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RESUMO

A demanda de energia tem crescido de forma exponencial ao longo dos anos,
delegando aos combustiveis poderes fundamentais e indispensaveis para o
desenvolvimento socioecondmico dos paises. O principal produto da combustdo dos
combustiveis fosseis € o dioxido de carbono (CO2), que pode ser reutilizado como
fonte de carbono para a producao de insumos quimicos de alto valor agregado. Neste
trabalho, foram realizadas reacdes de hidrogenacdo do CO2 com catalisadores de
cobre (Cu) promovidos por 6xido de molibdénio (MoOs), suportados em zeolitas
(HZSM-5 e HZSM-22): 30%Cu-5%Mo/HZSM-5; 30%Cu-10%Mo/HZSM-5; 30%Cu-
5%Mo/HZSM-22; 30%Cu-10%Mo/HZSM-22. Os catalisadores foram sintetizados
utilizando-se a técnica de co-impregnacao a umidade incipiente. Os catalisadores
produzidos foram caracterizados atraves das técnicas de: difrag@o de raios-X (DRX);
andlise textural (BET, BJH, t-plot); reducéo a temperatura programada (RTP); analise
termogravimétrica (TGA) e dessorcdo a temperatura programada de amoénia (TPD-
NHs). Os catalisadores apresentaram elevada estabilidade térmica (perda de massa
<5%, via TGA), além de uma aceitavel estabilidade catalitica (cerca de 24 h)., com
alcance de um estado pseudo-estacionario apés 3 h de reacdo. Também se constatou
gue a faixa de temperatura ideal para a ativacéo do catalisador é entre 300°C e 400°C.
Além disso, os resultados de DTP-NHs ilustraram a formacéo de sitios acidos fortes
com a presenca dos oOxidos metalicos, principalmente o MoOs. Os difratogramas
indicaram a presenca dos picos cristalograficos referentes ao CuO e ao MoOs, e a
auséncia de alteracdo visivel na estrutura cristalina das zeolitas (HZSM-5 e HZSM-
22). Os dados de analise textural confirmam a presenca do Cu e do MoOz nos poros
das zedlitas, sugerindo a ocorréncia de um bloqueio parcial nos mesoporos e uma
obstrucao intensa nos microporos. Nas reacdes de hidrogenacao catalitica do COz,
obteve-se informacdes sobre conversao do CO2 (%), e seletividades a CHa4 (%), CO
(%), MeOH (%), além de produtividade (%) e rendimento do MeOH (g.kgcar*.ht). Para
todos os catalisadores investigou-se a influéncia da temperatura (220, 240 e 260°C),
e observou-se que um menor teor massico de Mo e a HZSM-22, favoreciam a
formacédo de MeOH, logo obteve-se um melhor desempenho com o catalisador
30%Cu-5%Mo/HZSM-22. Utilizando deste catalisador, buscou-se uma melhoria na
atividade catalitica através da variacdo de parametros operacionais, COmo: pressao
(20, 25 e 30 Bar) e velocidade espacial (0,3; 0,4 e 0,5 h'). Obteve-se, resultados



médios no estado pseudo-estacionario, de: conversdo de CO2 (%) entre 9,7 e 17,4;
seletividades a CHas (%) entre 5,3 e 31,7 e CO (%) entre 24,2 e 48,1; produtividade
(%) entre 4,0 e 7,5 e rendimento de MeOH (g.kgcatrt.h') entre 5,8 e 18,7. Além de uma
Ea entre 20,6 e 46,0 kJ.mol, para todos os catalisadores estudados e todas as

condigdes operacionais aplicadas.

Palavras-chave: di6xido de carbono; zedlitas; molibdénio; cobre; metanol.



ABSTRACT

The demand for energy has grown exponentially over the years, delegating to
rights fundamental and indispensable powers for the socioeconomic development of
countries around the globe. The main product of combustion of fossil fuels is carbon
dioxide (COz2), which can be reused as a carbon source for the production of high value-
added chemical inputs. In this work, CO2 hydrogenation reactions were carried out
from copper (Cu) catalysts promoted by molybdenum oxide (MoOs), supported on
zeolites (HZSM-5 and HZSM-22): 30%Cu-5%Mo/HZSM-5; 30%Cu-10%Mo/HZSM-5;
30%Cu-5%Mo/HZSM-22; 30%Cu-10%Mo/HZSM-22. The catalysts were synthesized
using the incipient moisture co-impregnation technique. The catalysts produced were
characterized by the techniques of: X-ray diffraction (XRD); textural analysis (BET,
BJH, t-plot); reduction in programmed temperature (RTP); thermogravimetric analysis
(TGA) and desorption at the programmed ammonia temperature (TPD-NHzs). The
catalysts showed high thermal stability (mass loss <5%, via TGA), in addition to an
acceptable catalytic stability (about 24 h). Reaching a pseudo-stationary state after 3
h of reaction. It was also found that the ideal temperature range for activating the
catalyst is between 300 and 400°C. In addition, the results of DTP-NHs illustrated the
formation of strong acidic sites with the presence of metal oxides, mainly MoOs. The
diffractograms indicated the presence of the crystallographic peaks referring to CuO
and MoOs, and the absence of visible change in the crystalline structure of the zeolites
(HZSM-5 and HZSM-22). The textural analysis data confirm the presence of Cu and
MoOs in the pores of the zeolites, suggesting the occurrence of a partial blockage in
the mesopores and an intense obstruction in the micropores. In the catalytic
hydrogenation reactions of COz2, information was obtained on CO2 conversion (%), and
selectivities to CHa4 (%), CO (%), MeOH (%), in addition to productivity (%) and MeOH
yield (g.kgcart.h). For all catalysts, the influence of temperature (220, 240 and 260°C)
was investigated, and it was observed that a lower mass content of Mo (5%) and
HZSM-22, favored the formation of MeOH, soon a better result was obtained,
performance with the catalyst 30%Cu-5%Mo/HZSM-22. Using this catalyst, an
improvement in catalytic activity was sought through the variation of operational
parameters, such as: pressure (20, 25 and 30 Bar) and space velocity (0.3; 0.4 and
0.5 ht). Average results in the pseudo-stationary state were obtained from: CO2

conversion (%) between 9.7 and 17.4; selectivities at CHa (%) between 5.3 and 31.7



and CO (%) between 24.2 and 48.1; productivity (%) between 4.0 and 7.5 and MeOH
yield (g.kgcart.h?) between 5.8 and 18.7. In addition to an Ea between 20.6 and 46.0

kJ.mol, for all studied catalysts and all operational conditions applied.

Keywords: carbon dioxide; zeolite; molybdenum; copper; methanol.
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1 INTRODUCAO

O estilo de vida e o comportamento da humanidade estdo associados a
demanda energética que no momento encontra-se dependente e limitada a sua
principal fonte de energia primaria, os combustiveis fésseis ndo renovaveis (JADHAV
et al. 2014; YANG et al. 2021). Essa tecnologia tem como consequéncia emissdes de
poluentes da queima de combustiveis veiculares (NOx, SOx), particulas em
suspensao e, principalmente, o dioxido de carbono (CO2) (CHEN; ZHANG; RUAN,
2021).

Segundo dados da Agéncia Internacional de Energia (EIA, 2020), as emissdes
globais de CO: atingiram niveis elevados, com um maximo de 33,5 gigatoneladas (GT)
em 2018. Esse fato esta associado ao crescimento exponencial da populacdo mundial
e, consequentemente, da atividade econdmica em torno do globo, que necessita
urgentemente de mudancas estruturais nos sistemas de geracao de energia (SONG,
2016).

Diante deste cenério, a busca por tecnologias que visem a captura, o
armazenamento e a conversao do CO2 em combustiveis e insumos para as industrias
guimicas, € imprescindivel (NYARI et al. 2020; KAR; GOEPPERT; PRAKASH, 2019;
JADHAV et al. 2014; SONG, 2016). A reducao nas emissdes do diéxido de carbono €
uma tarefa extensa, onerosa e requer um longo prazo para sua viabilizagdao. Algumas
estratégias podem ser vislumbradas, como: (1) reducéo significativa no despejo de
CO2 na atmosfera (2) desenvolvimento de processos de captura do CO:z e (3)

transformacgé@o do CO2 em insumos quimicos.

Segundo Nyari et al. (2020), o processo de Captura de Carbono (CC) baseia-
se no controle e na diminuicdo das emissdes de CO: liberado a atmosfera, de forma
gue antes que esse poluente seja emitido para o meio externo, métodos de captura
conseguem reduzir sua quantidade, suavizando os danos ao meio ambiente. O
dioxido de carbono capturado podera ser: armazenado, carbon capture e

sequestration (CCS), ou utilizado, carbon capture utilization (CCU).

Entretanto, os processos de captura e armazenamento de matérias-primas
ricas em carbono necessitam de investimentos em pesquisas tecnoldgicas para o seu

aprimoramento. Além disso, a transformacdo do CO2 em combustiveis e matérias-
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primas fornece uma perspectiva viavel para a diminuicdo da dependéncia dos
combustiveis de origem fésseis (KAR; GOEPPERT; PRAKASH, 2019;
KOYTSOUMPA; BERGINS; KAKARAS, 2018).

Opcgbes de producdo de energia para combustiveis liquidos podem
proporcionar conexdes entre o setor energético e os demais. O setor de mobilidade,
por exemplo, oferece oportunidades de armazenamento de combustiveis, ao passo
gue promove uma ampla descarbonizacdo do sistema de energia (MICHAILOS et al.
2019).

De modo consolidado, a principal aplicagcéo industrial do CO2 € como matéria-
prima renovavel para a producdo de uréia (NH2CONH2), a partir da reacdo com
amonia (NHs) (JADHAYV et al. 2014). Entretanto, este cenario estd em processo de
transformacdo, em virtude do crescente interesse no desenvolvimento tecnoldgico da
transformacéo do CO2 em produtos quimicos de alto valor agregado: hidrocarbonetos
leves (etileno, etano), hidrocarbonetos pesados (6leo, cera), hidrocarbonetos
aromaticos (benzeno, tolueno, xileno - BTX), acido carboxilico (dcido férmico), alcoois
superiores (etanol, propanol), dimetil éter (DME) e metanol (CH30OH) (ATSBHA et al.
2021; ZHANG et al. 2019; WANG et al. 2019; CATIZZONE et al. 2018a; DESIREDDY
et al. 2018; ALVAREZ et al. 2017; WANG et al. 2011).

A hidrogenacado catalitica do CO2 pode ser vista como uma rota viavel e
ambientalmente amigavel para a producdo de combustiveis limpos, devido a utilizac&o
de uma grande quantidade de matéria-prima poluente como reagente (GANESH et al.
2014; LI et al. 2014). Além disso, a hidrogenacdo de COz, visando a producdo de
metanol, é uma rota mais sustentavel no quesito econémico, ambiental e energético,
em comparacao com a rota via SYNGAS (WIESBERG, 2016).

As reag0es cataliticas de hidrogenagéo do CO2 podem ocorrer sob a influéncia
de diversos metais: cobre, ferro, cobalto, niquel, gélio, entre outros. Entretanto, o
cobre (Cu) é o principal metal aplicado a producdo de metanol (ATSBHA et al. 2021;
ZHANG et al. 2019; WANG et al. 2019; CATIZZONE et al. 2018a; DESIREDDY et al.
2018; ALVAREZ et al. 2017; WANG et al. 2011).

Nesse contexto, quanto mais assertivo for o design do catalisador que sera
utilizado na hidrogenacao do CO2, melhor sera o desempenho da rea¢éo (conversao

e seletividade). Nessa linha de raciocinio, pesquisadores buscam o aprimoramento do



21

sistema catalitico da reacao através do emprego de diferentes promotores (ZnO, ZrOz,

metais nobres, terras raras) e suportes (alumina, silica, zedlitas).

Alguns autores utilizaram o molibdénio (Mo) para promover catalisadores na
hidrogenagéo de CO2 (ZHANG et al. 2020; WANG et al. 2019; OWEN et al. 2016).
Outros pesquisadores avaliaram o uso de zedlitas (ZSM-5 e ZSM-22) com diferentes
graus de acidez na desidratacdo do metanol, visando a formacdo de uma maior
guantidade de dimetil éter (DME) e hidrocarbonetos (ZHANG et al. 2020; DOLUDA et
al. 2018; WAN et al. 2018; JAMIL et al. 2018; CATIZZONE et al. 2018b).

Com base no que foi exposto, o presente trabalho tem como objetivo geral o
estudo da valorizagdo do CO: através da reagdo de hidrogenagdo na presenca de
catalisadores bifuncionais (atividade metalica — cobre e 6xido de molibdénio; atividade
acida — HZSM-5 e HZSM-22).

Planejando atender o objetivo geral desse trabalho, foram tracados os

seguintes objetivos especificos:

o Preparar os sistemas cataliticos bifuncionais contendo cobre, promovido por
diferentes percentuais de MoOs, suportados em zeolitas (HZSM-5 e HZSM-22):
30%Cu-5%Mo/HZSM-5;30%Cu-10%Mo/HZSM-5; 30%Cu-5%Mo/HZSM-22; 30%Cu-
10%Mo/HZSM-22;

o Caracterizar os sistemas cataliticos a partir de diferentes técnicas: difracdo de
raios-X (DRX); andlise textural (BET, BJH, t-plot); reducéo a temperatura programada
(RTP); analise termogravimétrica (TGA) e dessor¢cdo a temperatura programada de
amonia (TPD-NH?3);

o Determinar a eficiéncia do desenho catalitico, através da avaliacdo da
estabilidade térmica dos catalisadores bifuncionais; da formacao de 6xidos metalicos
(CuO e Mo0O3); da capacidade de reducdo dos 6xidos pré-reacéo (CuO — Cu°); da
disposicdo dos sitios cataliticos sobre os suportes (HZSM-5 e HZSM-22) e da
presenca de sitios acidos (Bronsted e Lewis);

o Verificar a estabilidade dos sistemas cataliticos através do tempo de
campanha, observando o comportamento da conversdo do COz;

o Avaliar a influéncia dos catalisadores bifuncionais nas reacdes de hidrogenacéao
do CO2, observando a influéncia da variacdo do teor de promotor (MoO3) e a mudanca

do tipo de suporte (HZSM-5 e HZSM-22) como indicativo em: conversédo do COz em
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produtos, seletividade a metanol (CH3OH), dimetil éter (DME), monéxido de carbono
(CO) e metano (CHa4);

o Selecionar o catalisador bifuncional com melhor desempenho catalitico para
ser utilizado na avaliacdo da influéncia dos parametros operacionais, temperatura
(220, 240 e 260°C); presséo (20, 25 e 30 bar) e velocidade espacial (0,3; 0,4 e 0,5 h
1), na conversdo do CO: e na seletividade a metanol (CH3OH), dimetil éter (DME),
monodxido de carbono (CO) e metano (CHa);

o Investigar o comportamento cinético dos catalisadores bifuncionais utilizados

na hidrogenacéo do COg, atraveés da energia de ativacao aparente.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Abaixo, serd exibida uma breve revisdo da literatura académica acerca de

temas relacionados a hidrogenacéo do diéxido de carbono (COy).

2.1 DIOXIDO DE CARBONO

O dioxido de carbono (CO2) foi descoberto pelo escocés Joseph Black em 1754
(ABD et al. 2020). Estruturalmente o CO2 é formado por moléculas de geometria linear
e de caracter apolar (YANG et al. 2021). O diéxido de carbono é um gas ligeiramente
toxico, inodoro, incolor e é 1,4 vezes mais pesado que o ar, evaporando a -78°C em
pressdo atmosférica (ABD et al. 2020). E um géas essencial & vida no planeta Terra,
visto que € um dos compostos quimicos necessarios para a realizacao da fotossintese
das plantas (CHEN; ZHANG; RUAN, 2021). Entretanto, o CO2 é um dos gases mais
lancados na atmosfera pelo homem, influenciando negativamente no efeito estufa
(YANG et al. 2021).

Termodinamicamente, o CO2 é um gas bastante estavel, com alto estado de
oxidacdo, tornando-se praticamente um inerte (YANG et al. 2021). Uma grande
parcela do CO:2 & gerada por atividades antropogénicas, sendo emitida para a
atmosfera por falta de tecnologia competitiva capaz de capturar e transformar o CO:2
em matéria-prima (CHEN; ZHANG; RUAN, 2021). Devido a isso, o diéxido de carbono

ainda é pouco utilizado como fonte de carbono na industria quimica (ARESTA, 2010).

2.2 IMPACTO AMBIENTAL DO DIOXIDO DE CARBONO

O estilo de vida e o comportamento da humanidade estdo associados a
demanda energética, que estd atrelada ao avanco industrial atingido no ambito
contemporaneo, que no momento esta dependente e limitado a sua principal fonte de
energia primaria, os combustiveis fosseis e ndo renovaveis (JADHAV et al. 2014;
YANG et al. 2021).

Com o avango da tecnologia, herdaram-se os problemas ambientais

provenientes das emissdes de poluentes da combustdo de combustiveis veiculares e
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emissdes de poluentes geradores de energia das industrias (NOx, SOx), particulas em
suspensao e principalmente o CO2 (CHEN; ZHANG; RUAN, 2021).

Segundo dados da Agéncia Internacional de Energia (EIA, 2020), as emissfes
globais de carbono estdo em niveis elevados. Mudancas estruturais no sistema de
energia sdo imprescindiveis para alcancgar o declinio rapido e constante das emissdes
de COz2, de forma a atingir o nivel exigido pelas metas climaticas compartilhadas pelo
mundo. As emissOes globais de CO: atingiram um maximo histérico de 33,5
gigatoneladas (Gt) em 2018, impulsionado por um crescimento robusto da populacéo
e da sua atividade economica.

O setor de geracdo de energia, em conjunto com transportes, foram
responsaveis por mais de dois tercos (2/3) das emissdes totais de CO2 em 2018,
enquanto que a outra parcela (1/3) foi associada ao setores de industria e construcéo,
conforme Figura 1. Constata-se que apos a separacao das emissées dos setores de
eletricidade e geracao de calor, a indUstria apresentou-se como maior setor emissor,

responendo por cerca de 40% das emissdes globais de CO:2 (EIA, 2020).



25

Figura 1 - Emisséo global de CO; por setor.
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Fonte: Adaptado de EIA (2020).

Esforcos em desenvolver e implantar tecnologias de energia limpa em todo o
mundo s&o urgentes e necessarios, a fim de reduzir as emissdes de CO2 nos setores:
energia, transporte, edificios e industria. A agéncia Internacional de Energia (EIA,
2020) constatou que a transicdo no setor de energia, para energias renovaveis,
conduziria a sociedade em apenas um terco (1/3) do caminho necessario para
emissoes liquidas zero.

O acumulo excessivo de CO2 na atmosfera agravou as mudancas atmosféricas
para um fendmeno denominado efeito estufa, que implica em alteragdes do clima,
causando o aumento da taxa de aquecimento do planeta (ABD et al. 2020). Segundo
Aresta et al. (2016), 1 giga tonelada de CO2/ano pode ndo ser emitido & atmosfera,
até 2030, caso uma quantidade de 332 mega tonelada de CO2/ano seja utilizada como

matéria-prima em processos cataliticos.

De acordo com relatério publicado pela Agéncia Internacional de Energia
Renovavel (IRENA, 2017), aumentando-se a eficiéncia energética e a producdo de

energia renovavel em todo o mundo, pode-se atingir as emissdes exigidas para
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manter a variagdo da temperatura global abaixo de 2 °C, mitigando os efeitos mais
severos das mudancas climaticas. O relatério também argumenta que as emissdes
de CO2 devem ser reduzidas continuamente para 9,5 Gt até 2050. Para atingir este
objetivo, a agéncia documenta que 90% desta reducdo pode ser alcancada através
de melhorias na eficiéncia energética e aumento da energia renovavel (SAIDI; OMRI,
2020; KOYTSOUMPA; BERGINS; KAKARAS, 2018).

Diante deste cenario, € primordial a busca por tecnologias que visem a captura
e o armazenamento do CO: e a sua posterior conversdo em combustiveis e matérias-
primas das industrias quimicas (SONG et al. 2006; JADHAV et al. 2014). Além disso,
a conversao do dioxido de carbono € uma estratégia viavel para mitigar os problemas
ambientais provenientes do aumento da emissédo de gases poluentes e progressao
para a busca de uma matriz energética mais amigavel ao meio ambiente (OLAH, 2009;
WANG et al. 2015).

2.3 CAPTURA E SEQUESTRO DO CARBONO (CCS) - CAPTURA E UTILIZACAO
DO CARBONO (CCU)

Cenérios estdo sendo discutidos por pesquisadores de como atingir 0s
objetivos lancados no Acordo de Paris, limitando o aumento da temperatura média
global abaixo de 1,5°C acima dos niveis pré-industriais. Entre as possibilidades, esta
0 processo de Captura de Carbono (CC), que consiste em aprisionar o0 CO2 que seria
emitido a atmosfera (Nyari et al. 2020). O diéxido de carbono capturado pode ser
armazenado (carbon capture and sequestration - CCS) ou utilizado (carbono capture
and utilization — CCU).

