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RESUMO 

 

A demanda de energia tem crescido de forma exponencial ao longo dos anos, 

delegando aos combustíveis poderes fundamentais e indispensáveis para o 

desenvolvimento socioeconômico dos países. O principal produto da combustão dos 

combustíveis fósseis é o dióxido de carbono (CO2), que pode ser reutilizado como 

fonte de carbono para a produção de insumos químicos de alto valor agregado. Neste 

trabalho, foram realizadas reações de hidrogenação do CO2 com catalisadores de 

cobre (Cu) promovidos por óxido de molibdênio (MoO3), suportados em zeólitas 

(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-impregnação a umidade incipiente. Os catalisadores 

produzidos foram caracterizados através das técnicas de: difração de raios-X (DRX); 

análise textural (BET, BJH, t-plot); redução a temperatura programada (RTP); análise 

termogravimétrica (TGA) e dessorção à temperatura programada de amônia (TPD-

NH3). Os catalisadores apresentaram elevada estabilidade térmica (perda de massa 

<5%, via TGA), além de uma aceitável estabilidade catalítica (cerca de 24 h)., com 

alcance de um estado pseudo-estacionário após 3 h de reação. Também se constatou 

que a faixa de temperatura ideal para a ativação do catalisador é entre 300°C e 400°C. 

Além disso, os resultados de DTP-NH3 ilustraram a formação de sítios ácidos fortes 

com a presença dos óxidos metálicos, principalmente o MoO3. Os difratogramas 

indicaram a presença dos picos cristalográficos referentes ao CuO e ao MoO3, e a 

ausência de alteração visível na estrutura cristalina das zeólitas (HZSM-5 e HZSM-

22). Os dados de análise textural confirmam a presença do Cu e do MoO3 nos poros 

das zeólitas, sugerindo à ocorrência de um bloqueio parcial nos mesoporos e uma 

obstrução intensa nos microporos. Nas reações de hidrogenação catalítica do CO2, 

obteve-se informações sobre conversão do CO2 (%), e seletividades a CH4 (%), CO 

(%), MeOH (%), além de produtividade (%) e rendimento do MeOH (g.kgcat
-1.h-1). Para 

todos os catalisadores investigou-se a influência da temperatura (220, 240 e 260°C), 

e observou-se que um menor teor mássico de Mo e a HZSM-22, favoreciam a 

formação 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 catalítica através da variação de parâmetros operacionais, como: pressão 

(20, 25 e 30 Bar) e velocidade espacial (0,3; 0,4 e 0,5 h-1). Obteve-se, resultados 



médios no estado pseudo-estacionário, de: conversão de CO2 (%) 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 (g.kgcat
-1.h-1) entre 5,8 e 18,7. Além de uma 

Ea entre 20,6 e 46,0 kJ.mol-1, para todos os catalisadores estudados e todas as 

condições operacionais aplicadas. 

 

Palavras-chave: dióxido de carbono; zeólitas; molibdênio; 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 (CO2), 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 (MoO3), 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-NH3). 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-NH3 illustrated the 

formation of strong acidic sites with the presence of metal oxides, mainly MoO3. The 

diffractograms indicated the presence of the crystallographic peaks referring to CuO 

and MoO3, 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 

MoO3 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 CO2, information was obtained on CO2 conversion (%), and 

selectivities to CH4 (%), CO (%), MeOH (%), in addition to productivity (%) and MeOH 

yield (g.kgcat
-1.h-1). 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 h-1). Average results in the pseudo-stationary state were obtained from: CO2 

conversion (%) between 9.7 and 17.4; selectivities at CH4 (%) 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.kgcat
-1.h-1) between 5.8 and 18.7. In addition to an Ea between 20.6 and 46.0 

kJ.mol-1, for all studied catalysts and all operational conditions applied. 

 

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

 

O estilo de vida e o comportamento da humanidade estão associados a 

demanda energética que no momento encontra-se dependente e limitada a sua 

principal fonte de energia primária, os combustíveis fósseis não renováveis (JADHAV 

et al. 2014; YANG et al. 2021). Essa tecnologia tem como consequência emissões de 

poluentes da queima de combustíveis veiculares (NOX, SOX), partículas em 

suspensão e, principalmente, o dióxido de carbono (CO2) (CHEN; ZHANG; RUAN, 

2021). 

Segundo dados da Agência Internacional de Energia (EIA, 2020), as emissões 

globais de CO2 atingiram níveis elevados, com um máximo de 33,5 gigatoneladas (GT) 

em 2018. Esse fato está associado ao crescimento exponencial da população mundial 

e, consequentemente, da atividade econômica em torno do globo, que necessita 

urgentemente de mudanças estruturais nos sistemas de geração de energia (SONG, 

2016). 

Diante deste cenário, a busca por tecnologias que visem a captura, o 

armazenamento e a conversão do CO2 em combustíveis e insumos para as indústrias 

químicas, é imprescindível (NYÁRI et al. 2020; KAR; GOEPPERT; PRAKASH, 2019; 

JADHAV et al. 2014; SONG, 2016). A redução nas emissões do dióxido de carbono é 

uma tarefa extensa, onerosa e requer um longo prazo para sua viabilização. Algumas 

estratégias podem ser vislumbradas, como: (1) redução significativa no despejo de 

CO2 na atmosfera (2) desenvolvimento de processos de captura do CO2 e (3) 

transformação do CO2 em insumos químicos.  

Segundo Nyári et al. (2020), o processo de Captura de Carbono (CC) baseia-

se no controle e na diminuição das emissões de CO2 liberado à atmosfera, de forma 

que antes que esse poluente seja emitido para o meio externo, métodos de captura 

conseguem reduzir sua quantidade, suavizando os danos ao meio ambiente. O 

dióxido de carbono capturado poderá 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 tecnológicas para o seu 

aprimoramento. Além disso, a transformação do CO2 em combustíveis e matérias-
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primas fornece uma perspectiva viável para a diminuição da dependência dos 

combustíveis de origem fósseis (KAR; GOEPPERT; PRAKASH, 2019; 

KOYTSOUMPA; BERGINS; KAKARAS, 2018). 

