste catalítico com o catalisador 

NiCuNaY utilizando as razões 0:1, 0.25:1 e 0.5:1;  
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- Determinar a conversão global de glicerol, conversão a líquidos, conversão a gás e a 

produção de 1,2-propanodiol através dos parâmetros de seletividade e rendimento e dos 

compostos químicos produzidos durante a reação de hidrogenólise; 

- Avaliar o desempenho do níquel, do cobre e da liga metálica (NiCu) na reação; 

- Avaliar as propriedades e o desempenho dos suportes catalíticos;  

- Identificar o catalisador com melhores resultados a hidrogenólise de glicerol a 1,2-

propanodiol, nas condições reacionais empregadas através da análise dos produtos.  

 

1.3 Estrutura da Dissertação:  

 
 A seguir, é apresentada a estrutura da dissertação, descrevendo de forma suncita 

o conteúdo apresentado em cada capítulo.   

 No Capítulo 2 é descrita uma revisão bibliográfica acerca do assunto, pontuando 

os principais trabalhos embasados na escolha do tema e nas condições experimentais 

utilizadas. 

 No Capítulo 3 é apresentada a metodologia científica adotada na preparação e na 

caracterização dos catalisadores suportados em zeólita Y e Nb2O5/Al2O3. Além, dos 

testes catalíticos e a quantificação de produtos e reagentes obtidos. 

 No Capítulo 4 são demonstrados os resultados e discussões de todas as análises 

de caracterização e dos testes catalíticos, avaliando-se o efeito da razão molar 

NaOH/glicerol.  

 E por último, o Capítulo 5 abrange as conclusões e as sugestões para trabalhos 

futuros.  
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Capitulo 2. Revisão Bibliográfica 
 

2.1 Biodiesel: definição, contexto atual e produção   
 

 Com o aumento da demanda por combustíveis renováveis devido ao grande 

apelo à proteção ambiental, o conceito de “biorrefinarias pelo mundo” tem ganhado 

força no mercado. Esse termo hoje em dia é bastante usual no setor da indústria química 

e existe uma ampla gama de biorrefinarias produzindo muito produtos químicos 

diferentes, um deles é o biodiesel (ALMENA et al., 2018).   

 Ramos et al. (2003) relataram que o biodiesel é um substituto natural do diesel 

de petróleo que pode ser produzido por fontes renováveis como óleos e gorduras. É 

definido como um éster monoalquílico de ácidos graxos derivados de lipídeos de 

ocorrência natural e pode ser produzido, juntamente com a glicerina, através da reação 

de triacilgliceróis com etanol ou metanol, na presença de um catalisador ácido ou 

básico. 

Do ponto de vista químico, o óleo vegetal usado na produção de biodiesel é um 

triglicerídeo que na presença do catalisador sofre uma transesterificação formando três 

moléculas de ésteres metílicos ou etílicos dos ácidos graxos, que constituem o biodiesel 

em sua essência, e liberando uma molécula de glicerina, conforme Figura 2.1. 

 

Figura 2.1: Produção de biodiesel (MOTA et al., 2009). 

 

De acordo com a Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis, 

a produção de biodiesel tem aumentado a cada ano, principalmente devido a adição 

compulsória do biodiesel no óleo diesel. Conforme boletim mensal da ANP, até maio de 

2019 existiram 51 plantas produtoras de biodiesel autorizadas pela ANP para operação 

no país, correspondendo a uma capacidade total autorizada de 23.475,02 m
3
/dia. Há 

ainda 2 novas plantas de biodiesel autorizadas para construção. Com a finalização das 

obras e autorização para operação, a capacidade total de produção de biodiesel poderá 
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ser aumentada em 1.850 m
3
/dia, representando um acréscimo de 7,88% na capacidade 

atual (ANP, 2019C). 

A produção brasileira de biodiesel puro (B100) iniciou por volta de 2005, e de 

acordo com os dados apresentados de janeiro a 2006 a novembro de 2019 na Figura 2.2, 

observa-se uma tendência crescente na produção e comercialização do biodiesel desde 

então. Esta tendência crescente está associada ao aumento da adição do biodiesel ao 

óleo diesel ao longo dos anos. Por exemplo, em março de 2018 passou de 8 % (B8) para 

10 % (B10), e em agosto de 2019, a ANP aprovou o aumento para 11 % (B11). E, de 

acordo com os dados fornecidos, existe a expectativa que a produção brasileira de 

biodiesel em 2019 apresente um crescimento de mais de 10 % em relação ao ano 

anterior, onde foram produzidos cerca de 5,35 milhões de metros cúbicos. 

 

 

Figura 2.2: Produção de biodiesel B100 no período de janeiro de 2006 a novembro de 

2019 (Adaptado de ANP, 2019D). 

 

Segundo o relatório publicado pela REN21 (Renewable Energy Policy Network 

for the 21
st
 Century) em 2017, o biodiesel (FAME- éster metílico de ácido graxo) e o 

etanol tiveram a maior produção como combustíveis renováveis de 2007 a 2017, na 

faixa de 3,5 exajoules, como observado na Figura 2.3. Já o HVO (óleos vegetais 

hidrotratados)/HEFA (ésteres bioprocessados e ácidos graxos) tiveram uma menor 

produção nesse período. Esses compostos são produzidos via hidroprocessamento de 

óleos e gorduras, processo alternativo a esterificação para produzir diesel a partir de 

biomassa. O HEFA pode ser usado em todos os motores a diesel e possui uma série de 

benefícios em relação ao FAME, como emissão reduzida de NOx, melhor estabilidade 

de armazenamento e melhores propriedades de fluxo a frio (ETIP Bioenergy, 2019E).    
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Figura 2.3: Evolução da produção de biodiesel e etanol no período de 2007 a 2017 

(Adaptado de REN21, 2017). 

 
 Com o aumento da produção de biodiesel, consequentemente, existe um 

aumento na disponibilização de glicerol no mercado. Portanto, o mercado precisa 

adaptar-se a esse excedente gerado, a fim de encontrar uma aplicação nobre para o 

excedente de glicerol produzido. 

 

2.2 Glicerol: suas propriedades e seu mercado 
 

 O glicerol, também conhecido como 1,2,3-propanotriol, é um composto líquido, 

incolor, inodoro, de sabor adocicado, um pouco mais denso que a água, insolúvel nos 

hidrocarbonetos, solúvel em álcool e água e bastante viscoso. Esse composto foi 

produzido pela primeira vez pelo químico sueco Carl W. Scheele em 1779 (BEATRIZ 

et al., 2011). A Figura 2.4 mostra a estrutura molecular do glicerol. 

OHOH

OH

 
Figura 2.4: Estrutura molecular do glicerol. 

 

É uma matéria prima que pode ser empregada em diversos setores das indústrias 

de cosméticos, saboaria, farmacêutico, alimentício, entre outros. O glicerol foi 

identificado pela DOE (Departamento de Energia dos Estados Unidos) como um dos 12 
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principais “building blocks” químicos, que pode ser derivado do açúcar e convertidos a 

produtos químicos ou materiais de alto valor agregado. Além disso, o glicerol é o 

principal subproduto da produção de biodiesel por transesterificação (MARIS & 

DAVIS, 2007). Estima-se que a cada 90 m
3
 de biodiesel produzido por 

transesterificação de óleos vegetais são gerados aproximadamente 10 m
3
 de glicerina 

com baixo teor de pureza (MOTA & PESTANA, 2011). 

 A glicerina oriunda da produção de biodiesel (glicerina bruta vegetal) apresenta 

cerca de 20% de impurezas. Dependendo desse grau de pureza, a diferença no preço 

torna-se significativa. No ano de 2005, o preço médio da glicerina chegou a R$ 3,00 o 

quilo, em 2011 o quilo estava entre R$ 1,60-1,70 (BIODIESELBR, 2019F).  Segundo a 

consultoria norte-americana Persitence Market Research (PMR), o mercado global de 

exportação de glicerina deverá crescer e passará a movimentar US$ 2,1 bilhões a partir 

de 2024. A exportação de glicerina processada pela Allog (Empresa de transporte 

internacional) cresceu 46% no ano de 2018 em comparação ao ano de 2017. O Brasil 

encerrou 2018 com mais de 373,7 mil toneladas de glicerina exportadas, números 

divulgados pelo Ministério da Indústria, Comércio Exterior e Serviços (MDIC) 

(ALLOG, 2019G).  

O grande interesse de pesquisadores pelo glicerol pode ser observado em função 

do número de artigos e patentes publicados no mundo. Uma busca realizada em uma 

base de dados, Scopus, observa-se que pesquisando a quantidade de artigos baseados 

pelo termo “glycerol”, no título do artigo, resumo e palavras chaves, encontra-se 

116.610 arquivos, equivalendo a 89,6% somente a produção de artigos científicos nas 

áreas de engenharia, química, energia e materiais e igual a 662 arquivos utilizando o 

termo “glycerol and hydrogenolysis”, também em títulos, resumo e palavras chaves, 

equivalendo a 83,8% a produção de artigos científicos nas áreas de engenharia, química, 

energia e materiais. Observa-se ainda que de 1990 a 2018 a produção de documentos 

contendo ambos os termos “glycerol and hydrogenolysis” apresenta-se de forma 

crescente, Figura 2.5.  

Analisando a Figura 2.5, observa-se que o aumento da produção de documentos 

em 2005 confere ao mesmo ano de início do Programa Nacional de Biodiesel - 

ampliação das atribuições da ANP. Mesmo a base de dados Scopus sendo uma base de 

arquivos global, observa-se uma boa relação com os acontecimentos nacionais. Em 

2008 o crescimento nacional foi ainda mais expressivo devido à adição obrigatória de 2 

% (v/v) de biodiesel (B2) no óleo diesel (ANP, 2019H), assim como a Figura 2.5 mostra 
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um aumento na produção dos documentos após esse ano. O percentual de biodiesel 

adicionado ao diesel vem aumentando e atualmente utiliza-se 11% de biodiesel ao 

diesel como percentual mínimo, podendo conter de 11 a 15% de biodiesel no diesel 

conforme a aprovação da ANP (BIODIESELBR, 2019I). 

 

Figura 2.5: Produção de documentos por ano da base de dados Scopus buscando pelos 

termos “glycerol and hydrogenolysis” (SCOPUS, 2019J). 

 

Com o aumento crescente da produção de biodiesel, o glicerol tornou-se um 

excedente, gerando uma desvalorização do seu valor no mercado. Com isso, 

pesquisadores começaram a desenvolver formas de transformar essa matéria prima a 

produtos de maior valor agregado.  

Os setores industriais vinculados aos segmentos alimentícios, farmacêuticos e de 

cosméticos são os principais mercados consumidores do glicerol e dos seus derivados, 

cuja projeção de consumo e aplicações mais importantes pode ser considerada com base 

na Figura 2.6 (UMPIERRE & MACHADO, 2013). 

 

Figura 2.6: Mercados/Consumidores do Glicerol (Adaptado ALMENA et.al, 2018). 
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Com a alta produtividade e baixo preço como as duas principais vantagens para 

reutilização do glicerol bruto como matéria prima em várias bioconversões (YANG et 

al., 2018), pesquisadores têm desenvolvido formas de reaproveitamento desse 

subproduto. Esse composto também pode ser produzido isoladamente pela 

saponificação de óleos graxos de origens animais e vegetais com hidróxido de sódio ou 

potássio no processo de manufatura de sabões ou produzido comercialmente pela 

síntese de propeno, como ocorre desde 1949.  

A rota industrial pela síntese de propeno (Figura 2.7) ocorre com uma etapa 

inicial de cloração a alta temperatura envolvendo radicais livres, para formar o cloreto 

de alila que reage com ácido hipocloroso fornecendo um produto de adição à dupla, 

haloidrina que, com excesso de base, se transforma no glicerol. Essa rota em 2009 

representou 25% da capacidade de produção dos EUA e 12,5% da capacidade de 

produção mundial, mas em virtude da grande oferta de glicerol oriundo da produção de 

biodiesel algumas unidades foram desativadas (MOTA et al., 2009).  

 

  

Figura 2.7: Rota industrial da produção de glicerina a partir de propeno (MOTA et al., 

2009). 

 

2.3 Conversão de glicerol em diversos produtos  
 

O composto glicerol pode ser convertido em vários produtos de alto valor 

agregado como aditivos de combustíveis, acroleína, propano, 1-hidroxiacetona, 

formaldeído, acetol, aquil aromáticos, hidrogênio, entres outros (ZAKARIA et al., 

2012).  

A conversão de glicerol na indústria química a outros produtos ocorre em grande 

parte por via fermentativa, que é um processo caro, de baixo rendimento e 

ambientalmente inviáveis pelas normas atuais (UMPIERRE & MACHADO, 2013). 

Mas outras rotas são possíveis, como: oxidação, desidratação, carboxilação, 

esterificação, acetalização, eterificação, reforma e hidrogenólise. Devido a essas rotas, 

pesquisadores têm estudado e desenvolvido formas de melhorar a conversão química do 
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glicerol a produtos de alto valor agregado, como através da conversão catalítica. Essas 

rotas produzem uma enorme quantidade de produtos com uma boa seletividade, 

dependendo da seleção de um bom catalisador e das condições reacionais. A Figura 2.8 

mostra algumas reações possíveis para obtenção de diversos produtos a partir do 

glicerol. 

 
Figura 2.8: Rotas químicas possíveis de valorização do glicerol (KATRYNIOK et al., 

2011). 

 

2.3.1 Oxidação do glicerol  

 

 A oxidação de glicerol é uma reação que possibilita a produção de diversos 

compostos, como ácido glicérico, ácido tartrônico, ácido mesoxálico e 1,3-di-hidróxi-

acetona, entre outros (Figura 2.9). É possível obter diversos produtos controlando a 

seletividade pela escolha do catalisador e das condições reacionais. Um desses produtos 

é a 1,3-di-hidróxi-acetona que é utilizada em bronzeadores e na produção de polímeros 

(MOTA, et al., 2009). 

 

Figura 2.9: Rota de oxidação do glicerol (MOTA, et al., 2009). 
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As condições reacionais possibilitam direcionar a oxidação dos álcoois 

primários ou do álcool secundário. De forma geral, os álcoois primários são oxidados 

preferencialmente, produzindo o ácido glicérico, o gliceraldeído e o ácido 

hidroxipirúvico, que podem ser produzidos industrialmente pela oxidação do glicerol 

por ácido nítrico. Já a oxidação do álcool secundário conduz à formação de 

hidroxiacetona, e a subsequente oxidação das funções primárias leva a formação dos 

ácidos hidroxipirúvico e mesoxálico, ambas moléculas altamente funcionalizadas.  A 

combinação da oxidação dos álcoois primários e secundários leva a formação dos 

ácidos mesoxálico e tartrônico. Os catalisadores mais utilizados nessas reações são os 

de metais nobres, como platina, paládio e ouro, os quais são dispersos em solução 

aquosa de glicerol em presença de oxigênio com temperaturas reacionais na faixa dos 

50 
o
C e 100 

o
C (UMPIERRE & MACHADO, 2013).  

 

2.3.2 Desidratação do glicerol 

  

 As reações de desidratação são realizadas, geralmente, sob condições ácidas e 

em temperaturas elevadas, caracterizando-se por serem endotérmicas, seguindo duas 

vias: a desidratação do grupo hidroxi primário produz hidroxi-acetona ou acetol como 

produto principal, enquanto a desidratação do grupo hidroxi secundário produz o 3-

hidroxi-propanal, que subsequentemente é desidratado a acroleína, composto utilizado 

na produção de ésteres de ácido acrílico, polímeros de absorção, na produção de 

aminoácido na indústria alimentícia e outros produtos químicos. A Figura 2.10 mostra a 

formação de acetol pela desidratação do grupo hidroxi primário, e da acroleína através 

da desidratação da hidroxila secundária do glicerol.    

 

Figura 2.10: Rota de desidratação do glicerol a acroleína ou acetol (PESTANA et al., 

2013). 
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Pesquisadores têm avaliado a performance de diferentes catalisadores 

heterogêneos ácidos para desidratação do glicerol. Chai et al. (2007) revelaram que 

materiais com força ácida moderada, como ácido nióbico e HZSM-5, apresentaram 

melhores resultados, com seletividade a acroleína de 60-70%. Outros materiais 

estudados são os ácidos heteropoliácidos, SBA-15, alumina e carvão ativados 

impregnado com ácido fosfórico (PESTANA et al., 2013).  Chiu et al. (2006) 

obtiveram, empregando reator semi batelada a temperatura de 240 
o
C, pressão de 0,98 

bar, vazão de alimentação de glicerol a 33,33g/h, 5%CuCr2O4 como catalisador, 90,96% 

de conversão de glicerol e 90,62% de seletividade a acetol.  

De acordo com Katryniok et. al (2011), a acidez da fase ativa é um dos 

parâmetros principais que influencia o desempenho catalítico e a estabilidade. Mas, 

além da força ácida do catalisador, o tipo de sítios ácidos presentes nas superfícies 

também tem uma influência importante no desempenho catalítico. Ácidos de Bronsted 

doam um próton e ácidos de Lewis são receptores de par de elétrons. Esses dois tipos de 

ácidos não obedecem ao mesmo caminho reacional. Alhanash et. al (2010) compararam 

um catalisador ácido Bronsted puro (sais ácidos de césio do ácido fosfotúngstico) a um 

catalisador de ácido Lewis puro  (óxido misto de estanho-cromo), mostrando que os 

catalisadores ácidos de Lewis fornecem uma maior seletividade para o acetol, que é o 

principal subproduto da reação de desidratação do glicerol, e que os sítios ácidos de 

Brosnted propiciam uma melhor seletividade a acroleína.  

 

2.3.3 Carboxilação do glicerol  

 

 A carboxilação do glicerol proporciona a formação do carbonato de glicerol 

como produto principal da reação do glicerol com o dióxido de carbono, CO2. Esse 

composto encontra-se em uma variedade de aplicações na indústria farmacêutica, no 

setor de polímeros, cosméticos e em outros. Pode ser utilizado na produção de vernizes, 

tintas, surfactantes, lubrificantes, revestimentos, eletrólitos e como componente em 

membrana de separação de gases. Muitos processos de conversão de glicerol levam a 

formação do carbonato de glicerol. A produção deste pode ser realizada por diversas 

rotas sintéticas, como: utilização de fosfogênio em reação direta com o glicerol, síntese 

com ureia, síntese utilizando o N,N-carbonil-di-imidazol ou reação direta com dióxido 

de carbono. Mas, a utilização do CO2 de forma direta por ser um caminho de produção 
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mais limpo, tem sido explorado nas indústrias e os catalisadores empregados nesse 

processo são complexos de ródio com ligantes fosfinas, óxido de céria impregnados 

com alumina e óxido de nióbio, compostos orgânicos de estanho ou catalisador de 

estanho puro (VELUTURLA et al., 2016). O processo de produção por rota sintética 

direta utilizando o CO2 é representado na Figura 2.11. 

OH

OHOH

+ CO2

O O

OH

O

+ H2O

 
Figura 2.11: Rota de carboxilação do glicerol a carbonato de glicerol (Adaptado de 

MOTA & PINTO, 2017). 

 

2.3.4 Esterificação do glicerol  

 

 O processo de esterificação do glicerol ocorre através da acetilação do glicerol 

com ácido acético e catalisadores sólidos ácidos, promovendo a formação de 

monoacetinas, diacetinas e triacetinas, ou ainda pode ocorrer por processo de 

esterificação direta com ácidos carboxílicos através da utilização de catalisadores 

heterogêneos.  

 A triacetina, ou triacetato de glicerol, é um composto importante para a indústria 

de tabaco e, além disso, vem sendo estudada como aditivo para combustível, 

principalmente para o biodiesel, para melhoramento da viscosidade e do ponto de 

fluidez.  

 Mota e Pinto (2017) relataram que dentre os catalisadores testados, a resina 

ácida Amberlyst-15 apresentou melhor desempenho com 97% de conversão e 31% de 

seletividade a mono, 54% a di e 13% a triacetina após 30 minutos de reação. Em 

comparação aos catalisadores de zeólitas H-ZSM-5 e H-USY, estes apresentaram 

desempenho inferior, que foi relacionado a problemas de difusão e desativação dos 

sítios ácidos. Ele relata ainda que em todas as reações observou-se a formação de α-

hidroxiacetona, oriunda da desidratação do glicerol. Na Figura 2.12 é representada a 

reação de acetilação do glicerol.  
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Figura 2.12: Esterificação do glicerol a partir da acetilação do glicerol com ácido 

acético (Adaptado de MOTA & PINTO, 2017). 

 

2.3.5 Acetalização do glicerol 

 

 A conversão do glicerol em acetais ocorre através de reações de álcoois com 

aldeído e cetonas sob ação de catalisadores ácidos.  Os acetais podem ser aplicados em 

aditivos para combustíveis, surfactantes, flavorizantes e solventes para uso medicinal 

(MOTA et al., 2009). A reação de acetalização do glicerol proporciona a formação de 

dois isômeros, 2,2-dimetil-1,3-dioxan-5-ol e 2,2-dimetil-1,3-dioxolan-4-il, que é 

conhecido como solketal, produto de grande interesse devido a sua aplicação em 

plastificantes e como agente de suspensão em preparações farmacêuticas (FERREIRA, 

et al., 2018).  A reação de glicerol com o benzaldeído proporcionando a formação de 

cetais é demostrada na Figura 2.13. 

 

Figura 2.13: Acetalização do glicerol com benzaldeído (MOTA et al., 2009). 
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  As reações do glicerol com aldeídos, por exemplo, formaldeídos, formam dois 

acetais, um com anel de 5 membros (solketal) e outro com 6 membros.  Já reações com 

cetonas forma-se cetais com anel de 5 membros. Silva et al. (2009) estudaram esses dois 

tipos de reações e observaram que a reatividade da acetona foi mais elevada com 90% 

de conversão com resina ácida Amberlyst-15. Outros catalisadores como argila k-10 e 

zeólitas mostraram-se ativos, mas demonstraram menores conversões. Já com o 

formaldeído a conversão variou de 60-80% devido a elevada quantidade de água no 

meio reacional.   