Embora os processos apresentem semelhancas em sua finalidade, seus
impactos séo significativamente diferentes. No processo CCS ocorre a utilizagao de
fendas geoldgicas para o confinamento do COz2, que € posteriormente comprimido e
armazenado em formacdes rochosas subterraneas. Por outro lado, o CO2 obtido
através do processo CCU é armazenado como matéria-prima a ser utlizada a
producdo de combustiveis limpos e/ou insumos quimicos de valor agregado: metanol
(CH3OH), monéxido de carbono (CO), dimetil éter (DME) e olefinas leves (KAR et al.
2019; COLLODI et al. 2017)
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Portanto, os processos CCS e CCU podem ser avaliados como métodos
complementares, ao invés de competitivos (KAR et al. 2019). Nesse sentido, a
pesquisa do uso associado entre os processos CCS e CCU pode ser vista como uma
excelente oportunidade para mitigar a taxa dos impactos ambientais ao redor do
mundo (NYARI et al. 2020). Entretanto, sd0 necessarios avancos nas etapas de
captura e armazenamento da matéria-prima rica em carbono, de modo que a
transformagéo do CO: oferega perspectivas viaveis a redugédo da dependéncia dos
combustiveis fésseis (KOYTSOUMPA; BERGINS; KAKARAS, 2018).

Dentre essas perspectivas, destaca-se a producgdo sustentavel de combustivel
renovavel e insumos quimicos: metanol (MeOH) e dimetil éter (DME) (MICHAILOS et
al. 2019). E necessario que haja um aprimoramento na utilizacdo do CO2 como
matéria-prima para a planta industrial de metanol, identificando quais seriam o0s
desafios de integrar os processos de CCU com CCS (NYARI et al. 2020). E de
conhecimento geral que o metanol pode ser produzido a partir da reacdo de
hidrogenagdo do CO e/ou do CO2. Nessa direcdo, a comunidade cientifica tem
apreciado o uso do CO2, como uma fonte potencial e abundante de carbono, ao invés
de residuo oneroso (NYARI et al. 2020; MICHAILOS et al. 2019; KOYTSOUMPA,;
BERGINS; KAKARAS, 2018).

2.4 HIDROGENACAO DO DIOXIDO DE CARBONO

Atualmente, a principal aplicacdo industrial do CO2 é como matéria-prima
renovavel para a producdo de uréia (NH2CONHz), a partir da reacdo com amonia
(NH3) (JADHAV et al. 2014). Nesse processo, o CO2 proveniente da combustéo é
capturado para impulsionar a producdo da uréia. Entretanto, a maior parte do CO:
utilizado no processo € fornecida pela reforma do gas natural, na etapa de producéo
do hidrogénio, que reage com Nz produzindo aménia (STRAIT; NAGVEKAR, 2010).
Outros processos que também utilizam o CO2 como matéria-prima € a producdo de
acido salicilico e de policarbonatos (JADHAV et al. 2014).

No contexto da termodinamica, a molécula de COz & extremamente estavel,
necessitando de materiais de elevada capacidade energética para a sua ativagao (ALI
et al. 2015). Neste sentido, a molécula de Hz2 é um excelente ativo, em virtude de sua
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grande capacidade energética, podendo ser utilizada como um reagente na ativacao
do CO2 (SAEIDI et al. 2014).

Nesse sentido, grandes quantidades de dioxido de carbono poderiam ser
recicladas por meio da sua hidrogenacdo catalitica. Os principais desafios desse
processo em escala industrial sdo a busca por fontes de hidrogénio (Hz) sustentaveis
e viaveis e a baixa seletividade a hidrocarbonetos especificos (em patrticular, a reacéo
de Fischer-Tropsch que é usada para produzir combustiveis liquidos). A hidrogenacéo
catalitica do CO: pode ser classificada através de trés categorias de produtos
formados, de acordo com a via de reacdo: mondxido de carbono (CO), metanol
(CH30OH) e hidrocarbonetos (HC) (ATSBHA et al. 2021).

Algumas revisdes foram realizadas, sob diferentes perspectivas, a respeito da
hidrogenagéo catalitica do CO2: ATSBHA et al. (2021); ZHANG et al. (2019);
CATIZZONE et al. (2018); DASIREDDY et al. (2018); ALVAREZ et al. (2017); WANG
et al. (2017); WANG et al. (2011). A Figura 2 ilustra os diferentes tipos de produtos

gue podem ser obtidos a partir da utilizacdo do COo..

Figura 2 - Produtos obtidos a partir da utilizacao do CO, como matéria-prima.
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Fonte: Arakawa (1998).
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Acido carboxilico (CH,COOH, etc.)

Segundo Atsbha et al. (2021), Alvarez et al. (2017), Wang et al. (2011), Lloyd,

(20130, as trés principais reacdes da hidrogenag¢ao do CO2 séo:

Reacdao direta: CO2 + 3H2= CH3OH + H20 AH®(298 K) = - 90,6 kJ/mol Q)
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Reacdao indireta: CO + 2H>=CH30H AH°(298 K) = - 49, 7 kJ/mol (2)

Reacdo RWGS: CO2 + Hz= CO + H20 AH°(298 K) = - 41,3 kJ/mol 3

Estas reacfes sdo as mesmas que governam a conversao do gas de sintese
em metanol (VANDEN; FROMENT, 1996), processo ja consolidado. Catalisadores
convencionais desse processo (Cu/ZnO/Al203) podem ser utilizados na hidrogenacéo
direta do CO2 (WANG, 2011), apesar da baixa atividade catalitica observada em
temperaturas inferiores a 250°C (JADHAV et al. 2014).

A diferenca entre a hidrogenacdo do CO e do CO: esta na composi¢cdo dos
reagentes, que faz com que as reacGes ocorram com diferentes taxas. Além disso, o
catalisador utilizado deve apresentar baixa desativacdo em presenca de agua, que é
o principal subproduto dessa rota (MOTA et al. 2014; STUDT et al. 2014; KUNKES;
BEHRENS, 2013).

Como ocorre no processo via SYNGAS, baixas temperaturas e altas pressdes
devem ser utilizadas com o intuito de deslocar o equilibrio da reacéo (Principio de Le
Chatelier), para a formacao de metanol (WANG et al. 2011). Segundo Ahouari et al.
(2013), o reator de hidrogenacdo pode operar em uma faixa de temperaturas entre
200 e 350°C e pressoes que variam de 30 a 50 bar.

A hidrogenacdo de CO: & metanol pode ser vista como uma rota viavel e,
ambientalmente amigavel, possibilitando a utilizacdo de uma grande quantidade de
matéria-prima (CO2) para a formacao de produtos de elevado valor agregado, como
hidrocarbonetos, alcoois e dimetil éter (GANESH et al. 2014; LI et al. 2014). E,
segundo (WIESBERG, 2016), a hidrogenagdo do COg2, visando a producao de
metanol, é uma rota mais sustentavel no quesito econémico, ambiental e energético,

em comparacao com a rota via gas de sintese.

2.5 0 METANOL E SUAS APLICACOES

O metanol € um produto quimico industrial de grande relevancia, utilizado em
larga escala na industria de plasticos e como solvente, na extracdo de diversos

produtos. Ele também é util em sinteses orgéanicas de diversos intermediarios
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guimicos, como formaldeido, cloreto de metila, acido acético, metilaminas,
metacrilatos de metila, entre outros (JADHAYV et al. 2014; OFFERMANNS et al. 2014).

A producéo do metanol vem recebendo destaque e aparece como expoente em
um cenario de produtos quimicos primarios com desenvolvimento sustentavel (IEA,
2019), juntamente com a amodnia e quimicos de alto valor agregado, conforme

podemos constatar na Figura 3.

A producdo mundial de metanol foi de cerca de 80 milhdes de toneladas por
ano, com o mundo possuindo uma capacidade instalada total de aproximadamente
128 milhdes de toneladas, em 2018. Os principais responsaveis pelo aumento dos
investimentos tém se concentrado no nordeste asiatico, sendo a China responsavel
por 76% das novas adicGes de capacidade no tempo entre 2010 e 2018 (EPE, 2019;
REFINITIV, 2019).

Figura 3 - Producgdo quimica priméria no cenario de desenvolvimento

sustentavel entre os anos de 2000-2030.
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A Figura 4 ilustra a evolucdo da capacidade instalada para a producao de
metanol, no mundo. O crescimento exponencial da demanda por metanol nos ultimos
anos apresenta taxas elevadas, com producdo aproximada de até 4 milhdes de
toneladas de metanol por ano. A demanda chinesa fez os fluxos comerciais no mundo
mudarem. As importacdes comegaram em 1,5 milhdo de toneladas em 2005, e foram
para 7,5 milhdes de toneladas em 2018, e esse crescimento continua a medida que o
resto do mundo expande capacidade e producdo (ARGUS, 2019). Isso é relacionado
pela China ser responsavel por quase a totalidade da capacidade instalada do Norte
Asiético (REFINITIV, 2019) e do crescimento da demanda mundial por metanol.

Figura 4 - Evolucdo da capacidade de producdo de metanol instalada no mundo.
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Na Figura 5 é possivel observar as principais aplicagdes do metanol no cenario
mundial. Constata-se que grande parte da sintese do metanol é voltada para a
producdo de formaldeido e energia, tais como: biodiesel, aditivo para gasolina (éter
metil terc-butilico - MTBE), mistura em gasolina e dimetil éter (DME) (IGP Energy,
2016).



Figura 5 - Aplicag6es do metanol no cenario mundial.
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Com o crescimento avancado em novas capacidades de instalacdo na
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producdo de metanol, sua demanda exponencial e sua variedade de aplicacdes, é

primordial o desenvolvimento desta tecnologia. Atualmente, as plantas industriais que

produzem grande parte do metanol utilizado no mundo operam com catalisadores a

base de cobre e zinco, em pressdo maxima de 100 bar e faixa de temperatura de 220

a 300°C (HARTADI et al. 2014; JADHAV et al. 2014).

Os catalisadores de cobre (Cu) funcionam como centros ativos onde ocorre a

sintese de metanol, enquanto o zinco (Zn) atua na disperséo e estabilizacdo do CuO,
favorecendo a seletividade (LIU et al. 2003; MOTA et al. 2014; STUDT et al. 2014). O

monoxido de carbono atua como intermediario de reacdo na conversdo do gas de

sintese para metanol, sendo responséavel por 67% de todo o metanol produzido a partir

do gas de sintese (OFFERMANNS et al. 2014).

2.5.1 Catalisadores para a sintese de metanol

Durante o processo catalitico de hidrogenacdo do CO2, ocorre a formagéo de

H20 atraves da reacdo do hidrogénio e do oxigénio adsorvidos nos sitios metalicos ou

provenientes da estrutura do catalisador. A 4gua formada por meio da reacdo de
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deslocamento gas-agua (WGS) leva a formacgéo de CO:z e H. Logo, o CO2 formado é
hidrogenado para metanol (MOTA et al. 2014; STUDT et al. 2014).

Estudos afirmam que a sintese do metanol esta diretamente relacionada com
a area metdlica dos catalisadores de cobre (BRIDGEWATER et al. 1986; DENISE et
al. 1987). Gao et al. (2013) propuseram que a atividade do catalisador & base de cobre
seja diretamente proporcional a presenca de Cu® e Cu*. Assim, diversos fatores
podem afetar a atividade destes sitios, como o tamanho de particula, dispersao,
efeitos eletrbnicos e sinérgicos. Segundo Liu et al. (2003), esses fatores estdo

diretamente ligados a natureza do metal, promotor e/ou suporte.

A Tabela 1, que foi retirada do Handbook of Industrial Catalysts (LLOYD, 2013),
ilustra os catalisadores industriais que fizeram parte do cenario do metanol e 0s seus

fornecedores.

Tabela 1 - Empresas e catalisadores envolvidos na sintese de metanol.

Empresa Catalisador Comercial Referéncia
ICI Cu0.Zn0.Al,03 DOS 2302658 London (1973)
Lurgi Cu0.Zn0.Cr,03 German Pat 1300917 (1969)
CCl Cu0.Zn0.AlLO3 DOS 1956007 Louisville (1969)
Mitsubishi Cu0.Zn0.Cr203 DOS 2165378 Tokyo (1971)
Topswe Cu0.Zn0.Cr,03
Cu0.Zn0.Al;03 DOS 2056612 Frankfurt (1970)
BASF Cu0.Zn0.Mn0O,.Cr,03 DOS 1930003 (1969)
Cu0.ZnO.MnO,.Al,05.Cr,03 DOS 2026165 (1970)
Cu0.Zn0.Mn0O,.Al,03 DOS 2026182 (1970)

Fonte: Lloyd (2013).

Além da natureza do sitio metalico e do suporte, diversas variaveis relativas as
condicOes operacionais (temperatura, pressao e velocidade espacial) na reacao de
hidrogenagdo devem ser controladas para obtengdo de maiores rendimentos do
produto desejado (LIU et al. 2003).

Alvarez e colaboradores fizeram um levantamento dos tipos de materiais

utilizados em catalisadores na reacao de hidrogenacéo de CO2 a metanol, como pode
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ser visualizado na Figura 6. Os percentuais foram calculados com base em cerca 200
artigos selecionados da SCOPUS, entre os anos de 2006 a 2016 (ALVAREZ et al.
2017).

Segundo Alvarez et al. (2017), o sistema Cu-ZnO preparado por co-precipitacio
ainda é o mais investigado, por apresentar altos valores de atividade e seletividade,
além das vantagens econdmicas (custo-beneficio). Os catalisadores comerciais
usados na sintese de metanol (Cu-ZnO-Al203) sé@o preparados por co-precipitagao e,
geralmente, apresentam em sua composic¢ao (molar): 50 a 70% de CuO, 20 a 50% de
ZnO e 5 a 20% de Al203. Normalmente esses catalisadores sdo calcinados e

reduzidos antes da reacao.

Figura 6 - Principais componentes dos catalisadores
utilizados na sintese do metanol.
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Fonte: Adaptado de Alvarez et al. (2017).

Na Tabela 2, podemos encontrar informacgdes relatadas em alguns trabalhos
importantes, Jiang et al. (2018), Phongamwong et al. (2017), Ren et al. (2019); Li et

al. (2015), Frei et al. (2014), a respeito das condi¢bes de reacdo dos catalisadores de
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sintese de metanol com conversao, seletividade e dados de rendimento (space time
yield - STY).

Tabela 2 - Catalisadores, parametros operacionais e performance na sintese de metanol.

. T P Hy Ve (WHSV Xco2 Rend. MeOH Pmeor
Catalisador o0y (har) o, ou GHSV) %)  (Gweon.gearthY) (%)
CuznO/Si0;  ~220 30 3 2000 mL. gearth?t 14,1 0,06 ~8,0

Cu-ZnO-ZrO, 240 20 3 3900 mL.gerlh® 50 0,25 ~3,5
Cu/Zn/Al

220 28 3 1525 mL. geartht 20,3 NF* ~13,0

(66/30/11)

Cu/Zn/zZr/O
240 30 3 3600 ht 12,1 NF* ~6,5

34/13/28/22
Cu-ZnO-Zr0; 230 30 3 3000 mL. geart.ht 15,2 0,29 ~5,0

Fonte: Jiang et al. (2018), Phongamwong et al. (2017), Ren et al. (2019); Li et al. (2015), Frei et al. (2014).
*NF = N&o informado. Pveon= Produtividade de metanol (Produto da Xco: e seletividade de MeOH)

2.6 DIMETIL ETER E SUAS APLICACOES

O dimetil éter (DME) tem atraido a atencdo mundial devido ao seu potencial
como uma alternativa ao diesel e obtencao atraves da hidrogenacéo catalitica do CO:2
(KORNAS et al. 2020; FAROOQUI et al. 2019; CATIZZONE et al. 2018; BONURA et
al. 2018; CAl et al. 2015). Os motores a diesel podem queimar DME com algumas
modificacdes, alcancando mais baixas emissdes de particulados, NOx e auséncia de
enxofre (SUN et al. 2003; XIE et al. 2015).

Através dos seus beneficios em relacdo a poluicdo ambiental, tem sido
chamado de combustivel do século XXI (WANG et al. 2011). Usualmente, ele é obtido
a partir do processo de desidratacado do metanol (REN et al. 2019; SEMELSBERGER
et al. 2006). O DME também pode ser obtido a partir do gas natural, via gas de sintese,
0 que propicia custos de producao independentes das oscilacbes do preco do
petroleo, além de possuir grande disponibilidade da matéria-prima (CATIZZONE et al.
2018; FRUSTERI et al. 2017; XIE et al. 2015; TAKEGUCHI et al. 2000).

Segundo Xie et al. (2015), a producdo do DME pode ocorrer através de duas
rotas: (I) emprega-se a sintese tradicional do metanol na presenca de catalisadores
metalicos de Cu/ZnO seguida da desidratacdo do metanol sobre um catalisador com
sitios acidos; (Il) propbe-se a sintese direta (one-step DME synthesis ou Syngas to

DME — STD (padrédo), com a formacéo e desidratacdo do metanol em um anico reator,
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a partir de um catalisador bifuncional. A rota (Il) tem recebido maior atencdo dos
pesquisadores em virtude do menor custo no processo industrial (GARCIA-TRENCO;
MARTINEZ, 2012; HAYER et al. 2011; LI et al. 2010).

Os catalisadores acidos comumente usados na desidratacdo do metanol sédo
zedlitas, principalmente ZSM-5, e alumina. As zedlitas apresentam uma elevada
acidez devido a presencga dos sitios acidos de Brgnsted e de Lewis, enquanto que a

alumina apresenta apenas sitios de Lewis (XU et al. 1997).

Entretanto, a elevada acidez da zedlita ocasiona baixa seletividade para o
DME, gerando subprodutos, como hidrocarbonetos. Além disso, também pode ocorrer
a desativacdo da ZSM-5 devido a formacéo de coque no interior de seus microporos
(FU et al. 2005). Esse fenbmeno € menos propicio de ocorrer com a alumina e por
essa razao ela é industrialmente mais utilizada na sintese de DME a partir de metanol
(ROSTAMI et al. 2016).

Segundo Jamshidi et al. (2013), existem dois mecanismos propostos para a

formacéao do dimetil éter (DME) a partir do metanol (MeOH):

1° Mecanismo: as moléculas de metanol sdo adsorvidas em dois diferentes sitios:
sitios &cidos de Lewis e sitios basicos de Brgnsted. Inicialmente, ocorre a adsor¢cao
do Hz formando a espécie H* na superficie do catalisador. As espécies adsorvidas na
superficie do catalisador produzem o DME e H20 através da reacdo de condensacao
(BANDIEIRA et al. 1991).

2° Mecanismo: uma molécula de metanol € adsorvida sobre a superficie do
catalisador em um sitio 4cido H*. Apos a desidratagcdo do metanol, o grupo metéxi
permanece na superficie reagindo, posteriormente, com outra molécula de metanol.
Aléem do DME, também pode ocorrer a formacdo de subprodutos, tais como

hidrocarbonetos, através de reacdes paralelas (KUBELKOVA et al. 1990).

2.6.1 Catalisadores usados na producao de dimetil éter proveniente do metanol

Os catalisadores Cu/ZnO suportados em Al203 e/ou zedlita sdo os
catalisadores bifuncionais mais utilizados para a conversao direta do gas de sintese
em metanol, DME/hidrocarbonetos, de modo que os sitios acidos sao provenientes da
Al20z/zedlita e os sitios metélicos sao procedentes do cobre (Cu) (WANG et al. 2010).
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Sun et al. (2003) estudaram sistemas cataliticos bifuncionais (Cu-ZnO-
ZrO2/HZSM-5). Os autores observaram através das técnicas de DRX e XPS que a
adicao de Zr gerou uma estabilizacdo das espécies Cu*, o que foi fundamental para

uma alta seletividade a DME e conversao do CO.

Segundo Wang et al. (2011), o catalisador Cu-Fe apresentou melhor atividade
catalitica quando comparado com o catalisador de Cu puro, devido a elevada area
superficial. Além disso, a sinterizacdo (em altas temperaturas) do cobre pode ser
evitada através da adicdo de pequenas quantidades de ferro no catalisador, que

atuam como promotores estruturais.

Sliwa et al. (2014) estudaram catalisadores hibridos de Cu/ZnO suportados em
montmorilonita (K10) e montmorilonitas modificadas com H3PW12040.23,5H20 (TPA).
A modificacédo da argila com TPA proporcionou melhorias na acidez, o que favoreceu
uma melhor seletividade para o DME em ambos 0s casos.

Silva et al. (2016) utlizaram catalisadores de Cu-Zn suportados Nb20s
preparados pelos métodos de impregnacdo e co-precipitacdo voltados para a
hidrogenagdo do CO2 em DME. Os autores observaram que a 50 bar e 270°C os
catalisadores mostraram seletividade para a sintese de DME.

2.7 APLICACAO DE ZEOLITAS NA HIDROGENACAO DO CO>

Zedlitas sao aluminosilicatos cristalinos hidratados que apresentam estrutura
tridimensional (KUBU; MILLINI; ZILKOVA, 2019). Sua estrutura é composta por
tetraedros de SiO2 e Al203, onde os atomos de oxigénio estéo ligados aos tetraedros
adjacentes da estrutura cristalina (FERRAZ et al. 2014; RAHMAN; LIU; CAl, 2018).

Uma caracteristica importante das zedlitas sdo seus sitios acidos de Bronsted
(doador de protons) e de Lewis (receptor de pares de elétrons), que se devem
principalmente a presenca de aluminio na estrutura zeolitica (SANDOVAL-DIAZ;
GONZALEZ-AMAYA; TRUJILLO, 2015; ELFADLY et al. 2017).