Opções de produção de energia para combustíveis líquidos podem 

proporcionar conexões entre o setor energético e os demais. O setor de mobilidade, 

por exemplo, oferece oportunidades de armazenamento de combustíveis, ao passo 

que promove uma ampla descarbonização do sistema de energia (MICHAILOS et al. 

2019). 

De modo consolidado, a principal aplicação industrial do CO2 é como matéria-

prima renovável para a produção de uréia (NH2CONH2), a partir da reação com 

amônia (NH3) (JADHAV et al. 2014). Entretanto, este cenário está em processo de 

transformação, em virtude do crescente interesse no desenvolvimento tecnológico da 

transformação do CO2 em produtos químicos de alto valor agregado: hidrocarbonetos 

leves (etileno, etano), hidrocarbonetos pesados (óleo, cera), hidrocarbonetos 

aromáticos (benzeno, tolueno, xileno - BTX), ácido carboxílico (ácido fórmico), álcoois 

superiores (etanol, propanol), dimetil éter (DME) e metanol (CH3OH) (ATSBHA et al. 

2021; ZHANG et al. 2019; WANG et al. 2019; CATIZZONE et al. 2018a; DESIREDDY 

et al. 2018; ÁLVAREZ et al. 2017; WANG et al. 2011). 

A hidrogenação catalítica do CO2 pode ser vista como uma rota viável e 

ambientalmente amigável para a produção de combustíveis limpos, devido a utilização 

de uma grande quantidade de matéria-prima poluente como reagente (GANESH et al. 

2014; LI et al. 2014). Além disso, a hidrogenação de CO2, visando a produção de 

metanol, é uma rota mais sustentável no quesito econômico, ambiental e energético, 

em comparação com a rota via SYNGAS (WIESBERG, 2016).  

As reações catalíticas de hidrogenação do CO2 podem ocorrer sob a influência 

de diversos metais: cobre, ferro, cobalto, níquel, gálio, entre outros. Entretanto, o 

cobre (Cu) é o principal metal aplicado à produção de metanol (ATSBHA et al. 2021; 

ZHANG et al. 2019; WANG et al. 2019; CATIZZONE et al. 2018a; DESIREDDY et al. 

2018; ÁLVAREZ et al. 2017; WANG et al. 2011).  

Nesse contexto, quanto mais assertivo for o design do catalisador que será 

utilizado na hidrogenação do CO2, melhor será o desempenho da reação (conversão 

e seletividade). Nessa linha de raciocínio, pesquisadores buscam o aprimoramento do 
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sistema catalítico da reação através do emprego de diferentes promotores (ZnO, ZrO2, 

metais nobres, terras raras) e suportes (alumina, sílica, zeólitas). 

Alguns autores utilizaram o molibdênio (Mo) para promover catalisadores na 

hidrogenação de CO2 (ZHANG et al. 2020; WANG et al. 2019; OWEN et al. 2016). 

Outros pesquisadores avaliaram o uso de zeólitas (ZSM-5 e ZSM-22) com diferentes 

graus de acidez na desidratação do metanol, visando a formação de uma maior 

quantidade 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 valorização do CO2 através da reação de hidrogenação na presença de 

catalisadores bifuncionais (atividade metálica – cobre e óxido de molibdênio; atividade 

ácida – HZSM-5 e HZSM-22). 

Planejando atender o objetivo geral desse trabalho, foram traçados os 

seguintes objetivos específicos: 

 Preparar os sistemas catalíticos bifuncionais contendo cobre, promovido por 

diferentes percentuais de MoO3, suportados em zeólitas (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; 

 Caracterizar os sistemas catalíticos a partir de diferentes técnicas: difração de 

raios-X (DRX); análise textural (BET, BJH, t-plot); redução a temperatura programada 

(RTP); análise termogravimétrica (TGA) e dessorção à temperatura programada de 

amônia (TPD-NH3); 

 Determinar a eficiência do desenho catalítico, através da avaliação da 

estabilidade térmica dos catalisadores bifuncionais; da formação de óxidos metálicos 

(CuO e MoO3); da capacidade de redução dos óxidos pré-reação (CuO – Cu0); da 

disposição dos sítios catalíticos sobre os suportes (HZSM-5 e HZSM-22) e da 

presença de sítios ácidos (Brönsted e Lewis); 

 Verificar a estabilidade dos sistemas catalíticos através do tempo de 

campanha, observando o comportamento da conversão do CO2; 

 Avaliar a influência dos catalisadores bifuncionais nas reações de hidrogenação 

do CO2, observando a influência da variação do teor de promotor (MoO3) e a mudança 

do tipo de suporte (HZSM-5 e HZSM-22) como indicativo em: conversão do CO2 em 
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produtos, seletividade a metanol (CH3OH), dimetil éter (DME), monóxido de carbono 

(CO) e metano (CH4);  

 Selecionar o catalisador bifuncional com melhor desempenho catalítico para 

ser utilizado na avaliação da influência dos parâmetros operacionais, temperatura 

(220, 240 e 260°C); pressão (20, 25 e 30 bar) e velocidade espacial (0,3; 0,4 e 0,5 h-

1), na conversão do CO2 e na seletividade a metanol (CH3OH), dimetil éter (DME), 

monóxido de carbono (CO) e metano (CH4); 

 Investigar o comportamento cinético dos catalisadores bifuncionais utilizados 

na hidrogenação do CO2, através da energia de ativação aparente. 
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2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

Abaixo, será exibida uma breve revisão da literatura acadêmica acerca de 

temas relacionados a hidrogenação do dióxido de carbono (CO2). 