   

2.3.6 Eterificação do glicerol  

 

 As reações de eterificação do glicerol são favorecidas em presença de sítios 

ácidos, principalmente os ácidos de Brönsted. A literatura apresenta como melhores 

catalisadores heterogêneos, as resinas de troca iônica (Amberlyst) devido à constituição 

de sua superfície ser basicamente grupos sulfônicos (MANTOVANI et al., 2014). A 

conversão de glicerol a éteres propicia a formação de compostos de alta volatilidade, 

com menor polaridade e viscosidade, facilitando aplicação em aditivos para 

combustíveis e solventes (MOTA et al., 2009). O principal método de eterificação do 

glicerol ocorre na presença de alquenos com catalisadores ácidos, como mostra a Figura 

2.14. 

 
Figura 2.14: Rota de reação de eterificação do glicerol com isobuteno (MOTA et al., 

2009). 
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 Os éteres produzidos são utilizados como aditivos oxigenados de combustível, 

intermediários na indústria farmacêutica e surfactantes não iônicos. A eterificação de 

glicerol e álcool etílico, por exemplo, para produção de éteres monoalquilas de glicerol, 

é conhecido como uma produção verde, uma vez que o álcool etílico é seguro e pode ser 

produzido a partir de fermentação de biomassa (VEIGA et al., 2017). Pariente et al. 

(2008) estudara a eterificação através da performance catalítica de diferentes resinas 

sulfônicas (Amberlyst-15, Amberlyst-35, Nafion-NR50), zeólitas (BEA, MFI, MOR, 

FAU) e grafite em reação de eterificação de glicerol com etanol. O estudo mostrou que 

o desempenho dos catalisadores é afetado pela acidez e polaridade da superfície. 

Obteve-se 30% de conversão e 100% de seletividade para monoéter a 160 
o
C utilizando 

as resinas Amberlyst e para a zeólita beta mostrou 57% de conversão e 75% de 

seletividade para monoéter a 200 ° C. Frusteri et al. (2009) obtiveram uma conversão de 

82% em presença de Amberlyst-15 a 70 
o
C.  

  

2.3.7 Reforma a vapor do glicerol  

 

A reforma a vapor do glicerol é um processo alternativo para produzir 

hidrogênio (IRIONDO et al., 2010), que é uma alternativa sustentável e potencial aos 

combustíveis fósseis que têm acarretado grande dano ao meio ambiente e a saúde 

humana. O glicerol não é tóxico, tem baixo custo devido à alta demanda de produção de 

biodiesel e por possuir bastante quantidade de água e, além disso, possui elevada 

temperatura de ebulição.  

O processo de reforma do glicerol ocorre em duas etapas: a primeira é a 

decomposição do glicerol a gás de síntese (CO+ H2) (Eq. 2.1) e a segunda é a reação do 

monóxido de carbono com excesso de vapor de água formando o CO2 + H2 (Eq. 2.2). 

Através dessas etapas é obtida a reação global de reforma do glicerol (Eq. 2.4).  

   

C3H8O3 → 3CO + 4H2   (Eq. 2.1) 

CO + H2O → CO2 + H2   (Eq. 2.2) 

      

A reação global de reforma de glicerol (Eq. 2.3) é altamente endotérmica 

(MENEZES et al., 2018). É um processo que ocorre a altas temperaturas (em torno de 

400 
0
C) e pressões baixas (atmosférica) e utilizando reatores de leito fixo (BEHR et al., 

2008).  
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C3H8O3 + 3H2O → 3CO2 + 7H2  (Eq. 2.3) 

 

A escolha do catalisador para a reforma deve ser ativo na clivagem da ligação C-

C e na inibição da clivagem da ligação C-O e na formação de metano. Os catalisadores 

mais ativos para reação de reforma e menos suscetíveis a desativação pela deposição de 

carbono, caracterizado como coque (AN et al., 2011), são os de metais nobres. 

Entretanto, como esses catalisadores são de alto custo, é mais viável desenvolver 

catalisadores que não sejam de metais nobres, como o níquel, cobre e cobalto, por 

exemplo, que apresentam alta atividade catalítica e seletividade para produzir o gás de 

síntese e realizar a cisão da ligação C-C. Adhikari  et al. (2008) estudaram a 

performance catalítica do níquel suportado em MgO, CeO2 e TiO2 para reforma de 

glicerol e verificaram que o catalisador com suporte de céria apresentou 70% de 

seletividade a hidrogênio a 600 
o
C e menor deposição de coque.  

 

2.4 Hidrogenólise do glicerol 
 

A reação de hidrogenólise ocorre através da quebra das ligações C-C, C-H e C-O 

e da formação de outros compostos com a molécula de hidrogênio, como pode ser 

observado na Figura 2.15. 

 

Figura 2.15: Rotas possíveis da hidrogenólise do glicerol (NAKAGAWA & 

TOMISHIGE, 2011). 
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Essa reação pode acarretar formação de diversos compostos como: 1,2-

propanodiol (1,2-PD), 1,3-propanodiol (1,3-PD), etilenoglicol (EG), etanol, 1-propanol 

e 2-propanol, que serão diferenciados pela seletividade do catalisador e pelas condições 

reacionais.  

O 1,2-PD e 1,3-PD podem ser produzidos em duas etapas: na primeira etapa o 

glicerol é desidratado formando 1-hidroxipropan-2-ona (acetol) ou 3-hidroxipropanal, e 

na segunda etapa ocorre a hidrogenação destes compostos gerando 1,2-PD ou 1,3-PD, 

respectivamente (GANDARIAS et al., 2010). Em muitos casos, há a formação de 

mistura de outros compostos hidrogenados, como pode ser observado na Figura 2.16 

(ZELAZNY et al., 2017). 

 
Figura 2.16: Mecanismo da hidrogenólise de glicerol sob condições ácidas (Adaptado 

de ZELAZNY, et al., 2017). 

 

2.4.1 Formação do 1,3-propanodiol  

  

O composto 1,3-propanodiol (1,3-PD) tem se destacado como um produto de 

alto valor agregado à indústria química, podendo ser usado como monômero junto do 

ácido tereftálico para produção do politrimetileno tereflatlo (PTT) (GARCÍA-

FERNÁNDEZ et al., 2015), precursor de polímero com propriedades atraentes por ser 

biodegradável e ser um composto potencial para aplicações têxteis (NAKAGAWA & 

TOMISHIGE, 2011) e também em poliuretanos e compostos cíclicos (KUROSAKA et 

al., 2008).  

O 1,3-PD é um composto alifático, linear, líquido incolor, inodoro, inócuo, 

imiscível em água, álcool e éter. Esse composto químico foi um dos primeiros produtos 

conhecidos da fermentação microbiana, descoberto em 1881 pelo austríaco August 

Freund (SILVA et al., 2014). 

Empresas como a Shell e a DuPont iniciaram a alguns anos atrás processos de 

produção comercial de PTT. No processo Shell, o 1,3-PD é obtido através da 
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hidroformilação do óxido de etileno e subsequente hidrogenação. Já no processo da 

DuPont, o 1,3-PD é produzido a partir da fermentação da glicose (NAKAGAWA & 

TOMISHIGE, 2011). Os polímeros desenvolvidos com base no 1,3-PD possuem 

propriedades importantes como boa estabilidade à luz, biodegrabilidade e elasticidade 

aperfeiçoada.  A Figura 2.17 mostra essas duas rotas químicas, mencionadas 

anteriormente, para obtenção do 1,3- PD.  

 

Figura 2.17: Síntese química do 1,3-PD, partindo do óxido de etileno pelo processo 

Shell (A) e pela desidratação/hidrogenação da glicose pelo processo da DuPont (B) 

(Adaptado de SILVA et al., 2014). 

 

Outra forma de obtenção do 1,3-PD, que pode ser observada na Figura 2.18, é 

através da acroleína pela hidratação a 3-hidroxipropionaldeído que posteriormente é 

hidrogenado formando o 1,3-propanodiol.  

 
Figura 2.18: Rota de obtenção do 1,3-PD partindo da acroleína como matéria prima 

(Adaptado de SILVA et al., 2014). 

 

Partindo da observação de diferentes de métodos para obtenção desse composto, 

pesquisadores têm desenvolvido estudos de hidrogenólise direta do glicerol com a 

utilização de catalisadores heterogêneos. 

 Chaminand et al. (2004) obtiveram baixa conversão do glicerol (< 2,5%) 

mesmo após 90 h de reação em reator batelada. As condições empregadas foram: 0,5% 

mmol do catalisador 0,3%Rh/C, temperatura de 180 
o
C, 15 g de glicerol em 65 mL de 
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água e pressão de 80 bar. No entanto, adicionando 5 mmol de ácido de tungstênio 

(H2WO4) ocorre um pequeno aumento na conversão de glicerol (~10%) e obtêm-se 26% 

e 52% de seletividade a 1,3-PD e 1,2-PD, respectivamente. Kurosaka et al. (2008) 

avaliaram a atividade catalítica de metais nobres (Pt, Pd, Rh, Ru e Ir) para a 

hidrogenólise em um reator batelada utilizando 100 mg do catalisador ( 2% em peso do 

metal nobre e 19,6% de WO3/ZrO2), 3 mmol de glicerol, 0,2 mL de 1,3-dimetil-2-

imidazolidinona (solvente), 80 bar de pressão de H2, temperatura de 170 
o
C, após 18h 

de reação com o catalisador Rh/WO3/ZrO2 obtiveram 28,2% de rendimento a 1,2-PD e 

4,1% a 1,3-PD e com o catalisador Pt/WO3/ZrO2 obteve-se um maior rendimento a 1,3-

PD (24,2%). Nakagawa et al. (2010) obtiveram 81% de conversão do glicerol, com 

seletividade de 67% e rendimento de 38% para 1,3-PD em 36 horas de reação com 150 

mg do catalisador Ir-ReOx/SiO2 (31 µmol Ir), 4 de glicerol, 1g de água, ácido sulfúrico 

(H
+
/Ir = 1) e pressão de H2 igual a 80 bar num reator batelada a 120 

o
C. Já Oh et al. 

(2011), avaliando diferentes catalisadores em um estudo de conversão do glicerol a 1,3-

PD, relataram um rendimento equivalente a 55,6% com conversão de 66,5%, utilizando 

o catalisador Pt/ZrO2 sulfatada, na temperatura de 170 
o
C, num reator batelada com 73 

bar pressão de H2, durante 24 h e na presença de 953 mmol/g de 1,3-dimetil-2-

imidazolidinona (solvente). 

 

2.4.2 Formação do 1,2-propanodiol (propilenoglicol) 

 

O 1,2-propanodiol, também conhecido como propilenoglicol, foi a primeira vez 

sintetizado por Wurtz em 1859 através da hidrólise de diacetato de propilenoglicol 

(NANDA et al., 2016), como mostra a Figura 2.19.  

 

Figura 2.19: Síntese do propilenoglicol pelo diacetato de propilenoglicol (Adaptado de 

NANDA et al., 2016). 
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O composto 1,2-propanodiol (1,2-PD) é uma comodity química produzida 

comercialmente através da oxidação seletiva do propileno em óxido de propileno, 

seguido de uma hidrogenólise (KANDASAMY et al., 2018). A busca pela diminuição 

da utilização de recursos petrolíferos tem incentivado pesquisadores a estudarem 

alternativas renováveis de obtenção desse composto devido a sua importância industrial 

e suas variedades de aplicações, como na produção de resinas de poliésteres 

insaturados, fluidos funcionais, produtos farmacêuticos, cosméticos, umectantes de 

tabaco, fragrâncias, tintas, entre outros (REKHA et al., 2016). A hidrogenólise de 

glicerol para produção de 1,2-PD é uma alternativa atrativa devido à disponibilidade de 

glicerol no mercado e por ser um processo sustentável. A produção global de 1,2-PD é 

de ~2,2 milhões de toneladas/ano e com uma taxa de crescimento de ~4%, produzido 

principalmente a partir do óxido de propileno e vendido a US $ 1,0-2,2 por kg. 

(MONDAL et al., 2019). 

Industrialmente o 1,2-PD é obtido pela rota apresentada na Figura 2.20, partindo 

do propeno como matéria prima. Esse processo ocorre a partir da hidrólise do óxido de 

propileno com temperatura a 125-200 
o
C e uma pressão de 20 bar (BEHR et al., 2008).  

 

 
Figura 2.20: Comparação do processo de produção do 1,2-propanodiol a partir de 

glicerol (fonte renovável) e propeno (fonte fóssil) (BEHR et al., 2008). 

 

A conversão de glicerol em 1,2-PD por hidrogenólise tem atraído a atenção de 

muitos pesquisadores nos últimos anos. É amplamente aceito na literatura que esse 

processo de produção pode seguir uma rota ácida ou uma rota básica, dependendo das 

condições reacionais empregadas, como demostrado na Figura 2.21.  
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Figura 2.21: Mecanismo da hidrogenólise de glicerol a 1,2-propanodiol por rota básica 

(A) e ácida (B) sob sítios metálicos (MITTA et al., 2018). 

 

Na rota ácida ocorre a desidratação do glicerol a acetol seguido da hidrogenação 

do acetol ao 1,2-PD. De acordo com Nanda et al. (2016), a formação do acetol é 

termodinamicamente mais favorável que do composto 3-hidroxipropanal (intermediário 

formado pela eliminação do álcool secundário durante a síntese do 1,3-PD). A etapa de 

formação do acetol é endotérmica, por isso, uma alta temperatura é necessária. Já na 

rota básica ocorre a desidrogenação do glicerol a gliceraldeído que posteriormente é 

desidratado a 2-hidroxiacroleína (piruvaldeído) e por último sofre hidrogenação, 

formando o 1,2-PD.  

A produção de 1,2-PD pela rota básica possui o ácido lático como um 

subproduto. Neste processo, o glicerol é desidrogenado sob os sítios metálicos do 

catalisador formando o gliceraldeído que posteriormente, sob condições alcalinas, sofre 

uma desidratação gerando 2-hidroxipropenal, o qual pode ser hidrogenado produzindo 

1,2-PD ou sofrer um processo conhecido como tautomerização ceto-enólica gerando o 

piruvaldeído, o qual pode ser também hidrogenado a 1,2-PD (LIU & YE, 2015). Devido 

à presença de hidroxila, o piruvaldeído pode sofrer um processo conhecido como 

rearranjo ácido benzílico, formando assim o ácido lático (Figura 2.22) (KISHIDA et al., 

2005). O hidrogênio necessário nas etapas de hidrogenação pode ter sua formação a 

partir da reforma do glicerol in-situ, devido à presença de sítios metálicos nos 

catalisadores, ou ser adicionada diretamente a reação na forma ex-situ.  
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Figura 2.22: Mecanismo reacional da conversão de glicerol a ácido lático (Adaptado de 

BRUNO et al., 2018). 

 

2.4.3 Hidrogenólise do glicerol com adição de hidrogênio externo 

 

A maioria dos trabalhos encontrados na literatura utilizam a adição de 

hidrogênio externo como forma de favorecer o processo de hidrogenólise e aumentar o 

rendimento de propilenoglicol.  

Mondal et al. (2019) avaliaram o catalisador Cu-Ni-Al2O3 em diferentes 

temperaturas (180, 190, 200, 210 e 220 
o
C) e pressões (30, 45 e 60 bar) em um reator 

batelada e concluíram que a melhor condição foi temperatura de 210 
o
C com pressão de 

H2 igual a 45 bar. Os ensaios foram realizados utilizando 2g de catalisador (20% em 

peso de cada metal), 20% (m/m) de solução aquosa de glicerol (100 g) e tempo de 

reação de 12 h. Neste estudo obtiveram 71,6% de conversão de glicerol com 85,7% de 

seletividade a 1,2-PD.  

Yuan et al. (2009) avaliaram catalisadores de Pt suportados em diferentes 

suportes (Pt/HTL, Pt/MgO, Pt/Al2O3, Pt/H-Beta, Pt/H-ZSM5) empregando reator 

batelada, com 20 mL de solução aquosa de glicerol (0,2g de glicerol mL
-1

), 0,5g de 

catalisador, pressão de 30 bar de H2 e sob temperatura 220 
o
C durante 20 h de reação. 

Dentre esses catalisadores, observou-se que o catalisador Pt/HTL apresentou a melhor 

conversão (92%) e a maior seletividade a 1,2-PD (93%), já o Pt/C apresentou a menor 

conversão (1,8%) com seletividade de 43%. Como forma de avaliar a atividade do Pt/C 

em meio básico, adicionou-se NaOH, controlando o pH igual a 12 no meio reacional e 

observou-se um aumento na conversão do glicerol (7,3%) e na seletividade a 1,2-PD 

(81,9%), durante as 20h reacionais. Neste estudo não foi observada a formação de ácido 

lático.  
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Dasari et al. (2005) obtiveram após 24 h de reação em sistema de batelada, 33% 

de conversão de glicerol com 22% e 65% de rendimento e seletividade a 1,2-PD, 

respectivamente, utilizando Cu/FeCr2O4 como catalisador, 80% (v/v) de glicerol, 

temperatura de 200 °C e sob pressão de 13,8 bar
 
de H2. Mitta et al. (2018) mostraram 

que o catalisador com 15% CuO suportado na zeólita Y (0,5 g), em um sistema de 

reator de leito fixo, com temperatura de 210 °C, pressão a 2 bar, com 20% (m/m) de 

solução de glicerol, sob fluxo de 40 mL min
-1 

de H2 e WHSV igual a 1,04 h
-1

 apresentou 

65% de seletividade de 1,2-PD com 66% de conversão de glicerol.  

Salazar et al. (2014) estudaram a produção de 1,2-PD empregando catalisador 

bimetálico de Ru-Cu suportado em TiO2 a 300 
o
C, num reator batelada a temperatura de 

200 
o
C, solução de glicerol a 20% (% em peso), durante 12 h e com pressão de H2 a 25 

bar. O catalisador monometálico 2,5%Ru/TiO2 em 1 h de reação mostrou 48% de 

seletividade com 19% de conversão, enquanto que o catalisador 2,5%Cu/TiO2 com 12 h 

de reação apresentou 97% de seletividade e 13% de conversão. Já dentre os 

catalisadores bimetálicos avaliados, o melhor resultado foi obtido com o catalisador 

2,5Ru-10Cu/TiO2 em 2 h de reação, onde obteve-se 96% de seletividade com 8,4% de 

rendimento a 1,2-PD.  

Rehka et al. (2016) analisaram a hidrogenólise de propilenoglicol utilizando 

catalisadores a base de cobre suportado em ZrO2/MgO (0,6g de massa) em reator 

batelada com 20% de solução de glicerol (% em peso), temperatura de 180 
o
C, durante 8 

h de reação com 40 bar de pressão de H2. Dentre os catalisadores avaliados, observou-se 

que o sistema catalítico composto por 20%Cu/10%ZrO2-MgO proporcionou a melhor 

conversão de glicerol (61,7%) com seletividade a 1,2-PD igual a 96,5%. 

 

2.4.4 Hidrogenólise do glicerol sem adição de hidrogênio externo  

 

Na literatura existem poucos trabalhos que realizam o estudo de hidrogenólise 

do glicerol sem adição de hidrogênio externo. A utilização de hidrogênio gerado in situ 

através da reforma do glicerol torna o processo totalmente “verde”, além disso, 

autossustentável, como demonstrado na Figura 2.23.  
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Figura 2.23: Esquema de hidrogenólise do glicerol com geração in situ de hidrogênio 

(Adaptado de ROY et al., 2010). 

 

D’Hondt et al. (2008) avaliaram a hidrogenólise do glicerol sem adição de 

hidrogênio externo. Neste trabalho foi empregado o catalisador de  Pt (2,7%) suportado 

em zeólita Y sódica, reator batelada com 20% de solução aquosa de glicerol (m/m) e 

temperatura de 230 
o
C. Em 4 h de reação obteve-se 58,8% de conversão e 41,5% de 

seletividade a 1,2-PD. Já em 15 h, 85,4% de conversão e 64% de seletividade de 

propilenoglicol.  

No trabalho realizado por Roy et al. (2010) foi obtido um rendimento e 

seletividade a 1,2-PD de aproximadamente 21% com 49%, respectivamente. Este 

resultado foi obtido após 6 h de reação em reator batelada a 220 °C, sem adição de 

hidrogênio externo e com uso de 0,125 g de catalisador composto por metais nobres 

(1:1 - 5%Ru/Al2O3:5%Pt/Al2O3).  

Cai et al. (2018) avaliaram o catalisador bimetálico Ni-Cu em dois diferentes 

suportes catalíticos em reator de leito fixo e sem adição de H2 externo. Os catalisadores 

Ni/Cu/γ-Al2O3 e Ni/Cu/TiO2 foram analisados em duas condições: (1) 6 g do 

catalisador, 10% de glicerol em 2-propanol (m/m), com vazão de alimentação de 27,8 

mL h
-1

, temperatura de 230 
o
C, pressão a 35 bar e fluxo de nitrogênio de 50 mL min

-1
; 

(2) 6 g do catalisador, 5% de glicerol em água (m/m), com vazão de alimentação de 

27,8 mL h
-1

, temperatura de 230 
o
C, pressão a 35 bar e fluxo de nitrogênio de 50 mL 

min
-1

. O catalisador Ni/Cu/γ-Al2O3 na condição (1) apresentou 77,9% de conversão de 

glicerol com 65,6% de seletividade a 1,2-PD. Na condição (2) apresentou uma menor 

conversão do glicerol (25,7%) com uma menor seletividade a 1,2-PD (28,9%). Os 
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resultados obtidos, com uso do catalisador Ni/Cu/TiO2 na condição (1), foram de 84,6% 

de conversão do glicerol com uma seletividade a 1,2-PD de 74,1%. Na condição (2), 

assim como ocorreu com o catalisador Ni/Cu/γ-Al2O3, foram obtidos baixos valores de 

conversão de glicerol (30,3%) e de seletividade a 1,2-PD (32,7%). 