Os sitios acidos de Bronsted séo associados a presenca de cargas negativas dos
tetraedros de aluminio, que sdo compensadas por cations (PAYRA; DUTTA, 2003;
KUBU; MILLINI; ZILKOVA, 2019). Em zedlitas acidas, as cargas negativas sao



38

neutralizadas por protons (H*), resultando na formacdo de grupos OH em ponte
[AI(OH)SI], estando o proton ligado ao atomo de O da rede e este, aos atomos Si e Al
(CEJKA et al. 2012; RAHMAN; LIU; CAl, 2018).

A acidez de Lewis esta relacionada a capacidade da zedlita de receber pares de
elétrons, formando ligag6es coordenadas através de seus orbitais d incompletos com
moléculas adsorvidas (CEJKA et al. 2012; ELFADLY et al. 2017). Normalmente, 0s
sitios de Lewis estdo associados com a formacao de espécies de aluminio extra rede,
oriundas de processos de desaluminacédo, além da presenca de atomos de aluminio
coordenados de forma trigonal em defeitos estruturais da rede da zedlita
(SANDOVAL-DIAZ; GONZALEZ-AMAYA; TRUJILLO, 2015; LIU et al. 2020a).

A zedlita ZSM-5, Zeolite Socony Mobil, onde 5 é referente a abertura dos poros
em angstrom, apresenta-se em um sistema ortorrombico, com poros formados por
anéis de 10 membros divididos em dois sistemas de canais que se cruzam, sendo um
retilineo (5,1 x 5,7A) e outro sinusoidal (5,4 x 5,6A) (KUBU; MILLINI; ZILKOVA, 2019),

como pode ser visto na Figura 7.

Figura 7 - Representacéo da estrutura dos canais e

poros da zedlita ZSM-5.
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Fonte: Adaptado de Ren et al. (2011).

A zedlita ZSM-22 ainda é pouco estudada quando comparada a outras zedlitas
como ZSM-5 ou ZSM-12. ap0s intensas pesquisas por novos materiais com alta razao
Si/Al e estruturas com aberturas de canais maiores que as zeolitas com anéis de 8

membros, induziram a formacéo da estrutura topoldgica Theta-one (TON).
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A zedlita ZSM-22, rica em silicio, € constituida unicamente de canais de 5, 6 e
10 anéis. Ela apresenta um sistema de canais unidimensionais, ndo comunicantes
com didmetros maximo e minimo livres de 0,57 e 0,46 nm, respectivamente. Os canais
formados pelos anéis de 10 membros sdo menores do que aqueles encontrados nas
zedlitas ZSM-5, ZSM-11 e ZSM-35 (SOUSA JUNIOR, 2019).

Sriakkarin et al. (2018) realizaram um estudo em um reator de leito-fixo para
aumentar a producdo seletiva do metanol por hidrogenacdo do CO:2 sobre um
catalisador a base de Cu e Fe suportados na zedlita microporosa ZSM-5. Observaram
o efeito da temperatura de reacéo (180 a 260°C) e razdes molares de CO2/H2 (1:1 a
1:4). Notaram uma maior conversdo de CO:2 sobre o catalisador 10Cu-10Fe/ZSM-5
com relagdo molar CO2/Hz de 1:3 sob um campo magnético externo. Além disso, a
producdo de alcool foi favorecida por uma reacdo a menor temperatura. Sob essa
condicéo, o rendimento de CH3OH aumentou cerca de 3,9 vezes em comparacao com

a condicdo sem um campo magnético.

Sanchez-Contador et al. (2018) investigaram o comportamento cinético na
desidratagcédo do metanol a DME com varias zedlitas SAPO’s (11 e 18) e HZSM-5 (com
diferente acidez e varios tratamentos de modificacdo da acidez). A zedlita SAPO-11
mostrou um bom desempenho para desidratacdo de metanol, com rendimento de
DME acima de 80% e formacéo insignificante de parafina. Além disso, foi realizada
uma avaliacao de um catalisador bifuncional na sintese de DME em etapa Unica (com
CuO-ZnO-ZrO2/SAPO-11, relacdo massa metdlica:acido de 1:2) e o catalisador
bifuncional mostrou um comportamento cinético estavel com alta seletividade para
DME (acima de 80%).

Bonura et al. (2018), analisaram o comportamento catalitico de um catalisador
hibrido Cu-Zn-Zr/[FER na reacdo de hidrogenacdo direta de CO2 para DME,
considerando os efeitos das propriedades estruturais e superficiais induzidas no
sistema pela ferrierita. Utilizaram uma atividade inicial comparavel sob as condi¢gfes
experimentais (T= 220 - 260°C; P = 3 MPa; GHSV = 8800 NL/kgcat/h). As amostras de
catalisador exibiram um comportamento diferente em termos de estabilidade, com um
decaimento progressivo iniciado no hibrido contendo ferrierita em maior acidez.
Amostras “frescas” e “usadas” evidenciaram uma sinterizagao significativa de metais
durante a reacédo, proporcional a relagcéo Si/Al. A perda de area superficial metalica foi

principalmente relacionada com formacao de agua.
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Catizzone et al. (2018) avaliaram a conversdao de metanol em DME e
hidrocarbonetos com varias zedlitas de diferentes estruturas porosas (ZSM-12, ZSM-
22 e EU-1). Observaram a conversao e as seletividades dos produtos em relacdo ao
efeito da temperatura de reacédo, o tempo de contato e o tempo de campanha.
Constataram que a ZSM-22 exibe os melhores desempenhos durante a converséo de
metanol em DME (180 - 240°C) como consequéncia da seletividade de forma
particular que inibe a formacdo e desativacdo do coque. Quando a formacdo de
hidrocarbonetos € desejada (temperatura até 320°C), ZSM-12 mostra a mais alta
atividade em termos de rendimento de olefinas leves com a maior razado Cs/C2. Dang
et al. (2018) apresentaram uma seérie de catalisadores bifuncionais contendo
compostos oxidos de indio-zircénio com diferentes razdes atdbmicas In:Zr, e a zedlita
SAPO-34, alcangcando uma seletividade para C2= - C4= elevada (65 — 80% e para C2
— Cs de 96%), com apenas cerca de 2,5% de metano entre os HC produzidos em uma
conversdo de CO:2 entre 15-27%. J& a seletividade a CO através da reagdo reversa

de deslocamento gas-agua foi inferior a 70%.

2.8 USO DO MOLIBIDENIO NAS REACOES DE HIDROGENACAO DO CO>

Chen et al. (2016) investigaram uma série de catalisadores M/Mo2C (M= Cu,
Pd, Co e Fe) que foram sintetizados e avaliados quanto a hidrogenacéo de CO: entre
135 - 200°C, em solvente liquido de 1,4-dioxano. O Mo2C serviu como suporte e co-
catalisador de hidrogenagcédo do CO2. O metanol foi o principal produto a 135°C,
enguanto que hidrocarbonetos foram produzidos a 200°C. Também constataram que
a adicdo de Cu e Pd na alta area de superficie do Mo2C aumentou a producao de
CH3OH, enquanto que Co e Fe aumentaram a producao de hidrocarbonetos C2+. E
sugeriram que o CO:2 era a principal fonte de CH3OH enquanto o CO era o

intermediério a hidrocarbonetos durante a hidrogenagéo de COs..

Owen et al. (2016) avaliaram um catalisador tri-metalico (Co-Na-Mo) na
hidrogenagéo direta de CO2 em hidrocarbonetos (HC), demonstrando que a area
superficial do suporte e a interacdo metal-suporte teve um papel chave na
determinacao do tamanho do cristalito de cobalto e, consequentemente, na atividade
do sistema. Os autores também verificaram que aumentando o tamanho das

particulas de cobalto para aproximadamente 15 nm (suportadas em SiO2 e ZSM-5) a
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conversdo de COq2 cresceu, assim como, obtiveram elevadas seletividades a HC.
Entretanto, 0 aumento do tamanho de particula de cobalto entre 25-30 nm, teve um
efeito prejudicial na converséo global de CO2 com razdo molar de HC:CO inferiores a
1, no entanto, a alcangaram uma menor seletividade a metano e maior formacéo de

HC insaturados.

Liu et al. (2017) avaliaram uma série de catalisadores de sulfeto (Mo-Co-K)
preparados por co-precipitacédo, e seus desempenhos cataliticos na hidrogenacéo de
CO2 para alcoois C2+ e outros produtos. Os catalisadores com relacdo molar de K/Mo
entre 0,3 - 1,2 e razdo molar de Co/Mo de 1,0 apresentaram conversdes de CO2
relativamente altas e seletividades elevadas para alcoois totais e alcoois C2+ sob
condicdes reacionais (320°C, 12 MPa e 30 mL.g*ht). Obtiveram uma converséo total
de CO:2 e uma conversao livre de CO (28,8% e 12,6%), respectivamente, sobre
(Mo1,0Co1,0Ko,s sulfeto), e as seletividades correspondentes a alcoois e alcoois Ca+
(livres de CO) de 81,8% e 10,9%, respectivamente.

Han et al. (2019) estudaram uma série de suportes Mo2C revestida por carbono
e enxofre (Mo2C@NSC) que foram preparados por carbonizacdo a temperatura
programada do liquido iénico numa atmosfera N2/Hz. O carboneto de molibdénio foi
altamente disperso em NSC e seu tamanho médio foi de 3,1 nm quando o precursor
foi carbonizado a 800°C. Quando utilizando o Mo2C@NSC-800 como catalisador na
hidrogenagéo de CO3, obtiveram cerca de 90 % de seletividade a metanol e 0,405 g
de MeOH/gcar'h. A conversdo de CO: foi de mais de 16% foi em condi¢des Otimas de
reacdo. Também verificaram uma elevada resisténcia a desativagéo catalitica, com o

catalisador ficando mais de 100 horas na corrente do reator de leito fixo.

2.9 TERMODINAMICA, MECANISMO E CINETICA DA HIDROGENACAO DO CO:>

Diante da evolucéo tecnoldgica, a reacédo de hidrogenacédo do CO:2 permite

obter uma variedade de produtos com finalidades energéticas. A Tabela 3 apresenta
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os célculos termodinamicos de uma série de reacdes envolvendo o CO:2 (XIAODING;
MOULIJN, 1996).

Muitas das reacdes investigadas resultaram como exotérmicas, tornando-se
interessantes devido a estabilidade do CO2, entretanto, poucas possuem 4G < 0. Ao
analisar estes resultados, observa-se que a maioria sédo reacdes de hidrogenacéao,
com produtos que apresentam ligacdes C-O. A formacgdo de agua também contribui

para AG favoraveis.

Segundo Liu et al. (2003), o rendimento de metanol aumenta para temperaturas
acima de 220°C e diminui em temperaturas acima de 300°C. Em relacéo a pressao,
atualmente a sintese ocorre em altas pressodes (50 a 100 bar - patente da BASF) e
diversos estudos estao sendo desenvolvidos para diminuir a presséo de operacéo,

devido ao alto custo operacional.

Tabela 3 - Variacdo de entalpia e energia livre de Gibbs para rea¢g6es envolvendo o CO..

Reagdes AH° (KJ/mol)  AG° (KJ/mol)

CO2(g) + Hz(g) — HCOOH(I) -31 +34,3
CO2(g) + 2H2(g) — HCHO(g) + H20(1) -11,7 +46,6
CO2(g) + 3H2(g)— CH3OH(l) + H20(1) -137,8 -10,7
CO2(g) + 4H2(g)— CHa(g) + 2H20(1) -259,9 -132,4
2C02(g) + Ha(g) — (COOH)()) -39,3 +85,3
2C0x(g) + 6Ha(g) — CH3OCHs(g) + 3H20()) -264,9 -38,0
CO2(g) + Hz(g) + CH30OH(l)—» HCOOCHS3(l) + H20(l) -31,8 +25,8
CO2(g) + Hz(g) + CH30H(I)— CH3COOH (I) + H20(I) -135,4 -63,6
CO2(g) + 3H2(g) + CH30OH(l)— C2HsOH(l) + 2H20(1) -221,6 -88,9
CO2(g) + H2(g) + NHs(g) — HCONHx(l) + H20(l) -103,0 +7,2
CO2(g) + CHa(g) — CH3COOH(l) -13,3 +58,1
CO2(g) + CHa(g) + H2(g) — CH3CHO(l) + H20(l) -14,6 +74.,4
CO2(g) + CHa4(g) + 2H2(g) — (CH3)2CO(l) + H20(1) -70,5 +51,2
CO2(g) + C2H2(g) + Hz(g) — CH2=CHCOOH(l) -223,6 -115,0
CO2(g) + C2Ha(g) — CH2+CHCOOH(I) -49.1 +26,2
CO2(g) + C2Ha(g) + Hz(g) — C2HsCOOH() -166,6 -56,6
CO2(g) + C2Ha(g) + 2H2(g) — C2HsCOOH() + H20(1) -171,1 -44.4
CO2(g) + CsHs(l) — CsHsCOOH() 21,6 +30,5
CO2(g) + CeHsOH(l) — m-CeHa(OH)COOH(l) -6,6 +46,9
COx(g) + CH2=CHa(g) — CH2CH.0(l) + CO(g) +152,9 +177,3
CO2(g) + C(s) — 2CO(g) +172,6 +119,9

3CO3(g) + CHa(g) — 4CO (g) + 2H0()) +235,1 +209,2
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CO2(g) + CH4(g) — 2CO(g) + 2H2(Q) +247,5 +170,8
CO2(g) + 2CHa(g) — C2Hs(g) + CO(g) + H20(1) +58,8 +88,0
2C02(g) + 2CH4(g) — C2Ha(g) + 2CO(g) + 2H20(1) +189,7 +208,3

Fonte: Xiadong; Moulijn (1996).

Alguns estudos ja foram relatados em pressdes mais baixas (20 bar) (CHEN et
al. 1999; JINGFA et al. 1996; KILO, 1997; LIU et al. 2003), porém ainda nao foi
encontrada uma elevada seletividade para o metanol. A velocidade espacial é outra
varidvel importante. O seu aumento provoca uma diminuicdo na taxa de conversao

dos reagentes, aumentando o rendimento de metanol (LIU et al. 2003).

A Figura 8 ilustra o equilibrio de converséo para os processos de producao de

metanol a partir de mistura H2/CO (2:1).

Figura 8 - Equilibrio de converséo para os processos de producédo de metanol
a partir de mistura H»/CO (2:1).
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Fonte: Mello (2017).

Melo, (2017) realizou uma simulacdo termodinamica, utilizando o software
CHEMCAD 6.0 (Chemstations Inc), considerando as principais reacdes envolvidas na
hidrogenagédo de CO2 a metanol. O autor obteve valores de equilibrio das fragbes
molares para CO2, CH3OH, CO, Hz e H20, para uma reagao com razdo molar de 3:1

entre H2/CO2 do gas reagente. A partir das composi¢cdes molares de equilibrio,
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calculou as conversoes de COz: e as seletividades e rendimentos de metanol e CO (%

em base de carbono). Os valores sao exibidos na Figura 9.

Em relacdo ao mecanismo para a sintese do metanol, a Figura 10 apresenta
0s possiveis intermediérios das hidrogena¢des do CO/CO: para a sintese do metanol
sobre catalisadores de cobre. O lado esquerdo do diagrama apresenta os principais
passos para a hidrogenacéo do CO: via formiato e do lado direito, a hidrogenag¢do CO
via formilo. Uma terceira opcéo para a sintese do metanol ocorre através da reacao
de deslocamento da agua (reversa). As reacfes sdo mostradas nos passos A e B via
carboxila (YANG et al. 2013).

Figura 9 — Conversbtes de equilibrio de CO- (Xco2), seletividades e rendimentos
a metanol e CO a diferentes temperaturas e pressdes (H2/CO- = 3).

Distribui¢io de Produtos Rendimento
T(°C) P (MPa) XcO2 (equibrio) (%C) (%C)

(%) CH;0H CcO CH;0H CO
220 30 22,61 76,60 2340 1732 529
220 40 2637 84,56 1544 2230 407
220 50 29.72 88,99 1101 2645 327
240 30 2096 57,40 42,60 12,03 893
240 4.0 23.78 69.57 3043 16.54 724
240 5,0 26,47 77,34 22,66 20,48 6,00
260 30 20.84 36,73 6327 7,63 13,18
260 40 22.74 49,96 50,04 11.36 11,38
260 50 24.70 60,12 39.88 14.85 9,85
280 3.0 21.92 20.69 79.31 4,54 17.38
280 4.0 23.07 31.23 68.77 721 15.87
280 50 2436 4093 59,07 997 14,39

Fonte: Mello (2017)
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Figura 10 - Mecanismo para a sintese do metanol na hidrogenacao do CO/CO..
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Fonte: Apadptado de Yang et al. (2013).

A cinética de uma reacédo é um fator importante para entender a velocidade que
0 reagente é consumido e a rapidez com que os produtos sdo formados. O estudo da
cinética € um trabalho complexo, que pode ser simplificado através da obtencdo da
energia de ativacao aparente. Esta, pode ser calculada através da equacao Arrhenius.
A plotagem da equacdo de Arrhenius segue o relatado por: Yang et al. (2020);
Mutschler et al. (2018); Hu et al. (2018) e Alharbi et al. (2015).

Muitos estudos utilizam dessa ferramenta, que consiste em obter o slope
(coeficiente angular) obtido da plotagem do logaritmo neperiano (Ln) da atividade
versus o inverso de temperatura (1/T), em Kelvin (YANG et al. 2020; MUTSCHLER et
al. 2018; HU et al. 2018). O slope, quando multiplicado com a constante universal dos
gases (R), resulta na energia de ativacdo aparente (Eap). Esse resultado ajuda no
entendimento de como uma reacdo se comporta, principalmente quando ha
mecanismos que possuem reacgdes paralelas e sequencias em competicdo, como o

ocorre na hidrogenacao catalitica do CO2 para produ¢édo do metanol.
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Na literatura encontramos alguns valores de energia de ativacdo aparente.
Alharbi et al. (2015) encontraram valores para a desidratacdo do metanol com HZSM-
5 (0,20 g de catalisador, 3,83 kPa de presséo parcial de metanol, fluxo volumétrico do

gas de N2 de 20 mL.min, faixa de temperatura entre 110 e 140°C. Eap= 95 kJ.mol?).

Yang et al. (2020) buscaram uma compreensdo melhor da fungdo do
molibdénio (Mo) no catalisador Cu/SiO2 para hidrogenagéo de carbonato de etileno
em metanol, empregando graficos de Arrhenius para analisar as barreiras de energia
de ativag&o aparente (Ea) de Cu/SiO2 e 0,5Mo-Cu/SiO2. Os autores obtiveram uma Ea
de 153,7 kJ.mol?! para o catalisador de Cu/SiO2, enquanto que para o catalisador
0,5Mo0-Cu/SiOz2 a Eqp foi de 115,8 kJ.mol%, sugerindo que uma dopagem de metal (Mo)

pode reduzir consideravelmente a Eap € aumentar a eficiéncia catalitica.

Outro trabalho encontrado na literatura, que determina a energia de ativacao
aparente na hidrogenacdo de CO: é relatado por Mutschler et al. (2018). Eles
verificaram que as energias de ativacdo observadas em Co, Ni e Ru/Al2O3 foram de
77 kJ.mol! para o cobalto (Co), 74 kJ.mol* para o niquel (Ni) e 73 kJ.mol* para o
ruténio (Ru), suportados em alumina (Al203). Com 50 kJ.mol! para o catalisador a
base de ferro (Fe), apresentando a energia de ativacao aparente mais baixa. E citam

gue a literatura ndo apresenta dados suficientes para comparagoes.

Li et al. (2019) obtiveram energias de ativacao aparente através da plotagem
de Arrhenius para a formacao de metanol e monoéxido de carbono. Eles relataram que
as energias de ativacao aparentes para a formacéo do metanol foram de 54,8; 40,5 e
51,6 kJ.mol* para Cu/Al203, Cu/AlCeO e Cu/CeO, respectivamente. Para a formacéo
de mondxido (CO), a energia de ativacdo aparente foi de 82,0; 78,0 e 114,0 kJ.mol*

para Cu/Al203, Cu/AICeO e Cu/CeO2, respectivamente.

Bonura et al. (2017) investigaram catalisadores comerciais a base de Cu,
promovidos por Zn, hibridos com ferrierita e suportados por véarios 6xidos. Com 0s
catalisadores obtendo vérias reatividades. Em patrticular, nas amostras CZ-ZrO2-FER,
CZ- AlO3-FER e CZ-Ga:x0s3-FER valores de energia de ativagdo proximos a 40
kJ.mol™" foram observados, enquanto nos sistemas cataliticos CZ-CeO2-FER e CZ-

La>O3-FER os valores de energia de ativacédo foram préximos a 50 kJ.mol™".

Hu et al. (2017) relataram que estudos cinéticos levaram ao resultado de a

energia de ativacao requerida para a sintese de metanol foi reduzida com a adi¢cédo de
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uma pequena quantidade de Pd. Reduziram de 59 kJ.mol! com um catalisador de
Cu-Zn0O, para 31 kJ.mol* com um catalisador de Pd(1%)-Cu-ZnO.

Wang et al. (2020) estudaram o efeito da temperatura de calcinacdo para em
um catalisador cobre-cério-zirconio. Obtiveram uma variacdo de energia de ativacédo
entre 28,5 e 42,3 kJ.molt. Com a menor energia sendo para o catalisador calcinado
a 450°C.
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3 MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo sdo apresentadas as informacdes especificas dos materiais
utilizados, assim como, a metodologia experimental utilizada na sintese e
caracterizagdo dos catalisadores. Também estdo as informacdes sobre os
procedimentos experimentais realizados na avaliagdo catalitica, ou seja, 0s
equipamentos e condi¢cdes operacionais utilizadas nas reacdes de hidrogenacéao

catalitica do COa.