 

2.1 DIÓXIDO DE CARBONO 

 

O dióxido de carbono (CO2) foi descoberto pelo escocês Joseph Black em 1754 

(ABD et al. 2020). Estruturalmente o CO2 é formado por moléculas de geometria linear 

e de carácter apolar (YANG et al. 2021). O dióxido de carbono é um gás ligeiramente 

tóxico, inodoro, incolor e é 1,4 vezes mais pesado que o ar, evaporando a -78°C em 

pressão atmosférica (ABD et al. 2020). É um gás essencial à vida no planeta Terra, 

visto que é um dos compostos químicos necessários para a realização da fotossíntese 

das plantas (CHEN; ZHANG; RUAN, 2021). Entretanto, o CO2 é um dos gases mais 

lançados na atmosfera pelo homem, influenciando negativamente no efeito estufa 

(YANG et al. 2021). 

 Termodinamicamente, o CO2 é um gás bastante estável, com alto estado de 

oxidação, tornando-se praticamente um inerte (YANG et al. 2021). Uma grande 

parcela do CO2 é gerada por atividades antropogênicas, sendo emitida para a 

atmosfera por falta de tecnologia competitiva capaz de capturar e transformar o CO2 

em matéria-prima (CHEN; ZHANG; RUAN, 2021). Devido a isso, o dióxido de carbono 

ainda é pouco utilizado como fonte de carbono na indústria química (ARESTA, 2010). 

 

2.2 IMPACTO AMBIENTAL DO DIÓXIDO DE CARBONO 

 

 O estilo de vida e o comportamento da humanidade estão associados a 

demanda energética, que está atrelada ao avanço industrial atingido no âmbito 

contemporâneo, que no momento está dependente e limitado a sua principal fonte de 

energia primária, os combustíveis fósseis e não renováveis (JADHAV et al. 2014; 

YANG et al. 2021).  

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

provenientes das emissões de poluentes da combustão de combustíveis veiculares e 
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emissões de poluentes geradores de energia das indústrias (NOX, SOX), partículas em 

suspensão e principalmente o CO2 (CHEN; ZHANG; RUAN, 2021). 

Segundo dados da Agência Internacional de Energia (EIA, 2020), as emissões 

globais de carbono estão em níveis elevados. Mudanças estruturais no sistema de 

energia são imprescindíveis para alcançar o declínio rápido e constante das emissões 

de CO2, de forma a atingir o nível exigido pelas metas climáticas compartilhadas pelo 

mundo. As emissões globais de CO2 atingiram um máximo histórico de 33,5 

gigatoneladas (Gt) em 2018, impulsionado por um crescimento robusto da população 

e da sua atividade econômica. 

O setor de geração de energia, em conjunto com transportes, foram 

responsáveis por mais de dois terços (2/3) das emissões totais de CO2 em 2018, 

enquanto que a outra parcela (1/3) foi associada ao setores de indústria e construção, 

conforme Figura 1. Constata-se que após a separação das emissões dos setores de 

eletricidade e geração de calor, a indústria apresentou-se como maior setor emissor, 

responendo por cerca de 40% das emissões globais de CO2 (EIA, 2020).  
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Figura 1 - Emissão global de CO2 por setor. 

 

Fonte: Adaptado de EIA (2020). 

 

Esforços em desenvolver e implantar tecnologias de energia limpa em todo o 

mundo são urgentes e necessários, a fim de reduzir as emissões de CO2 nos setores: 

energia, transporte, edifícios e indústria. A agência Internacional de Energia (EIA, 

2020) constatou que a transição no setor de energia, para energias renováveis, 

conduziria a sociedade em apenas um terço (1/3) do caminho necessário para 

emissões líquidas zero.  

O acúmulo excessivo de CO2 na atmosfera agravou as mudanças atmosféricas 

para um fenômeno denominado efeito estufa, que implica em alterações 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 não ser emitido à atmosfera, 

até 2030, caso uma quantidade de 332 mega tonelada de CO2/ano seja utilizada como 

matéria-prima em processos catalíticos. 

De acordo com relatório publicado pela Agência Internacional de Energia 

Renovável (IRENA, 2017), aumentando-se a eficiência energética e a produção de 

energia renovável em todo o mundo, pode-se atingir as emissões exigidas para 
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manter a variação da temperatura global abaixo de 2 °C, mitigando os efeitos mais 

severos das mudanças climáticas. O relatório também argumenta que as emissões 

de CO2 devem ser reduzidas continuamente para 9,5 Gt até 2050. Para atingir este 

objetivo, a agência documenta que 90% desta redução pode ser alcançada através 

de melhorias na eficiência energética e aumento da energia renovável (SAIDI; OMRI, 

2020; KOYTSOUMPA; BERGINS; KAKARAS, 2018). 

Diante deste cenário, é primordial a busca por tecnologias que visem a captura 

e o armazenamento do CO2 e a sua posterior conversão em combustíveis e matérias-

primas das indústrias químicas (SONG et al. 2006; JADHAV et al. 2014). Além disso, 

a conversão do dióxido de carbono é uma estratégia viável para mitigar os problemas 

ambientais provenientes do aumento da emissão de gases poluentes e progressão 

para a busca de uma matriz energética mais amigável ao meio ambiente (OLAH, 2009; 

WANG et al. 2015). 

 

2.3 CAPTURA E SEQUESTRO DO CARBONO (CCS) - CAPTURA E UTILIZAÇÃO 

DO CARBONO (CCU) 

 

 Cenários estão sendo discutidos por pesquisadores de como atingir os 

objetivos lançados no Acordo de Paris, limitando o aumento da temperatura média 

global abaixo de 1,5°C acima dos níveis pré-industriais. Entre as possibilidades, está 

o processo de Captura de Carbono (CC), que consiste em aprisionar o CO2 que seria 

emitido à atmosfera (Nyári et al. 2020). O dióxido de carbono capturado pode ser 

armazenado (carbon capture and sequestration - CCS) ou utilizado (carbono capture 

and utilization – CCU). 