Liu e Ye (2015) investigaram a produção simultânea de propilenoglicol e ácido 

lático empregando Cu2O/CaO como catalisador em reator batelada. Os experimentos 

foram executados a 190 °C e sem a adição de H2 externo. Foi obtida, após 1 h de reação 

com o catalisador Cu2O:CaO na proporção molar 1:5, uma elevada conversão de 

glicerol (91,7%), no entanto, o rendimento a ácido lático (52,4%) foi superior ao 1,2-PD 

(31,4%).  

Freitas et al. (2018) avaliaram catalisadores bimetálicos de NiCu suportados em 

Al2O3 e em ZSM-5 em um reator de leito fixo com 10 % de solução aquosa de glicerol 

(v/v),  sem adição de H2 externo, com 1,25 g de catalisador, a 250 
o
C/40 bar, durante 6 h 

de reação, vazão de alimentação de 0,041 mL min
-1

 e WHSV de 2 h
-1

. O catalisador 

NiCu/ZSM-5 apresentou uma conversão de glicerol de 85% e o NiCu/Al2O3 apresentou 

uma conversão de glicerol de 80%. Ambos catalisadores apresentaram seletividades a 

1,2-PD em torno de 25%.  

 

2.4.5 Hidrogenólise do glicerol em meio alcalino com adição de hidrogênio 

 

Conforme relatado na literatura, a adição de bases promove a hidrogenação 

seletiva de glicerol a 1,2-PD com emprego concomitante de catalisadores heterogêneos. 

De acordo com Feng et al. (2016), a adição de base é um método eficiente para 

promover a hidrogenólise do glicerol.  

Marinoiu et al. (2013) realizaram estudos com diferentes tipos de bases, como 

por exemplo, LiOH, NaOH, KOH (hidróxidos), Li2CO3, K2CO3, Na2CO3 (carbonatos) e 

CaO (óxido básico) e observaram que a adição de hidróxidos levou a um notável 

aumento na conversão de glicerol e uma pequena diminuição na seletividade do 

propilenoglicol. O efeito dos promotores básicos na hidrogenólise do glicerol na 

presença de CuCr2O4 foi avaliado em reator batelada de aço inoxidável a temperatura de 

200
 o

C, com pressão autógena na faixa de 14 a 17 bar, ativação do catalisador com 10 

bar de H2, razão de catalisador/glicerol igual a 0,05 e 0,2 g de base. Após 8 h de reação, 

os melhores resultados em termos de conversão de glicerol (60%) e seletividade a 1,2-

PD (61%) foi apresentado pelo catalisador CuCr2O4 na presença de LiOH. Com adição 
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de NaOH, a conversão do glicerol foi reduzida para 37%, porém houve uma melhora na 

seletividade do 1,2-PD (70%). Nesse estudo os autores relataram que os cátions de 

metais alcalinos influenciam a hidrogenólise do glicerol através da diminuição do 

tamanho médio dos cristalitos, que conduz a um aumento no número de sítios ativos e 

da estabilidade do catalisador. Além disso, observaram que o aumento do pH de 4,3 a 

7,5 proporciona um aumento na conversão de glicerol de 31 a 41 %, que continuou a 

aumentar para 53 % quando aumentou o pH para 9,2, embora a seletividade a 1,2-PD 

tenha diminuído de pH neutro a pH alcalino. O rendimento a 1,2-PD aumenta nos 

valores de pH investigado (4,3, 7,5 e 9,2), mas devido ao aumento da proporção de 

reações secundárias há uma diminuição da seletividade. Essas reações secundárias 

produzem maior quantidade de produtos como etilenoglicol, etanol, metanol e 

monóxido de carbono.   

Além desse estudo com catalisador CuCr2O4, Marinoiu et al. (2013) 

apresentaram o catalisador Ni/Al2O3-SiO2 em meio alcalino, pois em estudos anteriores 

encontraram alta seletividade a 1,2-PD (98%). Com a condição de reação em um reator 

batelada a temperatura de 200
 o

C, com pressão autógena na faixa de 14 a 17 bar, 

ativação do catalisador com 10 bar de H2, razão de catalisador/glicerol igual a 0,05, 0,2 

g de base, depois de 8h, mostraram que na ausência de base ocorre uma baixa conversão 

do glicerol (21%) e uma alta seletividade a 1,2-PD (81%), mas na presença das bases a 

conversão aumenta, porém a seletividade ao 1,2-PD é reduzida, devido a transformação 

do glicerol em outros produtos. Nesse estudo foram avaliados as mesmas bases que ao 

estudo com o catalisador de cobre, LiOH, NaOH, KOH (hidróxidos), Li2CO3, K2CO3, 

Na2CO3 (carbonatos) e CaO (óxido básico). Para o LiOH observou-se 49% de 

conversão de glicerol e 64% de seletividade a 1,2-PD. Com adição de NaOH, a 

conversão do glicerol foi reduzida para 36%, porém houve uma melhora na seletividade 

do 1,2-PD (67%). 

Feng et al. (2007) avaliaram o catalisador Ru/TiO2 em um reator batelada a 170 

o
C, com 30 bar de H2, 20% de solução de glicerol (m/m), 102 mg de catalisador e com 

adição de 1 mmol de base. Após 12 h de reação, os melhores resultados foram obtidos 

nos testes catalíticos realizados com LiOH, onde obteve-se 89,6% de conversão de 

glicerol com seletividade a 1,2-PD de 86,8%. Resultado semelhante foi obtido no teste 

catalítico realizado com NaOH. Neste experimento a conversão do glicerol foi de 83,4% 

e a seletividade para 1,2-PD foi de 83,5%. 
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 Com o intuito de avaliar a reação somente com a base (LiOH), o autor executou 

uma reação sem catalisador. Neste experimento obteve-se uma conversão de glicerol 

<1% e somente traços de 1,2-PD foram obtidos, indicando que o catalisador metálico é 

necessário para que ocorra a hidrogenólise de glicerol.  

Feng et al. (2016) estudaram o catalisador Pt/C em um reator batelada a 180 
o
C, 

com 30 bar de H2, 20% de solução de glicerol (m/m), 195 mg de catalisador e com 

adição de 1 mmol de base. Após 12 h de reação, observou-se que a melhor seletividade 

(90,2%) a 1,2-PD foi obtida na presença de LiOH, seguida de 42,8% de conversão. Com 

NaOH obteve-se uma conversão de glicerol a 36,4% e seletividade para 1,2-PD de 

87,7%.  Ademais, analisaram ainda esse mesmo catalisador nas mesmas condições 

reacionais, porém com a adição de 3 mmol de LiOH (condição 1) e 0,5 mmol de KOH 

+ 0,5 mmol de LiOH (condição 2). Na condição (1) obteve-se 53,9% de conversão e 

57,7% de seletividade a 1,2-PD, já na condição (2) foram obtidos 42,3% de conversão 

de glicerol e 87,1% de seletividade a 1,2-PD.  

Como forma de avaliação e comparação dos estudos de hidrogenólise de glicerol 

na ausência e presença de base, observa-se que utilizando meio alcalino é possível obter 

maiores valores de conversão de glicerol e seletividade a 1,2-PD. Ao atingir um 

máximo de pH alcalino, a seletividade sofre redução devido a formação de produtos 

secundários. É importante destacar que enquanto os estudos com base encontrados na 

literatura utilizaram H2 externo, nesse estudo é avaliada a utilização da base sem a 

adição do mesmo. 

Na Tabela 2.1 podem ser observados as condições empregadas em trabalhos da 

literatura que utilizam meio alcalino com a adição de hidrogênio, influenciando a 

seletividade e rendimento a 1,2-propanodiol.  

 

Tabela 2.1: Trabalhos encontrados na literatura que utilizam meio alcalino.  

Autor 
Catalisador/ 

Condições 
Base 

pH/ 

conc. 

Conversão de 

glicerol (%) 

Seletividade a 

1,2-PD (%) 

Rendimento 

a 1,2-PD 

(%) 

Marinoiu 

et al. 

(2013)  

 

CuCr2O4 em 

reator batelada 

a 200 
o
C/10 

bar H2 por 8h. 

NaOH 

4,3 

7,5 

9,2 

31 

41 

53 

Diminuiu com 

o aumento do 

pH 

23 

30 

33 
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Feng et al. 

(2007) 

 

Ru/TiO2 em 

reator batelada 

a 170 
o
C/30 

bar H2, 20% 

glicerol (m/m) 

por 12h. 

LiOH 

 

1 

mmol 

 

89,6 86,8 77,8 

Feng et al. 

(2016) 

Pt/C em reator 

batelada a 180 

o
C/30 bar H2, 

20% glicerol 

(m/m) por 12h. 

LiOH 
1 

mmol 
42,8 90,2 38,6 

  

2.5 Catalisadores 
 

O glicerol pode ser convertido a 1,2-propanodiol utilizando catalisadores 

homogêneos, heterogêneos ou biocatalisadores (BEHR et al., 2008). A maioria dos 

estudos encontrados na literatura utilizam catalisadores heterogêneos por serem mais 

ativos na reação de hidrogenólise de glicerol. Além disso, cada metal tem um papel 

importante no desempenho da clivagem das ligações intramoleculares dos reagentes 

para formação do produto esperado.  

 

2.5.1 Metais nobres e não nobres 

 

Catalisadores com metais nobres e não nobres tem sido estudados para a reação 

de hidrogenólise de glicerol, por serem capazes de ativar a molécula de hidrogênio, 

necessária para que a hidrogenólise ocorra. Os catalisadores contendo metais como Ru, 

Pt, Pd, Rh são considerados nobres, já catalisadores com metais de transição na sua 

composição, como Ni, Cu, Co, Zn são considerados não nobres. 

Dentre os catalisadores com metais nobres, o Ru tem sido apontado na literatura 

como o catalisador mais ativo para essa reação (BALARAJU et al., 2009).  

Os metais não nobres, associados a suportes favoráveis a reação, são bons 

sistemas catalíticos, são menor custo e apresentam boa resistência em relação a 

envenenamento durante a reação, apesar de exibirem menor atividade de hidrogenação 

que os de metais nobres (ZELAZNY et al., 2017).  Os catalisadores a base de cobre são 
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considerados os preferidos para o processo de hidrogenólise por serem seletivos a 

quebra da ligação C-O.  

Além disso, pesquisadores têm relatado que os catalisadores bimetálicos são 

mais reativos a reação de hidrogenólise de glicerol do que os monometálicos. E que o 

suporte tem efeitos particulares no desempenho do catalisador pela influência do 

tamanho da partícula metálica (JIN et al., 2014). O segundo metal pode fornecer 

mudanças significativas na atividade catalítica e na seletividade quando comparado com 

catalisadores monometálicos (MIRANDA et al., 2015). 

Catalisadores bimetálicos a base de níquel e cobre são considerados candidatos 

ideais ao processo de hidrogenólise de glicerol, pois são baratos e abundantes, 

propiciando uma maior sustentabilidade química.  A capacidade hidrogenolítica do 

cobre na clivagem da ligação C-C é baixa. Entretanto é um catalisador eficiente na 

clivagem da ligação C-O. Mas pode afetar drasticamente o catalisador a base de níquel, 

na distribuição do produto da conversão do glicerol.  

  

2.5.2 Suportes de zeólita Y 

 

As zeólitas são aluminossilicatos cristalinos hidratados contendo metais 

alcalinos ou alcalinos terrosos, pertencentes à família dos tectossilicatos (LUNA & 

SCHUCHARDT, 2001). São formados por uma rede tridimensional de tetraedos do tipo 

TO4 (T = Si, Al,...) que são conectados pelo compartilhamento de elétrons dos 

oxigênios. Esses tetraedos possibilitam que a estrutura contenha poros, também 

conhecidas como cavidades (BRAGA & MORGON, 2007).   

A aplicação de zeólitas a catálise heterogênea é uma tecnologia amplamente 

utilizada, devido a vantagens em relação aos catalisadores ácidos homogêneos. A sua 

grande capacidade catalítica está associada a sua acidez localizada no seu interior, a sua 

restrição espacial, a alta área específica. Essa estrutura permite a criação de sítios ativos 

e uma complexa rede de canais com diferentes tipos de seletividade de forma, de 

reagente, de produto e de estado de transição (BRAGA & MORGON, 2007), além de 

alta estabilidade térmica, química e mecânica. 

Um dos fatores mais importantes dessas estruturas é o tamanho do poro que 

retrata a abertura bidimensional e é determinado pelo número de átomos tetraédricos 

ligados em sequenciamento. Cada tipo de zeólita possui estrutura bem definida e com 

poros de tamanhos específicos. As zeólitas podem ser divididos em três gerações: 
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 Primeira: A, X, Y e mordenita (caracterizados por baixa razão Si/Al, por 

serem bastante higroscópicos e por terem boa capacidade de troca 

iônica); 

 Segunda: ZSM-5 e silicata (caracterizados por alta razão Si/Al, efetivos 

em adsorver moléculas orgânicas, mesmo em baixas concentrações, altas 

temperaturas e alta umidade); 

 Terceira: AlPO4, silico alumino-fosfato e MeAlPO (são caracterizados 

por possuírem propriedades próprias com diferenças bastante 

acentuadas). 

Uma das propriedades intrínsecas mais importantes das zeólitas é a acidez, que 

está intimamente ligada com a razão Si/Al. Essa razão SiO2/Al2O3 (SAR), por sua vez, 

está relacionada a quantidade de sítios ácidos de Brosnted das zeólitas. Quanto menor 

essa razão, maior a quantidade de sítios ácidos sob a forma protônica. Diminuindo-se o 

SAR da zeólita, a estrutura se torna menos estável podendo comprometer ou destruir o 

arranjo cristalino (MORENO & RAJAGOPAL, 2009).  

 A zeólita Y se caracteriza por apresentar um baixo SAR, por isso tem uma baixa 

densidade de sítios ácidos de Brosnted, proporcionando a essa estrutura uma força ácida 

alta, devido os prótons não dissociados interagirem pouco entre si. Como forma de 

aumentar a força dos sítios ácidos e a estabilidade da estrutura, zeólitas com baixo teor 

de alumínio podem ser submetidas a processos de desaluminização (MORENO & 

RAJAGOPAL, 2009). Essa zeólita, conhecida como faujasita (Figura 2.24), caracteriza-

se por possuir maior proporção de sílica, com razão acima de 2,5. A sua unidade de 

construção é a sodalita, formando sua estrutura NaY através de faces hexagonais, 

cristalizados em partículas policristalinas (LUTZ, 2014).  

 

Figura 2.24: Faujasita do tipo Y formada por unidade de construção de sodalita (LUTZ, 

2014). 
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Através do levantamento da literatura observa-se que a zeólita Y é uma das mais 

importantes zeólitas aplicadas em catálise, usada em processos como craqueamento 

catalítico fluido, hidrocraqueamento, alquilação do óleo de refino (JIN et al., 2014), 

acetalização e eterificação do glicerol. Porém existem poucos trabalhos que utilizam a 

zeólita Y como suporte ácido no estudo da hidrogenólise de glicerol.  

Mitta et al. (2018) utilizaram o catalisador CuO suportado na zeólita Y para 

avaliarem o processo de hidrogenólise de glicerol a propilenoglicol. Avaliaram-se 

diferentes percentuais do metal Cu (0, 3, 5, 10 e 15%) nas seguintes condições 

reacionais: 0,5g de catalisador, temperatura de 210 
o
C, solução de glicerol a 20% (m/m), 

pressão de hidrogênio a 0,2MPa, com vazão de 40mL min
-1

 e WHSV igual a 1,04 h
-1

.  

Dentre os diferentes percentuais, observou que com 3% CuO/Y foi exibida a máxima 

conversão de glicerol equivalente a 92% e 83% de seletividade de propilenoglicol. Já 

com o maior percentual 15% CuO/Y foi obtido 66% de conversão e 65% de 

seletividade de propilenoglicol.  

Niu et al. (2014) avaliaram uma série de catalisadores utilizando como suporte a 

zeólita Y ultraestável (USY) desumidificada e como metal o Cu disperso (com 

diferentes % de carga). Com 15% de Cu foi observada uma conversão de 78,7% e uma 

seletividade de propilenoglicol de 98,6%. O estudo ocorreu com 2,4g do catalisador 

15%Cu/DUSY, na temperatura de 200 
o
C (considerada temperatura ótima para o 

processo), utilizando 40% em peso da solução de glicerol em etanol, durante 10 h de 

reação e com 3,5MPa de H2. 

Jin et al. (2014) estudaram o catalisador Ru/HY num reator batelada com 

temperatura a 200 
o
C, 20% de solução de glicerol, pressão de H2 a 4MPa, rotação de 

600 rpm e tempo de reação igual a 4 horas. Foram testadas diferentes composições de 

metal no catalisador. Com 8%Ru-HZ obtiveram a maior conversão e seletividade de 

propilenoglicol, igual a 22,6% e 81,1%, respectivamente.  

 

2.5.3 Suportes de alumina e nióbia 

   

 Os hidratos de alumínio, tri ou monohidróxidos de alumínio, são materiais com 

diversas aplicações, como agente de polimento em pasta de dente, retardante de fogo, 

revestimento e carga na fabricação de papel. Além disso, são precursores da produção 
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de aluminas ativadas que são usadas como catalisadores, suportes de catalisadores e 

adsorventes (JIAO et al., 2012).  

O óxido de alumínio, Al2O3, também conhecido como alumina, é um material 

cerâmico bastante estudado como suporte catalítico devido a sua alta área específica, 

que contribui para uma boa dispersão da fase metálica. Além disso, apresenta boas 

vantagens como baixo custo, facilidade no controle de propriedades texturais e boa 

resistência mecânica, térmica e hidrotérmica (SILVA et al., 1998). Esses óxidos existem 

em muitas estruturas metaestáveis que geralmente são chamadas de aluminas de 

transição, como ղ,χ, κ, θ, λ, δ e γ, bem como na fase estável α-Al2O3 (JIAO et al., 2012), 

que são formadas por fases cristalinas desordenadas através da desidratação térmica de 

hidróxidos e oxi-hidróxidos (ZHANG et al., 2002).  

De uma forma geral, o processo de síntese de aluminas de transição consiste na 

preparação do hidrato de alumina e da sua transformação em aluminas. O processo de 

síntese desses hidróxidos de alumínio (gibbsita e bayerita) e monohidróxidos (boemita) 

têm sido bastante estudados. O processo de transformação sempre ocorre por 

decomposição térmica (calcinação).  

Entre as aluminas de transição, sabe-se que a γ-Al2O3 desempenha um papel 

importante como catalisador e suporte de catalisador, devido uma combinação favorável 

de propriedades (área específica, volume de poros e tamanho de poros) e características 

ácido-base. Sato (1992) relatou que a fase γ-Al2O3 se apresenta com uma baixa 

cristalinidade e estudou a transformação térmica da bayerita, que é a estrutura com 

maior simetria e mais termodinamicamente estável (JIAO et al., 2012), em diferentes 

estruturas metaestáveis, como apresentada na Figura 2.25.  

 
Figura 2.25: Processos de transformação térmica da bayerita (Adaptado de SATO, 

1992). 

 

A bayerita, quando tratada hidrotermicamente a temperatura de 145 
o
C, é 

totalmente convertida a boemita e essa quando calcinada a temperatura acima de 550 
o
C 

é desidratada e convertida a fase γ-Al2O3 (JIAO et al., 2012). Zhang et al. (2002) 

relataram ainda que a fase γ-Al2O3 é formada após a desidratação da boemita 
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(conhecido também como oxi-hidróxido de alumínio ou monohidróxido de alumínio) a 

temperaturas de 400 a 700 
o
C.  

A estrutura da boemita consiste em muitas camadas, que são compostas por 

cadeias formadas por moléculas duplas de AlOOH, ligadas através de ligações de 

hidrogênio entre íons hidroxila nos planos adjacentes (JIAO et al., 2012).  

 Os óxidos de nióbio são compostos que aumentam a atividade catalítica e 

prolongam a vida útil do catalisador quando pequenas quantidades são adicionadas a 

catalisadores conhecidos (TANABE, 2003). Esses compostos apresentam polimorfismo 

e a transição de uma estrutura para outra depende da temperatura, do material de partida 

e do nível de impureza. Ko e Weissman (1990) relataram que muitas estruturas do 

Nb2O5 são agrupadas conforme as temperaturas. A temperaturas abaixo de 200 
o
C 

apresenta-se de forma amorfa. Com o aumento da temperatura a sua cristalinidade 

aumenta e muda sua conformação. A 500 
o
C mostra uma fase T ou TT, em 800 

o
C 

mostra uma fase M ou B e em uma temperatura mais alta a 1000 
o
C apresenta a forma 

H. 

 Moreno e Rajagopal (2009) relataram que a alumina é um suporte largamente 

utilizado em catálise, mas que apresenta somente sítios ácidos de Lewis. Mas, 

depositando-se oxido de nióbio sobre a superfície da alumina é possível conferir-lhe 

acidez de Bronsted. A esse processo se dá o nome de ancoragem ou deposição 

superficial de compostos com propriedades ácidas, como metais, óxidos metálicos ou 

heteropoliácidos, que é uma alternativa eficiente para incrementar a acidez de 

catalisadores sólidos.  

 O Brasil é o maior produtor de nióbia, que é conhecida por apresentar 

características interessantes como suporte de catalisadores, como uma forte interação 

entre metal-suporte e boa mobilidade oxigênio (MENEZES et al., 2018). Os 

catalisadores suportados em nióbia são reduzidos à alta temperatura. Isso promove a 

migração do suporte sobre a superfície metálica, que é conhecido como efeito SMSI 

(strong metal support interaction).  

 Com o levantamento da literatura sobre processos de hidrogenólise de glicerol 

observou-se que há poucos trabalhos que utilizam a alumina como suporte. Para 

reforma de glicerol, observa-se que a alumina é explorada, mas que o óxido de nióbio é 

pouco estudado. Como forma de melhorar as propriedades catalíticas, avalia-se a 

utilização de ambos os elementos como suporte misto, Nb2O5/Al2O3. 
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 Ahmed et al. (2017) relataram estudo de hidrogenólise de propilenoglicol com o 

catalisador Ir/Al2O3 num reator batelada. Observaram que os melhores parâmetros para 

obter a melhor seletividade do propilenoglicol seria utilizando 0,3g de Ir/ Al2O3 com 5% 

de solução de glicerol em água (m/m), 40 bar de pressão, 220 
o
C de temperatura, 1500 

rpm de velocidade de agitação e 4 horas de reação. Em meio neutro nessas condições 

obteve-se 38,8% de seletividade e 5,2% de conversão de glicerol. Já em meio de 0,1M 

de NaOH obteve-se 70,3% de seletividade e 22% de conversão.  