3.1 SUPORTES CATALITICOS (ZEOLITAS)

Foram utilizadas duas zeolitas diferentes como suporte catalitico (HZSM-5 e
HZSM-22). A zedlita comercial ZSM-5 (SAR= 24) foi adquirida da Sentex Industrial
Ltda e suas especificacdes encontram-se dispostas na Tabela 4. A zeolita ZSM-22
(SAR= 90) foi fornecida pelo Laboratorio de Sintese de Catalisadores (UFAL), cuja
sintese foi realizada segundo a metodologia de Sousa Junior et al. (2017).

Tabela 4 — Especificacdes da zedlita
comercial ZSM-5.

Especificagbes ZSM-5
SAR 23,81
Al203 6,60
SiO2 92,60
Na20 0,05

Cristalinidade 100%

Fonte: O Autor (2021).

3.1.1 Preparacao dos suportes (HZSM-5 e HZSM-22)

Para a obtencédo da HZSM-5 (SAR= 24), a zeolita amoniacal (NH4-ZSM-5) foi
seca em estufa a 110°C por 12 horas e, em seguida, submetida a aquecimento em
uma mufla, na presenca de ar, a 550°C por 6 horas, sob taxa de aguecimento de

5°C.min1L.
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Para obtencdo da ZSM-22 em sua forma &cida (HZSM-22), fez-se o
procedimento de troca i6nica, seguido de tratamento térmico. A troca idnica sucedeu-
se através da substituicdo de cétions de sédio (Na*) por cations de aménio (NH4*),
utilizando nitrato de amoénio (NH4NOs, Sigma-Aldrich, 99%).

Para tal procedimento, a cada 1g de material (ZSM-22) adicionou-se 100 mL
de solucéo de NH4NO3 (0,1 mol.LY) e mantidos em contato sob agitacdo de 200 rpm
por 2 horas a temperatura de 80°C e filtracdo, com repeticdo por 3 vezes usando
solugéo nova . Apés a troca-ibnica, os solidos foram centrifugados e lavados com agua
deionizada para remoc¢do dos ions de Na* trocados e os ions de NOgs’, e secos em
estufa a120°C por 12 h. Posteriormente, o solido foi tratado termicamente utilizando-
se uma rampa de aquecimento de 5°C.mint até 550°C, nessa temperatura sendo

mantido por 6 horas, eliminando a amdénia e obtendo-se assim a HZSM-22.

3.2 PREPARACAO DOS CATALISADORES

Foram preparados um total de quatro (4) catalisadores a partir dos suportes
zeoliticos: 30%Cu-5%Mo/HZSM-5; 30%Cu-10%Mo/HZSM-5; 30%Cu-5%Mo/HZSM-
22 e 30%Cu-10%Mo/HZSM-22, conforme Tabela 5.

Tabela 5 — Sistemas cataliticos que serdo utilizados nas rea¢des de hidrogenacéo do CO..

Rela¢é@o massica Relac¢éo molar

Catalisadores Cu/Mo Cu/Mo SAR Codificacao
30%Cu-5%Mo/HZSM-5 6,0 9,0 24 Cu5Mo-HzZ5
30%Cu-10%Mo/HZSM-5 3,0 4,5 24 CulOMo-HZ5
30%Cu-5%Mo/HZSM-22 6,0 9,0 90 Cu5Mo-Hz22
30%Cu-10%Mo/HZSM-22 3,0 4,5 90 CulOMo-HZ22

Fonte: O Autor (2021).

Os metais foram co-impregnados nas zeoélitas através da técnica de umidade
incipiente. Os sais precursores formaram uma solu¢gédo aquosa de nitrato de cobre
pentahidratado [CU(N20e6)2.5H20] (MERCK, 99,9%) e heptamolibdato de amobnio
tetrahidratado [(NH4)6M07024.4H20] (MERCK, 99,9%). Os sais foram solubilizados

com agua deionizada cujo volume total utilizado para impregnacéo foi determinado
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pelo produto da massa com o volume de poro considerado (0,9 mL.g?) de cada

suporte a ser utilizado.

As quantidades de cada sal precursor, referente a porcentagem final do cobre
e molibdénio metalicos no catalisador, foram obtidas através de calculos
gravimétricos. Preparou-se cerca de 3g de cada catalisador, resultado nas
guantidades dos sais utilizados: 3,63g (30%) de nitrato cobre pentahidratado
[CU(N20s)2.5H20]; 0,379 (5%) e 0,74g (10%) de heptamolibdato de amonio
tetrahidratado [(NH4)sM07024.4H20]. A calcinagéo (550 °C; 12 h). A metodologia de
co-impregnacao a umidade incipiente seguiu o esquema da Figura 11.

Figura 11 — Fluxograma da impregnacao dos metais (Cu e Mo) nos suportes.

CU(N206)25H20 SOlU(}éO [(NH4)6M07024.4H20
(MERCK, 99,9%) (Cue ] (MERCK, 99,9%)
Zeolitas Zedlitas + Catalisadores bifuncionais
HZSM'S (SAR:24) CuSMo-5 Cu5Mo-22
Calcinagao CulOMo-5 CulO0Mo-22
HZSM-22 (SAR:90)

Fonte: O Autor (2021).

3.2.1 Catalisador comercial

Utilizou-se um catalisador comercial nas mesmas condicdes operacionais
investigadas, buscando uma comparacdo mais realista possivel entre os materiais.
Na andlise, espectrofotometria de absorcdo atébmica, conduzidas em um Atomic
Absorption Spectrophotometer (Shimadzu AA-6300), foram determinados apenas 0s
teores de cobre e zinco, resultando na porcentagem em massa de 47,2% e 10,2%,
respectivamente. As informacgdes técnicas encontram-se listadas na Tabela 6
(SALES, 2013).
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Tabela 6 — Caracteristicas texturais do
catalisador comercial.

KATALCOJM 51-8 Especificacdo
Ap (M?Q) 215,11
Vporo (CM3/g) 0,38
Vyporo (€M?3/g) 0,17
dporo (A) 72,11

Fonte: Sales (2013).

3.3 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

Nesse trabalho, os catalisadores sintetizados foram caracterizados através das
técnicas: difracdo de raios-X (DRX), andlise textural (BET, BJH e t-plot), temperatura
programada de reducdo (TPR), dessorcao a temperatura programada de amoénia
(DTP-NHzs) e andlise termogravimétrica (TGA).

3.3.1 Difracéo de raios-X (DRX)

A difracdo de raios-X € uma técnica que investiga as fases cristalinas dos
soélidos. A mesma consiste na incidéncia de um feixe de raios-X através da amostra a
ser investigada, difratando-a em varias direcdes em funcdo da simetria do
agrupamento de atomos. Utilizando-se a Lei de Bragg, através do padrdo de

intensidade, pode-se interpretar a localizagdo dos atomos no cristal (Figura 12).

Figura 12 - Difracdo de raios-X ilustrando a Lei de Bragg.

ferxe de rasos-X incadente (em fase) ferxe dufratado (em fase)

Fonte: Burton et al. (2009).
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A difracdo de raios-X representa uma das principais técnicas de caracterizagao
microestrutural de zeodlitas cristalinas (LI et al, 2006). Essa técnica se baseia nos
resultados das interferéncias construtivas e destrutivas dos raios-X espalhados ao
longo de sélido cristalino, cujo intuito € a obtencdo de informacfes a respeito da
estrutura cristalina do material de interesse (SKOOG; HOLLER; CROUCH, 2009).

O tamanho dos cristalitos de um sélido pode ser determinado através da
expressdo de Scherrer (Equacédo 1), que relaciona o alargamento das linhas de
difracdo com a espessura da particula (BURTON et al. 2009). Nessa equacao, L
representa a dimensdo média dos cristalitos, B12 a largura a meia altura do pico, A 0
comprimento de onda do raio-X e K a constante que apresenta dependéncia com a

forma dos cristalitos.

_ KA
- ﬁ1/2 CosO

1)

Os catalisadores desse trabalho foram submetidos a técnica de difracdo de
raios-X em um equipamento da marca Bruker, modelo D8 Advanced. Foram utilizados
nas analises: método de po, radiacdes de Cu-Ka (A=1,5406 A), filtro de niquel,
voltagem de 30 kV e corrente do tubo de 30 mA. Os ensaios foram realizados com
uma varredura angular 26 de 5° a 50°, passo angular de 0,02° e tempo de passo igual

als.

A identificagdo dos picos contidos nos difratogramas foi realizada de modo
gualitativo por comparagcao dos espectros de difracdo de raios-X dos suportes com

padrbes do International Centre for Diffraction Data (ICDD).

3.3.2 Anélise textural

O fenbmeno de adsorcao é a base da medicdo das propriedades superficiais
de materiais, como area superficial, volume e distribuicdo de poros (TEIXEIRA,
COUTINHO; GOMES, 2001). Em um catalisador, a &rea de sua superficie determina
a acessibilidade dos reagentes aos sitios ativos. Assim, quanto maior a superficie
catalitica disponivel para os reagentes, maior a quantidade de sitios ativos e,
consequentemente, maior sera a conversao dos produtos, caso fenbmenos difusivos
nao estejam envolvidos (SONWANE; LUDOVICE, 2005).
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Segundo Silva, Rodrigues e Nono (2008), isotermas de adsor¢ao apresentam
uma relacao entre a quantidade molar de gas (n) adsorvido ou dessorvido por um
sélido, a temperatura constante, em funcdo da presséo do gas. A quantidade de gas
adsorvido é dada em funcéo de seu volume (Va) em condi¢des padrdes (T: 0°C e P:
760 torr), enquanto que a pressao é expressa em termos de pressao relativa (P/Po).

A expressao de Brunauer, Emmett e Teller (Equacdo 2) € utilizada para
adsorcéao de gases em multicamadas na superficie de sélidos (SKANLNY; BODOR,;
BRUNAUER, 1971).

P _ 1  [C€-D] P
V(Po—P)  CVp, + [ CVin ] "P, (2)

onde: V é volume de gas adsorvido (normalmente N2) a pressao parcial P/Po; Vim €
volume de N2 para cobrir o adsorvato com uma monocamada; Po € a pressao de

saturacao do N2 liquido e C € uma constante na qual haja a energia de condensacao.

Os catalisadores foram submetidos a analise de adsorcéo e dessorgdo de N2
para medicdo das seguintes propriedades superficiais: area especifica, volume de

microporos e mesoporos e distribuicdo do diametro de poros.

As isotermas de adsorcdo e dessorcdo de N2 foram obtidas em um
equipamento Quantachrome modelo NOVA-2000. Os catalisadores foram pré-
tratados a 300°C, sob vacuo por 3 horas, com o intuito de remover impurezas
presentes nos poros. As isotermas a 77 K foram obtidas na faixa de presséo parcial
(P/Po) de 0,01 a 0,99.

A éarea especifica dos catalisadores foi determinada pelo método BET
(Brunauer, Emmet e Teller). O volume e a area de micro e mesoporos foram
calculados pelo método t-plot e as-plot, respectivamente. A distribuicdo do diametro
de poros foi determinada a partir das isotermas de adsorgéo e dessorcao de N2, pelo
método BJH.
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3.3.3 Reducédo a temperatura programada

A técnica de reducdo a temperatura programada (RTP) foi proposta por
Robertson et al. (1975). Ela consiste na reducao das espécies redutiveis de uma
amostra, passando-se uma corrente de gas que contém uma pequena quantidade
conhecida de hidrogénio gasoso. A temperatura do meio é aumentada
progressivamente a velocidade constante. Na saida do sistema, encontra-se um
detector de condutividade térmica (TCD), que mede o consumo de hidrogénio durante
0 experimento, registrando uma diminuicdo da quantidade de hidrogénio na saida,

registrando um pico através do sinal obtido.

As analises de RTP foram utilizadas para se determinar as melhores condicdes
experimentais para reducao dos catalisadores em p6 produzidos, verificando o efeito
da adicdo do promotor (MoOs). A mistura gasosa utilizada foi ar contendo 1,55% de
H2, partindo-se da temperatura ambiente até 800°C com taxa de aguecimento de
10°C.mint. As amostras foram analisadas no equipamento de medida de TPR/TPD e
guimissorcao por pulso modelo SAMP3 da Termolab Equipamentos Ltda. localizado

na Universidade Federal de Alagoas.

3.3.4 Andlise termogravimétrica

A andlise termogravimétrica (TGA) baseia-se no estudo da variacdo da massa
de uma amostra em funcé&o do tempo e/ou da temperatura, com o objetivo de obter
informacdes relevantes sobre a sua estabilidade térmica, a partir de ensaios que séao
realizados com o auxilio de uma termobalanca, em atmosfera inerte ou oxidante
(JESKE; SCHIRP; CORNELIUS, 2012).

3.3.5 Dessorcgao a temperatura programada de amonia

A fim de verificar a forca dos sitios acidos nos catalisadores, utilizou-se a
técnica de dessorcao a temperatura programada de amonia (DTP-NHs), que permite

a obtencéo de resultados satisfatorios através de analises simples e reprodutiveis.
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Na caracterizacdo por DTP-NHs, 200 mg de catalisador foi submetido a uma
reducdo a temperatura programada, através do procedimento descrito na subsecéao
(3.3.3), com temperatura maxima de 500°C. Apoés a reducdo do metal presente no
catalisador, inicia-se o procedimento para a adsor¢do de NHs. No equipamento
também estdo disponiveis duas fontes de gas, sendo uma de gas inerte, o N2, e a

outra de adsorvato (a amonia), diluido em géas nitrogénio (5% NH3/Nz2).

O catalisador na forma ativa (reduzida) foi analisado por DTP-NHzs. Para isso
foi iniciado um fluxo de gas nitrogénio de 80 mL/min e a amostra foi aquecida até
100°C com taxa de aquecimento de 10°C/min, novamente com o objetivo de limpar
este material. Posteriormente, a amostra foi colocada em contato com gas aménia
diluida, com uma vazéo igual a 80 mL/min, durante 30 minutos, em temperatura de
100°C. Em seguida o material foi submetido a um fluxo de N2, ainda em 100°C,
durante 1 hora, e 0 material que néo foi adsorvido ou fissorvido fosse retirado da
amostra. Realizou-se um novo aquecimento até 700°C, com uma velocidade de
10°C/min, onde foi registrado o DTP-NHs.

3.4 AVALIACAO CATALITICA

Nas proximas subsecdes € apresentada uma breve descricdo dos

equipamentos utilizados para a realizacdo da avaliacao catalitica do COx-.

3.4.1 Equipamentos utilizados

Os testes cataliticos foram realizados em uma unidade reativa automatizada
PID (Process Integral Development) MICROACTIVITY-effi da Eng&Tech, conectada
a um cromatografo 78902 da Agilent, com detectores FID (Flame lonization Detector)
e TCD (Thermal Conductivity Detector), conforme Figuras 13 e 14.
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Figura 13 - Unidade PID MICROACTIVITY-effi, conectada ao cromatégrafo.

Fonte: O Autor (2021).

Figura 14 - Detalhes da unidade MICROACTIVITY -effi da Eng&Tech.

o 1

—hew

eanin

[

Fonte: O Autor (2021).

Para andlise da conversao do dioxido de carbono e dos produtos formados na
reacdo de hidrogenacao catalitica, realizada na unidade MICROACTIVITY-effi da
Eng&Tech, utilizou-se um cromatdgrafo a gas. O mesmo € composto por um conjunto

de valvulas e colunas, representadas no esquema da Figura 15.
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Figura 15 - Esquema de valvulas e colunas do cromatografo a gas.
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Fonte: O Autor (2021).

O cromatégrafo é composto por colunas (Figura 15) que possuem as seguintes

designagodes:

Coluna 1 — HP-PLOT/Q (comprimento: 15m; diametro: 0,53 mm; filmes: 40 um; limite
de temperatura: 60 - 270°C). Esta coluna esta ligada diretamente ao FID (Flame
detector lonization — detector de ionizacdo de chamas). Esta coluna é responsavel por

separar o metanol e o dimetil-éter.
Coluna 2 — Nao utilizada (By pass).

Coluna 3 — HP-PLOT/Q (comprimento: 15m; diametro: 0,53 mm; filmes: 40 um; limite
de temperatura: 60 - 270°C). Esta coluna esta ligada a uma valvula de 6 vias que pode
fazer o Bypass enviando diretamente ao TCD (Thermal Conductivity Detector —
detector de condutividade térmica), ou a passagem do eluente pela coluna 4. Esta
coluna é responsavel pela separacdo dos gases permanentes (N2, Oz, Hz, CH4, CO,
COy2).

Coluna 4 — HP-MOLESIEVE (comprimento: 30m; diametro: 0,53 mm; filmes: 25 um;
limite de temperatura: 60 - 300°C). - E uma coluna do tipo Peneira Molecular que tem
como objetivo a separagao de CO, COz2, Hz, N2 e hidrocarbonetos leves. Esta coluna
estad ligada diretamente ao TCD (Thermal Conductivity Detector — detector de

condutividade térmica).

As corridas cromatograficas ocorreram nas seguintes condi¢des: o forno foi
mantido a 40°C durante 10 min e aquecido até 240°C, com taxa de 20°C/min. O tempo

total de andlise foi de 25 min. Foi utilizado He como géas de arraste, injecdo com razéo
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de split de 20:1 e pressédo constante na coluna, controlada em 2,54 psi. O injetor e a
valvula foram mantidos a 200°C, e os detectores aquecidos a 250°C. Para obtencéao

dos dados, as corridas ocorreram a cada 30 min (5 min de resfriamento).

O FID funciona na deteccdo de ions formados durante a combustdo de
compostos organicos através de uma chama de hidrogénio. O resultado da combustao
apresenta sinal que € proporcional a concentracdo das espécies organicas na corrente
gasosa. Detectores do tipo FID néo sédo capazes de detectar compostos inorganicos
ndo combustiveis, além de alguns compostos altamente oxigenados ou
funcionalizados, pois produzem sinal mais fraco que seu hidrocarboneto equivalente.
A chama do FID n&o consegue quebrar a ligacdo C-O. Por isso, CO e CO2 ndo séo
detectados por este método, a ndo ser por um equipamento denominado metanizador.

Neste trabalho, o FID foi utilizado para identificar o metanol e DME produzidos.

O TCD funciona através da propriedade de condutividade térmica. Ele faz
relacdo com um gas de referéncia, no caso deste trabalho foi o He, e com a
identificacdo de mudancas na condutividade da corrente gasosa é capaz de
guantificar CO, CO2, N2 e, com menos intensidade, metanol, DME e outros
componentes. Essa variacdo gera um sinal que € proporcional a concentracdo das

espécies presentes na corrente gasosa.

3.4.2 Procedimento experimental

O teste catalitico da hidrogenacdo do CO: foi realizado em reator tubular de
aco inoxidavel SS316 (leito-fixo). O diametro interno do reator foi de 9,1 mm e um
comprimento total de 304,8 mm. Para a montagem do leito catalitico, primeiro foi
adicionada uma camada de 1a de quartzo, buscando evitar a passagem do catalisador
pela tela interna do reator e, consequentemente, evitando o entupimento do sistema.
Depois, uma mistura de carbeto de silicio (SiC) e catalisador (2:1) foi adicionada, e
uma nova camada de |& de quartzo foi sobreposta ao leito, evitando a sua

compactacao.

O SiC atua tanto na disperséo do calor produzido na etapa de redugao “in situ”
e na reacao (exotérmica), quanto na distribuicdo de massa do fluxo gasoso, evitando

caminhos preferenciais.
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Em cada reacédo foram utilizados aproximadamente 500 mg de catalisador. A
mistura reacional tinha relagdo molar de 3:1 (H2:COg). Utilizou-se N2 como padréo
para calculos de conversao e seletividades, através da metodologia apresentada por
Han et al. (2019). As reacdes de hidrogenacao de CO: foram realizadas variando-se
as condi¢cdes operacionais: temperatura, pressao e velocidade espacial (weight-

hourly-space-velocity - WHSV), conforme Tabela 7.

Tabela 7 — Valores dos parametros reacionais no processo de hidrogenacéo do CO..

Catalisador Temperaturas (°C) Presséo (Bar) WGHS (h')
Cu5Mo-HZ5 220; 240; 260 30 0,4
CulOMo-HZ5 220; 240; 260 30 0,4
Cu5Mo-HZz22 220; 240; 260 30; 25; 20 0,3;0,4; 0,5
CulOMo-HZz22 220; 240; 260 30 0,4
Comercial 220; 240; 260 30 0,4

Fonte: O Autor (2021).

Os catalisadores foram reduzidos “in situ” utilizando uma mistura de H2/Nz a
50% com uma vazdo volumétrica 60 mL.mint. A reducgdo iniciou a 30°C e com
aquecimento a 2°C/min até 350°C, permanecendo nesta temperatura durante 5 h. A
reducdo ou ativacdo do catalisador deve ser cuidadosamente controlada para
preservar o tamanho dos agregados de Cu. Os beneficios de uma reducéo apropriada
estao relacionados a uma menor producéo de subprodutos, maior atividade (proximo

ao equilibrio termodinamico) e maior vida til do catalisador (CHENG; KUNG, 1994).