Embora os processos apresentem semelhanças em sua finalidade, seus 

impactos são significativamente diferentes. No processo CCS ocorre a utilização de 

fendas geológicas para o confinamento do CO2, que é posteriormente comprimido e 

armazenado em formações rochosas subterrâneas. Por outro lado, o CO2 obtido 

através do processo CCU é armazenado como matéria-prima a ser utilizada à 

produção de combustíveis limpos e/ou insumos químicos de valor agregado: metanol 

(CH3OH), monóxido 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 (NYÁRI et al. 2020). Entretanto, são necessários avanços nas etapas de 

captura e armazenamento da matéria-prima rica em carbono, de modo que a 

transformação do CO2 ofereça perspectivas viáveis à redução da dependência dos 

combustíveis fósseis (KOYTSOUMPA; BERGINS; KAKARAS, 2018). 

Dentre essas perspectivas, destaca-se a produção sustentável de combustível 

renovável e insumos químicos: metanol (MeOH) e dimetil éter (DME) (MICHAILOS et 

al. 2019). É necessário que haja um aprimoramento na utilização do CO2 como 

matéria-prima para a planta industrial de metanol, identificando quais seriam os 

desafios de integrar os processos de CCU com CCS (NYÁRI et al. 2020). É de 

conhecimento geral que o metanol pode ser produzido a partir da reação de 

hidrogenação do CO e/ou do CO2. Nessa direção, a comunidade científica tem 

apreciado o uso do CO2, como uma fonte potencial e abundante de carbono, ao invés 

de resíduo oneroso (NYÁRI et al. 2020; MICHAILOS et al. 2019; KOYTSOUMPA; 

BERGINS; KAKARAS, 2018). 

  

2.4 HIDROGENAÇÃO DO DIÓXIDO DE CARBONO 

 

 Atualmente, a principal aplicação industrial do CO2 é como matéria-prima 

renovável para a produção de uréia (NH2CONH2), a partir da reação com amônia 

(NH3) (JADHAV et al. 2014). Nesse processo, o CO2 proveniente da combustão é 

capturado para impulsionar a produção da uréia. Entretanto, a maior parte do CO2 

utilizado no processo é fornecida pela reforma do gás natural, na etapa de produção 

do hidrogênio, que reage com N2 produzindo amônia (STRAIT; NAGVEKAR, 2010). 

Outros processos que também utilizam o CO2 como matéria-prima é a produção de 

ácido salicílico e de policarbonatos (JADHAV et al. 2014).  

 No contexto da termodinâmica, a molécula de CO2 é extremamente estável, 

necessitando de materiais de elevada capacidade energética para a sua ativação (ALI 

et al. 2015). Neste sentido, a molécula de H2 é um excelente ativo, em virtude de sua 
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grande capacidade energética, podendo ser utilizada como um reagente na ativação 

do CO2 (SAEIDI et al. 2014).  

Nesse sentido, grandes quantidades de dióxido de carbono poderiam ser 

recicladas por meio da sua hidrogenação catalítica. Os principais desafios desse 

processo em escala industrial são a busca por fontes de hidrogênio (H2) sustentáveis 

e viáveis e a baixa seletividade a hidrocarbonetos específicos (em particular, a reação 

de Fischer-Tropsch que é usada para produzir combustíveis líquidos). A hidrogenação 

catalítica do CO2 pode ser classificada através de três categorias de produtos 

formados, de acordo com a via de reação: monóxido de carbono (CO), metanol 

(CH3OH) e hidrocarbonetos (HC) (ATSBHA et al. 2021).  

Algumas revisões foram realizadas, sob diferentes perspectivas, a respeito da 

hidrogenação catalítica do CO2: ATSBHA et al. (2021); ZHANG et al. (2019); 

CATIZZONE et al. (2018); DASIREDDY et al. (2018); ÁLVAREZ et al. (2017); WANG 

et al. (2017); WANG et al. (2011). A Figura 2 ilustra os diferentes tipos de produtos 

que podem ser obtidos a partir da utilização do CO2. 

 

Figura 2 - Produtos obtidos a partir da utilização do CO2 como matéria-prima. 

 
Fonte: Arakawa (1998). 

  

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

(20130, as três principais reações da hidrogenação do CO2 são: 

Reação direta: CO2 + 3H2⇌ CH3OH + H2O       ΔH°(298 K) = - 90,6 kJ/mol            (1) 
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Reação indireta: CO + 2H2⇌CH3OH                  ΔH°(298 K) = - 49, 7 kJ/mol          (2) 

Reação RWGS: CO2 + H2⇌ CO + H2O                 ΔH°(298 K) = − 41,3 kJ/mol       (3) 

 

Estas reações são as mesmas que governam a conversão do gás de síntese 

em metanol (VANDEN; FROMENT, 1996), processo já consolidado. Catalisadores 

convencionais desse processo (Cu/ZnO/Al2O3) podem ser utilizados na hidrogenação 

direta do CO2 (WANG, 2011), apesar da baixa atividade catalítica observada em 

temperaturas inferiores a 250°C (JADHAV et al. 2014). 

 A diferença entre a hidrogenação do CO e do CO2 está na composição dos 

reagentes, que faz com que as reações ocorram com diferentes taxas. Além disso, o 

catalisador utilizado deve apresentar baixa desativação em presença de água, 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 pressões 

devem ser utilizadas com o intuito de deslocar o equilíbrio da reação (Princípio de Le 

Chatelier), para a formação de metanol (WANG et al. 2011). Segundo Ahouari et al. 

(2013), o reator de hidrogenação pode operar em uma faixa de temperaturas entre 

200 e 350°C e pressões que variam de 30 a 50 bar.  

A hidrogenação de CO2 à metanol pode ser vista como uma rota viável e, 

ambientalmente amigável, possibilitando a utilização de uma grande quantidade de 

matéria-prima (CO2) para a formação de produtos de elevado valor agregado, como 

hidrocarbonetos, álcoois e dimetil éter (GANESH et al. 2014; LI et al. 2014). E, 

segundo (WIESBERG, 2016), a hidrogenação do CO2, visando a produção de 

metanol, é uma rota mais sustentável no quesito econômico, ambiental e energético, 

em comparação com a rota via gás de síntese. 