 Zhou et al. (2010) estudaram o catalisador Cu-ZnO-Al2O3 em diferentes razões 

molares no processo de hidrogenólise de glicerol a propilenoglicol. O estudo ocorreu 

num reator tubular de leito fixo, com 3,0g de catalisador, LHSV igual a 4,6h
-1

,
 
pressão 

de hidrogênio igual a 4,0 MPa, com razão molar de H2/glicerol de 5:1 e temperatura a 

220 
o
C. Dentre as razões molares avaliadas, observaram que a razão molar 1:1:0,5 de 

Cu/Zn/Al apresentou melhor conversão de glicerol (81,5%) e maior seletividade de 

propilenoglicol (93,4%).  

 Zelazny et al. (2017) avaliaram os catalisadores Cu/Al2O3 e Cu/TiO2 num reator 

batelada durante 5 horas, com 2g de catalisador, 50% de solução de glicerol (v/v), 400 

rpm de rotação, pressão de hidrogênio a 15atm e temperatura a 200 
o
C. Dentre os 

catalisadores testados, observou que o 2Cu/Al2O3 apresentou-se como o catalisador 

mais ativo, propiciando 14% de conversão de glicerol e 54% de seletividade de 

propilenoglicol. Já para 6Cu/TiO2 obteve-se 18% de conversão de glicerol e 30% de 

seletividade de propilenoglicol.  

Realizando alterações no aumento da pressão de 15 atm para 40 atm de 

hidrogênio e tempo de reação de 5 para 24 horas, foi observado um aumento de 

conversão de 14% para 38% e de seletividade de 54% para 74% com o catalisador 

2Cu/Al2O3. Além disso, realizaram testes com adição de hidróxido de sódio. Com o 

catalisador 2Cu/Al2O3 + NaOH a conversão aumentou de 38 para 41% e a seletividade 

aumentou de 74 para 92%. Para o 2Cu/TiO2 + NaOH, a conversão aumentou de 44 para 

52% e a seletividade aumentou de 3 para 92%.   

Pandey et al. (2019) estudaram a reação de hidrogenólise de glicerol através do 

catalisador 20%Cu-Ni/ ɤ-Al2O3 em diferentes temperaturas de calcinação. Utilizando o 

catalisador na temperatura de 500 
o
C de calcinação num reator de leito fixo com 20% de 

solução aquosa de glicerol (m/m), temperatura a 220 
o
C, pressão de H2 a 0,75MPa, 

WHSV igual a 1,3h
-1

, durante 14 horas de reação obtiveram 93,8% de conversão de 

glicerol, 84,2% de seletividade e 78,9% de rendimento de propilenoglicol.   
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Rodriguez et al. (2012) avaliaram catalisadores de Pt com diferentes percentuais 

na composição do suporte composto (xNb2O5/Al2O3, onde x = 1, 5, 10, 20%) num 

reator batelada com 0,75 g de catalisador, 1,50g de Amberlyst (resina sulfônica), 

temperatura de 140 
o
C, pressão de H2 a 10 bar, 20% de solução aquosa de glicerol, 

rotação magnética de 800 rpm e durante 10 horas de reação. Observaram com o 

catalisador Pt/10%Nb2O5/Al2O3 durante 5 horas de reação, 50% de conversão de 

glicerol, 75,9% de propilenoglicol e 23,6% de acetol.  

Como forma de avaliação e comparação dos estudos de hidrogenólise de glicerol 

utiliza-se como suportes catalíticos alumina e zeólita Y e observa-se que é possível 

obter maiores valores de conversão de glicerol e seletividade a 1,2-PD. É importante 

destacar que nesse estudo é avaliada a utilização do suporte misto Nb2O5/Al2O3, através 

da adição de nióbia, e do suporte de zeólita Y, que não são explorados na literatura. 
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Capítulo 3. Metodologia  

 

 Os testes catalíticos e as análises de caracterização foram realizados no 

Laboratório de Tecnologia do Hidrogênio (LabTecH/EQ/UFRJ), com exceção das 

análises das propriedades texturais dos catalisadores, as quais foram realizadas no 

Laboratório de Tecnologias Verdes (GreenTec/EQ/UFRJ) e das análises de dessorção a 

temperatura programa de amônia (TPD-NH3), feitas no Núcleo de Catálise 

(Nucat/PEQ/COPPE/UFRJ). 

 

3.1 Preparação dos catalisadores 
 

O método de preparação dos catalisadores utilizado foi à impregnação úmida. 

Esse método consiste na solubilização dos sais precursores em solução aquosa, 

mantendo-os em contato com o suporte catalítico por agitação.  

 Nesse trabalho foram utilizados como suportes catalíticos a zeólita Y (FCC/ 

SAR = 2,58) e Nb2O5/Al2O3 (suporte misto), que foram previamente calcinados a 500 

o
C por um período de 3 h. Para preparação do suporte misto, a boemita (Al(OH)O) foi 

calcinada a 500
 o

C/3h, que posteriormente foi colocada em suspensão com o oxalato 

amoniacal de nióbio (CBMM) em meio aquoso, rotaevaporado a 85 
o
C sob vácuo, 

mantido na estufa a 110 
o
C/12 h e calcinado a 500

 o
C/3 h sob um fluxo de ar de 60 mL 

min
-1

.  Os suportes de Nb2O5/Al2O3 foram preparados visando obter em todos os 

catalisadores um teor de 10 % em peso de Nb2O5. Assim, o suporte para o catalisador 

bimetálico continha 16,7% em peso de nióbia e 83,3% em peso de alumina e o suporte 

para os catalisadores monometálicos, continha 12,5% em peso de nióbia e 87,5% em 

pseo de alumina.  

 Os sais precursores utilizados foram Ni(NO3)26H2O (Vetec) e Cu(NO3)23H2O 

(Vetec), a fim de obter ao final um catalisador com teor de 20 % em massa de NiO e de 

CuO. Para obtenção dos catalisadores bimetálicos, as soluções dos precursores Cu e Ni 

foram adicionadas simultaneamente ao sistema.  

 As soluções dos sais precursores foram deixadas em agitação junto ao suporte no 

rotaevaporador. A evaporação da água foi feita a 85 
o
C sob vácuo, seguido da secagem 

do material na estufa a 110 
o
C/12h e calcinação a 500

 o
C/3h sob um fluxo de ar de 60 

mL min
-1

. Posteriormente, os catalisadores foram peletizados, para realização dos testes 
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catalicos, a fim de evitar o empacotamento do leito. A Tabela 3.1 mostra os 

catalisadores e suportes preparados. 

 

Tabela 3.1: Catalisadores preparados por impregnação úmida. 

Catalisador CuO (%) NiO (%) Al2O3(%) Nb2O5 (%) 

NiCuNaY 20 20 - - 

NiNaY - 20 - - 

CuNaY 20 - - - 

NiCuNbAl 20 20 50 10 

NiNbAl - 20 70 10 

CuNbAl 20 - 70 10 

 

3.2 Caracterização dos catalisadores 
 

3.2.1 Composição Química 

 

 A composição química dos catalisadores foi determinada pela técnica de 

fluorescência de raios X (FRX), utilizando um espectrofotômetro da marca Rigaku 

modelo Primini com tubo gerador de raios X de paládio. Para realização das análises, as 

amostras estavam calcinadas e foram colocadas no suporte do próprio equipamento, em 

forma de pó.  

 

3.2.2 Difração de raios X (DRX) 

 

 As estruturas cristalinas dos materiais foram analisadas por difração de raios X 

(DRX) com o intuito de analisar as fases cristalinas dos compostos sintetizados. As 

medidas de difração de raios X foram realizadas em um difratômetro marca Rigaku 

modelo Miniflex II, equipado com monocromador de grafite e utilizando radiação CuKα 

(30 kV e 15 mA). O intervalo analisado foi de 5° ≤ 2θ ≤ 90° com passo de 0,05°, 

utilizando um tempo de contagem de 2 segundos por passo. As fases cristalinas foram 

identificadas utilizando a base de dados JCPDS (Joint Comittee on Powder Diffraction 

Standards, Swarthmore, USA).  

 O catalisador reduzido “ex-situ” e o catalisador utilizado na reação também 

foram analisados por DRX. Para analisar o catalisador pós reação foi necessário deixar 
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em estufa a 110 
0
C durante a noite para secagem. O tamanho do cristalito do Ni°, Cu°, e 

da liga Ni-Cu foi calculado através da equação de Scherrer (Equação 3.1) considerando 

o pico principal localizado em 2θ = 43,5
o
, referente ao plano cristalino (111). 

   

Dhkl = 
𝑘𝜆

𝛽cos(𝜃)
     Eq. (3.1) 

Onde: 

Dhkl – Diâmetro médio dos cristais; 

k – constante que depende da forma das partículas (esfera = 0,94); 

λ – comprimento de onda da fonte de raios X (para Cu Kα, λ=1,5488Å); 

β – largura do pico a meia altura, em radianos; 

θ – ângulo de difração. 

  

A dispersão da fase ativa dos catalisadores foi estimada pela equação de Anderson 

(1975), Equação 3.2: 

  D = 

6𝑉𝑚

𝐷ℎ𝑘𝑙𝐴𝑚
      Eq. (3.2) 

 Onde: 

Dhkl – Diâmetro médio dos cristais (nm); 

Vm – Volume atômico do Ni (0,0109 nm
3
) ou do Cu (0,0118 nm

3
); 

Am – Área superficial de um átomo de Ni (0,0649 nm
2
) ou do Cu (0,068 nm

2
).  

  A composição de NixCu1-x na liga Ni-Cu foi calculada aplicando a Lei de 

Vegard’s (Equação 3.3), através da deconvolução do pico com plano cristalográfico 

(111): 

𝑎𝑁𝑖𝑥𝐶𝑢1−𝑥 = 𝑥. 𝑎𝑁𝑖 + (1 − 𝑥). 𝑎𝐶𝑢   Eq. (3.3)   

Onde: 

a - Parâmetro de rede (aNi = 3,524 Å ; aCu = 3,615 Å).  

 

 

3.2.3 Análise Textural 

 

 A análise textural das amostras foi determinada pela adsorção-dessorção de N2 a 

-196 
o
C utilizando o equipamento Micromeritics TriStar 3000. Antes de realizar a 

análise, as amostras foram mantidas a um tratamento térmico a vácuo de 5x10
-3 

torr por 

24 horas a 300 
o
C. As áreas específicas das amostras foram determinadas pelo método 
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BET (Brunauer, Emmet e Teller) e o volume específico de poros e o diâmetro médio 

dos poros pelo método BJH (Barrett, Joyner e Halenda) a partir da isoterma de 

adsorção.  

 

3.2.4 Redução à Temperatura Programada (TPR) 

 

 A redutibilidade dos catalisadores foi analisada por redução a temperatura 

programada (TPR). As análises foram realizadas em um equipamento convencional 

equipado com detector de condutividade térmica (TCD). As análises foram executadas 

utilizando reator de quartzo à pressão atmosférica. Primeiramente, pesou-se em torno de 

50 mg de amostra de catalisador que foi aquecida a 150 
o
C sob fluxo de 30 mL min

-1 
de 

argônio. Depois desse tratamento, as amostras foram aquecidas até 1000 
o
C, com uma 

taxa de aquecimento de 10 
o
C min

-1
 sob fluxo de 30 mL min

-1 
da mistura 1,8 % Ar/H2. 

 

3.2.5 Dessorção à Temperatura Programada de NH3 (TPD-NH3) 

 

 Dentre as técnicas de medida da densidade de sítios ácidos, a dessorção a 

temperatura programada (TPD) de amônia (NH3) é uma das mais utilizadas. A molécula 

sonda (NH3) é adsorvida sobre a amostra e então se procede a dessorção com o aumento 

controlado da temperatura (MORENO & RAJAGOPAL, 2009). A quantificação de 

sítios ácidos é feita analisando-se o gás que é dessorvido da amostra por técnicas como 

espectroscopia de massas. O número total de sítios ácidos está relacionado a 

quantificação das moléculas dessorvidas durante o aquecimento, as quais formaram os 

perfis de TPD, enquanto que a força dos sítios ácidos é proporcional a temperatura na 

qual ocorre a dessorção da molécula sonda. Quanto mais forte o sítio ácido, maior a 

interação com o adsorvato e maior a temperatura necessária para dessorve-lo 

(MORENO & RAJAGOPAL, 2009). 

A quantificação de sítios ácidos foi obtida através da dessorção a temperatura 

programada de NH3 (TPD-NH3) utilizando o espectrômetro de massas marca Pfeiffer 

QME-200, tendo o sinal da razão m/z = 15 como referência (para quantificação da 

amônia). As amostras primeiramente foram reduzidas in situ sob fluxo de 30 mL min
-1 

da mistura redutora de 10 % H2/Ar com razão de aquecimento de 10 
o
C min

-1
 e mantida 

na temperatura de 600 
o
C, com exceção da amostra NiAlNb a 700 

o
C, determinada pela 

análise de TPR, por 30 min. Após o resfriamento a temperatura ambiente, foi realizada a 



56 
 

 
 

adsorção de amônia a 70 
o
C sob 30 mL min

-1 
da mistura de 4 % NH3/He durante 30 

min. A amônia fisissorvida é removida com He puro sob vazão de 60 mL min
-1

 por 1 h.
 

Por último, ocorre a dessorção da amônia quimissorvida através do aquecimento a 1000 

o
C com taxa de aquecimento de 20 °C min

-1
 sob 60 mL min

-1 
de He puro e com 

isoterma de 30 min. 

 

3.3 Testes Catalíticos 

 

 Os testes catalíticos de hidrogenólise do glicerol foram realizados utilizando 

reator de Inconel 625 e sistema reacional de leito fixo. Os catalisadores foram reduzidos 

in-situ a 600 
o
C (temperatura determinada pelo perfil do TPR, com exceção do 

catalisador NiNbAl que foi reduzido a temperatura de 700 
o
C) com uma mistura de 33 

% H2/N2 (90 mL min
-1

). Os reagentes eram alimentados à unidade reacional com o 

auxílio de uma bomba Eldex modelo 1SM. Foi utilizado solução de glicerol a 20 % 

(v/v) com diferentes razões molares de NaOH/glicerol (0, 0,25 e 0,5) para o catalisador 

bimetálico NiCuNaY, com o intuito de encontrar o melhor desempenho catalítico, e 

para o catalisador NiCuNbAl testou-se as razões molares de NaOH/glicerol de 0 e 0,5. 

Para os catalisadores monometálicos foi analisada apenas a razão molar de 

NaOH/glicerol de 0,5, caracterizada como a razão que os catalisadores apresentaram o 

melhor desempenho na produção do propilenoglicol. A massa de catalisador usada em 

cada ensaio foi de 1,25 g e a vazão de alimentação foi de 0,041 mL min
-1

, resultando em 

uma velocidade espacial WHSV de 2 h
-1

. As reações foram realizadas por 30 h a 260 
o
C 

com pressão autógena de 46 bar. O período noturno, compreendido entre 6 e 23 h de 

reação, não foi analisado. A Figura 3.1 representa a unidade reacional de hidrogenólise. 

O glicerol é bombeado para dentro do reator aquecido e pressurizado por uma válvula 

de diafragma. Os produtos posteriormente passam por um condensador a 10 
o
C, 

separando a fase gasosa da líquida. 
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Figura 3.1: Representação esquemática da unidade catalítica. 

 

 Os produtos líquidos foram analisados por cromatografia líquida de alta 

performance (HPLC- High-performance liquid chromatography) utilizando um 

equipamento da marca Shimadzu, modelo LC-20A Prominence. O sistema de 

cromatografia é composto por: degaseificador DGU-20A, bomba de pistão duplo LC-

20AT, controladora CBM-20A, forno CTO-20A, detector de índice de refração RID-

10A e detector de ultravioleta e visível (UV/VIS) SPD-20AV. Foi utilizada uma coluna 

da Bio-Rad modelo Aminex HPX-87H (300 x 7,8 mm).  

 As condições operacionais utilizadas para análise dos produtos da hidrogenólise 

foram: 0,01 M de H2SO4 como fase móvel a uma vazão 0,6 mL min
-1

, temperatura da 

coluna a 30 
o
C e tempo de análise de 25 min. As amostras para análise foram preparadas 

diluindo alíquotas da mistura reacional com água Mili-Q. 

 A identificação dos compostos foi realizada através de injeções no HPLC de 

padrões dos compostos glicerol, propilenoglicol, ácido lático, etanol, acetol, 

etilenoglicol, para que fosse possível a construção de uma curva padrão para cada 

composto. A Tabela 3.2 mostra o tempo de retenção de cada composto obtido na reação 

de hidrogenólise.  
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Tabela 3.2: Tempo de retenção dos compostos. 

Composto 

Tempo de retenção 

(min:segundo) 

Ácido Lático 12:45 

Glicerol 13:09 

Propilenoglicol 16:48 

Acetol 17:43 

Etanol 20:54 

 

 Ao término de cada reação os catalisadores foram analisados por difração de 

raios X, com o objetivo de avaliar se houve mudanças na estrutura cristalina do 

material, bem como processos de sinterização da fase ativa do catalisador.   

 

3.4 Análise dos resultados  
 

 O desempenho catalítico foi avaliada em termos de conversão global do glicerol 

(X(%)), conversão a líquidos (XL(%)), conversão a gás (XG(%)), seletividades nos 

produtos (S(%)) e rendimentos nos produtos (Y(%)), conforme apresentado nas 

equações abaixo.  

 

 Conversão global de glicerol (X(%)), equação 3.4: 

 

X(%) = 
Mglicerol
in −Mglicerol

out

Mglicerol
in × 100                  (Eq. 3.4) 

Onde: 

𝑀𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑖𝑛  = moles de glicerol alimentado; 

𝑀𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑜𝑢𝑡 = moles de glicerol após reação; 

 

 Conversão do glicerol a líquidos (XL(%)), equação 3.5: 

 

XL (%) = 
∑MC

Produtos

M𝐶
in × 100                           (Eq. 3.5) 

 

Onde: 

∑𝑀𝐶
𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑡𝑜𝑠 = Somatório dos moles de carbono dos produtos formados; 
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𝑀𝐶
𝑖𝑛 = moles de carbono alimentado; 

 

 

 Conversão de glicerol a gás, equação 3.6, foi calculado admitindo-se desprezível 

a formação de coque, podendo ser corroborado pelas análises de DRX, onde não 

se observou, nos catalisadores pós-reação, o pico/ombro próximo a 2θ = 26
o
, o 

qual é característico do coque (MENEZES, et al., 2018): 

 

𝑋𝐺(%) = 
M𝐶
in−MC

outliq

M𝐶
in × 100                      (Eq. 3.6) 

Onde: 

𝑀𝐶
𝑜𝑢𝑡𝑙𝑖𝑞

= moles de carbono em fase líquida após reação; 

   

 Seletividades dos produtos (Si(%)), equação 3.7: 

 

Si (%) = 
Ci

∑𝑀𝐶
𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑡𝑜𝑠 × 100                                  (Eq. 3.7) 

Onde: 

𝐶𝑖 = número de moles de carbono do produto i; 

 

 Rendimentos dos produtos (Yi(%)), equação 3.8: 

 

Yi (%) = 𝑋𝐿(%) ×
Si(%)

100
                                   (Eq. 3.8) 
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Capítulo 4. Resultados e Discussões 

 

4.1 Caracterização dos catalisadores 
 

4.1.1 Fluorescência de Raios X (FRX) 

 

 Através da análise de FRX foi possível obter a composição química real dos 

catalisadores calcinados a 500 
o
C, suportados na zeólita Y e sobre o suporte misto 

composto por Al2O3 e Nb2O5 (Tabela 4.1). Observa-se que os valores reais se 

encontram bem próximos aos valores teóricos e que as pequenas divergências nos 

valores podem estar relacionadas a incertezas do método, problemas associados aos 

reagentes e/ou a erros ocorridos durante o preparo dos catalisadores.   

 

Tabela 4.1: Composição química (% mássica) dos catalisadores calcinados a 500 
o
C/ 3 

h. 

Catalisador 
CuO (%) NiO (%) Al2O3(%)  Nb2O5 (%) 

Teórico Real Teórico Real Teórico Real Teórico Real 

NiCuNaY 20 20.8 20 21.8     

NiNaY 

  

20 21.6     

CuNaY 20 18.0 

  

    

NiCuNbAl 20 19.8 20 21.0 50 50.3 10 9.0 

NiNbAl 

  

20 20.7 70 71.0 10 8.0 

CuNbAl 20 19.0 

  

70 73.0 10 8.0 

 

Braga e Morgon (2007) relataram que a zeólita dos tipos X e Y possuem 

estruturas completamente idênticas, o que as diferenciam são as suas razões Si/Al. A 

zeólita X representa uma razão Si/Al entre 1,0 e 1,5, enquanto a zeólita Y caracteriza 

por apresentar maior proporção de sílica, com razão acima de 2,5. De acordo com a 

análise de FRX, a zeólita Y apresentou uma razão de Si/Al (SAR) igual a 2,58, 

corroborando com a literatura. A composição química da zeólita Y utilizada neste 

trabalho apresentou um teor mássico de 74,5% de SiO2 e 25,5% de Al2O3. 
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4.1.2 Difração de Raios X (DRX) 

 

As Figuras 4.1, 4.2 e 4.3 apresentam os difratogramas dos catalisadores 

suportados na zeólita Y. Em cada figura é apresentado os difratogramas da zeólita Y, 

dos catalisadores calcinados a 500 
o
C/3 h, reduzidos e pós-reação (razão molar 

NaOH/glicerol = 0,5). A temperatura de redução empregada sobre os catalisadores foi 

de 600 °C, com exceção do catalisador NiNbAl reduzido a 700 
o
C, tais temperaturas 

foram determinadas a partir das análises de TPR. 