Apds a etapa de reducdo (pré-reacdo) o reator foi resfriado para 200°C e
pressurizado até a pressao de operacao (20, 25 ou 30 bar), com auxilio de argbnio
(Ar). As reacdes de hidrogenacdo do CO: foram iniciadas com a alimentacdo da
unidade com a velocidade espacial investigada (0,3, 0,4 ou 0,5 h'') e aquecimento até
a primeira temperatura de reacao (220°C). Em cada reacéo ocorreu a variagdo da
temperatura, mantendo-se a pressao e velocidade espacial constantes. Seguiu-se o
caminho da variacdo de temperatura de: 220°C - 240°C - 260°C - 220°C. Cada
conjunto de condicao operacional (T, P, Ve) permaneceu por aproximadamente 6h,
tempo suficiente para atingir o estado estacionario. Cada combinacédo de condi¢des
operacionais (P e Ve = constantes; T= variavel) durou cerca de 24h.
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A desativacdo do catalisador foi verificada através da comparacdo dos
resultados obtidos no inicio da reacdo a 220 °C e no final da reacédo, hos mesmos
220°C. Como os resultados foram semelhantes, constata-se que a desativacao,

durante toda a reacéo, foi irrelevante.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secao serdo apresentados os resultados obtidos nesse trabalho.
4.1 CARACTERIZA(}AO DOS CATALISADORES

Nesta subsecdo serdo apresentados os resultados das caracterizacbes dos
catalizadores utilizados nesse trabalho.

4.1.1 Determinacao da estabilidade térmica via andlise termogravimétrica

A analise termogravimeétrica foi realizada com intuito de estudar a estabilidade
térmica dos catalisadores durante o processo de calcinagdo da estrutura catalitica e
da reacdo de hidrogenacdo de diéxido de carbono (CO2). As curvas
termogravimétricas de perda de massa (TG) dos compostos catalisadores, obtidas
utilizando taxa de aquecimento de 10°C/min, em atmosfera de nitrogénio, estéo

llustradas na Figura 16.

Figura 16 - Curvas termogravimétricas dos suportes e catalisadores, obtidas sob
taxa de aquecimento de 10°C/min em atmosfera de nitrogénio.
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Fonte: O Autor (2021).
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Como pode ser observado na Figura 16, a andlise termogravimétrica foi
realizada até 700°C, temperatura superior a utilizada durante o processo de
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calcinagcdo dos precursores cataliticos (650°C) e da reagdo de hidrogenacdo do CO2
(300°C).

Constata-se que houve uma perda de massa maxima de 5%, nos catalisadores
suportados em HZSM-5 e uma perda de massa maxima de 3% nos catalisadores
suportados em HZSM-22, numa faixa de temperatura menor que 150°C. Esta perda
de massa € referente a evaporacdo de agua na superficie e nos reticulos cristalinos
da estrutura (FRETY et al. 2014). Diante disto, considerou-se uma diferenca entre os
catalisadores, independente do suporte utilizado, desprezivel. Assim, confirmando
uma elevada estabilidade térmica dos catalisadores utilizados para este trabalho.

4.1.2 Reducao atemperatura programada com hidrogénio

Esta secdo apresenta os perfis obtidos experimentalmente da reducdo a
temperatura programada (RTP) dos suportes e catalisadores calcinados utilizados
neste estudo. Os suportes (HZSM-5 e HZSM-22) e os catalisadores:30Cu-
5Mo/HZSM-5; 30Cu-10Mo/HZSM-5; 30Cu-5Mo/HZSM-22e 30Cu-10Mo/HZSM-22.

Esta técnica consiste em indicar as temperaturas em que ocorrem a reducao
das espécies, em forma de Oxidos, contidas nos catalisadores. Portanto, o
conhecimento da RTP indica a temperatura com a maior formacdo de espécies
metéalicas de cobre (Cu), no caso deste trabalho, tornando-se fundamental para a

distribuicdo dos produtos e atividade da hidrogenacéo do COx:.

Os perfis foram obtidos através do consumo de gas hidrogénio (Hz), iniciando
a temperatura ambiente até 800°C, com o aumento da temperatura a uma taxa
constante de 10°C.min", quantificado por um detector de condutividade térmica
(TCD), conforme Figura 17. Os perfis de RTP-Hz separados pelo tipo de zeolita
utilizada como suporte.

Os perfis de RTP-H2 dos suportes (HZSM-5 e HZSM-22) ndo apresentaram
nenhum pico, portanto ndo ha consumo de hidrogénio, consequentemente ndo ocorre
reducdo das zedlitas na faixa de temperatura experimentada (100 a 800°C).

Ja os perfis de RTP-Hz dos catalisadores, apresentaram 3 picos de consumo
de H2 muito proximos, que em alguns casos se encontram sobrepostos,

caracterizando reducdo dos oxidos metélicos. O primeiro encontra-se na faixa de
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temperatura entre 300 e 400°C, o segundo encontra-se na faixa de 350 a 450°C e o

terceiro encontra-se na faixa de 400 a 520°C.

Figura 17 - Perfis de RTP-H, dos suportes e catalisadores utilizados neste trabalho.
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Fonte: O Autor (2021).

Segundo Dos Santos (2016) e Renuka (2014), o ombro observado proximo a
temperatura de 300 °C é atribuido a reducéo das espécies isoladas de Cu?* a Cul* e
para Cu®. O segundo ombro que aparece em alguns perfis pode ser atribuido a
decomposicdo de um pico sobreposto, formando assim dois picos, com o primeiro de
baixa temperatura e o segundo de alta temperatura, que pode ser atribuidos a reducéo
da fase de CuO com diferentes tamanhos (WANG et al. 2019; SHEN et al. 2014). Poais,
guanto maior é a dispersdo, menores sdo as particulas de cobre e mais facilmente
acontece a reducdo. Assim, temperaturas de reducdo mais elevadas serao
encontradas para particulas de CuO maiores (GUO et al. 2011; ZHANG et al. 2006).

Segundo Dos Santos (2016) e Kumar et al. (2004), o éxido de molibdénio com
diferentes estados de oxidacdo intermediarios apresenta duas etapas de reducao,
com a primeira abaixo de 600°C e a segunda com temperaturas acima de 900°C. Para
a andlise feita nesse estudo, somente a primeira regido é considerada, apresentando

dois picos, o primeiro em torno de 480°C e o0 segundo em torno de 550°C.

Como observado na Figura 17, os perfis que contém oxidos de molibdénio em

sua composicao apresentam ombros com um pico entre 400 e 520°C. Esse ombro
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pode ser atribuido a espécies de Mo®*e Mo**, na reducdo de multicamada de 6éxido de
Mo amorfos. O deslocamento na temperatura do pico de reducdo pode ter sido
catalisado pela reducdo prévia do CuO presente, diminuindo a temperatura de
reducédo do Mo®*, devido a uma interagdo ente o ion Cu?* e os oxigénios das espécies
de Mo (DOS SANTOS, 2016; SHEN et al. 2014; YU et al. 2011 e KUMAR et al. 2004).

Diante das curvas ilustradas na Figura 17, confirma-se a necessidade da etapa
de reducédo anterior a reacao de hidrogenacao de COz, ser feita em uma temperatura
acima de 300°C e abaixo de 400°C. Assim, garantindo a redugédo do CuO apenas.
Com isso pode-se constatar também que os catalisadores se encontrardo em sua
forma ativa durante toda a reacao nas condi¢cdes experimentais utilizadas (220, 240 e
260°C).

4.1.3 Dessorc¢ado a temperatura programada com aménia

Esta secdo apresenta os perfis obtidos experimentalmente da dessorcao a
temperatura programada com amodnia (DTP-NHs3) dos suportes e catalisadores
calcinados utilizados neste estudo. Os suportes (HZSM-5 e HZSM-22) e os
catalisadores: 30Cu-5Mo/HZSM-5; 30Cu-10Mo/HZSM-5; 30Cu-5Mo/HZSM-22e
30Cu-10Mo/HZSM-22.

Esta técnica consiste em indicar as temperaturas em que ocorrem a dessor¢cao
de amonia, previamente adsorvida, contida nas amostras. Através dessa técnica é
possivel obter informacdes sobre a for¢a da acidez e distribuicdo de sitios acidos ativo
dos suportes e dos catalisadores. A amoénia foi utilizada no estudo da acidez por ser
uma molécula pequena, favorecendo 0 acesso aos microporos e reagir com sitios
acidos de Bronsted e Lewis sem se decompor (MORENO; RAJAGOPAL, 2009; DA
SILVA, 2017).

Segundo Kebin et al. (2013), os perfis de DTP-NHs podem ser divididos em
duas regides: a primeira entre 100 e 350°C, regiao associada a dessorcdo de amonia
proveniente de sitios acidos fracos. Ja a segunda regido: temperatura entre 350 e
600°C, responsavel pela indicacéo de sitios acidos fortes.

Como pode ser observado na Figura 18, os perfis que representam as zeolitas

sem adicdo dos metais, apresentaram um pico entre 100 e 300°C, constatando sitios
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de acidez fraca e outro pico entre 300 e 500°C, revelando sitios acidos moderados
(CATIZZONE et al. 2017). Possuindo caracteristicas semelhantes, com intensidade

maior para a HZSM-5.

Figura 18 - Perfis de DTP-NH3 dos suportes e catalisadores utilizados neste trabalho.
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Fonte: O Autor (2021).

Quando se observam os catalisadores, percebe-se uma diminui¢édo no pico que
se encontra em temperaturas abaixo de 300°C, indicando uma menor densidade de
sitios &cidos fracos. Isso pode ter ocorrido por adicdo dos éxidos inibirem parte dos
sitios &cidos presentes no suporte (MARCOS et al. 2017, MARCOS et al. 2018).
Também se percebe um aumento na temperatura de dessorcdo da amonia, iSO
sempre ocorre em sistemas hibridos independente da forca da acidez, ocorrendo
devido ao aumento na energia de quimissor¢cao existente entre os varios Oxidos
metalicos e amo6nia (BONURA et al. 2017).

Entretanto, evidencia-se o surgimento de um pico acima de 600°C, indicando o
aparecimento de sitios acidos fortes. Constata-se também que o aumento do teor de
molibdénio influenciou em um aumento na intensidade do pico (AYODELE et al. 2017,
MARCOS et al. 2017; MARCOS et al. 2018; BONURA et al. 2017).
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4.1.4 Difratometria de raios-x

Esta secdo apresenta os difratogramas obtidos experimentalmente através da
técnica de difracdo de raios-X (DRX) dos suportes (HZSM-5 e HZSM-22) e dos
catalisadores calcinados:  30Cu-5Mo/HZSM-5;  30Cu-10Mo/HZSM-5;  30Cu-
5Mo/HZSM-22e 30Cu-10Mo/HZSM-22. A difracdo de raios-X € utilizada para o estudo
das fases cristalinas de diversos solidos, constatando a existéncia de fases

segregadas de 6xidos em varios planos cristalograficos.

Os difratogramas foram obtidos na faixa de 20, com varredura de 3 a 50°. Os
difratogramas obtidos encontram-se a seguir, na Figura 4.4. A zedlita HZSM-5 possui
dados cristalograficos largamente estudados e bem descritos no banco de dados da
IZA (International Zeolite Association). E possivel observar que mesmo apds serem
submetidas a alguns tratamentos térmicos as zedlitas mantém suas estruturas
cristalinas caracteristicas, indicando que sdo materiais bastante resistentes

termicamente.

As zeodlitas HZSM-5 apresentaram estruturas cristalinas do tipo MFI (Mordenite
Framework Inverted), com a presenga de cinco picos caracteristicos: Um duplete (26
= 7,8 e 8,8°) e um triplete (20 = 23; 23,8 e 24,5°) (LI et al. 2006), conforme pode ser

constatar-se na Figura 19.

Segundo Treacy e Higgins (2007), as zedlitas HZSM-22 padrao possuem 0s
principais picos centrados em valores de 20 iguais a 8,2; 10,2; 12,8; 20,3; 20,4; 24,2,
24,6 e 25,6° (triplete), coincidentes com os picos obtidos no difratograma do suporte

percussor (Figura 19).

Ainda na Figura 19, observa-se também os difratogramas de raios-X do triéxido
de molibdénio (MoOs3s). Os picos de difracéo especificos para valores de 26 iguais a:
12,8; 23,3; 25,6; 27,2; 33,6; 38,9 e 49,2° (JCPDS-ICDD n° 84-1360).

Segundo NATESAKHAWAT et al. (2012), o padrdo de difracdo do CuO
apresenta picos caracteristicos nos angulos em torno de 35,4; 38,8 e 48,8°, referentes
a estrutura monoclinica do CuO (JCPDS 89-2530) (HUANG et al. 2013).

Observando os difratogramas (Figura 19), constata-se que mesmo apos a
impregnacdo dos metais e calcinacdo do precursor, 0s picos caracteristicos das

zedlitas em cada catalisador continuam presentes. Também, verifica-se que em todos
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os difratogramas dos catalisadores calcinados encontram-se 0s picos caracteristicos
do MoOs, mesmo estando proximos aos tripletes das zedlitas HZSM-5 e HZSM-22.
Assim como, destaca-se 0s picos caracteristicos do CuO (35,4 e 38,8°), que séo
verificados em todos os catalisadores calcinados, evidenciando o aumento dos picos

guando ocorre uma maior carga do 6xido impregnado.

Os difratogramas dos catalisadores calcinados apresentados (Figura 19)
ilustram a presenca dos picos referentes aos 6xidos de molibdénio (MoOs) e cobre
(Cu0). Além disso, constata-se que as estruturas cristalinas dos suportes (HZSM-5 e
HZSM-22) ndo sofreram modificacdes notaveis ap0s a impregnacéo dos metais.



Intensidade (u.a.)
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4.1.5 Andlise textural

As isotermas de adsorcdo e dessorcao de nitrogénio, a 77 K, utilizadas para
obtencdo das &reas superficiais dos suportes microporosos (HZSM-22) e
mesoporosos (HZSM-5), e dos catalisadores calcinados, podem ser visualizadas nas
Figura 20.

Figura 20 - Isotermas de adsor¢édo/dessorcdo de N, dos suportes

e dos catalisadores calcinados.
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Fonte: O Autor (2021).

Segundo a classificacdo da IUPAC (1982), as isotermas da HZSM-22 e dos
catalisadores suportados sobre essa zedlita, sdo classificadas como do tipo I,
caracteristicas de materiais microporosos. Solidos verdadeiramente microporosos

nao apresentam histereses (IUPAC, 1982).

As isotermas da HZSM-5 e dos catalisadores suportados nessa zedlita, séo
caracteristicas de materiais mesoporosos do tipo IV. Nelas, € possivel observar
algumas caracteristicas: (1) aumento do volume adsorvido, a baixa presséo, devido a
adsorcdo na mono e multicamada das paredes internas dos poros; (2) em pressdes
intermedidrias, ocorre um aumento bem significativo no volume adsorvido, devido a
condensacao nos mesoporos; (3) o acréscimo de volume em pressfes mais elevadas
decorre da adsorcao na multicamada fora dos poros (IUPAC, 1982).

Segundo classificacdo da International Union of Pure and Applied Chemistry

(IUPAC), as isotermas apresentaram um perfil de isoterma do tipo I, caracteristico de
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materiais microporosos, 0s quais adsorvem grande quantidade de nitrogénio em

baixas pressodes relativas préximas a zero.

A Tabela 8 apresenta os parametros texturais dos catalisadores, calculados a
partir das isotermas de adsorcdo e dessor¢do da Figura 20, como: &rea superficial
especifica (Sesp), volume de poros (Viota) € volume de mesoporos (Vporo) € didmetro

de poros (Dporo).

Tabela 8 — Parametros texturais dos catalisadores calcinados.

Catalisadores Sespecifica Vo Vearo Dyoro ~ Perdareal
(m2gP  (cm¥g) (€mM¥9)P°  (nm) de érea (%)
HZSM-5 419,32 0,20 0,13 4,04 -
30Cu-5Mo/HZSM-5 201,32 0,10 0,07 6,16 18,8
30Cu-10Mo/HZSM-5 177,50 0,09 0,06 5,81 20,6
HZSM-22 298,10 0,30 0,12 58,04
30Cu-5Mo/HZSM-22 32,18 0,08 0,01 29,45 81,7
30Cu-10Mo/HZSM-22 25,31 0,07 0,01 30,47 84,1

Fonte: O Autor (2021).

Métodos de analise: a: BET; b: t-plot - as-plot; c: BJH; d:porcentagem em relacéo a
guantidade de suporte presente no catalisador.

Observa-se (Tabela 8) uma diminuicdo das areas superficiais e volume de
poros apds a impregnacao dos metais. Segundo Ren et al. (2019), Ren et al. (2018) e
Li et al. (2014), a incorporacdo da solugdo precursora na estrutura das zedlitas
influencia diretamente na diminuicdo dos valores de area especifica, area superficial
dos catalisadores preparados.

Segundo Ren et al. (2018), a deposicdo de molibdénio nos poros e canais
internos da HZSM-5 pode ocorrer de forma seletiva, causando um aumento no
diametro aparente das zedlitas impregnadas com o metal. Esse fenbmeno néao é
percebido nos catalisadores suportados pela HZSM-22, isto pode ser devido ao tipo
de canais microporosos.

Observando-se a Tabela 8, constata-se que a adicdo dos metais (Cu e MoOs)
resultou numa diminuicdo da area superficial especifica. Com a observacdo dos
volumes de poros (total e microporos), percebe-se uma diminuicdo um levemente
maior com um aumento do teor de molibdénio. Entretanto, o diametro do poro

apresentou um pequeno aumento com uma maior quantidade do teor de molibdénio
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impregnado na HZSM-5. Associando-se essas informacdes, existe um grande indicio
de bloqueio dos microporos, principalmente na HZSM-22. Segundo Ren et al. (2019)
e Jamil et al. (2018), as areas de superficie especifica (BET), volume de poros e
didmetros médios de poros diminuiram com o aumento da concentra¢do da solugéo

precursora

Segundo Bezerra (2015), considera-se que o suporte € o Unico responsavel
pela area especifica superficial nos catalisadores. Logo, utilizando-se dessa premissa,
obteve-se a é&rea tedrica final que o catalisador deveria possuir apés retirada dos
teores de metais de (Cu e MoOs3) da massa total avaliada. Fazendo essa diferenca,
obteve-se os valores de perda de area real, com os catalisadores suportados na
HZSM-5 (mesoporos), com perdas entre 19 e 21% aproximadamente, e com 0s
catalisadores suportados na HZSM-22 (microporos), perdendo aproximadamente
entre 82 e 85%.

Diante dos resultados exposto, pode-se constatar que houve um grande
blogueio nos microporos e uma moderado entupimento dos mesoporos, de ambos
suportes utilizados. Com a zeolita HZSM-5, sofrendo uma redugéo no volume de poros
total e microporos de aproximadamente 50% e a zedlita HZSM-22, apresentando uma
reducao de volume de poros total de aproximadamente 75% e microporos maior que
90%. Assim, podendo ocorrer uma diminuicdo na atividade e estabilidade catalitica,

pois a maioria das reac0es ocorrera na superficie do catalisador.

4.2 AVALIACAO CATALITICA

Nesta secdo serdo apresentados e discutidos os resultados obtidos na
hidrogenag&o do COz utilizando os catalisadores Cu5Mo-HZ5, Cul0Mo-HZ5, Cu5Mo-
Hz22, CulOMo-HZ22 e Comercial. As condicbes operacionais investigas foram:
velocidade espacial de 0,4 h''; pressédo de 30 bar e temperaturas de 220, 240 e 260°C.

Os desenhos cataliticos e parametros operacionais foram investigados
utilizando os seguintes indicativos: conversdo de didéxido de carbono (%COy2);
seletividades a metano (%CHa4), mondxido de carbono (%CO), metanol (%MeOH),

dimetil-éter (%DME), compostos organicos nédo identificados (%NI), produtos
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(somatorio: %MeOH + %DME + %NI), produtividade (%CO2 x %Produtos) e
rendimento (gMeOH.kgcatt.h?).

Os testes cataliticos foram realizados conforme o procedimento na se¢éo 3.4 e
em conjunto com as equacdes apresentadas em Han et al. (2019). Uma reacédo em
branco, sem catalisador, foi realizada antes de cada reacdo com o intuito de constatar

a auséncia de catalisadores e produtos residuais de reacdes anteriores.

4.2.1 Tempo de campanha

Utilizando os catalisadores Cu5Mo-HZ5, CulOMo-HZ5, Cu5Mo-HZ22,
CulOMo-HZ22 e Comercial, na reacdo de hidrogenacdo do CO2, obteve-se 0s
resultados de conversdo de dioxido de carbono (%CO2); seletividades: a metano
(%CHa4), a monoxido de carbono (%CO) e a produtos (somatorio: %MeOH + %DME +
%NI), além da produtividade (%CO:2 x %Produtos), em funcdo do tempo de reacao.

Cada reacédo ocorreu por aproximadamente 24 horas, formando um ciclo com
cada temperatura investigada (220°C - 240°C - 260°C - 220°C), que permaneceu
por aproximadamente 6 horas. Este processo serviu para avaliar a estabilidade dos
catalisadores durante a reacdo de hidrogenacdo de CO2, assim como 0 tempo
necessario para atingir o estado estacionario em cada ciclo da campanha, como pode
ser observado na Figura 21.

Na Figura 21, observa-se que o estado estacionario foi atingido ap6s cerca de
3 horas em cada ciclo de temperatura para todos os parametros investigados. Verifica-
se também que ndo houve desativacdo catalitica expressiva apos cerca de 24h de
campanha, pois ndo se verificou alteracdo significativa dos parametros quando o
sistema retornou as condic¢des iniciais (220°C), ap6s 17h. A resiliéncia do catalisador
pode ser atribuida a sua melhor seletividade a rea¢des que ndo produzem coque,
devido a inibicdo da formac&o desse produto, como constatado por Doluda et al.
(2018).