 

2.5 O METANOL E SUAS APLICAÇÕES 

 

 O metanol é um produto químico industrial de grande relevância, utilizado em 

larga escala na indústria de plásticos e como solvente, na extração de diversos 

produtos. Ele também é útil em sínteses orgânicas de diversos intermediários 
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químicos, como formaldeído, cloreto de metila, ácido acético, metilaminas, 

metacrilatos de metila, entre outros (JADHAV et al. 2014; OFFERMANNS et al. 2014).  

A produção do metanol vem recebendo destaque e aparece como expoente em 

um cenário de produtos químicos primários com desenvolvimento sustentável (IEA, 

2019), juntamente com a amônia e químicos de alto valor agregado, conforme 

podemos constatar na Figura 3. 

A produção mundial de metanol foi de cerca de 80 milhões de toneladas por 

ano, com o mundo possuindo uma capacidade instalada total de aproximadamente 

128 milhões de toneladas, em 2018. Os principais responsáveis pelo aumento dos 

investimentos têm se concentrado no nordeste asiático, sendo a China responsável 

por 76% das novas adições de capacidade no tempo entre 2010 e 2018 (EPE, 2019; 

REFINITIV, 2019). 

 

Figura 3 - Produção química primária no cenário de desenvolvimento 

sustentável entre os anos de 2000-2030. 

 

Fonte: EIA (2020). 
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A Figura 4 ilustra a evolução da capacidade instalada para a produção de 

metanol, no mundo. O crescimento exponencial da demanda por metanol nos últimos 

anos apresenta taxas elevadas, com produção aproximada de até 4 milhões de 

toneladas de metanol por ano. A demanda chinesa fez os fluxos comerciais no mundo 

mudarem. As importações começaram em 1,5 milhão de toneladas em 2005, e foram 

para 7,5 milhões de toneladas em 2018, e esse crescimento continua à medida que o 

resto do mundo expande capacidade e produção (ARGUS, 2019). Isso é relacionado 

pela China ser responsável por quase a totalidade da capacidade instalada do Norte 

Asiático (REFINITIV, 2019) e do crescimento da demanda mundial por metanol. 

 

Figura 4 - Evolução da capacidade de produção de metanol instalada no mundo. 

 

Fonte: EPE (2019). 

 

Na Figura 5 é possível observar as principais aplicações do metanol no cenário 

mundial. Constata-se que grande parte da síntese do metanol é voltada para a 

produção de formaldeído e energia, tais como: biodiesel, aditivo para gasolina (éter 

metil terc-butílico - MTBE), mistura em gasolina e dimetil éter (DME) (IGP Energy, 

2016). 
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Figura 5 - Aplicações do metanol no cenário mundial. 

 
Fonte: IGP Energy (2016). 

 

Com o crescimento avançado em novas capacidades de instalação na 

produção de metanol, sua demanda exponencial e sua variedade de aplicações, 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 pressão máxima 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 

síntese de metanol, enquanto o zinco (Zn) atua na dispersão e estabilização do CuO, 

favorecendo a seletividade (LIU et al. 2003; MOTA et al. 2014; STUDT et al. 2014). O 

monóxido de carbono atua como intermediário de reação na conversão do gás de 

síntese para metanol, sendo responsável por 67% de todo o metanol produzido a partir 

do gás de síntese (OFFERMANNS et al. 2014).  

  

2.5.1 Catalisadores para a síntese de metanol 

 

Durante o processo catalítico de hidrogenação do CO2, ocorre a formação de 

H2O através da reação do hidrogênio e do oxigênio adsorvidos nos sítios metálicos ou 

provenientes da estrutura do catalisador. A água formada por meio da reação de 
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deslocamento gás-água (WGS) leva à formação de CO2 e H2. Logo, o CO2 formado é 

hidrogenado para metanol (MOTA et al. 2014; STUDT et al. 2014).  

Estudos afirmam que a síntese do metanol está diretamente relacionada com 

a área metálica dos catalisadores de cobre (BRIDGEWATER et al. 1986; DENISE et 

al. 1987). Gao et al. (2013) propuseram que a atividade do catalisador à base de cobre 

seja diretamente proporcional à presença de Cu0 e Cu+. Assim, diversos fatores 

podem afetar a atividade destes sítios, como o tamanho de partícula, dispersão, 

efeitos eletrônicos e sinérgicos. Segundo Liu et al. (2003), esses fatores estão 

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 cenário do metanol e os seus 

fornecedores.  

 

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

Empresa Catalisador Comercial Referência 

ICI CuO.ZnO.Al2O3 DOS 2302658 London (1973) 

Lurgi CuO.ZnO.Cr2O3 German Pat 1300917 (1969) 

CCI CuO.ZnO.Al2O3 DOS 1956007 Louisville (1969) 

Mitsubishi CuO.ZnO.Cr2O3 DOS 2165378 Tokyo (1971) 

Topsøe CuO.ZnO.Cr2O3 

BASF  

CuO.ZnO.Al2O3  

CuO.ZnO.MnO2.Cr2O3  

CuO.ZnO.MnO2.Al2O3.Cr2O3  

CuO.ZnO.MnO2.Al2O3  

DOS 2056612 Frankfurt (1970)  

DOS 1930003 (1969)  

DOS 2026165 (1970)  

DOS 2026182 (1970)  

Fonte: Lloyd (2013). 

 

Além da natureza do sítio metálico e do suporte, diversas variáveis relativas às 

condições operacionais (temperatura, pressão e velocidade espacial) na reação de 

hidrogenação devem ser controladas para obtenção de maiores rendimentos do 

produto desejado (LIU et al. 2003).  

Álvarez e colaboradores fizeram um levantamento dos tipos de materiais 

utilizados em catalisadores na reação de hidrogenação de CO2 à 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 (ÁLVAREZ et al. 

2017). 