Os principais picos de difração característicos do suporte catalítico zeólita Y 

foram observados em 2θ = 6,23
o
, 10,13

o
, 12,0

o
, 15,8

o
, 18,9

o
, 20,8

o
, 23,9

o
 e 27,4

o
 

(JCPDS 77-1549), corroborando com os picos encontrados na literatura (MITTA et al., 

2018) e observa-se que os picos são bem definidos, caracterizando a cristalinidade do 

material. Braga e Morgon (2007) relataram que a zeólita tem uma estrutura cristalina 

bem definida e um sistema discreto de poros.  

Para o catalisador bimetálico NiCuNaY calcinado (Figura 4.1), foram 

observados os picos característicos da fase do NiO em 2θ = 37,3
o
, 43,2

o
 e 69,0

o
 (JCPDS 

44-1159) e da fase do CuO em 2θ = 35,4
o
, 38,6

o
, 48,7

o 
e 61,4

o
 (JCPDS 48-1548). Após 

a redução deste catalisador, observa-se o desaparecimento dos picos característicos das 

fases óxidas de Ni e Cu, e a formação de novos picos de difração em 2θ = 44,0
o
, 51,3

o 
e 

75,4
o
, os quais são característicos da formação da liga Ni-Cu, pois, tais picos de 

difração encontram-se em posições intermediárias aos picos de difração das fases 

metálicas de Ni
 
e Cu, como observado por CAI et al. (2018). A liga formada de Ni-Cu 

não é homogênea, pois existe um ombro associado aos picos característicos da liga Ni-

Cu e devido ao fato do ombro estar posicionado em ângulos menores que o pico 

principal da liga Ni-Cu, evidenciamos que esta fase é composta principalmente por Cu, 

portanto, existem duas fases da liga Ni-Cu, a principal (2θ = 44,0
o
, 51,3

o 
e 75,4

o
) e uma 

secundária, em menor proporção, rica em Cu. Através da Lei de Vegard foi possível 

então determinar as composições químicas das duas ligas formadas. Assim, observamos 

que o ombro é constituído basicamente por cobre (94,5%), enquanto que o pico de 

maior intensidade é constituído por 63 % de níquel e 37 % de cobre. 

 O difratograma do catalisador NiCuNaY pós reação em meio alcalino (NaOH) 

(Figura 4.1) apresenta alteração na estrutura cristalina do suporte, levando a formação 

de uma estrutura cristalina conhecida como analcita (JCPDS 86-2455), mineral 

composto por Na, Al e Si (NaAlSi2O6·H2O). Entretanto, não foram observadas 
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modificações referentes a fase da liga Ni-Cu e nem mesmo o reaparecimento dos picos 

de difração referentes aos óxidos de Ni e Cu; portanto, as fases metálicas permanecem 

estáveis mesmo após 30 h de teste catalítico. 

 

Figura 4.1: Difratograma da zeólita Y, do catalisador NiCuNaY calcinado a 500 °C/ 3h, 

do catalisador reduzido a 600 °C e do catalisador após 30 h de reação (razão molar 

NaOH/glicerol = 0,5). 

 

Os difratogramas dos catalisadores monometálicos suportados na zeólita Y 

apresentam os picos de difração característicos das fases CuO e NiO, Figuras 4.2 e 4.3, 

respectivamente, além dos picos de difração característicos da zeólita. Após a redução 

destes catalisadores, observou-se a formação de cobre metálico (Cu°), o qual apresenta 

os principais picos de difração em 2θ = 43,2
o
, 50,4

o
 e 74,1

o
 (JCPDS 04-0836), Figura 

4.2, e de níquel metálico (Ni°) com picos principais de difração localizados em 2θ = 

44,5
o
, 51,8

o 
e 76,4

o
 (JCPDS 04-0850), Figura 4.3. Em ambos os catalisadores após a 

redução ocorre o desaparecimento dos picos característicos associados às fases dos 

óxidos de cobre e níquel, portanto, isso indica que as condições empregadas na redução 

são suficientes para uma redução das fases redutíveis. Os difratogramas dos 

catalisadores monometálicos após a reação de 30 h apresentam alteração completa da 

estrutura da zeólita Y, formando, assim como observado para o catalisador bimetálico, 

uma estrutura cristalina conhecida como analcita (JCPDS 86-2455); no entanto, a fase 

metálica (Cu° e Ni°) é mantida após o período de 30 h de avaliação catalítica e não foi 
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observado a formação do pico caraterístico de coque em 2θ = 26
o
 (MENEZES et al., 

2018). 

 
Figura 4.2: Difratograma da zeólita Y, do catalisador CuNaY calcinado a 500 °C/ 3h, do 

catalisador reduzido a 600 °C e do catalisador após 30 h de reação (razão molar 

NaOH/glicerol = 0,5). 

 
Figura 4.3: Difratograma da zeólita Y, do catalisador NiNaY calcinado a 500 °C/ 3h, do 

catalisador reduzido a 600 °C e do catalisador após 30 h de reação (razão molar 

NaOH/glicerol = 0,5). 
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As Figuras 4.4, 4.5 e 4.6 apresentam os difratogramas dos catalisadores 

suportados em Nb2O5/Al2O3. Em cada figura são apresentado os difratogramas do 

suporte (nióbia/alumina), dos catalisadores calcinados a 500 
o
C/ 3h, reduzidos e pós-

reação (razão molar NaOH/glicerol = 0,5).  

Os principais picos de difração característicos do suporte Nb2O5/Al2O3 foram 

observados em 2θ = 37
o
, 46

o
 e 67

o
, os quais são picos característicos, da fase de gama 

alumina (JCPDS 01-1303), de baixa cristalinidade (SILVA et al., 1998). Tanto no 

catalisador bimetálico quanto nos catalisadores monometálicos, os difratogramas dos 

suportes mostram apenas os picos característicos da γ-Al2O3, indicando que a nióbia 

encontra-se bem dispersa sobre a alumina (MENDES et al., 2013). 

O difratograma do catalisador NiCuNbAl calcinado (Figura 4.4) apresenta os 

picos característicos de NiO e CuO, enquanto que o catalisador CuNbAl e NiNbAl 

calcinado apresentam os picos característicos das fases CuO e NiO, respectivamente. 

Com a redução do catalisador NiCuNbAl, ocorre a formação da liga metálica Ni-Cu, e 

assim como observado para o catalisador NiCuNaY, a liga formada não foi 

completamente homogênea, levando o surgimento de duas fases. Através da Lei de 

Vegard foi possível determinar as composições químicas das ligas formadas, assim, 

observamos que o ombro é constituído basicamente por cobre (95%), enquanto que o 

pico de maior intensidade é constituído por 65 % de níquel e 35 % de cobre. O processo 

de redução dos catalisadores CuNbAl e NiNbAl leva a formação das fases metálicas 

Cu° e Ni°, respectivamente.  

A análise de DRX realizada sobre os catalisadores após a reação revela que 

todos os catalisadores apresentaram mudança na estrutura cristalina do suporte 

(Nb2O5/Al2O3). Entretanto a liga Ni-Cu permanece sem modificações aparentes. Além 

disso, não se observa picos de difração referentes aos óxidos, NiO e CuO. As novas 

fases cristalinas identificadas pós-reação foram a boemita (AlO(OH)) (JCPDS 21-

1307), óxido misto de sódio e nióbio (NaNbO3), conhecido também como niobato de 

sódio (JCPDS 37-1076), e óxido de nióbio (JCPDS 43-1042). Assim, como nos 

catalisadores de zeólita Y, não se observou formação coque (2θ = 26
o
).  
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Figura 4.4: Difratograma do suporte Nb2O5/Al2O3, catalisador NiCuNbAl calcinado a 

500 °C/ 3h, do catalisador reduzido a 600 °C e do catalisador após 30 h de reação (razão 

molar NaOH/glicerol = 0,5). 

 

 

Figura 4.5: Difratograma do suporte Nb2O5/Al2O3, do catalisador CuNbAl calcinado a 

500 °C/ 3h, do catalisador reduzido a 600 °C e do catalisador após 30 h de reação (razão 

molar NaOH/glicerol = 0,5). 
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Figura 4.6: Difratograma do suporte Nb2O5/Al2O3, do catalisador NiNbAl calcinado a 

500 °C/ 3h, do catalisador reduzido a 700 °C e do catalisador após 30 h de reação (razão 

molar NaOH/glicerol = 0,5). 

 

Os diâmetros médios dos cristalitos de Cu
0
, Ni

0
 e da liga Ni-Cu e a dispersão 

metálica são apresentados na Tabela 4.2. Os diâmetros médios dos cristalitos foram 

determinados utilizando o pico de maior intensidade, correspondente ao plano cristalino 

(111). De acordo com a Tabela 4.2, observa-se que ocorreu diminuição do tamanho do 

cristalito com a adição do segundo metal, no catalisador suportado em nióbia/alumina, 

sendo que catalisador monometálico de cobre apresentou a menor dispersão. Além 

disso, observa-se que após a reação o diâmetro médio dos cristalitos dos catalisadores 

monometálicos de cobre aumentou significativamente, sendo indicativo de que o 

catalisador está sofrendo processo de sinterização.   

Senseni et al. (2016) encontraram um tamanho de cristalito de níquel próximo ao 

mostrado nesse estudo, equivalente a 18,9 nm para o catalisador 20%Ni/Al2O3. 

Gandarias et al. (2011) relataram um tamanho de cristalito igual a 65,6 nm e dispersão 

de 1,6% para o catalisador Ni-Cu/ Al2O3 (com composição de 7,7% de níquel e 28% de 

cobre). Enquanto para o catalisador 31,7%Cu/Al2O3 encontraram um tamanho de 

cristalito igual a 112 nm e dispersão 0,9% e para o catalisador 6,9%Ni/Al2O3 obteve-se 

valores de 13,7 nm e 7,4% de tamanho de cristalito e dispersão, respectivamente.  Ou 
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seja, o catalisador bimetálico e o monometálico de cobre apresentaram valores maiores 

de tamanho de cristalito que nesse estudo e menores valores de dispersão. Em 

contrapartida, o catalisador monometálico de níquel apresentou um valor próximo ao 

tamanho de cristalito e um valor de dispersão maior que nesse estudo.  

 Kim et al. (2002) encontraram para o catalisador 10%Ni/Y reduzido a 500 

o
C/1h, tamanho de cristalito igual a 16,3 nm, valor próximo ao encontrado nesse estudo. 

Por outro lado, Gamleil et al. (2018) observaram um tamanho de cristalito igual a 13, 7 

nm e dispersão igual a 9,7% para o catalisador 5,33%Ni/USY. Mitta et al. (2018) 

observaram menor valor de tamanho de cristalito para o catalisador 15%Cu/Y, igual a 

13,5 nm e valor maior de dispersão do metal, equivalente a 20%.  

Tabela 4.2: Diâmetros médios de cristalito e dispersão a partir dos catalisadores 

reduzidos a 600 °C. 

Catalisador 
Diâmetro médio – 

Cat. Virgem (nm) 
Dispersão (%) 

Diâmetro médio – 

pós-reação (nm) 

NiCuNaY 24,4 ± 1,3 4,2 21,0 ± 1,5 

NiNaY 15,2 ± 2,8  6,6 19,7 ± 1,2 

CuNaY 24,9 ± 1,7 4,1 64,3 ± 3,2 

NiCuNbAl 13,9 ± 0,8 7,4 13,3 ± 1,4 

NiNbAl 17,0 ± 1,3 5,9 21,0 ± 2,5 

CuNbAl 40,9 ± 2,0 2,6 50,2± 2,4 

 

4.1.3 Análise Textural  

 

 A análise textural dos catalisadores foi realizada através da fisissorção de N2 

para determinação da área específica, do volume de poros e do diâmetro médio dos 

poros presentes em cada amostra.  As isotermas de adsorção-dessorção de N2 de todos 

os catalisadores e dos respectivos suportes catalíticos, NaY e Nb2O5/Al2O3 (bimetálico e 

monometálico), estão apresentados nas Figura 4.7 e Figura 4.8, respectivamente. O 

padrão de isoterma que mais se assemelha aos catalisadores suportados na zeólita é o 

padrão do tipo II, enquanto que os catalisadores a base de Nb2O5/Al2O3 apresentam 

maior semelhança com o padrão tipo IV, que é típico de sistema onde as moléculas do 

adsorvato (N2) apresentam maior interação entre si do que com o sólido (TEXEIRA et 

al., 2001) e de materiais mesoporosos. 
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 De acordo com os dados apresentados na Tabela 4.3, observamos que ocorre 

redução da área específica dos suportes catalíticos com a adição do NiO e/ou CuO. Isso 

pode ser explicado pelo bloqueio parcial dos poros do suporte catalítico durante a 

impregnação do metal. A redução da área específica BET é mais pronunciada para os 

catalisadores bimetálicos, provavelmente devido ao maior teor de metal adicionado. A 

área específica apresentada pela zeólita Y foi de 622 m
2
g

-1 
com diâmetro de poros de 76 

Å, corroborando com a literatura que relata que as zeólita são peneiras moleculares com 

poros maiores que 20 Å, sendo classificadas como mesoporosas (20 – 500 Å) (LUNA & 

SCHUCHARDT, 2001). Mitta et al. (2018) encontraram resultados similares ao deste 

trabalho para a área especifica da zeólita Y ~700 m
2
g

-1
, porém, valores de volume de 

poros e diâmetro médio de poros distintos (0,134 e 18 Å, respectivamente) podendo ser 

justificado devido a porosidade da zeólita mudar com o procedimento de síntese. 

 A alumina é classificada na literatura como um material de alta área específica, 

superiores a 100 m
2
g

-1 
(COELHO et al., 2007). Conforme a Tabela 4.3, observa-se que 

os valores ficaram próximos ao esperado e que o suporte AlNb monometálico (70% 

Al2O3 e 10% Nb2O5) apresentou uma área BET levemente superior ao suporte AlNb 

bimetálico (50% Al2O3 e 10% Nb2O5), provavelmente devido ao maior teor de alumina. 

 Mondal et al. (2019) observaram no catalisador 20%Cu-Ni-Al2O3 uma área BET 

igual a 78 m
2
g

-1
, dando indícios que a redução da área específica observada no 

catalisador NiCuNbAl (área especifica = 57 m
2
g

-1
) pode ser pelo bloqueio parcial dos 

poros pela nióbia durante o processo de impregnação do catalisador bimetálico.  

 Para o catalisador NiNbAl foi observado que houve um aumento do diâmetro 

médio de poros de 192 Å para 367 Å quando comparado ao suporte monometálico 

AlNb. Esse aumento pode ser associado ao bloqueio de poros menores do suporte pelas 

partículas de níquel (KIADEHI & TAGHIZADEH, 2018). O volume de poros e o 

diâmetro médio de poros, apresentado pelos catalisadores suportados na zeólita Y, 

foram semelhantes ao observado para a zeólita pura, portanto, não observamos 

alterações significativas nestas propriedades com a impregnação da zeólita com os 

óxidos de Cu e Ni. 
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Tabela 4.3: Propriedades texturais das amostras calcinadas 500 °C/ 3h. 

Catalisador 
Área BET 

(m
2 
g

-1
) 

Volume de poros 

(cm
3 
g

-1
) 

Diâmetro médio 

de poros (Å) 

NaY 622 0,029 76 

NiCuNaY 299 0,025 69 

NiNaY 461 0,021 71 

CuNaY 393 0,014 63 

NbAl bim 98 0,210 132 

NbAl mono 113 0,350 192 

NiCuNbAl 57 0,150 147 

NiNbAl 78 0,630 367 

CuNbAl 82 0,170 130 

 

  

  

Figura 4.7: Isotermas de adsorção-dessorção de N2 da zeólita Y (A) e dos catalisadores 

NiCuNaY (B), CuNaY (C) e NiNaY (D).  
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Figura 4.8: Isotermas de adsorção-dessorção de N2 do suporte NbAl bim (A) e NbAl 

mono (B) e dos catalisadores, NiCuNbAl (C), CuNbAl (D) e NiNbAl (E).  

 

4.1.4 Redução a Temperatura Programada (TPR) 
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400 
o
C (DUSSALT et al., 2005). O catalisador bimetálico NiCuNaY apresenta dois 

picos de redução intensos sobrepostos na faixa de 360 °C a 400 
o
C e dois picos de baixa 

intensidade entre 500 e 650 
o
C, aproximadamente. Devido à presença de pelo menos 

dois picos de redução, podemos inferir que os catalisadores apresentam diferentes graus 

de interação entre a fase metálica e o suporte catalítico. 

Observa-se que a adição de Cu ao catalisador NiNaY, e consequente formação 

da liga metálica Ni-Cu, resulta em uma diminuição da temperatura máxima de redução. 

De acordo com Cai et al. (2018), a temperatura de redução do NiO pode ser reduzida 

para temperaturas abaixo de 420 °C, pela adição CuO ao catalisador, devido ao efeito 

spillover (que consiste na adsorção e dissociação do H2 na superfície de um metal 

formando átomos de hidrogênio que migram para superfícies adjacentes ao metal e 

podem deslocar a redução para menores temperaturas) (TRINDADE et al., 2017). 

Além disso, pode ocorrer uma interação sinérgica entre esses óxidos, resultando 

em uma diminuição da temperatura necessária para redução do NiO (FREITAS et al., 

2018).  

 

 

Figura 4.9: Perfis de redução dos catalisadores suportados na zeólita Y, calcinados a 

500 
o
C/ 3h. 
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e 840 
o
C. O pico de redução de maior temperatura é normalmente associado a redução 

do aluminato de níquel (NiAl2O4). No entanto, a fase cristalina do aluminato de níquel 

não foi observada durante análise de DRX. A ausência dos picos de difração do 

aluminato na análise de DRX pode estar relacionado ao fato de que a formação do 

aluminato ocorra durante a análise de TPR (MENEZES et al., 2018), e/ou pode ser 

explicada pela alta dispersão do NiAl2O4 na superfície do catalisador. Os picos de 

redução nas temperaturas de 465 
o
C e 625 °C podem ser associados a redução do óxido 

de níquel interagindo moderadamente e fortemente com o suporte. Seung-hoong et al. 

(2014) avaliaram o catalisador Ni/Al2O3 e observaram que a medida que a temperatura 

de calcinação é elevada, acima de 500 
o
C, maiores temperaturas de redução são 

necessárias, devido a formação do NiAl2O4.  

 O catalisador CuNbAl apresentou dois picos de redução, assim como observado 

no catalisador CuNaY, porém, em menores temperaturas (275 
o
C e 340 

o
C), fato que 

pode estar associado a uma menor dispersão do Cu
0
, e consequentemente em uma 

menor interação com o suporte.  

 

 
Figura 4.10: Perfis de redução dos catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3, 

calcinados a 500 
o
C/ 3h. 
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de forma que, para efeitos de determinação do grau de redução, a fase ativa (NiO e 

CuO) dos catalisadores bimetálicos foi tratada sem distinção. Isto é, o consumo total de 

H2 foi atrelado a redução das espécies de NiO (NiO + H2  Ni
0
 + H2O) e de CuO (CuO 

+ H2  Cu
0
 + H2O). 

 A Tabela 4.4 apresenta o grau de redução dos óxidos de Ni, Cu e Ni-Cu, 

determinados pela integração das áreas dos picos dos perfis de TPR. Para o catalisador 

bimetálico foi considerado o grau de redução total dos óxidos, devido à sobreposição 

dos picos. Os catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3 apresentaram um elevado grau 

de redução, acima dos 90 %, chegando o catalisador CuNbAl a apresentar redução total. 

Conforme relatado por Menezes et al. (2018), isso pode ser explicado pela adição de 

nióbia a alumina, que possibilita uma melhora na redutibilidade do catalisador. Já para 

os catalisadores suportados na zeólita Y, obteve-se um grau de redução na faixa dos 80 

%, para os catalisadores NiCuNaY e CuNaY, enquanto que para o catalisador NiNaY o 

grau de redução foi praticamente total. Um comportamento um pouco diferente ao 

observado sobre os catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3. Nestes observamos um 

efeito positivo do cobre sobre a redutibilidade do níquel, enquanto que nos catalisadores 

suportados na zeólita Y, a adição de cobre diminuiu a redutibilidade do níquel.  

 

Tabela 4.4: Grau de redução dos óxidos calculados a partir dos resultados de TPR. 

Catalisador 
Grau de 

redução (%)
a
 

Consumo de H2 (mmols H2 gcat
-1

) 

Experimental Teórico 

NiCuNaY 80 0,224 0,279 

NiNaY 99 0,143 0,145 

CuNaY 78 0,088 0,114 

NiCuNbAl 95 0,266 0,280 

NiNbAl 91 0,130 0,143 

CuNbAl 100 0,124 0,120 

a
 Grauderedução(%) =

H2experimental

H2teórico
x100 

 

Kim et al. (2002) obtiveram para o catalisador 10%Ni/Y (calcinado a 500 
o
C/1h) 

um grau de redução de 59,7%. Quindimil et al. (2018) relataram que o catalisador 

10%Ni/Na-Y reduzido a 500 
o
C/1h apresentou 91% de grau de redução, próximo ao 

valor observado nesse estudo.  Ryneveld et al. (2011) observaram que o catalisador 
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45%Ni/Al2O3 reduzido a 950 
o
C apresentou 51,4% de grau de redução. Pandey et al. 

(2019) relataram que para o catalisador 10%Ni-Cu/-Al2O3 obteve-se um grau de 

redução a 74,3% quando calcinado a 400 
o
C e que em maiores temperaturas de 

calcinação (> 400 
o
C) há uma redução desse valor que pode ser explicado pelo processo 

de sinterização.   