Yang et al. (2018) observaram uma maior estabilidade do catalisador, apos a
adicdo de molibdénio em sua estrutura, permanecendo com uma atividade catalitica

guase constante ap6s 140 horas de reacao.
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Figura 21 - Investigacédo do tempo de campanha: catalisadores Cu5Mo-HZ5 e Cul0Mo-HZ5.
Os resultados de (%COy); seletividades: (%CHJ), (%CO), (%oprodutos) e (% produtividade)

em func¢do do tempo, na reagéo de hidrogenacao do CO..
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Fonte: O Autor (2021).

Na Figura 22, nota-se que o estado estacionario foi atingido apés cerca de 3
horas em cada ciclo de temperatura para todos os parametros investigados. Verifica-
se também que ndo houve desativacdo catalitica expressiva apds cerca de 24h de
campanha, visto que os valores dos parametros permaneceram similares com o

retorno para a temperatura inicial (220°C), ap6s 17h.
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Figura 22 — Investigacdo do tempo de campanha: catalisadores Cu5Mo-HZ22, Cul0Mo-
HZ22. Os resultados de (%COy); seletividades: (%CHJ), (%CO), (%oprodutos) e

(% produtividade) em funcédo do tempo, na reacédo de hidrogenacao do CO..
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Fonte: O Autor (2021).

A resiliéncia do catalisador pode ser atribuida a sua melhor seletividade a

reacdes que ndo produzem coque, devido a inibicdo da formacdo desse produto,

conforme relatado por Catizzone et al. (2018), que verificaram que os catalisadores

com ZSM-22 apresentaram essa caracteristica.

Para o catalisador comercial, observa-se que o estado estacionario foi atingido

apos cerca de 2 horas em cada ciclo de temperatura para todos os parametros

investigados (Figura 23). Verifica-se também que ndo houve nenhuma desativagéo

catalitica expressiva apoOs cerca de 24h de campanha, pois 0s parametros

permaneceram préximos quando retornado para a temperatura inicial apés 17h.
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Figura 23 - Investigacdo do tempo de campanha do catalisador comercial.
Os resultados de (%COy); seletividades: (%CH4), (%CO), (%oprodutos) e
(% produtividade) em funcéo do tempo, na reacédo de hidrogenacao do CO..
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Fonte: O Autor (2021).

A partir dos dados obtidos nos ciclos presentes nos tempos de campanha,
utilizou-se os valores atingidos nos estados pseudo-estacionario para a formacéo da
Tabela 9, que apresenta os valores médios para cada parametro investigado:
conversdo de diéxido de carbono (%COz); seletividades a metano (%CHa4), mondxido
de carbono (%CO), metanol (%MeOH), dimetil éter (%DME), compostos organicos
nao identificados (%NI), produtos (somatorio: %6MeOH + %DME + %NI), produtividade
(P) (%CO2 x %Produtos) e rendimento (R) (gMeOH.kgcat*.h'!). Essa tabela também
servird de base para o estudo da influéncia do desenho catalitico e das condigdes

operacionais aplicadas na reacdo de hidrogenacdao catalitica do COx.
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Tabela 9 - Valores médios dos parametros obtidos durante o estado pseudo-estacionario
(P= 30 bar; ve= 0,4 h'Y).

Catalisador L. C%" CH, CO  Produtos MeOH  DME Ni P R
(°C) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (MeOH)
9 220 9,7+05 6,0£0,3 31,8+1,7 62,3*19 57,6#1,7 2,3+0,1 24+0,1 6,1+0,5 14,4+1,2
T
%é 240 13,4405 12,3+0,3 41,2+1,5 46,5#1,8 40,6£1,7 1,240,1  4,8+0,2 6,3%0,5 14,0411
3 260 16,1304 22,9+0,8 48,1+1,3 28,9+#20 17,3+09 1,4+0,2 103+1,1 4,7+04  7,2¢0,5
9 220 10,005 11,1+0,5 33,415 55620 50,6£1,8 0,9+0,1 4,1+0,2 5605 13,111
I
§ 240 12,8+0,8 22,5+1,3 43,9+1,7 33,6£26 26,1#24 0,9+0,1 6,6+04 4,3+0,6 8,6%1,3
3 260 17,4+0,2 31,7+0,7 40,9+04 27,5#1,0 13,0£0,7 1,4+0,2 13,0+0,8 4,8+0,2 5,804
N 220 10,7+0,3 53#05 242+1,4 705+19 683+19 0,9+0,1  14+0,1 7,5%04 18710
E 240 13,1+0,5 12,3+0,5 36,5+1,2 51,2#16 47,9#15 0,6+0,1 2,701 6,7+04 16,111
g 260 17,2+0,1 21,5+0,1 41,2+0,2 37,3#0,2 28,0£0,2 1,5#0,1 #7,80,1  6,4+0,1 12,4+0,2
§ 220 11,306 7,7¢0,6 289+1,6 634+21 595+20 1,9+0,1  2,0+0,1 7,206 17,3+1,5
T
gé’ 240 135+0,6 17,7+0,7 40,9+1,7 414+24 365+21 1,620,1 3,4+0,2 5606 12,7+1,3
5 260 16,5+0,3 31,1+0,4 44,808 24,0#12 156+12 1,601 6,8+0,3 4,003 6,606
= 220 14,9+04 0,24#0,1 43,6+1,8 56,2+1,8 211+11 351+09 0,0+00 84+05 8,1+0,6
é 240 17,8+0,1 0,4#0,1 48,8+0,5 50,7#0,6 18710 32,1+0,8 0,0+0,0 9,1+0,2  8,6+0,5
o
© 260 21,4+0,5 0,64#0,1 57,0¢1,5 424#15 12,016 304+20 0,0+00 9,1+05  6,6+0,9

Fonte: o Autor (2021).

*P: produtividade (%); R: Rendimento de MeOH (g.kgca*.h™?).

4.2.2 A influéncia da temperatura

A partir dos dados contidos na Tabela 9, investigou-se a influéncia da variacao

da temperatura na reacéo de hidrogenacao catalitica do CO2. O estudo foi realizado
com os catalisadores: Cu5Mo-HZ5, CulOMo-HZ5, Cu5Mo-HZ22, CulOMo-HZ22 e

Comercial. Os parametros investigados foram: conversdo de didéxido de carbono

(%CO2); seletividades a metano (%CHas), mondxido de carbono (%CO), metanol

(%0MeOH), dimetil-éter (%DME), compostos organicos nédo identificados (%NlI),
produtos (somatorio: %MeOH + %DME + %NI), produtividade (%CO2 x %Produtos) e
rendimento (gMeOH .kgcat?.h1).
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O estudo sobre o catalisador comercial serviu como direcionamento e melhor
entendimento da reacdo, pois se trata de um material j& consolidado e com muitos
trabalhos realizados. Essa investigagcdo proporcionou uma melhor avaliacdo e
compreensao dos catalisadores desenhados e aplicados na reacdo de hidrogenacao
catalitica do CO.. Esse catalisador j& foi testado em uma reacao de sintese de metanol
indireta (sintese de Fischer-Tropsch — SFT), a partir de gas de sintese (SYNGAS -
CO + 2H2) conforme relatado por Sales, (2013).

Como pode ser observado na Figura 24, a elevagao da temperatura influenciou
no aumento na conversao do CO2. Apesar do aumento na seletividade ao CHa, sua
formacdo pode ser desconsiderada, em virtude da formacé&o global ser inferior a 1%.
Em relacdo a seletividade ao CO, principal produto indesejavel nessa reacéo, seu
comportamento foi semelhante ao da conversdo do CO.. Logo, o incremento da
temperatura acarretou uma diminui¢do nos produtos desejados (MeOH e DME). Além

disso, ndo houve formacédo de compostos organicos nao identificados (NI).

Figura 24 - Influéncia da temperatura (220, 240 e 260°C) na reacado de

hidrogenacg&o do CO,com o catalisador Comercial.
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Constatou-se um aumento de = 20% na conversao de CO2 com o0 aumento da
temperatura de 220°C para 240°C. Comportamento semelhante foi observado ao se
aumentar a temperatura de 240°C para 260°C. O maior impacto foi na formacdo do
CO (aumentando = 10% em 240°C e = 20% em 260°C), que apresentou valores
elevados de producéo (44 e 57%). Isso deve ocorrer devido ao catalisador a base de
cobre e zinco, suportado em alumina, apresentar favorecimento a reagcao de RWGS

nas temperaturas investigadas.

Notou-se uma diminuigédo na formagédo do MeOH e do DME, que apresentaram
uma variacado de 21 a 12% e de 35 a 30%, respectivamente. Logo, o catalisador
apresentou uma maior seletividade a formacdo do DME, em relacdo ao MeOH,
acentuando-se com o aumento da temperatura. Verificou-se que apesar do aumento
de temperatura diminuir a formacéo dos produtos de forma relativa, ndo ocorreu esse
efeito na produtividade de produtos gerados, acarretando em um aumento de 8,4 a
9,1% (220 — 240°C) e mantendo-se essa produtividade com temperaturas maiores
(260°C).

Diante do exposto, no que se refere ao rendimento de MeOH na hidrogenacgéao
catalitica do CO2, houve um leve aumento quando ocorre a reacao a 240°C, podendo
ser considerado irrelevante, entretanto, ocorreu uma diminuigdo evidente quando a
reacao foi realizada a 260°C. Isso evidencia o favorecimento da reacdo de RWGS em

associacdo com a reacao de desidratacdo do MeOH a DME.

A Figura 25, referente ao catalisador Cu5Mo-HZ5, ilustra a elevagdo da
temperatura ocasionou um aumento na conversdo do COg2, assim como nas
seletividades a CH4 e CO, que s&o subprodutos indesejaveis da reacdo. Logo, o
incremento da temperatura acarreta uma diminui¢cdo nos produtos desejados, MeOH

e DME, assim como de compostos organicos nao identificados (NI).

Constata-se um aumento de = 30% na conversao de CO2 com o aumento da
temperatura de 220°C para 240°C. E um incremento de = 20% quando a temperatura
€ elevada de 240°C para 260°C. Esse aumento promove uma maior formacéo de CHas
(aumentando = 100% em 240°C e = 80% em 260°C) e de CO (aumentando = 30% em
240°C e = 20% em 260°C).
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Figura 25 - Influéncia da temperatura (220, 240 e 260°C) na reacgéo de
hidrogenacéo do CO,com o catalisador CuSMo-HZ5.
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Fonte: O Autor (2021).

Observa-se que a elevacao da temperatura, de 220°C para 240°C, promoveu
uma diminuigdo na formac&o do MeOH (= 30 % em 240°C e = 50% em 260°C). No
que se refere ao DME, ocorreu uma diminuicdo na sua formacdo em uma primeira
mudanca de temperatura (= 50% em 240°C), entretanto houve um aumento em uma
segunda mudanca de temperatura (= 20%). Isso pode ter ocorrido, devido a reagao
de desidratacdo do metanol a DME tenha maior atividade a partir de 240°C. Outro
dado que pode contribuir € a formac¢do de composto organicos néo identificados (NI),
com o crescimento de sua formacédo a medida em que se aumenta a temperatura (=
100% em 240°C e = 100% em 260°C).

Diante do exposto, observa-se que 0 aumento da conversao do CO2, a medida

gue se aumenta a temperatura, favoreca proporcionalmente na producao de CO. Na



80

mesma linha de raciocinio, a formac¢do do CH4 € mais acentuada. Somando-se a isso
uma diminuicdo mais intensa na formacdo do MeOH e uma maior formacdo de DME
e NI. Logo, constata-se que o aumento de temperatura, acima de 240°C, favorece a
formacédo de DME e, acima de 220°C, a formacao de hidrocarbonetos (NI). Isso pode
ocorrer devido a concorréncia entre as rea¢fes secundarias que ocorrem durante a
hidrogenacéo catalitica do CO2 com a presenca de uma zeolita HZSM-5 (DOLUDA et
al. 2018; AYODELE et al. 2017; SADEHI et al. 2015) e molibdénio (CHEN et al. 2016).

A Figura 26, referente ao catalisador CulOMo-HZ5, exibe o efeito da elevagao
da temperatura no aumento da conversao do CO: e na seletividade a CH4. Em relagéo
a seletividade a CO, ocorreu um aumento fora do esperado. A seletividade a CHas e
CO séao importantissimas, pois trata-se de subprodutos indesejaveis para a reacao.
assim, o incremento da temperatura promove uma diminui¢cao nos produtos desejados

(MeOH e DME) e de compostos organicos néo identificados (NI).

Figura 26 - Influéncia da temperatura (220, 240 e 260°C) na reacado de
hidrogenagéo do CO,com o catalisador CulOMo-HZ5.
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Percebe-se um aumento de = 30% na conversao de CO2, com 0 aumento da
temperatura de 220°C para 240°C, assim como na elevacao da temperatura de 240°C
para 260°C. Esse aumento gerou uma maior formacdo do CH4 (aumentando = 100%
em 240°C; = 40% em 260°C) e do CO (aumentando = 30% em 240°C e diminuindo =
10% em 260°C), ilustrando um efeito contrario ao observado na literatura e esperado

na reacao.

Observa-se que 0 aumento da temperatura de 220°C para 240°C, promoveu
uma diminuicdo na formacédo do MeOH (= 40% em 240°; = 20% em 260°C). No que
se refere ao DME, ocorreu uma manutencdo na sua formagcdo em um primeiro
momento (240°C), entretanto houve um aumento em um segundo momento (= 50%).
Isso pode ter ocorrido, devido a reacdo de desidratacdo do metanol a DME tenha
maior atividade a partir de 240°C. Outro dado que pode contribuir € a formacao de
composto organicos néo identificados (NI), com sua formacao tendo um crescimento

exponencial com o aumento da temperatura (= 50% em 240°C; = 100% em 260°C).

Quando analisados os valores de produtividade, constata-se uma diminui¢cao
(= 25% em 240°C) e um leve aumento (= 10%) quando se incrementa a temperatura
de 240°C até 260°C. Em relacdo ao rendimento de MeOH, este diminuiu = 40%
gquando aumentada a temperatura para 240°C, e = 30% quando se aumenta para
260°C.

A partir dos dados obtidos, constata-se que o aumento da conversao do COzq,
com o aumento da temperatura, gerou um aumento mais acentuado na formacao do
CHa, diminuindo a intensidade com a temperatura mais elevada. Constata-se que
houve algum efeito singular na formac¢édo do CO. Podendo ter ocorrido uma maior
ativacao da reacdo RWGS devido a presenca da zedlita como suporte (AYODELE et
al. 2017). Assim como, pode ter ocasionado uma ativacdo mais profunda do
catalisador (260°C), aumentando sua capacidade de clivagem da ligacdo C-O,
favorecendo a formacdo de hidrocarbonetos devido a promoc¢do do Oxido de
molibdénio (MoOs) (WANG et al. 2019).

Baseando-se no efeito singular ocorrido na formacdo do CO (260°C),
associando-se a formacdo do DME e NI nesta temperatura, provavelmente ocorreram
reacfes sequenciais, durante a hidrogenacédo catalitica do CO2, fazendo com que a
reacdo de (HDO) para formacdo de hidrocarbonetos sobreponha a reagdo RWGS
(RIGOTI, 2017).
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Como pode ser constatado na Figura 27, referente ao catalisador CubMo-HZ22,

a elevacédo da temperatura ocasionou um aumento na conversao do COz, assim como

nas seletividades a CHas e CO, que s&o subprodutos indesejaveis para a rea¢do. Logo,

0 incremento da temperatura revelou diminuicdo dos produtos desejados, MeOH e

DME, entretanto aumentou a formac¢éo de compostos organicos nao identificados (NI).
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Figura 27 - Influéncia da temperatura (220, 240 e 260°C) na reacao de

hidrogenacgéo do CO,com o catalisador CubMo-HZ22.
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Fonte: O Autor (2021).

Percebe-se um aumento de = 30% na conversao de CO2 com o aumento da

temperatura de 220°C para 240°C e de 240° para 260°C. O efeito desse aumento

ocasionou também uma maior formagdo do CH4 (aumentando =100% em 240°C; =
75% em 260°C) e de CO (aumentando = 50% em 240°C; = 15% em 260°C).
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Observa-se que no aumento da temperatura de 220°C para 240°C, acarretou
em uma diminuicdo na formacéo de produtos diminuiu (= 25 % a 240°C e 30% a
260°C). O MeOH seguiu esse efeito de forma semelhante, diminuindo (= 30 % em
240°C; mais de 40% em 260°C). No que se refere ao DME, ocorreu uma diminui¢cao
na sua formagédo em um primeiro momento (= 35% em 240°C), entretanto houve um
aumento em um segundo momento (mais de 100%). Isso pode ter ocorrido, devido a
reacdo de desidratacdo do metanol a DME tenha maior atividade a partir de 240°C,
apesar do valor global ser menor de 2%, portanto considerando essas mudancas
despreziveis. J4, a formagdo de composto organicos nao identificados (NI),
apresentou um crescimento exponencial, aumentando (= 100% em 240°C; = 200%
em 260°C).

Quando analisados, os valores de produtividade, constata-se uma diminuicao
gradativa, diminuicdo (= 10% em 240°C) e uma manutenc¢éo (menos 5% em 260°C).
Ja o rendimento de MeOH apresentou uma oscilacdo aceitavel, pois diminuiu cerca
de 10% a 240°C e reduziu mais 20% aos 260°C.

Diante do exposto, observa-se que o aumento da conversdo do CO2 com o
aumento da temperatura formou CH4 mais acentuadamente. E a formagéo do CO em
260°C foi muito menor que o projetado pela proporcionalidade gerada pela converséao.
Além disso, a variacdo de DME pode ser considerada desprezivel, assim como sua
formacédo. Também, verifica-se uma diminuicdo mais intensa na formacéo do MeOH,
em conjunto com uma formacéo intensa de Ni, gerando uma deplecao no rendimento
de MeOH, na reacdo efetuada a 260°C. Isso deve ter ocorrido devido uma maior
atividade da reagdo metanol-to-hydrocarbons (MTH), fazendo o metanol virar
hidrocarbonetos, na presenca de uma zeolita HZSM-22, conforme sugerido por
(CATIZZONE et al. 2018; JAMIL et al. 2018; MOSES et al. 2013) ou na presenca de
Mo (CHEN et al. 2016).

A Figura 28, referente ao catalisador CulOMo-HZ22, exibe o efeito da elevacéo
da temperatura no aumento da conversdo do COz, assim como nas seletividades a
CH4 e CO. Logo, o incremento da temperatura ocasionou uma diminuicdo dos
produtos desejados (MeOH e DME), e um aumento na formacdo de compostos

organicos nao identificados (NI).

Percebe-se um aumento de = 20% na conversao de CO2 com 0 aumento da

temperatura de 220°C para 240°C e de 240 para 260°C. O efeito desse aumento gerou
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uma maior formagdo do CHs4, que dobrou de valor a 240°C e, quase duplicou

novamente em 260°C. O efeito na producdo CO, aumentou quase pela metade a

240°C e se elevou levemente (= 10%) quando atingido 260°C.

16

14

124

10

60

48

36+

24,

Figura 28 - Influéncia da temperatura (220, 240 e 260°C) na reacéo de
hidrogenacédo do CO,com o catalisador Cul0Mo-HZ22.
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Verifica-se que no aumento da temperatura de 220°C para 240°C, houve uma

diminuicdo na formacao de produtos desejaveis totais (= 35% em 240°C e = 40% em

260°C). O MeOH seguiu esse efeito de forma semelhante, diminuindo (= 40 % em

240°C e mais de 50% em 260°C). No que se refere ao DME, ocorreu uma diminuicao

na sua formac&do em um primeiro momento (= 15% em 240°C), entretanto houve uma

manutencdo em um segundo momento (ambas temperaturas, 240 e 260°C formaram
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1,6%). Isso pode ter ocorrido, devido a reagéo de desidratagcdo do metanol a DME ter
tido menor velocidade que a reacdo de HDO, entretanto essas mudancas podem ser
consideradas despreziveis (%DME < 2). J4, a formagao de composto organicos nao
identificados (NI), apresentou um crescimento exponencial, aumentando (= 75% em
240°C e = 100% em 260°C).

Quando analisados, os valores de produtividade, constata-se uma diminui¢cao
gradativa, (= 20% em 240°C) e (= 30% em 260°C). Ja o rendimento de MeOH
apresentou uma acentuada e crescente, pois diminuiu cerca de 30% a 240°C e
reduziu cerca 50% aos 260°C.

Diante do exposto, observa-se que o aumento da conversdo do CO2 com o
aumento da temperatura formou CH4 mais acentuadamente. E a formagéo do CO em
260°C foi muito menor que o projetado pela proporcionalidade gerada pela conversao.
Além disso, a variacdo de DME pode ser considerada desprezivel, assim como sua
formacdo. Também, verifica-se uma diminuicdo mais intensa na formacdo do MeOH,
em conjunto com uma formacéo intensa de Ni, gerando uma deplecao no rendimento
de MeOH, na reacdo efetuada a 260°C. Isso deve ter ocorrido devido uma maior
atividade da reacdo metanol-to-hydrocarbons (MTH), fazendo o metanol virar
hidrocarbonetos, na presenca de uma zeolita HZSM-22, conforme sugerido por
(CATIZZONE et al. 2018; JAMIL et al. 2018; MOSES et al. 2013) ou na presenca de
Mo (CHEN et al. 2016).