Segundo Álvarez et al. (2017), o sistema Cu-ZnO preparado por co-precipitação 

ainda é o mais investigado, por apresentar altos valores de atividade e seletividade, 

além das vantagens econômicas (custo-benefício). Os catalisadores comerciais 

usados na síntese de metanol (Cu-ZnO-Al2O3) são preparados por co-precipitação e, 

geralmente, apresentam em sua composição (molar): 50 a 70% de CuO, 20 a 50% de 

ZnO e 5 a 20% de Al2O3. Normalmente esses catalisadores são calcinados e 

reduzidos antes da reação. 

 

Figura 6 - Principais componentes dos catalisadores 
utilizados na síntese do metanol. 

 

Fonte: Adaptado de Alvarez et al. (2017). 

 

Na Tabela 2, podemos encontrar informações 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 condições de reação dos catalisadores de 
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síntese de metanol com conversão, seletividade e dados de rendimento (space time 

yield - STY). 

 

Tabela 2 - Catalisadores, parâmetros operacionais e performance na síntese de metanol. 

Catalisador 
T  

(°C) 
P 

(bar) 

𝐻2
𝐶𝑂2

 
Ve (WHSV  
ou GHSV) 

XCO2 
(%) 

Rend. MeOH 
(gMeOH.gcat

-1.h-1) 
PMeOH 

(%) 

CuZnO/SiO2 ~220 30 3 2000 mL. gcat
-1.h-1 14,1 0,06 ~8,0 

Cu-ZnO-ZrO2 240 20 3 3900 mL. gcat
-1.h-1 5,0 0,25 ~3,5 

Cu/Zn/Al 

(66/30/11) 
220 28 3 1525 mL. gcat

-1.h-1 20,3 NF* ~13,0 

Cu/Zn/Zr/O 

34/13/28/22 
240 30 3 3600 h-1 12,1 NF* ~6,5 

Cu−ZnO−ZrO2 230 30 3 3000 mL. gcat
-1.h-1 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 = Não informado. PMeOH= Produtividade de metanol (Produto da XCO2 e seletividade de MeOH) 

 

2.6 DIMETIL ÉTER E SUAS APLICAÇÕES 

 

O dimetil éter (DME) tem atraído à atenção mundial devido ao seu potencial 

como uma alternativa ao diesel e obtenção através da hidrogenação catalítica do CO2 

(KORNAS et al. 2020; FAROOQUI et al. 2019; CATIZZONE et al. 2018; BONURA et 

al.  2018; CAI et al. 2015). Os motores a diesel podem queimar DME com algumas 

modificações, alcançando mais baixas emissões de particulados, NOX e ausência de 

enxofre (SUN et al. 2003; XIE et al. 2015).  

Através dos seus benefícios em relação à poluição ambiental, tem sido 

chamado de combustível do século XXI (WANG et al. 2011). Usualmente, ele é obtido 

a partir do processo de desidratação do metanol (REN et al. 2019; SEMELSBERGER 

et al. 2006). O DME também pode ser obtido a partir do gás natural, via gás de síntese, 

o que propicia custos de produção independentes das oscilações do preço do 

petróleo, 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 produção do DME pode ocorrer através de duas 

rotas: (I) emprega-se a síntese tradicional do metanol na presença de catalisadores 

metálicos de Cu/ZnO seguida da desidratação do metanol sobre um catalisador com 

sítios ácidos; (II) propõe-se a síntese direta (one-step DME synthesis ou Syngas to 

DME – STD (padrão), com a formação e desidratação do metanol em um único reator, 
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a partir de um catalisador bifuncional. A rota (II) tem recebido maior atenção dos 

pesquisadores em virtude do menor custo no processo industrial (GARCÍA-TRENCO; 

MARTÍNEZ, 2012; HAYER et al. 2011; LI et al. 2010). 

Os catalisadores ácidos comumente usados na desidratação do metanol são 

zeólitas, principalmente ZSM-5, e alumina. As zeólitas apresentam uma elevada 

acidez devido à presença dos sítios ácidos de Brønsted e de Lewis, enquanto que a 

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

Entretanto, a elevada acidez da zeólita ocasiona baixa seletividade para o 

DME, gerando subprodutos, como hidrocarbonetos. Além disso, também pode ocorrer 

a desativação da ZSM-5 devido a formação de coque no interior de seus microporos 

(FU et al. 2005). Esse fenômeno é menos propício de ocorrer com a alumina e por 

essa razão ela é industrialmente mais utilizada na síntese de DME a partir de metanol 

(ROSTAMI et al. 2016). 

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

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

1° Mecanismo: as moléculas de metanol são adsorvidas em dois diferentes sítios: 

sítios ácidos de Lewis e sítios básicos de Brønsted. Inicialmente, ocorre a adsorção 

do H2 formando a espécie H+ na superfície do catalisador. As espécies adsorvidas na 

superfície do catalisador produzem o DME e H2O através da reação de condensação 

(BANDIEIRA et al. 1991). 

2° Mecanismo: uma molécula de metanol é adsorvida sobre a superfície do 

catalisador em um sítio ácido H+. Após a desidratação do metanol, o grupo metóxi 

permanece na superfície reagindo, posteriormente, com outra molécula de metanol. 

Além do DME, também pode ocorrer à formação de subprodutos, tais como 

hidrocarbonetos, através de reações paralelas (KUBELKOVÁ et al. 1990). 

 

2.6.1 Catalisadores usados na produção de dimetil éter proveniente do metanol 

 

Os catalisadores Cu/ZnO suportados em Al2O3 e/ou zeólita são os 

catalisadores bifuncionais mais utilizados para a conversão direta do gás de síntese 

em metanol, DME/hidrocarbonetos, de modo que os sítios ácidos são provenientes da 

Al2O3/zeólita e os sítios metálicos são procedentes do cobre (Cu) (WANG et al. 2010). 
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Sun et al. (2003) estudaram sistemas catalíticos bifuncionais (Cu-ZnO-

ZrO2/HZSM-5). Os autores observaram através das técnicas de DRX e XPS que a 

adição de Zr gerou uma estabilização das espécies Cu+, o que foi fundamental para 

uma alta seletividade a DME e conversão do CO. 