  

4.1.5 Dessorção a Temperatura Programada de NH3 (TPD-NH3) 

 

 Os perfis de TPD-NH3 dos catalisadores reduzidos a 600 
o
C e da zeólita Y 

calcinada a 500 
o
C podem ser vistos na Figura 4.11. Miessner et al. (1993) afirmaram 

que existem duas estruturas de sítios ácidos de Brosnted na zeólita Y que são possíveis 

e considerados centros de adsorção de NH3. O primeiro centro de adsorção apresenta 

diferentes picos de dessorção em temperaturas menores que 200 
o
C, já o segundo centro 

de adsorção apresenta um único pico de dessorção entre 220 e 300 
o
C. 

Analisando a Figura 4.11, observa-se que os perfis de TPD-NH3 da zeólita Y e 

dos catalisadores suportados na zeólita Y apresentam uma ampla faixa de temperaturas 

de dessorção de NH3 (150 – 550 °C). Os picos foram deconvoluídos e classificados em 

duas regiões de temperatura, que de acordo com a literatura, temperaturas de dessorção 

abaixo de 400 
o
C caracterizam sítios ácidos fracos e acima dos 400 °C, sítios ácidos 

fortes (RIBEIRO et al., 2005). Considerando os picos obtidos a partir da deconvolução 

do perfil do TPD-NH3, observa-se que todos os picos estão abaixo dos 400 °C, desta 

forma, a zeólita Y e os catalisadores são caracterizados por possuírem sítios ácidos 

fracos apenas. 

Dentre todos os materiais analisados, a zeólita Y pura foi a que apresentou a 

maior acidez, aproximadamente 1700 µmolNH3 gcat
-1

 (Tabela 4.5). Com a impregnação 

da zeólita Y com os metais Ni e/ou Cu, há uma redução na acidez, isso pode estar 

associado à obstrução dos poros da zeólita ou um recobrimento dos sítios ácidos da 

zeólita, devido inserção destes metais (MIRANDA et al., 2015). Os catalisadores 

NiNaY e CuNaY, apresentaram uma redução no número total de sítios ácidos para 

valores em torno de 1000 µmolNH3 gcat
-1

, já o catalisador NiCuNaY apresentou uma 

redução mais significativa, apresentando 600 µmolNH3 gcat
-1

, fato que pode estar 

associado a maior carga de metal adicionado ao suporte (20 % NiO e 20 % CuO em 

massa). 

  



75 
 

 
 

 

Figura 4.11: TPD-NH3 dos catalisadores após redução a 600 
o
C e do suporte NaY. 

 

 Os perfis de TPD-NH3 dos catalisadores reduzidos suportados em Nb2O5/Al2O3 

e dos suportes para os catalisadores bimetálico (83,3 % Al2O3 e 16,7 % Nb2O5) e 

monometálico (87,5 % Al2O3 e 12,5 % Nb2O5) calcinados, são apresentados na Figura 

4.12. Observa-se que os suportes e os catalisadores apresentaram uma ampla faixa de 

dessorção de NH3 que se estende de 100 °C até 1000 °C, aproximadamente. Ambos 

suportes apresentaram um pico acentuado em 595 °C, que é associado aos sítios ácidos 

fortes da Nb2O5 (MENDES et al., 2003). Com a adição do Ni e/ou Cu sobre os suportes, 

há uma atenuação deste pico de dessorção em 595 °C. O catalisador NiCuNbAl 

apresentou uma acentuada redução no número total de sítios ácidos em relação ao seu 

suporte, 77 e 194 µmolNH3 gcat
-1

, respectivamente. Já os catalisadores monometálicos 

de Ni (206 µmolNH3 gcat
-1

) e Cu (275 µmolNH3 gcat
-1

) não apresentaram alterações 

significativas em relação ao suporte monometálico (266 µmolNH3 gcat
-1

). 
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Figura 4.12: TPD-NH3 dos catalisadores após redução e dos suportes NbAl-mono e 

NbAl-bi. 

 

Conforme apresentado na Tabela 4.5, os suportes e os catalisadores apresentam 

uma distribuição entre sítios ácidos fracos e fortes, exceto o catalisador NiCuNbAl, que 

apresentou uma distribuição de picos em temperaturas menores de 400 °C, possuindo, 

portanto, apenas sítios ácidos fracos. Entre os catalisadores NiNbAl e CuNbAl, ocorre 

uma distribuição de sítios ácidos distinta, enquanto o catalisador NiNbAl apresenta uma 

distribuição de sítios majoritariamente fracos, o catalisador CuNbAl apresenta uma 

distribuição de sítios ácidos predominantemente fortes. 

Cheng et al. (2011) observaram dois picos de dessorção de NH3 para o 

catalisador Ni/Al2O3. O primeiro em torno de 260-305 
o
C (sítio ácido fraco) e o 

segundo, em maior temperatura, na faixa dos 390-405 
o
C (sítio ácido forte). Segundo os 

autores, os sítios ácidos fortes provavelmente estavam localizados na interface entre o 

metal e o suporte (interface Ni-alumina), enquanto os sítios ácidos fracos são 

decorrentes da presença do grupo OH na superfície e na posição intersticial da alumina. 

  Moreno e Rajagopal (2009) relataram que a alumina apresenta somente sítios 

ácidos de Lewis, já os aluminosilicatos (zeólitas) possuem sítios ácidos de Bronsted e 

de Lewis, associado ao alumínio substituído isomorficamente pelo silício.  

 Conforme apresentado na Tabela 4.5, pode-se observar que os catalisadores 

suportados em zeólita Y apresentam uma elevada acidez em comparação aos suportados 
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em Nb2O5/Al2O3. No entanto, analisando a densidade de sítios ácidos, observamos que 

os catalisadores não apresentam grandes diferenças quanto à densidade de sítios. Esse 

resultado é decorrente da grande área específica apresentada pelos catalisadores 

suportados em zeólita Y. Independentemente do suporte, observamos que os 

catalisadores apresentam uma relativa ordem quanto à densidade de sítios ácidos: Cu > 

Ni > NiCu.  

 Miranda et al. (2015) obtiveram para o suporte Al2O3 uma acidez total de 182,1 

µmolNH3 g
-1

, após a incorporação do Ni houve um aumento para 224,5 µmolNH3 gcat
-1

, 

no entanto, com a adição de Cu ao suporte ocorre uma redução na acidez total, 175,4 

µmolNH3 gcat
-1

. Neste mesmo estudo apresentado por Miranda et al. (2015), foi 

observado para o catalisador bimetálico 10%Ni-Cu/γ-Al2O3 que a adição de Cu reduziu 

a acidez total, em relação ao catalisador Ni/Al2O3.  

 

Tabela 4.5: Quantidade total de NH3 dessorvida, proporção entre sítios ácidos fracos e 

fortes e densidade de sítios ácidos para os suportes e catalisadores reduzidos a 600 

°C/700 
o
C. 

Catalisador µmolNH3 gcat
-1

 
Proporção sítios 

ácidos fraco:forte (%) 

Densidade de sítios 

(µmol NH3 m
-2

) 

NaY 1713 100:0 2,75 

NiCuNaY 600 100:0 2,00 

NiNaY 940 100:0 2,04 

CuNaY 1068 100:0 2,72 

NbAl bi 194 35:65 1,98 

NbAl mono 266 65:35 2,35 

NiCuNbAl 77 100:0 1,35 

NiNbAl 206 63:37 2,64 

CuNbAl 275 36:64 3,35 

 

4.2 Testes Catalíticos 
 

4.2.1 Estudo da adição de NaOH ao meio reacional 

 

O estudo da hidrogenólise do glicerol na presença de NaOH no meio reacional foi 

realizado utilizando o catalisador NiCuNaY. Os testes catalíticos foram desenvolvidos 
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durante 30 h, utilizando temperatura de 260 
o
C, pressão de 46 bar, massa de catalisador 

de 1,25 g, solução de 20% de glicerol (v/v) com diferentes razões molares de 

NaOH/glicerol (0, 0,25 e 0,5) e vazão de alimentação de 0,041 mL min
-1

 que 

corresponde a uma velocidade espacial WHSV de 2 h
-1

. No período noturno, 

compreendido entre 6 e 23 h de reação, não foram coletadas alíquotas para análise. Com 

essa massa de catalisador (1,25 g) e vazão de alimentação (0,041 mL min
-1

), testes 

anteriores realizados pelo grupo indicaram que a reação está em regime cinético e não 

difusional. Essas condições reacionais de temperatura e pressão (260 °C/ 46 bar) foram 

escolhidas com base em trabalhos anteriores, em que se observou maior rendimento a 

propilenoglicol (FREITAS et al., 2018).  

Apesar das 2 h iniciais serem descartadas, observamos que os testes catalíticos 

apresentam estabilização somente após o período noturno, portanto, para efeito de 

comparação serão considerados os resultados obtidos após a 23ª h de reação. 

 A Figura 4.13 apresenta a conversão global de glicerol obtida nas três condições 

reacionais avaliadas (razão molar NaOH/glicerol = 0, 0,25 e 0,5). A maior conversão do 

glicerol, acima dos 95 %, ocorreu utilizando razão molar de NaOH/glicerol = 0,50.  

Sem a adição de NaOH ao meio, obteve-se conversões muito baixas, na faixa de 15-20 

%. No entanto, com a adição de NaOH na razão molar de 0,25, ocorre um rápido 

aumento na conversão, atingindo valores na faixa de 75 %. Assim, pode-se concluir que 

se faz necessária a adição de NaOH para se obter conversões apreciáveis de glicerol. 

Como pode ser observado na Tabela 4.6, os valores médios (23ª h a 30ª h) de conversão 

global de glicerol foram de 96,4 %, 74,0 % e 16,8 %, respectivamente, nas reações 

realizadas com razão molar NaOH/glicerol de 0,5, 0,25 e 0. 
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Figura 4.13: Conversão global de glicerol em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

 Ao analisar a conversão do glicerol a produtos líquidos (Figura 4.14), observa-se 

que a maior conversão a líquidos foi obtida no teste catalítico realizado com razão 

molar de NaOH/glicerol = 0,50, onde foram obtidos valores na faixa dos 70 a 75%. 

Reduzindo a razão molar NaOH/glicerol para 0,25, a conversão a líquidos foi reduzida 

para valores na faixa dos 55%. Já no teste catalítico executado na ausência de base, 

baixos valores de conversões do glicerol a produtos líquidos (~10%) foram obtidos. 

Assim, o uso de NaOH no meio reacional apresenta um papel benéfico, pois além de 

aumentar a conversão global do glicerol, aumenta também a conversão a produtos 

líquidos. Como apresentado na Tabela 4.6, obteve-se uma conversão média (23ª h a 30ª 

h) do glicerol a líquidos de 11,2 %, 54,4 % e de 72,4 %, respectivamente, para os testes 

catalíticos realizados com razão molar de 0, 0,25 e 0,5. 
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Figura 4.14: Conversão do glicerol a líquidos em diferentes razões molares 

NaOH/glicerol utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de 

glicerol a 20% (v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

A conversão do glicerol a produtos gasosos foi avaliada assumindo que não houve 

formação de coque (BRUNO et al., 2018), confirmado pela ausência na análise de 

DRX, e os resultados são apresentados na Figura 4.15. A fase gasosa produzida não foi 

analisada, mas basicamente é composta por produtos gasosos formados a partir da 

reforma do glicerol (H2, CO2, CO, CH4). O objetivo desta análise consiste em avaliar o 

grau em que o glicerol é decomposto a produtos gasosos, visto que, elevados valores de 

conversão do glicerol a produtos gasosos não representaria um resultado satisfatório, 

pois teríamos desta forma baixos valores de conversão do glicerol a produtos líquidos e 

consequentemente baixos valores de rendimento ao 1,2-propanodiol (1,2-PD). No 

entanto, devido ao fato que no processo de conversão do glicerol a 1,2-PD sem adição 

externa de hidrogênio, há necessidade de que o hidrogênio seja produzido.  

Analisando a rota básica de produção de 1,2-PD (Figura 2.22), onde o 2-

hidroxipropenal ou o piruvaldeído são hidrogenados a 1,2-PD, observa-se que a 

formação in situ do hidrogênio pode ocorrer a partir da desidrogenação do glicerol e/ou 

a partir da reforma do glicerol (C3H8O3 + 3H2O  3CO2 + 7H2). No entanto, através da 

rota ácida, onde o acetol é hidrogenado a 1,2-PD (Figura 2.21), a geração in situ de 

hidrogênio ocorre exclusivamente a partir da reforma do glicerol (Figura 2.23), visto 

que não há adição externa de hidrogênio. Assim, de acordo com a estequiometria da 

reforma do glicerol e considerando que a proporção molar de glicerol e 1,2-PD é de 1:1, 
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nas condições ideias, seria esperada uma conversão do glicerol a produtos gasosos de 

12,5 %. Portanto, baixos valores de conversão do glicerol a produtos gasosos não 

significa necessariamente um aspecto positivo. 

Analisando a Figura 4.15, observa-se que após o período noturno, ocorre uma 

redução no percentual de conversão do glicerol a gás, principalmente nas reações 

realizadas na ausência NaOH e na razão molar NaOH/glicerol de 0,25, os quais 

apresentaram reduções de aproximadamente 16 % a 5 % e de 40 % a 20 %, 

respectivamente. As menores conversões do glicerol a gás foram obtidas no teste 

catalítico executado sem a presença de NaOH no meio reacional, de forma que o valor 

médio (23ª h a 30ª h) obtido foi de 5,6 % (Tabela 4.6). Portanto, o teste catalítico 

executado sem a adição de NaOH apresenta baixos valores de conversão global do 

glicerol (~15 %), e consequentemente baixos valores de conversão do glicerol a líquidos 

(~10 %) e a gás (5 %). Embora a maior conversão do glicerol a gás tenha sido obtida no 

teste executado na razão molar de 0,5 (24 %), foi nesta condição reacional onde se 

obteve a maior conversão global (96,4 %) e a líquidos (72,4%) do glicerol, indicando 

que dentre as razões NaOH/glicerol avaliadas, é a que apresenta os melhores resultados. 

 

 

Figura 4.15: Conversão a gás em diferentes razões molares NaOH/glicerol utilizando o 

catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% (v/v) e vazão 

de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 
A Figura 4.16 apresenta as seletividades a 1,2-PD obtidas nos testes catalíticos 

realizados com diferentes razões molares de NaOH/glicerol. Nos testes desenvolvidos 
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com a razão molar NaOH/glicerol de 0 e 0,25, a seletividade a 1,2-PD apresentou 

valores relativamente estáveis durante todo o período avaliado. Por outro lado, no teste 

realizado na razão molar de 0,5, os valores só estabilizaram após o período noturno. 

Independente da razão molar empregada (0,25 e 0,50), a seletividade a 1,2-PD 

apresentou valores estáveis próximos aos 45 %, após o período noturno, enquanto que 

no teste catalítico realizado sem a adição de NaOH, obteve-se seletividades a 1,2-PD na 

faixa dos 20 %. Desta forma, observa-se que através do emprego de meio alcalino, onde 

a reação de transformação do glicerol a 1,2-PD ocorre preferencialmente pela rota 

básica, é possível obter maiores seletividades a 1,2-PD, juntamente com uma elevada 

conversão do glicerol, em relação à rota ácida. As seletividades médias (23ª h a 30ª h) a 

1,2-PD foram de 22,1 %, 44,3 % e 43,9 %, respectivamente, para as razões de 0, 0,25 e 

0,5 (Tabela 4.6). 

  
Figura 4.16: Seletividade a 1,2-propanodiol em diferentes razões molares 

NaOH/glicerol utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de 

glicerol a 20% (v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

Na Figura 4.17 observa-se que o rendimento a 1,2-PD ficou em torno de 2,5 % na 

reação realizada sem adição de NaOH. Os testes catalíticos realizados com NaOH 

apresentaram rendimentos a 1,2-PD acima de 20 %. Na razão molar de NaOH/glicerol = 

0,25 obteve-se um rendimento a 1,2-PD em torno de 25 %. Elevando-se a razão molar 

de NaOH/glicerol para 0,5, obteve-se um aumento no rendimento a 1,2-PD, chegando a 

valores um pouco maiores que 30 %. Com esses resultados, observou-se que não seria 

conveniente aumentar a razão molar de NaOH/glicerol acima de 0,5, pois nesta razão 
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molar, a conversão global do glicerol foi próxima de 100 % e a seletividade a 1,2-PD 

obtida nos testes catalíticos realizados com razão molar de 0,25 e 0,5 foram 

praticamente iguais. É amplamente aceito na literatura que elevadas razões molares de 

base/glicerol (acima de 0,5) tendem a favorecer a formação de ácido lático ao invés 1,2-

PD.  

Maris e Davis (2007) estudaram a hidrogenólise de glicerol utilizando catalisador 

de Pt suportado em carbono (3% Pt/C) na presença e na ausência de base, em um reator 

batelada, durante 5 h de reação a 200 
o
C/40 bar de H2 e com 1% em peso de solução de 

glicerol. Na ausência de base observaram que não houve formação de ácido lático e a 

conversão do glicerol foi de 13 %. Com a adição de 0,01 mol L
-1

 e 0,8 mol L
-1

 de 

NaOH, a conversão de glicerol aumentou de 25 % a 92 % e a seletividade de ácido 

lático foi de 39 % a 48 %, respectivamente. 

Arcanjo et al. (2017) analisaram a conversão de glicerol a ácido lático utilizando 

os catalisadores 10% Pt/C e 5% Pt/C em um reator batelada, a 230 
o
C/3h, com 100 mL 

de solução de glicerol (0,5 moL L
-1

). Utilizando uma razão molar de NaOH/glicerol de 

0,75, os valores de conversão de glicerol foram de 86 % (10% Pt/C) e 90 % (5% Pt/C). 

No teste catalítico realizado com razão molar igual a 1,1 obteve-se as maiores 

conversões de glicerol, 96 % (10% Pt/C) e 99 % (5% Pt/C) e as maiores seletividades a 

ácido lático, 68 % (10% Pt/C) e 74 % (5% Pt/C).  
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Figura 4.17: Rendimento a 1,2-propanodiol em diferentes razões molares 

NaOH/glicerol utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de 

glicerol a 20% (v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

 O teste catalítico realizado na ausência de base apresentou como principal 

produto o acetol (hidroxiacetona), chegando a apresentar seletividade na faixa de 75 % 

(Figura 4.18), com rendimentos na faixa dos 9,0 % (Figura 4.19). Como apresentado 

nas Figuras 2.21 e 2.23, a reação de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD, através da rota 

ácida, possui o acetol como composto intermediário, o qual é hidrogenado a 1,2-PD na 

etapa posterior. Assim, obter elevada seletividade a acetol pode indicar que o 

catalisador apresenta baixa atividade catalítica na hidrogenação, visto que o rendimento 

médio a 1,2-PD foi de apenas 2,5 %. 

 Os testes catalíticos realizados com soluções de NaOH apresentaram 

seletividade a acetol abaixo dos 10 % (Figura 4.18), e rendimentos abaixo de 5 % 

(Figura 4.19). Na Tabela 4.6, é possível observar uma clara tendência de redução na 

seletividade e no rendimento a acetol, com a elevação da razão molar NaOH/glicerol. A 

seletividade média (23ª h a 30ª h) a acetol obtida nos testes catalíticos realizados com 

razão molar de 0, 0,25 e 0,5, foi de 77,8 %, 8,8 % e 4,7 %, respectivamente, enquanto 

que o rendimento a acetol foi de 8,7 %, 4,8 % e 3,4 %, respectivamente. Assim, 

observa-se que o maior rendimento a acetol, obtido no teste catalítico realizado na 

ausência de NaOH, pode estar relacionado a rota ácida de hidrogenólise do glicerol a 

1,2-PD, pois possui o acetol como composto intermediário.  

Zelazny et al. (2017) estudaram o catalisador 6Cu/Al2O3 em um reator batelada 

a 200 
o
C com 15,2 bar de H2 durante 5 horas de reação. E obtiveram 5% de conversão a 

glicerol, 30% de seletividade a 1,2-PD, 10% de seletividade a 1-propanol e 60% de 

seletividade a acetol. Dessa forma, no estudo a rota ácida foi beneficiada e observa-se 

que a quantidade de H2 no meio foi insuficiente para a conversão do acetol a 1,2-PD 

pelo processo de hidrogenação.  
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Figura 4.18: Seletividade a acetol em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

  
Figura 4.19: Rendimento a acetol em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

    O meio reacional básico, além de elevar a formação de 1,2-PD, promoveu a 

geração de ácido lático como subproduto. As Figuras 4.20 e 4.21 apresentam, 

respectivamente, a seletividade e o rendimento a ácido lático. Na reação realizada sem 

adição de NaOH não ocorre a formação de ácido lático, fato que pode ser relacionado a 
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rota ácida de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD, a qual não possui ácido lático como 

composto intermediário ou subproduto (Figura 2.21 e Figura 2.23).  

Analisando a seletividade a ácido lático, observa-se que independente da razão 

molar NaOH/glicerol os valores de seletividade estabilizaram na faixa dos 45 %. O teste 

catalítico realizado com razão molar NaOH/glicerol de 0,25 apresentou valores 

relativamente constantes durante as 30 h avaliadas. No entanto, o teste catalítico 

realizado com uma razão de 0,5, apresentou uma significativa queda após o período 

noturno. Independente da razão molar NaOH/glicerol, o rendimento a ácido lático 

(Figura 4.21), aumenta após o período noturno, fato que está relacionado diretamente ao 

aumento observado na conversão a líquidos (Figura 4.14), resultando, portanto, em um 

aumento no rendimento. Assim, após o período noturno, valores relativamente estáveis 

de rendimentos a ácido lático foram obtidos, com rendimentos médios de 22,2 % e 29,4 

%, respectivamente, para as reações realizadas com razão molar NaOH/glicerol de 0,25 

e 0,50 (Tabela 4.6). 

 Analisando os resultados obtidos nas reações realizadas com solução alcalina, 

observa-se a geração concomitante de acetol e ácido lático, os quais são produzidos por 

rotas químicas distintas. Como mencionado anteriormente, a rota ácida de hidrogenólise 

do glicerol a 1,2-PD possui o acetol como intermediário (Figura 2.21), enquanto que a 

rota básica de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD possui o ácido lático como subproduto 

(Figura 2.22). Assim, ambos produtos (1,2-PD e ácido lático) ocorrem simultaneamente 

nas reações realizadas em meio alcalino, e, além disso, maiores razões molares de 

NaOH/glicerol possivelmente tendem a favorecer a rota básica de hidrogenólise do 

glicerol, pois observou-se uma redução no rendimento a acetol, enquanto o rendimento 

a ácido lático aumentou (Tabela 4.6). 