4.2.3 A Influéncia da conversao do CO»

Como visto na secao anterior, a conversao de COz apresenta grande influéncia
no comportamento da reacao através da formacéao dos produtos. Nesta secdo buscou-
se estudar a relacao existente entre a conversédo de CO2 (%) e alguns parametros da
reacao, como: formacéo de CHa(%); formacéo de CO (%); produtividade (Produto de
%CO2 com %produtos) e rendimento de MeOH (gMeOH.kgcar.h1).

Observando-se a Figura 29, constata-se algumas tendéncias. Obtém-se,
excetuando-se o catalisador comercial, a formacdo do metano é favorecida com o
aumento da conversdo de CO2, assim como também acontece com a formacao do

mondxido de carbono (considerando-se o catalisador comercial). Entretanto, repara-
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se uma tendéncia a maior formagéo do CH4 que a formagéo do CO quando se avanca

na conversao, indicado pela maior inclinacdo no conjunto dos pontos. Além disso,

observa-se uma diminuicdo no crescimento da formacdo do CO (excetuando-se o

catalisador comercial) com o avanc¢o da conversdo, gerando uma curva levemente

convexa, com uma tendéncia logaritmica.

Figura 29 - Relacdo da converséo de CO; (%) com: CH4(%); CO (%); produtividade (%) e

rendimento (gMeOH.kgcart.ht). Com todos os catalisadores investigados: Comercial;
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Cu5Mo-HZ5; CulOMo-HZ5; CuS5Mo-HZ22 e Cul0Mo-HZ22. Nas condicdes

operacionais de 30 bar, 0,4h* e (220, 240 e 260°C).
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Fonte: O Autor (2021).

Quando se avalia a relagdo da conversdao de CO:2 sobre a produtividade

(excluindo os dados do catalisador comercial) é possivel perceber uma leve queda na

produtividade com o avango da conversdo de CO2. Entretanto, (considerando-se o
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catalisador Comercial), observa-se uma tendéncia na relagdo de conversédo de CO:

com o rendimento de MeOH, com uma inclinacdo menos sutil.

Portanto, através dessas correlacdes, pode-se sugerir que o desenho catalitico
pode afetar a formacéo de CH4 e produtividade geral da reacao, entretanto causa um
impacto menos relevante na producao de CO e rendimento de MeOH, nas condi¢des
operacionais investigas e com os catalisadores investigados. Assim, sugerindo que a
cinética e termodinamica da reac&do que devem ser a responsaveis, através da reacao
de RWGS, para aumentar a atividade da reacdo para a producdo do metanol
(ATSBHA et al. 2021; CATIZZONE et al. 2018b; ALVAREZ et al. 2017; SAEIDI et al.
2017; TURSUNOV et al. 2017; WANG et al. 2011).

4.2.4 O efeito do MoOs e do tipo de zedlita nareacédo de hidrogenac¢éo do CO:

Utilizando-se dos dados expostos na Tabela 10, investigou-se o efeito do tipo
de zedlita utilizada (HZSM-5 ou HZSM-22) e o teor massico de molibdénio adicionado
aos suportes (5 ou 10%), na hidrogenacéo catalitica do CO2. O estudo foi realizado
com os catalisadores: Cu5Mo-HZ5, CulOMo-HZ5, Cu5Mo-HZ22 e Cul0Mo-HZ22.

Os parametros investigados foram: conversédo de diéxido de carbono (%CO2);
seletividades a metano (%CHa4), monoéxido de carbono (%CO), metanol (%MeOH),
dimetil-éter (%DME), compostos organicos nao identificados (%NI), produtos
(somatério: %MeOH + %DME + %NI), produtividade (%CO2 x %Produtos) e
rendimento (gMeOH.kgcatt.h1), nas condicdes operacionais investigadas: 30 bar; 0,4
h't e temperaturas (220, 240 e 260°C).

Como pode ser observado na Figura 30, percebe-se que o tipo de zedlita e o
teor massico de Mo utilizado no desenho do catalisador, apresentaram
comportamento distinto com a mudanca de temperatura. Quando a reacao foi
realizada a 220°C, observa-se uma melhor converséo para o catalisador suportado
com HZSM-22, independentemente da quantidade de Mo presente. Também,
verificou-se que uma maior quantidade de Mo acarretou em um aumento da
conversdo de COg2, independente do suporte utilizado. Logo, dentre os resultados
apresentados, o catalisador Cul0Mo-HZ22 apresentou maior nivel de conversédo do
CO2 com 11,3%.
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Figura 30 - O efeito do tipo de zedlita e o teor massico de Mo adicionado
aos catalisadores. Nas condi¢Ges operacionais de 30 bar, 0,4h e
(220, 240 e 260°C), sobre a converséo de CO..
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Fonte: O Autor (2021).

Quando a reacdo € realizada a 240°C, observa-se uma maior conversao CO:z
para a zeélita HZSM-5, quando o teor de Mo é de 5%, e uma maior conversao de CO:
para HZSM-22 quando o teor de Mo foi de 10%. Quando fixada o tipo de zedlita,
verifica-se uma maior conversao para HZSM-5 com 5% de Mo, e uma maior conversao
com HZSM-22 com 10% de Mo. Logo, nesta temperatura, o tipo de Zedlita e o teor de
Mo afeta o nivel de conversédo de CO2, com os catalisadores Cu5Mo-HZ5 e Cul0OMo-
HZ22 apresentando nivel de conversdo de CO:2 de 13,4 e 13,5%, respectivamente.

Quando a reacdo foi realizada a 260°C, observa-se uma maior conversao para
HZSM-22, quando o teor de Mo foi € de 5%, e uma maior conversao para HZSM-5,
guando o teor de Mo € de 10%. Quando fixado o tipo zedlita, verifica-se na HZSM-5 a
conversdo é aumentada com o teor de Mo. O efeito contrario € obtido quando utilizada
uma zeolita HZSM-22. Logo, o tipo de zedlita e o teor de Mo influenciam na converséo,
com o catalisador CulOMo-HZ-5 apresentando um nivel de conversdo de CO: de
17,4%.

Apesar de ter ocorrido uma variagdo na conversao de CO2 dependendo do tipo

de zedlita utilizada e do teor de molibdénio adicionado, as variacbes ndo foram
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maiores que 2%. Esses resultados podem ser atribuidos a efeitos fisicos, como
diminuicao de area superficial especifica ou entupimento do poro, conforme resultado
da Tabela 9. Entretanto, alguns resultados na literatura encontraram resultados que
foram influenciados pelo tipo de zedlita: HZSM-5 (SRIAKKARIN et al. 2017) e HZSM-
22 (CATIZZONE et al. 2018), e o teor de Mo (YANG et al. 2018) que obteve um melhor
desempenho para um teor de 0,5% na hidrogenacao de acetato de etila.

Segundo a Figura 31, independente da temperatura da reacao, o catalisador
CulOMo-HZ5 apresentou a maior seletividade a metano. Percebe-se que o teor de
Mo influenciou de forma significativa a formacéo do CHa, diretamente proporcional.
Também se pode verificar, independente da temperatura, mantendo-se o teor de Mo
fixo, a zedlita HZSM-5 apresentou uma maior afinidade a formacdo de metano.
Portanto, o catalisador CuSMo-HZ22 foi 0 que apresentou uma menor producéo de

metano em todas as temperaturas.

Figura 31 - O efeito do tipo de zedlita e o teor massico de molibdénio
adicionado aos catalisadores. Nas condi¢Bes operacionais de 30 bar,
0,4ht e (220, 240 e 260°C), sobre a seletividade a CHa.
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Fonte: O Autor (2021).
Na Figura 32, mantendo-se fixo o teor de Mo, encontra-se que a HZSM-22

possui uma menor tendéncia a formar CO, exceto na temperatura de 260°C e com
10% de Mo. Ja quando fixa-se a zedlita, quanto maior o teor de Mo, maior sera a

formacdo de CO, exceto para a zeélita HZSM-5 com 5%. Logo, de forma geral,
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contata-se que o catalisador Cu5Mo-HZ22 foi oque apresentou menor afinidade a

formacéao de CO.

Figura 32 - O efeito do tipo de zedlita utilizada e o teor massico de molibdénio
adicionado aos catalisadores. Nas condigdes operacionais de 30 bar,
0,4ht e (220, 240 e 260 °C), sobre a seletividade a CO.
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Fonte: O Autor (2021).

Conforme o observado na Figura 33, a formagcdo de MeOH foi favorecida
guando o teor de Mo é menor, independente da temperatura e zedlita utilizada. E
quando fixado o teor de Mo, verifica-se uma maior seletividade a MeOH quando

utilizada a zeolita HZSM-22. Esses indicativos corroboram com o melhor catalisador

na seletividade a MeOH, que foi 0 CubMo-HZ22.
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Figura 33 - O efeito do tipo de zedlita utilizada e o teor massico de molibdénio adicionado
aos catalisadores. Nas condicdes operacionais de 30 bar, 0,4h* e (220, 240 e 260 °C),
sobre a seletividade a MeOH.
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Fonte: O Autor (2021).

Na Figura 34, observa-se que os dados ndo seguem uma tendéncia geral clara.
Talvez seja devido a baixa seletividade a DME obtida. Entretanto, pode ter um leve
indicio que quanto maior o teor de Mo em combinacdo com HZSM-22, deve-se
aumentar de forma sutil a formacdo do DME. Esses resultados podem estar sendo
influenciados por limitagdes fisicas, como entupimento de poro, fazendo a reacéao ser

mais superficial, logo minimizando a reac¢do de desidratagdo do MeOH.

Na Figura 35, observa-se que a zedlita HZSM-5 apresenta uma maior afinidade
para formagcdo de compostos organicos ndo identificados, que sdo possiveis
hidrocarbonetos (mais especificamente olefinas), conforme o encontrado na literatura
(BEHESHTI et al. 2020; DOLUDA et al. 2018). Assim como, quanto maior o teor de
Mo, maior a formacdo de Ni. Diante disto, o catalisador, que apresentou maior

afinidade a formacao de Ni, foi o CulOMo-HZ-5.
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Figura 34 - O efeito do tipo de zedlita utilizada e o teor massico de molibdénio adicionado
aos catalisadores. Nas condi¢Ges operacionais de 30 bar, 0,4h! e (220, 240 e 260°C),
sobre a seletividade a DME.
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B 30Cu-5Mo/HZSM-22

B 30Cu-10Mo/HZSM-22

DME (%)

220 240 260
Temperatura (°C)

Fonte: O Autor (2021).

Figura 35 - O efeito do tipo de zedlita utilizada e o teor massico de molibdénio adicionado
aos catalisadores. Nas condicdes operacionais de 30 bar, 0,4h*
e (220, 240 e 260°C), sobre a seletividade a NI.
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Fonte: O Autor (2021).



93

Conforme mostrado na Figura 36, observa-se uma maior produtividade com o
catalisador CubsMo-HZ22, independente da temperatura de reacédo. Quando ocorre a
comparacao mais local, observa-se que um menor teor de Mo oferece uma maior
produtividade na reacéo de hidrogenagao de CO2. Assim como, quando se compara
o tipo de zedlita, verifica-se uma melhor produtividade quando se utiliza a HZSM-22.

Portanto, € a combinacédo que menor formara produtos indesejaveis, CHs e CO.

Figura 36 - O efeito do tipo de zedlita utilizada e o teor massico de molibdénio adicionado
aos catalisadores. Nas condicdes operacionais de 30 bar, 0,4h?
e (220, 240 e 260°C), sobre a Produtividade.
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Fonte: O Autor (2021).

Conforme mostrado na Figura 37, observa-se que o rendimento de MeOH foi
maior para o catalisador CubMo-HZ22, independente da temperatura. Esse resultado
condiz com o observado isoladamente, pois quando comparado o teor de Mo, uma
maior quantidade de MeOH é produzido com 5% de Mo, independente da zedlita.
Assim como, quando fixa o teor de molibdénio, constata-se um maior rendimento de
MeOH quando utilizada a HZSM-22.
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Figura 37 - O efeito do tipo de zedlita utilizada e o teor massico de molibdénio adicionado
aos catalisadores. Nas condi¢cdes operacionais de 30 bar, 0,4h!
e (220, 240 e 260°C), sobre o rendimento de MeOH (g.kgcart.h?).
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Fonte: O Autor (2021).

Diante de todos os resultados obtidos, fica claro que um maior teor de Mo
influéncia de forma negativa no desempenho catalitico, isso pode ocorrer devido as
limitacbes fisicas geradas com a reducdo de éarea superficial especifica e o
entupimento de poros, fazendo a reacdo ocorrer mais na superficie, conforme
constatado na Tabela 9.

Outro fator pode ser devido as limitagées quimicas, pois o Mo pode recobrir 0
Cu metdlico, ou interagir com o0 mesmo, diminuindo a deficiéncia de elétrons. Assim
como, uma alteracdo na acidez, gerando sitios acidos de intensidade forte, conforme

foi observado na analise de DTP-NHs, conforme relatado por (YANG et al. 2018).

Apesar de apresentar uma maior reducao de area superficial especifica e maior
entupimento de microporos, a zeolita HZSM-22 mostrou um melhor desempenho na
reacdo de hidrogenacdo do CO2. Além de fornecer uma maior produtividade, também
garantiu os melhores resultados de rendimento de MeOH. Isso pode ser justificado
devido a sua restricdo estrutural, possuindo canais unidimensionais e estreitos,
fazendo que reacOes sequenciais indesejadas sejam limitadas, conforme relata por
vérios autores (CATIZZONE et al. 2018; JAMIL et al. 2018; CHEN et al. 2016).
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4.2.5 Efeito da variacdo da pressdao e da velocidade espacial.

Apoés a investigacdo do melhor desenho catalitico, estudo realizado nas sec¢des
anteriores, obteve-se como destaque o catalisador CubMo-HZ22, que apresentou de
forma geral, uma melhor produtividade de produtos desejaveis (com valor agregado)

e um maior rendimento a metanol (produto de maior interesse na reacao).

Diante disto, buscou-se otimizar o desempenho catalitico através da
manipulacédo das condi¢cbes operacionais, buscando um desempenho mais proximo

possivel do equilibrio termodinamico e cinético.

Fez-se campanhas com ciclos de temperatura de 220, 240 e 260 °C, conforme
o realizado com os demais catalisadores, utilizando as condi¢cdes operacionais de 30
bar pressédo e 0,4h'! de velocidade espacial (Ve). Aplicou-se a mesma metodologia
para obtencdo dos dados, que consistiu em pegar a média dos valores obtidos no

estado pseudo-estacionario, com isso, gerando a Tabela 10.

Na Tabela 10, encontram-se os dados dos parametros investigados, que foram:
conversdao de didxido de carbono (%CO3); seletividades a metano (%CH4), mondxido
de carbono (%CO), metanol (%MeOH), dimetil-éter (%DME), compostos organicos
nao identificados (%NI), produtos (somataério: %6MeOH + %DME + %NI), produtividade
(%CO2 x %Produtos) e rendimento (gMeOH.kgcat*.h't). As condicdes operacionais
investigadas foram: Presséo (20, 25 e 30 bar) e Ve (0,3; 0,4 e 0,5 h?!), estudadas nas
temperaturas (220, 240 e 260°C).

De forma geral, obteve-se uma conversao de diéxido de carbono (%CO3) entre
6,5 e 20,1; seletividades: a metano (%CH4) entre 5,3 e 30,0; monoxido de carbono
(%CO) entre 24,2 e 52,3; metanol (%MeOH) entre 17,4 e 68,3; dimetil-éter (%DME)
entre 0,9 e 4,7; compostos organicos nao identificados (%NI) entre 0,9 e 14; produtos
(somatorio: %MeOH + %DME + %NI) entre 25,2 e 70,5; produtividade (%CO2 X
%Produtos) entre 3,4 e 9,9; e rendimento (gMeOH.kgcat'.h'!) entre 6,9 e 20,2,

resultados préximos ao obtido nos estudos dos catalisadores.
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Tabela 10 - Valores médios dos parametros investigativos obtidos durante o no estado
pseudo-estacionario, para o catalisador CubsMo-HZ22, em cada temperatura de reacao, nas
pressdes de 20, 25 e 30 bar; e nas velocidades espaciais de 0,3; 0,4 e 0,5 ht.

T CO2 CHas Co Prod. MeOH  DME NI P. R
0 (%) ® ) % %) (ORI CO B

Cat.

220 10,7+0,3 53+0,5 24,2+1,4 70,5+1,9 68,3+1,9 0,9+0,1 1,4+0,1 7,5%0,4 18,7+1,0

%Ofﬂ 240 131:0,5 12,3t05 365t12 51,216 47915 06:01 2701 6704 161*11

260 17,2#0,1  21,5#0,1 41,2#0,2 37,3+0,2 28,0+0,2 1,5+0,1 7,8%£0,1 6,4+0,1 12,4+0,2

220 9,3+0,8 56+0,5 32,4+3,0 62,0£3,5 59,8+3,3 1,0+0,1 1,2+0,1 58+0,8 14,4+2,1

(2)55?5 240  136#0,6 11,5:0,8 38,219 50,315 466+1,2 12402 2501 6,8%0,3 16,2408

260 16,6+0,2 22,4+0,4 47,5+0,7 30,1+1,1 22,7+0,6 1,4+0,1 6,0+£0,5 5,0+0,2 9,710,4

220 6,5+0,9 6,9+1,0 39,9#54 53,2#6,4 49,2+59  3,1+0,3 0,940,1 3,5+0,9 8,3+2,3

%0335 240  9,8:0,3 135:05 52,0+1,4 34619 30,7¢1,6 2,1:01  1,8+0,1 3,4+0,3 7,740,

260 15,1+0,4 22,4+0,4 52,3+1,0 252+1,4 17,6%0,9 2,1+0,3 5,5+0,9 3,8+0,3 6,9+0,4

220 13,2+0,5 8,2+0,4  28,2#1,0 63,7+1,4 559+1,2 4,7+0,2 3,0£0,1 8,405 12,6%0,7

(3)0;?5 240  17,8:06 11,2¢0,3 30,310 586£1,3 504+1,1 43%02 3901 10,4+0,6 15408

260 20,1+0,3 30,0+0,6 34,7+0,7 353#1,3 17,4%¥1,7 3,9+0,1 14,0x0,9 7,1+04 6,0£0,7

220 10,8+0,3 6,6+0,2  25,6+0,7 67,7+0,9 59,2+0,7 5,8+0,2 2,710,1 7,3%0,3  21,9+0,9

gosbﬁg 240  13,440,2 14,402 36,6+0,4 49,005 40,4+04  3,8+0,1 4,840, 6,6£0,2  13,9+0,3

260 18,2+0,3 23,804 37,8#0,6 38,5#1,0 23,2+0,6 4,0+0,1 11,3+0,3 7,0+0,3 10,9+0,4

Fonte: O Autor (2021).
*Prod.: Produtos; P.: Produtividade; R.: Rendimento de MeOH.

4.2.5.1 Efeito da variacdo da pressao na hidrogenacao catalitica do CO>

Muitos trabalhos foram realizados na investigacao do efeito da presséo sobre
a conversdo do CO:2 na reacdo de hidrogenacéo catalitica, e alguns em condi¢des
moderadas para varios produtos [(KORNAS et al. (2020); CATIZZONE et al. (2018);
FANG et al. (2019); NUMPILAI et al. (2019); DOLUDA et al. (2018)]. Portanto, a
investigacao da influéncia da presséo sobre o catalisador CubMo-HZ22, em conjunto

com a variacdo da temperatura, pode ser demonstrada a partir da Figura 38.
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Figura 38 - Influéncia da presséo (20, 25 e 30 bar) na reagéo de hidrogenacéo catalitica do
CO;com o catalisador CubMo-HZ22, na temperatura de 220°C, sobre a conversao
do CO:; e seletividades a: CH4, CO, MeOH, DME, NI e produtos, além da

produtividade e do rendimento.
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Fonte: O Autor (2021).

Conforme pode ser mostrado na Figura 38, o acréscimo da pressao acarreta
em um aumento na converséo do CO2. Como consequéncia, ocasiona uma diminui¢cao
na formacao de metano (CH4) e mondxido de carbono (CO). Assim, com a diminuicdo
dos produtos indesejaveis, ha um aumento na formacao dos produtos desejaveis.
Esse resultado esta de acordo com o principio de Le Chatelier, e obtido por alguns
estudos: KORNAS et al. (2020); YAO et al. (2019); CATIZZONE et al. (2108).

Também pode-se observar que o aumento de pressao ocasionou um aumento

na formacdo de metanol (MeOH) e produtos organicos nao identificados (NI)
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(NUMPILAI et al. 2019), entretanto, ocasionou numa diminuicdo na formacdo do
dimetil éter (DME), evidenciando que a desidratacdo do metanol € desfavoravel em
com o0 aumento da pressao, e que se tornou irrelevante quando ocorreu um acréscimo
de 25 a 30 bar. Resultado parecido com o obtido com Doluda et al. (2018), que
observou um leve decréscimo na formacdo de DME quando se aumentou a pressao
de 5 a 30 bar.

Diante do exposto, o aumento da pressao foi responsavel pelo aumento da
produtividade dos produtos desejaveis, assim como o rendimento do MeOH. Com o
incremento de 10 bar na presséo (20 a 30 bar) fazendo a produtividade quase dobrar,
e o rendimento de MeOH mais que dobrar (saindo de 8,3 para 18,7g.kgcar®.h?),
seguindo o principio de Le Chatelier (KORNAS et al. 2020).