Segundo Wang et al. (2011), o catalisador Cu-Fe apresentou melhor atividade 

catalítica quando comparado com o catalisador de Cu puro, devido a elevada área 

superficial. Além disso, a sinterização (em altas temperaturas) do cobre pode ser 

evitada através da adição de pequenas quantidades de ferro no catalisador, que 

atuam como promotores estruturais. 

 Śliwa et al. (2014) estudaram catalisadores híbridos de Cu/ZnO suportados em 

montmorilonita (K10) e montmorilonitas modificadas com H3PW12O40.23,5H2O (TPA). 

A modificação da argila com TPA proporcionou melhorias na acidez, o que favoreceu 

uma melhor seletividade para o DME em ambos os casos. 

Silva et al. (2016) utilizaram catalisadores de Cu-Zn suportados Nb2O5 

preparados pelos métodos de impregnação e co-precipitação voltados para a 

hidrogenação do CO2 em DME. Os autores observaram que a 50 bar e 270°C os 

catalisadores mostraram seletividade para a síntese de DME.  

 

2.7 APLICAÇÃO DE ZEÓLITAS NA HIDROGENAÇÃO DO CO2 

 

Zeólitas são aluminosilicatos cristalinos hidratados que apresentam estrutura 

tridimensional (KUBŮ; MILLINI; ŽILKOVÁ, 2019). Sua estrutura é composta por 

tetraedros de SiO2 e Al2O3, onde os átomos de oxigênio estão ligados aos tetraedros 

adjacentes da estrutura cristalina (FERRAZ et al. 2014; RAHMAN; LIU; CAI, 2018).  

Uma característica importante das zeólitas são seus sítios ácidos de Brönsted 

(doador de prótons) e de Lewis (receptor de pares de elétrons), que se devem 

principalmente à presença de alumínio na estrutura zeolítica (SANDOVAL-DÍAZ; 

GONZÁLEZ-AMAYA; TRUJILLO, 2015; ELFADLY et al. 2017).  

Os sítios ácidos de Brönsted são associados à presença de cargas negativas dos 

tetraedros de alumínio, que são compensadas por cátions (PAYRA; DUTTA, 2003; 

KUBŮ; MILLINI; ŽILKOVÁ, 2019). Em zeólitas ácidas, as cargas negativas são 
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neutralizadas por prótons (H+), resultando na formação de grupos OH em ponte 

[Al(OH)Si], estando o próton ligado ao átomo de O da rede e este, aos átomos Si e Al 

(CEJKA et al. 2012; RAHMAN; LIU; CAI, 2018). 

A acidez de Lewis está relacionada à capacidade da zeólita de receber pares de 

elétrons, formando ligações coordenadas através de seus orbitais d incompletos com 

moléculas adsorvidas (CEJKA et al. 2012; ELFADLY et al. 2017). Normalmente, os 

sítios de Lewis estão associados com a formação de espécies de alumínio extra rede, 

oriundas de processos de desaluminação, além da presença de átomos de alumínio 

coordenados de forma trigonal em defeitos estruturais da rede da zeólita 

(SANDOVAL-DÍAZ; GONZÁLEZ-AMAYA; TRUJILLO, 2015; LIU et al. 2020a). 

A zeólita ZSM-5, Zeolite Socony Mobil, onde 5 é referente a abertura dos poros 

em angström, apresenta-se em um sistema ortorrômbico, com poros formados por 

anéis de 10 membros divididos em dois sistemas de canais que se cruzam, sendo um 

retilíneo (5,1 x 5,7Å) e outro sinusoidal (5,4 x 5,6Å) (KUBŮ; MILLINI; ŽILKOVÁ, 2019), 

como pode ser visto na Figura 7. 

 

Figura 7 - Representação da estrutura dos canais e  

poros da zeólita ZSM-5. 

 

 
Fonte: Adaptado de Ren et al. (2011). 

 

A zeólita ZSM-22 ainda é pouco estudada quando comparada a outras zeólitas 

como ZSM-5 ou ZSM-12. após intensas pesquisas por novos materiais com alta razão 

Si/Al e estruturas com aberturas de canais maiores que as zeólitas com anéis de 8 

membros, induziram a formação da estrutura topológica Theta-one (TON).  
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A zeólita ZSM-22, rica em silício, é constituída unicamente de canais de 5, 6 e 

10 anéis. Ela apresenta um sistema de canais unidimensionais, não comunicantes 

com diâmetros máximo e mínimo livres de 0,57 e 0,46 nm, respectivamente. Os canais 

formados pelos anéis de 10 membros são menores do que aqueles encontrados nas 

zeólitas ZSM-5, ZSM-11 e ZSM-35 (SOUSA JÚNIOR, 2019). 

Sriakkarin et al. (2018) realizaram um estudo em um reator de leito-fixo para 

aumentar a produção seletiva do metanol por hidrogenação do CO2 sobre um 

catalisador a base de Cu e Fe suportados na zeólita microporosa ZSM-5. Observaram 

o efeito da temperatura de reação (180 a 260°C) e razões molares de CO2/H2 (1:1 a 

1:4). Notaram uma maior conversão de CO2 sobre o catalisador 10Cu-10Fe/ZSM-5 

com relação molar CO2/H2 de 1:3 sob um campo magnético externo. Além disso, a 

produção de álcool foi favorecida por uma reação a menor temperatura. Sob essa 

condição, o rendimento de CH3OH aumentou cerca de 3,9 vezes em comparação com 

a condição sem um campo magnético. 

Sánchez-Contador et al. (2018) investigaram o comportamento cinético na 

desidratação do metanol a DME com várias zeólitas SAPO’s (11 e 18) e HZSM-5 (com 

diferente acidez e vários tratamentos de modificação da acidez). A zeólita SAPO-11 

mostrou um bom desempenho para desidratação de metanol, com rendimento de 

DME acima de 80% e formação insignificante de parafina. Além disso, foi realizada 

uma avaliação de um catalisador bifuncional na síntese de DME em etapa única (com 

CuO–ZnO–ZrO2/SAPO-11, relação massa metálica:ácido de 1:2) e o catalisador 

bifuncional mostrou um comportamento cinético estável com alta seletividade para 

DME (acima de 80%). 