Dasari et al. (2005) obtiveram após 24 h de reação em sistema de batelada, 33 % 

de conversão de glicerol com 21,4 % e 65 % de rendimento e seletividade a 1,2-

propanodiol, respectivamente, utilizando como catalisador Cu/FeCr2O4, solução de 

glicerol a 80 % (v/v), 200 °C sob pressão de 13,8 bar de H2. Observa-se que com essa 

mesma solução de glicerol, na presença de NaOH e sem adição de H2 externo, um maior 

rendimento a 1,2-propanodiol foi obtido no presente trabalho. Já Mitta et al. (2018) 

mostraram que o catalisador com 15 % Cu suportado na zeólita Y, a 210 °C/1,97 atm, 

solução de glicerol a 20 % (m/m), sob fluxo de 40 ml min
-1 

de H2 apresentou 66 % de 

conversão do glicerol com rendimento a 1,2-PD de 42,9 %. 
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Figura 4.20: Seletividade a ácido lático em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

  
Figura 4.21: Rendimento de ácido lático em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

  

  Nas Figuras 4.22 e 4.23 são apresentados as seletividades e os rendimentos a 

etanol, respectivamente. As seletividades e os rendimentos apresentaram valores 

relativamente estáveis durante todo o período avaliado, principalmente após o período 

noturno.  No entanto, apenas nas reações realizadas na presença de base observou-se a 

geração de etanol. A seletividade média obtida empregando-se a razão molar 
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NaOH/glicerol de 0,25, foi de 6,0 %, enquanto que na razão molar de 0,5 a seletividade 

média foi de 10,7 % (Tabela 4.6). Em relação ao rendimento a etanol (Figura 4.23), é 

possível observar que a reação realizada na razão molar de 0,25 apresentou rendimentos 

na faixa dos 2,5 % durante as 30 h de reação. Com o aumento da razão molar 

NaOH/glicerol para 0,5, ocorre um aumento significativo após o período noturno para 

valores na faixa dos 10 %. Os valores médios de rendimentos a etanol foram de 3,3 % e 

7,7 %, respectivamente, para as razões molares NaOH/glicerol de 0,25 e 0,5 (Tabela 

4.6). 

  De acordo com a literatura, a geração do etanol durante a hidrogenólise do 

glicerol a 1,2-PD pode ocorrer devido a reações paralelas de hidrogenólise do acetol 

(MAGLINAO & HE, 2011) ou a partir da hidrogenólise do próprio 1,2-PD gerado 

(MAGLINAO & HE, 2011; MAGLINAO & HE, 2012; YUAN et al., 2011; SERETIS 

& TSIAKARAS, 2016).  

  

  
Figura 4.22: Seletividade a etanol em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 
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Figura 4.23: Rendimento a etanol em diferentes razões molares NaOH/glicerol 

utilizando o catalisador NiCuNaY (1,25 g) a 260 
o
C/ 46 bar, solução de glicerol a 20% 

(v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

A não constatação de etanol no teste catalítico realizado na ausência de base 

pode estar relacionada à baixa taxa de hidrogenólise, pois neste teste catalítico foi 

obtida a menor conversão de glicerol a gás (5,6 %), resultando consequentemente em 

uma menor disponibilidade H2 para ocorrência de reações paralelas. Além disso, nesta 

condição foi obtido o menor rendimento a 1,2-PD (2,5 %), enquanto nos testes 

catalíticos realizados em meio alcalino, as conversões de glicerol a gás ficaram na faixa 

dos 19 % a 24 % e com rendimentos a 1,2-PD na faixa dos 24 % a 32 %. Além do mais, 

observamos que o aumento na seletividade e no rendimento a etanol é acompanhado por 

uma redução na seletividade e no rendimento a acetol, indicando que pode haver uma 

contribuição da hidrogenólise do acetol.  

Seretis e Tsiakaras (2016), estudando a hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD sem 

adição de H2 externo, obtiveram após 4 horas de reação a 240 
o
C em reator batelada, um 

rendimento a etanol na faixa do 3 a 5 %, aproximadamente, empregando 0,5 g a 2,5 g 

do catalisador 65% Ni/SiO2-Al2O3. MAGLINAO & HE (2012) obtiveram 6,1 % de 

rendimento a etanol, em reações realizadas sem adição de H2 externo durante 15 min em 

reator batelada a 230 °C, utilizando solução de glicerol com uma razão molar 

água/glicerol = 5:1 e níquel Raney como catalisador. Os autores obtiveram nestas 

mesmas condições reacionais, porém, em um tempo maior de reação (45 min), um 

aumento na conversão global (91,0 % a 98,5 %) e a gás (13,1 % a 18,2 %) do glicerol, 
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aumento no rendimento a etanol (6,1 % a 8,5 %), o qual foi acompanhado por uma 

redução no rendimento a acetol (3,5 % a 2,7 %) e no rendimento a 1,2-PD (30,1 % a 

28,7 %). 

Na Tabela 4.6 podem ser observados os valores médios da conversão global de 

glicerol (X(%)), conversão do glicerol a produtos líquidos (XL(%)), conversão do 

glicerol a produtos gasosos (XG(%)), seletividade e rendimento para todos os produtos 

obtidos com o catalisador NiCuNaY nas diferentes razões molares de NaOH/glicerol, a 

260 
o
C/ 46 bar, com solução de glicerol a 20 % (v/v), vazão de alimentação 0,041 mL 

min
-1

 e com velocidade espacial WHSV de 2 h
-1

.  

 

Tabela 4.6: Valores médios obtidos de conversão global (X(%)), a líquidos (XL(%)) e a 

gás (XG(%)) do glicerol, seletividades e rendimentos aos produtos obtidos nos testes 

catalíticos realizados com o catalisador NiCuNaY (1,25 g) em diferentes razões molares 

de NaOH/glicerol a 260 
o
C/ 46 bar, com solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

Razão 

molar 

X 

(%) 

XL 

(%) 

XG 

(%) 

Seletividade (%)
a
 Rendimento (%)

a
 

1,2-P A.L. Ac. Et. 1,2-P A.L. Ac. Et. 

0 16,8 11,2 5,6 22,1 0 77,8 0 2,5 0 8,7 0 

0,25 74,0 54,4 19,6 44,3 40,8 8,8 6,0 24,1 22,2 4,8 3,3 

0,50 96,4 72,4 24,0 43,9 40,6 4,7 10,7 31,8 29,4 3,4 7,7 

a
 Valores médios obtidos entre a 23ª h e 30ª h de reação. 

1,2-P: 1,2-propanodiol; A.L.: Ácido lático; Ac.: Acetol; Et.: Etanol 

 

4.2.2 Avaliação catalítica em meio alcalino 

  

 A partir do estudo realizado sobre o efeito do meio alcalino na hidrogenólise do 

glicerol a propilenoglicol (1,2-PD), observou-se que a adição de NaOH a solução de 

glicerol promoveu um acréscimo significativo no rendimento a 1,2-PD. Nesta avaliação, 

observou-se que a presença de base, além de elevar a seletividade a 1,2-PD, promoveu 

uma maior conversão do glicerol a produtos líquidos, resultando consequentemente no 

maior rendimento a 1,2-PD, em relação ao teste catalítico realizado sem adição de 

NaOH. Analisando as diferentes razões molares NaOH/glicerol (0,25 e 0,5), observou-

se que as seletividades obtidas a 1,2-PD foram semelhantes (~44 %), no entanto, a 

maior conversão global (96,4 %) e a líquidos (72,4 %) do glicerol foi obtido na maior 

razão molar. Assim, a razão molar de NaOH/glicerol de 0,5 foi selecionada para avaliar 

o desempenho dos diferentes catalisadores. 
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 A Figura 4.24 apresenta a conversão global do glicerol obtida a partir dos testes 

catalíticos realizados com os catalisadores suportados em zeólita Y (Figura 4.24 (A)), e 

em Nb2O5/Al2O3 (Figura 4.24 (B)). Analisando a Figura 4.24, observa-se que a maioria 

dos testes catalíticos apresenta estabilidade reacional após o período noturno, como foi 

visto nas reações anteriores. Assim, após a estabilização dos resultados, os catalisadores 

bimetálicos, NiCuNaY e NiCuNbAl, apresentaram os maiores valores médios de 

conversão global de glicerol, ambos com 96,4 % (Tabela 4.7). Em relação aos 

catalisadores monometálicos, observa-se na Figura 4.24 (A), que o catalisador NiNaY 

atingiu altos valores de conversão, valores similares aos catalisadores bimetálicos. Já o 

catalisador CuNaY apresentou os menores valores de conversão global de glicerol (~70 

%), enquanto que os catalisadores monometálicos suportados em Nb2O5/Al2O3, Figura 

4.24 (B), apresentaram conversões na faixa dos 90 %. 

  

Figura 4.24: Conversão global de glicerol obtida para catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 
 Na Figura 4.25 é apresentada a conversão do glicerol a líquidos para os 

catalisadores suportados em zeólita Y (Figura 4.25 (A)) e em Nb2O5/Al2O3 (Figura 4.25 

(B)). Observa-se que os catalisadores suportados em zeólita Y apresentaram maiores 

conversões a líquidos do que seus respectivos suportados em Nb2O5/Al2O3. A maior 

conversão do glicerol a líquidos (~75 %) foi obtida empregando-se o catalisador 

NiCuNaY, enquanto que o catalisador NiCuNbAl apresentou conversões na faixa dos 

67 %. Em relação aos catalisadores monometálicos, observa-se que a conversão a 

líquidos foi maior nos testes catalíticos realizados com catalisadores de cobre, onde 

obteve-se conversões a líquidos médias de 65,4 % e 50,2 %, respectivamente aos 

catalisadores  CuNaY e CuNbAl (Tabela 4.7). De uma forma geral, a conversão do 
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glicerol a produtos líquidos segue a seguinte ordem: NiCu > Cu > Ni, independente do 

suporte utilizado.   

 

  

Figura 4.25: Conversão a líquidos obtida a partir dos catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

  A conversão do glicerol a produtos gasosos pode ser analisada na Figura 4.26. 

Observa-se que após o período noturno, os valores apresentam relativa estabilização e, 

de forma geral, as maiores conversões do glicerol a produtos gasosos foram obtidas 

pelas reações executadas com o catalisador monometálico de Ni, onde obteve-se 

conversões médias de 45,6 % e 50,3 %, respectivamente aos catalisadores NiNaY e 

NiNbAl (Tabela 4.7). A maior conversão do glicerol a produtos gasosos observados 

sobre os catalisadores monometálicos de Ni pode estar relacionada à sua boa atividade 

catalítica na quebra de ligações C-C, O-H, C-H dos orgânicos oxigenados, facilitando a 

formação de produtos gasosos derivados da reação de reforma de glicerol, entre eles o 

H2, CO2, CO e CH4, como os principais gases formados a partir da reforma do glicerol 

(DAVDA et al., 2005). Por outro lado, o Cu é relatado na literatura como um bom metal 

para reação de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD (MITTA et al., 2018; GANDARIAS 

et al., 2011; WU et al., 2013) e com baixa atividade para quebrar as ligações C-O, O-H, 

C-H dos orgânicos oxigenados (DAVDA et al., 2005). 

 Analisando os resultados de conversão do glicerol a produtos gasosos, obtidos 

nas reações realizadas com os catalisadores monometálicos de Cu, observa-se um 

comportamento distinto entre os suportes. O catalisador CuNaY apresentou baixos 

valores de conversão do glicerol a produtos gasosos (5,7 %) (Figura 4.26 (A)), enquanto 

que o catalisador CuNbAl (Figura 4.26 (B)) apresentou um valor médio de 39,0 % 
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(Tabela 4.7). Esse comportamento pode estar associado à baixa conversão global do 

glicerol (71,1 %) juntamente com a elevada conversão do glicerol a produtos líquidos 

(65,4 %) apresentada pelo catalisador CuNaY, enquanto que o catalisador CuNbAl 

apresentou uma menor conversão do glicerol a líquidos (50,2 %) com uma elevada 

conversão global do glicerol, resultando assim, em uma maior conversão do glicerol a 

produtos gasosos. 

 Os catalisadores bimetálicos NiCuNaY e NiCuNbAl apresentaram uma menor 

conversão do glicerol a produtos gasosos, 24,0 % e 29,5 %, respectivamente, em relação 

aos catalisadores monometálicos de Ni (Tabela 4.7). Assim, a formação da liga entre 

Ni-Cu demonstra possuir um efeito positivo em transformar o glicerol em produtos 

líquidos, visto que os testes catalíticos realizados com estes catalisadores apresentaram 

elevada conversão global do glicerol associados com uma menor conversão do glicerol 

a produtos gasosos.   

  

Figura 4.26: Conversão do glicerol a gás obtida a partir dos catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

Ao analisar a seletividade a 1,2-PD (Figura 4.27), pode-se observar que os 

catalisadores bimetálicos NiCuNaY e NiCuNbAl apresentaram as maiores seletividades 

a 1,2-PD, com valores médios de 43,9 % e 39,9 %, respectivamente. Para os 

catalisadores monometálicos de Ni, observa-se que o catalisador NiNaY apresentou 

valores de seletividades a 1,2-PD semelhantes aos apresentados pelo catalisador 

NiCuNaY (43 %), enquanto que o suportado em Nb2O5/Al2O3 apresentou seletividades 

na faixa dos 25 %. Baixos valores de seletividade a 1,2-PD foram obtidos no teste 

catalítico realizado com o catalisador CuNaY, o qual apresentou valores na faixa dos 10 
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%, enquanto que o teste desenvolvido com o catalisador CuNbAl apresentou uma 

seletividade média de 23,7 % (Tabela 4.7). 

 Os catalisadores bimetálicos apresentaram as maiores seletividades a 1,2-PD, 

seguido dos catalisadores monometálicos de Ni e por último os monometálicos de Cu. 

Essa tendência pode estar relacionada às propriedades de cada catalisador em função do 

metal impregnado ao suporte. Catalisadores baseados em Ni-Cu favorecem a reação de 

hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD, pois cada metal desempenha um papel importante 

nas etapas do processo, representado nas Figuras 2.22 e 2.23. O Ni possui grande 

importância no processo de geração in situ do H2, devido sua maior atividade catalítica 

na reforma do glicerol, enquanto que o Cu possui um papel importante no processo de 

hidrogenação. Desta forma, a combinação destes dois metais pode resultar em um 

sistema com boas atividades catalíticas, em reações de hidrogenólise do glicerol a 1,2-

PD sem a adição externa de H2.  

No entanto, mesmo o Ni possuindo maior atividade no processo de reforma, 

boas seletividades a 1,2-PD foram obtidas nos testes catalíticos realizados com os 

catalisadores monometálicos de Ni. Esse resultado pode estar relacionado à elevada 

geração de produtos gasosos, resultando, portanto, em uma maior disponibilização de 

H2 para o meio reacional, favorecendo desta forma os processos de hidrogenação dos 

compostos intermediários. Comportamento semelhante pode ser observado sobre os 

catalisadores monometálicos de Cu, onde o catalisador CuNaY apresentou a menor 

seletividade média em 1,2-PD (12,6 %), resultado que pode estar relacionado a baixa 

conversão do glicerol a produtos gasosos, enquanto que o teste catalítico realizado com 

o catalisador CuNbAl obteve elevada conversão do glicerol a produtos gasosos, 

resultando em um maior rendimento a 1,2-PD (23,7 %). Embora o Cu não apresente 

elevada atividade na reforma do glicerol, de acordo com o suporte utilizado, é possível 

obter altos valores de conversão do glicerol a produtos gasosos (ZHOU et al., 2017). 

 Além disso, a acidez dos catalisadores também pode estar influenciando a 

seletividade a 1,2-PD. O catalisador NiNaY apresentou 940 µmolNH3gcat
-1

, enquanto 

que o catalisador NiNbAl apresentou 206 µmolNH3gcat
-1

. Catalisadores ácidos 

apresentam maior capacidade de desidratação do glicerol a acetol, (CAI et al., 2018). 

Assim, embora que a conversão do glicerol a produtos gasosos seja semelhante entre os 

catalisadores NiNbAl e NiNaY (45 % a 50 %), a maior acidez observada para o 

catalisador NiNaY pode ser responsável por uma maior geração de acetol, o qual pode 

ser hidrogenado a 1,2-PD. Gandarias et al. (2011) relataram que o processo de 
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hidrogenólise do glicerol requer catalisador bifuncional com sítios ácidos para a 

desidratação do glicerol e sítios metálicos para a hidrogenação do acetol. 

Zhou et al. (2010) estudaram os efeitos de diferentes suportes com os metais Ag 

e Cu na hidrogenólise de glicerol a propanodióis. Utilizando o catalisador CuAg 

(7:3)/HY em um reator batelada, a 200 
o
C/36 bar (pressão total do sistema), com 15 bar 

de H2, durante 10 horas obtiveram 80 % de seletividade a 1,2-PD e apenas 2 % de 

conversão de glicerol. Acreditam que uma interação forte entre metal-suporte sendo os 

dois caracterizados por sítios ácidos fortes e com um suporte de alta área superficial, 

pode dificultar a redução do óxido de cobre.  

 D’hondt et al. (2008) obtiveram após 24 h de reação em um reator batelada, com 

solução de glicerol a 20 % (m/m), a 230 
o
C, sem H2 externo, utilizando catalisador 

Pt/Al2O3, uma conversão de glicerol de 99,9 % e seletividade a 1,2-PD  de 19,1 %. Com 

essa mesma solução de glicerol, maiores valores de seletividade a 1,2-PD foram obtidos 

no presente trabalho. NIU et al. (2014), utilizando como catalisador 15%Cu/USY (2,4g) 

em um reator batelada, com solução de glicerol a 40 % (v/v) em etanol, a 200 
o
C/35 bar, 

durante 10 h de reação, obtiveram 40,7 % de conversão de glicerol e 68,9 % de 

seletividade a 1,2-PD. Não é possível uma comparação direta entre os nossos resultados 

com os obtidos pelos autores, devido principalmente ao fato da utilização do etanol 

como doador de H2. 

  

Figura 4.27: Seletividade a 1,2-PD obtida a partir dos catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 
 A Figura 4.28 apresenta o rendimento a 1,2-PD obtida nos testes catalíticos 

realizados com os catalisadores de Ni e/ou Cu suportados em zeólita Y e Nb2O5/Al2O3. 

Após o período noturno, os catalisadores apresentaram valores estáveis até o término do 
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período de avaliação catalítica. O catalisador NiCuNaY apresentou os maiores 

rendimentos a 1,2-PD dentre todos os catalisadores avaliados, com valores próximos a 

32 %, seguido pelo catalisador NiCuNbAl com rendimentos na faixa dos 27 %. Os 

maiores valores de rendimento a 1,2-PD estão relacionados às maiores conversões 

global e a líquidos do glicerol, e às maiores seletividades a 1,2-PD obtidas.                                                                     

Embora o teste catalítico realizado com o catalisador NiNaY tenha apresentado a 

menor conversão do glicerol a produtos líquidos, a elevada conversão do glicerol a 

produtos gasosos associada a elevada acidez do catalisador, podem ter contribuído para 

o razoável rendimento a 1,2-PD (~21 %). Os demais catalisadores monometálicos 

apresentaram baixos valores de rendimento a 1,2-PD, na faixa dos 8 % a 12 % (Tabela 

4.7). Os baixos valores de rendimento obtidos nos testes catalíticos realizados com os 

catalisadores monometálicos de Cu podem estar relacionados à baixa atividade 

catalítica do Cu na formação de H2 a partir da reforma de glicerol.   

 Menchavez et al. (2017), empregando sistema reacional em batelada com 

solução aquosa de glicerol a 60 % (m/m), utilizando 5 g do catalisador 25%Ni/Al2O3 a 

215 
o
C/ 41 bar de H2, após 24 h, obtiveram uma conversão de glicerol de 7,7 %, 

seletividade a 1,2-PD de 16,2 % e um rendimento a 1,2-PD de 1,2 %. 

 

  

Figura 4.28: Rendimento a 1,2-PD obtida a partir dos catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

Na Figura 4.29 são apresentadas as seletividades a ácido lático, subproduto 

principal da reação de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD em meio alcalino. Os 

catalisadores monometálicos de Cu apresentam as maiores seletividades a ácido lático, 

com seletividades médias de 78,3 % e 64,6 %, respectivamente aos catalisadores 
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CuNaY CuNbAl, Tabela 4.7.  Ambos os catalisadores bimetálicos apresentaram 

seletividades na faixa dos 40 %, enquanto os monometálicos de níquel mostraram 

valores distintos, o catalisador NiNaY apresentou seletividades a ácido lático na faixa 

dos 37,0 %, enquanto o catalisador NiNbAl estabilizou, após o período noturno, na 

faixa dos 53 %. Entre os catalisadores monometálicos, os catalisadores Ni apresentaram 

as menores seletividades a ácido lático, podendo ser associada a maior atividade 

catalítica do Ni na reforma de glicerol, favorencendo desta forma, o processo de 

hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD, devido a maior geração in situ de H2.  

Entre os metais de transição, o Cu é relatado na literatura como um metal que 

possui boa atividade catalítica na transformação do glicerol a ácido lático em meio 

alcalino e uma opção de susbstituição dos metais nobres (ROY et al., 2011). Assim, a 

maior seletividade a ácido lático obtida através dos catalisadores CuNaY e CuNbAl está 

relacionada às boas propriedades do Cu no processo de produção de ácido lático. Além 

disso, estudos mostram que as propriedades básicas do suporte apresentam grande 

influência na seletividade a ácido lático (ROY et al., 2011; ARCANJO et al., 2017). 