A seguir, a Figura 39 apresenta a influéncia da presséo, em 240°C, mostrando
um comportamento um pouco diferente do observado quando a variacdo da
temperatura foi realizada a 220°C. Percebe-se que o aumento da conversao de CO:
foi significativo quando aumentou-se de 20 para 25 bar, e considerado desprezivel

guando aumentou-se de 25 para 30 bar.

Na formacédo do CHa4, ocorreu um efeito inconstante, sem uma tendéncia bem
definida. J& a formacgéo do CO, seguiu uma tendéncia contraria ao consumo de COzq,
com uma diminuicdo sensivel na passagem de pressdo de 20 para 25 bar, e

mantendo-se quase constante, com o incremento de 25 a 30 bar.

Também se observou que a producédo de MeOH e Ni seguiram a tendéncia de
consumo do CO2, com uma variacao quase desprezivel com o aumento de pressao
de 25 para 30 bar. E, o DME, diminuiu sua formagcdo com o aumento da presséao,
apesar de a quantidade formada é pequena e pode estar dentro do erro associado da

analise do equipamento (GC) de 3%, conforme relatado por (BONURA et al. 2013).

A produtividade dos produtos e rendimento de MeOH, seguem a mesma
tendéncia da seletividade do MeOH, conforme é esperado, pois o MeOH é o principal

produto desejavel formado na hidrogenacao do CO2, neste estudo.
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Figura 39 - Influéncia da presséo (20, 25 e 30 bar) na reagéo de hidrogenacéo catalitica do
CO2com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura de 240 °C, sobre a conversao do CO;
e seletividades: a CH4, CO, a MeOH, DME, NI e produtos, além da produtividade e do
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Fonte: O Autor (2021).
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A Figura 40 apresenta a influéncia da pressdo na temperatura de 260°C,

mostrando o comportamento da pressdo em conjunto com o aumento da temperatura.

Pois, a temperatura desempenha um importante papel na cinética, termodinamica e

mecanismo na hidrogenacéo catalitica do COs..

A conversédo de CO2 aumentou com o incremento da pressao. Entretanto, a

formacdo de CHs4 so foi reduzida significativamente na pressdo de 30 bar. Ja a

formacao e CO, seguiu uma tendéncia de diminuicdo com a elevagéo da pressao.

Seguindo o caminho inverso dos produtos indesejaveis, a seletividade dos

produtos em geral, aumentou com o incremento da pressdo. Mesmo comportamento
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pode ser observado para a seletividade a MeOH e Ni, com a pressao de 30 bar

aplicando um efeito mais significativo. J& o DME, seguiu a mesma tendéncia

observada anteriormente, com sua formacédo sendo favorecida em pressfes mais

baixas. Isso ser considerado irrelevante, devido a seus valores estarem dentro da

faixa do erro associado da analise.

Figura 40 - Influéncia da presséo (20, 25 e 30 bar) na reagéo de hidrogenacéo catalitica do
CO;com o catalisador CubMo-HZ22, na temperatura de 260 °C, sobre a conversao
do CO; e seletividades: a CH4, CO, a MeOH, DME, NI e produtos,
além da produtividade e do rendimento.
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Fonte: O Autor (2021).
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Como relatado anteriormente, a produtividade e o rendimento de MeOH,

seguiram a mesma tendéncia de serem favorecidos com o0 aumento da pressao. Essa

tendéncia pode ser justificada simplesmente pelo principio de Le Chatelier aplicado
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nas 3 principais equacdes que governam a reacao de hidrogenacao catalitica do COs..

As equacdes podem ser observadas a seguir:

Reacéao direta: CO2 + 3H2= CH3OH + H20 AH°® (298 K) = - 90,6 kJ/mol ()
Reacdao indireta: CO + 2H>=CH30H AH° (298 K) =-49, 7 kd/mol  (2)

Reacdo RWGS: CO2 + Hz= CO + H20 AH° (298 K) = - 41,3 kJ/mol 3)

De modo geral, apos estudo da influéncia da pressdo nas 3 temperaturas
investigadas, pode-se ressaltar que o aumento da pressao € desfavoravel a formacéao
do CO, indicando que a reacdo RWGS, apresenta maior velocidade em baixas
pressdes. E, na temperatura de 240°C, o impacto da formacdo de CO é muito mais
intenso, indicando que é a temperatura cuja a RWGS tem maior preferéncia sobre as
demais reacdes paralelas, conforme relatado por Catizzone et al. (2018); Ayodele et
al. (2017) e Sriakkarin et al. (2017).

4.2.5.2 Efeito da variacdo da velocidade espacial na hidrogenacao catalitica do CO:

Existem alguns trabalhos que investigaram do efeito da velocidade espacial
sobre a conversdo do CO:2 na reagdo de hidrogenacgdo catalitica, entretanto
apresentam resultados superficiais ou resumidos [MOGHADDAM et al. (2018);
WITOON et al. (2018); WAN et al. (2018); GAO et al. (2012); STANGELAND et al.
(2017)].

Portanto, a investigacdo da influéncia da velocidade espacial sobre o
catalisador Cu5Mo-HZ22, em conjunto com a variagao da temperatura, pareceu uma
importante oportunidade de melhor entendimento da reacdo. Os resultados estédo

ilustrados na Figura 41.
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Figura 41 - Influéncia da velocidade espacial, Ve (0,3; 0,4 e 0,5 h'!) na reagdo de
hidrogenacéo catalitica do CO, com o catalisador CusMo-HZ22, na temperatura de
220°C, sobre a conversao do CO; e seletividades a: CH4, CO, MeOH,

DME, NI e produtos, além da produtividade e do rendimento.
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Fonte: O Autor (2021).

Conforme pode ser observado na Figura 41, a conversao de CO2 diminuiu com
o aumento da velocidade espacial, de 0,3 para 0,4 h, e ficou constante com o
incremento para 0,5 ht. Mesmo em velocidades espaciais préximas, obteve-se um
comportamento semelhante ao encontrado por Witoon et al. (2018), Stangeland et al.
(2017) e Gao et al. (2012).

A seletividade a CH4 e CO, apresentaram um comportamento semelhante, com
uma diminuicdo inicial, seguido de um aumento, quando houve um incremento na

velocidade espacial. Tendéncia ndo observada na literatura.
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Quando se avalia o efeito da variagcdo da Ve sobre os produtos desejados,
observa-se a mesma tendéncia na formacado de MeOH, que consiste em aumentar e
logo em seguida diminuir. J& a formacao de DME e Ni, segue a mesma tendéncia da
formacéo de CH4 e CO.

Também, verifica-se, que a produtividade apresentou comportamento contrario
ao rendimento de MeOH. Apesar da produtividade apresentar valores proximos, entre
7 e 8,5 % aproximadamente, o rendimento de MeOH aumento de forma significativa,
isto ocorre devido a uma maior formacdo de DME e Ni, além dos produtos
indesejaveis, nas reagdes com baixa velocidade espacial.

Os resultados da influéncia da velocidade espacial, na temperatura de 240 °C,

encontram-se demonstrados na Figura 42.

Figura 42 - Influéncia da velocidade espacial, Ve - (0,3; 0,4 e 0,5 h') na reacédo de
hidrogenacéo catalitica do CO2 com o catalisador CusMo-HZ22, na temperatura
de 240°C, sobre a conversao do CO; e seletividades a: CH4, CO, MeOH, DME,

NI e produtos, além da produtividade e do rendimento.
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Fonte: O Autor (2021).
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Na Figura 42, mostra-se que o aumento da velocidade espacial ocasionou
numa diminuicdo da conversdo do CO2, variagdo de 0,3 para 0,4 h', entretanto
ocorreu uma permanéncia de nivel de conversédo quando a variacao foi de 0,4 para
0,5 h'l. Esta tendéncia foi semelhante na formacédo de CO, isto pode ser justificado
por ser em 240 °C que a reacdo RWGS comece a ficar mais rapida que a sintese de
metanol, fazendo a competicdo entre ambas seja mais favoravel para a formacao do
CO (KUNKES et al. 2015).

A formacdo do CHs aumentou com o incremento da velocidade espacial,
seguindo uma tendéncia contraria a formacdo do MeOH. J& o metanol, ditou a
tendéncia da seletividade a produtos, com a diminuicdo do tempo de contato (aumento

da Ve), favorecendo a hidrogenacdo do CO2z e aumentando a produtividade.

Quando o tempo de contato do CO:2 diminuiu, saiu de 0,4 para 0,5 h?,
ocasionou em um aumento na formac¢éo do DME e dos Ni, isso fez com que apesar
da diminuicdo sensivel da formacdo do MeOH, a produtividade se mantivesse
constante. Outro fator que corrobora com este indicativo, € a retracdo do rendimento
a MeOH.

Os resultados da influéncia da velocidade espacial, na temperatura de 260 °C,
encontram-se expostos na Figura 43, a seguir. Observa-se que na temperatura mais
elevada, a velocidade espacial afetou a conversdo de CO2 formando um minimo na
velocidade espacial de 0,4 h. Talvez, essa velocidade com que as moléculas de CO2
adsorvem apresentem limitacdes difusionais em temperaturas mais baixas, que séo
superadas pela cinética da reagéo, pois a temperatura € um fator preponderante para

iSSO.

Outro ponto que pode ser evidenciado, € o comportamento da formacéao do CHa
seguindo a tendéncia da conversdo do CO2. Ja a formagdo do CO, apresenta um
aspecto contrario, formando um méaximo na velocidade espacial de 0,4 h'l. Esta
tendéncia pode ser constatada também na formac¢do do MeOH, sugerindo que o CO

formado n&o contribuiu para conversao do MeOH.

O DME e os Ni, apresentaram comportamento semelhante ao CHgs, isso pode
ocorrer devido a temperaturas mais elevadas favorecerem a desidratacdo do MeOH
(WITOON et al. 2018) e formacgéo de hidrocarbonetos pela reacdo de MTH (WAN et
al. 2018).
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Figura 43 - Influéncia da velocidade espacial, Ve - (0,3; 0,4 e 0,5 h'!) na reacéo de
hidrogenacéao catalitica do CO, com o catalisador Cus5Mo-HZ22, na temperatura
de 240°C, sobre a conversdo do CO: e seletividades a: CH4, CO, MeOH, DME,

NI e produtos, além da produtividade e do rendimento.
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Fonte: O Autor (2021).

Entretanto, percebeu-se uma produtividade proxima entre 6,5 e 7,5 %,
indicando que um tempo de contato maior das moléculas de COq, favoreceu a
formacdao de produtos diferentes do MeOH. Isto pode ser corroborado com o resultado
de rendimento de MeOH, que aumentou com um menor tempo de contato, indicando
gue as reacdes sequenciais da sintese de metanol, apresentam maiores velocidades
guando as moléculas ficam mais tempo em contato com 0s sitios cataliticos.

Infelizmente, os resultados para o estudo da velocidade espacial, apresentaram
algumas contradicbes ao observado em alguns estudos anteriores. Isso pode ter

ocorrido devido as velocidades espaciais mais baixas utilizadas neste trabalho,
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resultando na obtencao de reacfes mais proximas do equilibrio termodinédmico. Outro
fator que contribui com resultados de tendéncias confusas, pode-se atribuir a valores

gue estao dentro do erro associado da analise (cerca de 3%) (BONURA et al. 2014).

4.2.6 Determinacao da energia de ativagcao aparente

A partir dos dados contidos na Tabela 9 e Tabela 10, investigou-se a cinética
da reacdo de hidrogenacéo catalitica do CO3, através da determinacéo da energia de
ativacao aparente (Eap). O estudo foi realizado com os catalisadores: Cu5Mo-HZ5,
CulOMo-HZz5, Cu5Mo-HZ22, Cul0OMo-HZ22 e Comercial. Também, estudou-se a
variacéo da pressdo (20, 25 e 30 bar) e velocidade espacial (0,3; 0,4 e 0,5 h'!) no
catalisador CuSMo-HZ22.

Segundo Yang et al. (2020), Mutschler et al. (2018) e Alharbi et al. (2015), a
energia de ativacdo aparente pode ser calculada através da equacédo Arrhenius. A
Figura 44 ilustra grafico de Arrhenius da atividade catalitica dos catalisadores e
condi¢cOes operacionais investigados em funcéo da temperatura.

A partir do coeficiente angular (slope) das retas presentes nos graficos na
Figura 44 é possivel calcular a energia de ativacdo aparente para cada catalisador e
condicao operacional estudados. Esses valores estdo organizados na Tabela 11.

Os valores das energias de ativacdo aparente (Eap) mostrados na Tabela 11,
investigados nas condi¢cdes operacionais informadas e nas temperaturas de 220, 240
e 260 °C, encontraram-se entre 20,6 e 46,0 kJ.mol."t. Constatou-se que a energias de
ativacdo aparente varia de acordo com o catalisador utilizado, assim como, muda com
a variacao da pressao e velocidade espacial aplicada na reacdo de hidrogenacéo
catalitica do COa.

Verificou-se que o aumento da velocidade espacial acarretou um aumento da
Eap para um mesmo catalisador. Assim como, A diminuicdo da pressdo também
ocasionou um acréscimo da Eap da reacéo. Esses resultados estdo de acordo com o
obtido por Kapteijn et al. (2005). Nas condicfes escolhidas, a influéncia da pressao foi
mais intensa que a observada com a variacdo da Ve, conforme pode ser observado
na Tabela 12. A reacédo com o catalisador Cus5Mo-HZ22 (30 bar, 0,4ht) obteve uma
Eap de 25,9kJ.mol.t (R? = 0,99), e quando a presséo foi diminuida, o catalisador
Cu5Mo-HZ22 (20 bar, 0,4h) obteve uma Eap de 46,0kJ.mol.”* (R? = 0,99).
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Figura 44 - Gréficos de Arrhenius para a reagéo de hidrogenacéo catalitica do CO

para os célculos da energia de ativacao aparente (Ea).
Temperaturas utilizadas de 220, 240 e 260 °C.
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Tabela 11 - Energia de ativag&o aparente dos catalisadores em diferentes pressoes e
velocidades espaciais, nas temperaturas de reacdo de 220, 240 e 260°C.

Catalisadores (P, Ve) Energia de ativagdo aparente

(kJ.mol. %)

Comercial (30 bar, 0,4h™%) 22,0 (R2=0,99)
Cu5Mo-HZ5 (30 bar, 0,4h™) 27,8 (R?=10,98)
CulOMo-HZ5 (30 bar, 0,4h™) 30,2 (R2=0,99)
Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,4h?) 25,9 (R2=0,99)
CulOMo-HZ22 (30 bar, 0,4h™) 20,6 (R2=0,98)
Cu5Mo-HZ22 (20 bar, 0,4h?) 46,0 (R2=0,99)
Cu5Mo-HZ22 (25 bar, 0,4h?) 31,8 (R?=0,98)
Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,3h?) 23,1 (R2=0,95)
Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,5h) 28,4 (R2=0,98)

Fonte: O Autor (2021).

Quando fixou-se as condicdes operacionais (30 bar, 0,4h!) e variou-se o
catalisador, a variagédo de energias de ativagao aparente foi entre 20,6 e 30,2kJ.mol.”
1, mostrando uma variacédo pequena. com o catalisador Cul0Mo-HZ22 apresentando
a menor Eap de 20,6kJ.mol. %, e o catalisador Cul0Mo-HZ5 apresentando a maior Eap
de 30,2kJ.mol.”t. Isso pode ter ocorrido devido a zedlita HZSM-22 e o teor de
molibdénio atuarem na velocidade de reacdo da conversdo do CO2, através de uma
maior disponibilidade de sitios metélicos e acidos.

Os resultados deste trabalho encontram-se menores que alguns relatados na
literatura, que apresentaram uma variacdo de cerca de 30 a 150 KJ.mol? (revisdo
bibliografica). A justificativa pode ser devido as condi¢cdes operacionais utilizadas, pois
constatou-se que um aumento na velocidade espacial ou uma diminui¢do na pressao

de operacéo, acarreta num impacto significativo da energia de ativacdo aparente.
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5 CONCLUSOES

A partir dos resultados obtidos no estudo do beneficiamento do CO: através da
reacdo catalitica de hidrogenacao do COz: utilizando cobre (Cu) promovido por 6xido
de molibdénio (MoO3s) suportados em zedlita (HZSM-5 ou HZSM-22) para obtencéo

do metanol, podemos separar as conclusfes dos resultados em duas etapas:

Diante dos resultados obtidos no procedimento dessorcdo a temperatura
programada com amonia observou-se a presenga de sitios acidos fracos nos
suportes. E, conclui-se que a incorporagdo dos 6xidos metdlicos, principalmente o
molibdénio, influenciou no surgimento de sitios acidos fortes e na diminui¢do dos sitios

acidos fracos e moderados.

Através da aplicacéo dos catalisadores e em diversas condicdes operacionais,
na reacao catalitica da hidrogenac¢do do CO3, concluiu-se que:

No teste de campanha, confirmou-se que os catalisadores apresentaram uma
estabilidade catalitica durante reacfes de pelo menos 24 horas, mesmo com variacao
na temperatura. Também, verificou-se o0 surgimento de um estado pseudo-
estacionario com aproximadamente 3 horas reacdo, ap0s cada perturbacdo do

sistema.

Obteve-se, resultados médios do estado pseudo-estacionério, valores de:
conversao de CO:z (%) entre 9,7 e 17,4; seletividades a CH4 (%) entre 5,3 e 31,7 e CO
(%) entre 24,2 e 48,1; produtividade (%) entre 4,0 e 7,5 e rendimento de MeOH

(9.Kgeart.h) entre 5,8 e 18,7, para os catalisadores projetados para este trabalho.

Também, observou-se que o incremento da temperatura aumentou a
conversdo do CO2 (%) e as seletividades a CH4 (%) e CO (%). Em temperaturas mais
elevadas (240°C), verificou-se uma maior formacao de CO (%), e a (260°C) aumentou
a formagédo de CHas (%). O aumento da temperatura diminuiu a formacdo de MeOH

(%) e a variacdo da formacdo do DME (%) foi desprezivel.

Assim como, verificou-se uma tendéncia no aumento da formacdo de CO (%)
e CH4 (%), quando a converséo de CO2 (%) € avangada, e consequentemente, ocorreu
a diminuicdo no rendimento de MeOH (g.Kgcart.h?). Entretanto, a produtividade (%)

apresentou uma pequena deplecéo, numa faixa entre 4 e 8 (%).
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Outra conclusdo observada, foi que os catalisadores suportados nas zedlitas
HZSM-22 e com menores teores massicos de Mo, apresentaram uma menor
seletividade a CHa4 (%). Logo, o catalisador que apresentou melhor produtividade (%)
e maior rendimento de MeOH (g.Kgcar.ht) foi o CuSMo-HZ22.

Apos o catalisador Cu5Mo-HZ22 apresentar um melhor desempenho, buscou-
melhorar os resultados da reacdo através da variacdo de condicBes operacionais,

pressao e velocidade espacial, assim, obtendo-se 0s seguintes resultados:

Um incremento na pressao na presséo ocasionou em uma maior converséao do
CO2 (%), assim como uma menor seletividade a CHs (%) e CO (%),
consequentemente, formando mais metanol (g.Kgcart.h?). Observou-se também que
o efeito da pressédo se tornou mais evidente a partir de 25 bar, entretanto, se tornou

menos impactante nas temperaturas mais elevadas.

E, um aumento na velocidade espacial diminuiu a conversdao de COg,
entretanto, a diferenca entre 0,4 e 0,5 h'! foi irrelevante. Observou-se também, que
um maior tempo de contato favoreceu a formacédo do CHas (%) e do CO (%), assim
como a seletividade a DME (%) e compostos organicos néao identificados - Ni (%), logo
fazendo o rendimento de MeOH (diminuir g.kgcat®.h?).

E apos a obtencdo dos dados reacionais, realizou-se um estudo cinético para
maior entendimento do comportamento da reacdo. Utilizou-se do parametro de
energia de ativacdo aparente, fornecendo as informacdes de:

A energia de ativacdo aparente de todos os catalisadores estudados foi entre
20,6 e 30,2 kJ.mol. E, quando se variou a pressédo, percebeu-se uma variacédo entre
23,1 e 46,0 kJ.molL. Entretanto, a mudanca de velocidade espacial mostrou uma faixa
entre 23,1 e 28,4 kJ.mol. Logo, evidenciou-se a influéncia mais impactante quando
ocorre uma alteracdo na pressao, efeito muito menos impactante que na variagao dos
catalisadores e na mudanca da velocidade espacial. Resultados obtidos com os

catalisadores estudados e nas condi¢cdes operacionais investigadas neste trabalho.
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6 ETAPAS FUTURAS

Nessa sec¢ao estao listados os proximos passos que deverdo ser desenvolvidos
e aprimorados pela equipe do Laboratério de Processos Cataliticos (LPC — DEQ), para
a implementacao dessa linha de pesquisa:

» Utilizac&o de novos tipos de materiais:

o Zeodlitas com diferentes estruturas, acidez e SAR;

o Nanoparticulas metdlicas;

Melhoria na etapa de impregnacéo dos precursores;
Modelagem cinética da reacao de hidrogenacao do COz;
Desenvolvimento de Mecanismos;

Investigacdo de Modelos Matematicos;

vV V Vv V V

Publicacdo de artigos em periddicos.
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