Suportes mais básicos tendem a apresentar maior seletividade a ácido lático, no entanto, 

ao analisar as seletividades obtidas entre os catalisadores CuNaY e CuNbAl, observa-se 

o oposto. Esse comportamento pode estar associado a menor conversão do glicerol a 

produtos gasosos obtido no teste catalítico realizado com o catalisador CuNaY, que de 

acordo com o mecanismo apresentado na Figura 2.22, baixos teores de H2 tendem a 

deslocar o equilibrio na produção de ácido lático.  

 Moreira et al. (2016) avaliaram o uso do catalisador 20%Cu/Al2O3 em um reator 

de leito fixo, utilizando solução de glicerol a 10 % (v/v), razão molar de NaOH/glicerol 

= 0,5, temperatura de 240 
o
C/ 35,5 bar com WHSV = 2h

-1
. Nestas condições foram 

obtidas uma conversão média de glicerol de 83,3 %, seletividade a 1,2-PD em torno de 

27 % e seletividade a ácido lático em torno de 35 %. Roy et al. (2011) estudaram o 

catalisador CuO/Al2O3 em um reator batelada, utilizando 3,5 mmol de catalisador, 3g de 

glicerol, razão molar NaOH/glicerol = 1,1, a 240 
o
C/14 bar de N2, durante 6 h de reação. 

Nestas condições foram obtidas 97,8 % de conversão de glicerol, 1,54 % de seletividade 

de 1,2-PD e 78,6 % de seletividade a ácido lático.  
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Figura 4.29: Seletividade a ácido lático obtida a partir dos catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

O rendimento a ácido lático obtido nos testes catalíticos é apresentado na Figura 

4.30. Os catalisadores bimetálicos apresentaram rendimentos na faixa dos 27 % a 29 %, 

enquanto que os catalisadores monometálicos de Ni em torno dos 20 %. Os 

catalisadores monometálicos de Cu apresentaram os maiores valores de rendimento a 

ácido lático, o catalisador CuNaY apresentou um rendimento médio de 51,2 %, 

enquanto o catalisador CuNbAl mostrou um rendimento médio de 32,4 %, Tabela 4.7. 

De um modo geral, podemos classificar os catalisadores quanto ao rendimento a ácido 

lático na seguinte ordem: Cu > NiCu > Ni, independente do suporte catalítico 

empregado. 

Liu e Ye (2015) estudaram uma mistura física de CaO e Cu como catalisador 

(0,4 mol/mol CaO:glicerol e 0,08 mmol/mol Cu:glicerol) em um reator bateada a 260 

o
C, com pressão autógena, e após 2 h obtiveram 81 % de conversão de glicerol, 43,7 % 

de rendimento de ácido lático e 16,1 % de rendimento a 1,2-PD. 
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Figura 4.30: Rendimento a ácido lático obtida a partir dos catalisadores suportados em 

zeólita Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 

46 bar, razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

  

Em relação à seletividade a acetol (Figura 4.31), pode-se observar que todos os 

catalisadores apresentaram valores abaixo de 7 %, exceto o teste catalítico realizado 

com o catalisador NiNbAl, onde não foi observada a formação de acetol. Embora todos 

os catalisadores possuam características ácidas, principalmente os catalisadores 

suportados na zeólita Y, baixos valores de seletividade a acetol foram obtidos. As 

baixas seletividades podem estar relacionadas à adição de base ao meio reacional, onde 

notamos que o mecanismo de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD pode estar ocorrendo 

através das rotas ácida e básica simultaneamente, pois observamos a presença de acetol 

e de ácido lático, que são compostos intermediários e subprodutos, respectivamente. O 

teste catalítico desenvolvido com o catalisador NiNbAl não apresentou a formação de 

acetol na fase líquida analisada, no entanto, não podemos descartar a sua formação 

durante o decorrer da reação, pois o acetol pode ser completamente hidrogenado a 1,2-

PD, visto a elevada conversão do glicerol a produtos gasosos neste ensaio catalítico.  

 Gandarias et al. (2011) avaliaram a hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD em reator 

batelada utilizando 0,16 g de catalisador NiCu/Al2O3, solução de glicerol a 4 % (m/m) 

(41 mL), 320 
o
C/45 bar H2. Após 24 h de reação obtiveram 31 % de conversão do 

glicerol, 0,9 % de seletividade a acetol com 84,7 % de seletividade a 1,2-PD. Nas 

mesmas condições reacionais foi avaliado o catalisador Ni/Al2O3, onde obteve-se 5,2 % 

de conversão do glicerol, 7,2 % de seletividade a acetol com 73,7 % de seletividade a 

1,2-PD. Já o catalisador Cu/Al2O3 apresentou 32,9 % de conversão do glicerol, 0,1 % de 

seletividade a acetol e 90,1 % de seletividade a 1,2-PD. Assim, de acordo com o 
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catalisador empregado, um grande excesso de H2 conduzir a baixas seletividades a 

acetol. 

 

  

Figura 4.31: Seletividade a acetol obtida a partir dos catalisadores suportados em zeólita 

Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 46 bar, 

razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

Na Figura 4.32 são apresentados os resultados de rendimento a acetol obtido nos 

testes catalíticos realizados com os catalisadores suportados em zeólita Y e 

Nb2O5/Al2O3. Todos os testes catalíticos apresentaram estabilização dos resultados de 

rendimento a acetol após o período noturno, e em valores relativamente maiores do que 

os obtidos nas primeiras horas reacionais. Todos os testes catalíticos apresentaram 

rendimentos a acetol ao redor dos 3 %, exceto o teste catalítico realizado com o 

catalisador NiNbAl, onde não se observou formação de acetol. Embora os catalisadores 

suportados na zeólita Y possuam maior acidez, não foi observado uma diferença 

significativa no rendimento a acetol entre os catalisadores. 
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Figura 4.31: Rendimento a acetol obtida a partir dos catalisadores suportados em zeólita 

Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 46 bar, 

razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

A Figura 4.33 apresenta a seletividade a etanol obtida nos testes catalíticos 

realizado com os catalisadores de Ni e/ou Cu suportado em zeólita Y e em 

Nb2O5/Al2O3. Como mencionado anteriormente, o etanol pode ser obtido a partir de 

reações paralelas de hidrogenólise do acetol e do 1,2-PD (MAGLINAO & HE, 2011; 

MAGLINAO & HE, 2012; YUAN et al., 2011; SERETIS & TSIAKARAS, 2016; 

NAKAGAWA & TOMISHIGE, 2011). Independentemente do suporte empregado, 

observamos que os catalisadores monometálicos de Ni, apresentaram as maiores 

seletividades a etanol, seguido dos catalisadores bimetálicos de NiCu e por último, dos 

catalisadores monometálicos de Cu. Essa ordem de seletividade a etanol observada nos 

catalisadores pode estar associada a maior atividade do Ni em quebrar ligações C-C dos 

compostos obtidos (acetol e 1,2-PD) e/ou do próprio glicerol (NAKAGAWA & 

TOMISHIGE, 2011; YUN et al., 2014; DAVDA et al., 2005). De uma maneira geral, 

observa-se que os catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3 apresentam as maiores 

seletividades a etanol, chegando a obter uma seletividade média de 22,5 % no teste 

catalítico realizado com o catalisador NiNbAl (Tabela 4.7). 

 Pandey et al. (2019) apresentaram um estudo de hidrogenólise de glicerol em reator 

de leito fixo, utilizando o catalisador 20% NiCu (1:1)/Al2O3 calcinado a 500 
o
C, solução 

aquosa de glicerol a 20 % (m/m), 220 
o
C/7,5 bar, com fluxo de H2 e N2 de 100 e 20 mL 

min
-1

, respectivamente e com WHSV = 1,3 h
-1

. Nestas condições obtiveram na 14ª h de 

reação 93,8 % de conversão de glicerol, com seletividades de 84,2 % e 1,2 %, 

respectivamente a 1,2-PD e a etanol. Yun et al. (2014) avaliaram a hidrogenólise de 
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glicerol a 1,2-PD utilizando 1,0 g do 9Cu-1Ni/MA (MA= alumina mesoporosa) como 

catalisador, solução aquosa de glicerol a 80% (m/m), 220 
o
C/40 bar de H2 durante 12 h 

de reação. Nestas condições foram obtidas 76,6 % de conversão a glicerol, com 

seletividade de 52,8 % e rendimento a 42,4 % a 1,2-PD. Já o catalisador 10Cu/MA nas 

mesmas condições apresentou 62,4% de conversão de glicerol e 52,8 % de seletividade 

a 1,2-PD. 

 

      

Figura 4.32: Seletividade a etanol obtida a partir dos catalisadores suportados em zeólita 

Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 46 bar, 

razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

 Os rendimentos a etanol são apresentados na Figura 4.34. Os catalisadores 

NiCuNaY e NiNaY apresentaram rendimentos médios a etanol em torno de 7 %, 

enquanto que os testes catalíticos realizados com os catalisadores NiCuNbAl e NiNbAl 

apresentaram valores na faixa dos 9 % a 10 %, já os catalisadores monometálicos de 

cobre (CuNaY e CuNbAl) apresentaram baixo rendimento a etanol, em torno de 3,0 %. 

Embora a seletividade a etanol apresentada pelos catalisadores de Ni seja superior a dos 

catalisadores bimetálicos, o rendimento a etanol apresentado foi semelhante entres estes 

catalisadores (Ni e NiCu), pois os catalisadores monometálicos de Ni apresentaram 

elevados valores de conversão do glicerol a produtos gasosos, reduzindo assim o teor de 

produtos líquidos. 

Seretis e Tsiakaras (2016) avaliaram a hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD sem a 

adição externo de H2 em reator batelada. Utilizando solução de glicerol 10 % em massa, 

razão de catNi/glicerol = 0,25 (10 g de 65%Ni/SiO2-Al2O3), temperatura de 240 
o
C, 

obtiveram após 4 h de reação um rendimento a etanol de 3,61 % e o rendimento a 1,2-
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PD foi de 22 %. Neste mesmo trabalho os autores concluíram que o aumento da 

concentração do catalisador no meio reacional, favorece a quebra das ligações C-C e a 

formação de produtos como etilenoglicol, etanol e metano. 

 

  

Figura 4.33: Rendimento a etanol obtida a partir dos catalisadores suportados em zeólita 

Y (A) e Nb2O5/Al2O3 (B). Condições reacionais: 1,25 g de catalisador, 260 
o
C/ 46 bar, 

razão molar NaOH/glicerol = 0,5, solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de 

alimentação 0,041 mL min
-1

. 

 

   

Na Tabela 4.7 apresenta-se os valores médios (23ª h a 30ª h) de conversão global 

de glicerol (X(%)), conversão do glicerol a produtos líquidos (XL(%)), conversão do 

glicerol a produtos gasosos (XG(%)), seletividade e rendimento para todos os produtos 

obtidos nos testes catalíticos. As condições reacionais empregadas foram: razão molar 

de NaOH/glicerol = 0,5, temperatura de 260 
o
C com pressão de 46 bar, solução de 

glicerol a 20 % (v/v), vazão de alimentação 0,041 mL min
-1

, massa de catalisador 1,25 g 

que representa uma velocidade espacial de 2 h
-1

 (WHSV).  
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Tabela 4.7: Valores médios obtidos de conversão global (X(%)), a líquidos (XL(%)) e a 

gás (XG(%)) do glicerol, seletividades e rendimentos aos produtos obtidos nos testes 

catalíticos realizados com os catalisadores suportados em zeólita Y e Nb2O5/Al2O3 a 260 
o
C/ 46 bar, com solução de glicerol a 20 % (v/v) e vazão de alimentação 0,041 mL min

-

1
. 

 

Catalisador 
X 

(%) 

XL 

(%) 

XG 

(%) 

Seletividade (%)
a
 Rendimento (%)

a
 

1,2-

PD 
A.L. 

Ac

. 
Et. 

1,2-

PD 
A.L. 

Ac

. 
Et. 

NiCuNaY 96,4 72,4 24,0 43,9 40,6 4,7 10,7 31,8 29,4 3,4 7,7 

NiNaY 95,6 50,0 45,6 42,9 37,1 6,2 13,8 21,4 18,5 3,1 7,0 

CuNaY 71,1 65,4 5,7 12,6 78,3 4,3 4,9 8,2 51,2 2,8 3,2 

NiCuNbAl 96,4 66,9 29,5 39,9 41,2 4,0 14,8 26,7 27,5 2,6 9,9 

NiNbAl 89,7 39,4 50,3 24,0 53,5 0 22,5 9,5 21,1 0 8,9 

CuNbAl 89,2 50,2 39,0 23,7 64,6 5,3 5,8 11,9 32,4 3,0 2,9 

a
 Valores médios obtidos entre a 23ª h e 30ª h de reação. 

1,2-P: 1,2-propanodiol; A.L.: Ácido lático; Ac.: Acetol; Et.: Etanol 

 

 Na Tabela 4.8 são observados trabalhos de hidrogenólise de glicerol a 1,2-PD 

publicados na literatura que utilizam adição de H2 externo e sem a adição. Sendo 

possível fazer uma comparação dos trabalhos encontrados com os valores obtidos nesse 

trabalho.  

 

Tabela 4.8: Obtenção de seletividade e rendimento a 1,2-PD de trabalhos da literatura 

em comparação com o trabalho dessa dissertação.  

Autor 

 

Catalisador/ 

Condições 

 

Solução 

de 

glicerol 

 

Conversão 

de glicerol 

(%) 

Seletividade 

a 1,2-PD 

(%) 

Rendimento a 

1,2-PD (%) 

Nesse 

trabalho 

 

1,25 NiCu em Zeolita 

Y  e Nb2O5/Al2O3 em 

reator de leito fixo a 

260 
o
C/46 bar, por 30h 

vazão de alimentação 

de 0,041 mL min
-1

 e 

20% 

(v/v) 

 

96,4 

 

43,9 

39,9 

 

31,8 

26,7 

 



105 
 

 
 

WHSV igual a 2 h
-1

 

 

D’hondt 

et al. 

(2008) 

 

0,22 mmol de 

Pt/zeolita Y em reator 

batelada a 230 
o
C por 

8h 

 

20% 

(v/v) 

 

 

85,4 

 

64 54,7 

Freitas et 

al. (2018) 

 

1,25g NiCu em Al2O3 

e ZSM-5 em reator de 

leito fixo a 250 
o
C/40 

bar, por 6h vazão de 

alimentação de 0,041 

mL min
-1

 e WHSV 

igual a 2 h
-1

 

10% 

(v/v) 

 

80 

85 

 

25 

20 

21,3 

 

Cai et al. 

(2018) 

 

6 g Ni/Cu/γ-Al2O3  em 

reator de leito fixo a 

230 
o
C/35 bar, fluxo 

de nitrogênio de 50 

mL min
-1

, vazão de 

27,8 mL h
-1

 

10% 

em 2-

propan

ol 

 

77,9 

 
65,6 51,1 

Mitta et 

al. (2018) 

 

15% CuO/zeolita Y 

em reator de leito fixo 

a 210 
o
C/2 bar, fluxo 

de H2 de 40 mL min
-1

 

e WHSV igual a 1,04 

h
-1

 

20% 

(m/m) 

 

66 

 
65 43 
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Capítulo 5. Conclusões e Sugestões 

5.1 Conclusões 

 
 A análise de FRX demonstrou que a síntese dos catalisadores foi eficiente, pois 

os resultados da composição química obtidos estavam próximos aos valores teóricos, 

demonstrando assim que a metodologia de impregnação úmida foi efetiva no processo 

de preparo dos catalisadores.  

 A análise de DRX dos catalisadores calcinados a 500 
o
C apresentou a presença 

das fases cristalinas de CuO e NiO. Os catalisadores suportados na zeólita Y 

apresentaram os picos característicos da zeólita, no entanto, os catalisadores suportados 

em nióbia/alumina apresentaram apenas os picos característicos da fase γ-Al2O3, 

demostrando que o Nb2O5 pode estar bem disperso sobre a alumina. Após redução dos 

catalisadores, observou-se a formação da fase de Cu
o 

e
 

Ni
o 

nos catalisadores 

monometálicos e
 
a formação da liga metálica Ni-Cu nos catalisadores bimetálicos. Os 

difratogramas dos catalisadores pós-reação em meio alcalino revelaram que as fases 

cristalinas de ambos os suportes catalíticos foram alteradas, formando novas estruturas 

cristalinas. No entanto, as fases metálicas (liga Ni-Cu, Ni e Cu) permaneceram 

inalteradas. O tamanho médio dos cristalitos de Ni° e da liga Ni-Cu não sofreu 

alterações significativas durante as 30 h reacionais, porém observou-se um aumento no 

tamanho médio dos cristalitos de Cu°; desta forma, observa-se que o Ni possui um 

efeito positivo, evitando processos de sinterização da fase metálica. 

 A análise textural mostrou que todos os catalisadores e suportes catalíticos são 

classificados como mesoporosos, diâmetro de poros entre 20 a 500 Å. As isotermas 

apresentadas pelos catalisadores suportados na zeólita se assemelham ao tipo II, 

enquanto que os catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3 apresentam isotermas 

semelhantes ao tipo IV. Entre os catalisadores suportados em zeólita Y o catalisador 

NiCuNaY foi o que apresentou a menor área específica e entre os suportados em 

Nb2O5/Al2O3 a menor área específica foi apresentada pelo catalisador NiCuNbAl. 

Comportamento que foi associado a obstrução dos poros do suporte catalítico pelas 

partículas de NiO e CuO. 

 As análises de TPR mostraram que a temperatura de redução para todos os 

catalisadores é 600 
o
C, exceto para o catalisador NiNbAl, onde foi necessário empregar 

uma temperatura de redução de 700 
o
C. Os catalisadores de níquel se caracterizam por 
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possuírem maiores temperaturas de redução. Com a adição de cobre ao catalisador, o 

mesmo promove uma diminuição na temperatura de redução do Ni, fazendo com que a 

temperatura de redução dos catalisadores bimetálicos seja menor em relação aos 

catalisadores monometálicos de Ni. Os catalisadores apresentaram elevados graus de 

redução, principalmente os catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3, onde obteve-se 

um grau de redução na faixa dos 91 % a 100 %. 

 As análises de TPD-NH3 demonstraram que os catalisadores suportados em 

zeólita Y apresentaram maior acidez em relação aos suportados em Nb2O5/Al2O3, com 

valores na faixa dos 1070 a 600 µmolNH3 gcat
-1

, enquanto que os catalisadores 

suportados em Nb2O5/Al2O3 apresentaram valores na faixa dos 80-270 µmolNH3 gcat
-1

. 

Ambos catalisadores apresentaram uma ampla faixa de dessorção de NH3, no entanto, 

os catalisadores suportados em zeólita Y apresentam picos de dessorção de NH3 em 

temperaturas inferiores a 400 °C, demonstrando assim, possuir apenas sítios ácidos 

fracos, enquanto que os catalisadores suportados em Nb2O5/Al2O3 apresentaram uma 

distribuição entre sítios ácidos fracos e fortes, exceto o catalisador NiCuNbAl que 

apresentou apenas sítios ácidos fracos. 

 Os testes catalíticos para avaliação da melhor proporção de NaOH/glicerol na 

reação de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD sem adição externa de H2 foram feitos 

utilizando o catalisador bimetálico NiCuNaY, a 260 
o
C e 46 bar. Observou-se que a 

razão molar NaOH/glicerol de 0,5 apresentou a melhor conversão global (~95 %) e a 

líquidos (~70 %) do glicerol, com seletividade média a 1,2-PD na faixa dos 44 %, 

resultando assim em rendimentos a 1,2-PD em torno dos 32 %. O principal subproduto 

obtido nas reações foi o ácido lático, no entanto, também foi observada a formação de 

acetol e etanol. Embora o uso de meio alcalino promova a produção de ácido lático, 

observamos que a adição de NaOH ao meio reacional promove um aumento 

significativo no rendimento médio a 1,2-PD, sendo possível promover o aumento de 2,5 

% (0:1) para 31,8 % (0,5:1), com uso de NaOH. 

Nos testes catalíticos de hidrogenólise de glicerol sem adição de H2 externo, 

com razão molar NaOH/glicerol = 0,5, a 260 
o
C e 46 bar,  os catalisadores NiCuNaY e 

NiCuNbAl demonstraram os melhores resultados e similares, apresentando os maiores 

valores de conversão global de glicerol, acima de 95 %, conversão média do glicerol a 

produtos líquidos em torno de 67-72 %, seletividade média a 1,2-PD por volta de 40-44 

% com rendimento médio a 1,2-PD na faixa do 27 a 32 %. Em relação ao principal 

subproduto da reação, o ácido lático, os catalisadores NiCuNaY e NiCuNbAl 
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apresentaram um rendimento médio de 29,4 % e 27,5 %, respectivamente. Sendo assim, 

utilizando meio alcalino para potencializar a reação de hidrogenólise do glicerol a 1,2-

PD, paralelamente ao processo de hidrogenólise, ocorre a produção de ácido lático. 

Analisando os resultados obtidos com os catalisadores monometálicos e 

bimetálicos, observamos que se faz necessário o uso simultâneo das duas fases ativas 

(Ni e Cu) para que a reação de hidrogenólise do glicerol a 1,2-PD, sem a adição externa 

de H2, seja mais efetiva. 

Durante o período avaliado (30 h) e após a estabilização reacional, observou-se 

uma alta estabilidade e sem ocorrência de uma desativação catalítica.  Durante esse 

período avaliado, as conversões globais e a líquidos do glicerol, bem como as 

seletividades e os rendimentos a 1,2-PD, se mantiveram constantes. 

  

5.2 Sugestões para trabalhos futuros 

 
- Avaliação de diferentes parâmetros como temperatura/pressão, concentração de 

solução de glicerol e velocidade espacial; 

- Avaliar outras bases, como KOH; 

- Realizar reações com glicerol bruto (oriundo do biodiesel, contendo impurezas); 

- Analisar os produtos gasosos formados; 

- Avaliar diferentes suportes catalíticos e teores de metais; 

- Purificação/separação dos produtos e subprodutos obtidos; 

- Testar suportes básicos; 

- Realizar reação com massa proporcional de NiCu; 

- Medir acidez após reação;  
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