Bonura et al. (2018), analisaram o comportamento catalítico de um catalisador 

híbrido Cu-Zn-Zr/FER na reação de hidrogenação direta de CO2 para DME, 

considerando os efeitos das propriedades estruturais e superficiais induzidas no 

sistema pela ferrierita. Utilizaram uma atividade inicial comparável sob as condições 

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 híbrido contendo ferrierita em maior acidez. 

Amostras “frescas” e “usadas” evidenciaram uma sinterização significativa de metais 

durante a reação, proporcional à relação Si/Al. A perda de área superficial metálica foi 

principalmente relacionada com formação de água. 
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 Catizzone et al. (2018) avaliaram a conversão de metanol em DME e 

hidrocarbonetos com várias zeólitas de diferentes estruturas porosas (ZSM-12, ZSM-

22 e EU-1). Observaram a conversão e as seletividades dos produtos em relação ao 

efeito da temperatura de reação, o tempo de contato e o tempo de campanha. 

Constataram que a ZSM-22 exibe os melhores desempenhos durante a conversão de 

metanol em DME (180 - 240°C) como consequência da seletividade de forma 

particular que inibe a formação e desativação do coque. Quando a formação de 

hidrocarbonetos é desejada (temperatura até 320°C), ZSM-12 mostra a mais alta 

atividade em termos de rendimento de olefinas leves com a maior razão C3/C2. Dang 

et al. (2018) apresentaram uma série de catalisadores bifuncionais contendo 

compostos óxidos de índio-zircônio com diferentes razões atômicas In:Zr, e a zeólita 

SAPO-34, alcançando uma seletividade para C2= - C4= elevada (65 – 80% e para C2 

– C4 de 96%), com apenas cerca de 2,5% de metano entre os HC produzidos em uma 

conversão de CO2 entre 15-27%. Já a seletividade a CO através da reação reversa 

de deslocamento gás-água foi inferior a 70%. 

 

2.8 USO DO MOLIBIDÊNIO NAS REAÇÕES DE HIDROGENAÇÃO DO CO2 

 

Chen et al. (2016) investigaram uma série de catalisadores M/Mo2C (M= Cu, 

Pd, Co e Fe) que foram sintetizados e avaliados quanto à hidrogenação de CO2 entre 

135 - 200°C, em solvente líquido de 1,4-dioxano. O Mo2C serviu como suporte e co-

catalisador de hidrogenação do CO2. O metanol foi o principal produto a 135°C, 

enquanto que hidrocarbonetos foram produzidos a 200°C. Também constataram que 

a adição de Cu e Pd na alta área de superfície do Mo2C aumentou a produção de 

CH3OH, enquanto que Co e Fe aumentaram a produção de hidrocarbonetos C2+. E 

sugeriram que o CO2 era a principal fonte de CH3OH enquanto o CO era o 

intermediário a hidrocarbonetos durante a hidrogenação de CO2. 

Owen et al. (2016) avaliaram um catalisador tri-metálico (Co-Na-Mo) na 

hidrogenação direta de CO2 em hidrocarbonetos (HC), demonstrando que a área 

superficial do suporte e a interação metal-suporte teve um papel chave na 

determinação do tamanho do cristalito de cobalto e, consequentemente, na atividade 

do sistema. Os autores também verificaram que aumentando o tamanho das 

partículas de cobalto para aproximadamente 15 nm (suportadas em SiO2 e ZSM-5) a 
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conversão de CO2 cresceu, assim como, obtiveram elevadas seletividades a HC. 

Entretanto, o aumento do tamanho de partícula de cobalto entre 25-30 nm, teve um 

efeito prejudicial na conversão global de CO2 com razão molar de HC:CO inferiores a 

1, no entanto, a alcançaram uma menor seletividade a metano e maior formação de 

HC insaturados. 

 Liu et al. (2017) avaliaram uma série de catalisadores de sulfeto (Mo-Co-K) 

preparados por co-precipitação, e seus desempenhos catalíticos na hidrogenação de 

CO2 para álcoois C2+ e outros produtos. Os catalisadores com relação molar de K/Mo 

entre 0,3 - 1,2 e razão molar de Co/Mo de 1,0 apresentaram conversões de CO2 

relativamente altas e seletividades elevadas para álcoois totais e álcoois C2+ sob 

condições reacionais (320°C, 12 MPa e 30 mL.g-1h-1). Obtiveram uma conversão total 

de CO2 e uma conversão livre de CO (28,8% e 12,6%), respectivamente, sobre 

(Mo1,0Co1,0K0,8 sulfeto), e as seletividades correspondentes a álcoois e álcoois C2+ 

(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 carbonização à temperatura 

programada do líquido iónico numa atmosfera N2/H2. O carboneto de molibdênio 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 

hidrogenação de CO2, obtiveram cerca de 90 % de seletividade a metanol e 0,405 g 

de MeOH/gcat/h. A conversão de CO2 foi de mais de 16% foi em condições ótimas de 

reação. Também verificaram uma elevada resistência a desativação catalítica, com o 

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

 

 

 

 

2.9 TERMODINÂMICA, MECANISMO E CINÉTICA DA HIDROGENAÇÃO DO CO2 

 

Diante da evolução tecnológica, a reação de hidrogenação do CO2 permite 

obter uma variedade de produtos com finalidades energéticas. A Tabela 3 apresenta 
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os cálculos termodinâmicos de uma série de reações envolvendo o CO2 (XIAODING; 

MOULIJN, 1996).  

Muitas das reações investigadas resultaram como exotérmicas, tornando-se 

interessantes devido a estabilidade do CO2, entretanto, poucas possuem 𝛥G < 0. Ao 

analisar estes resultados, observa-se que a maioria são reações de hidrogenação, 

com produtos que apresentam ligações C-O. A formação de água também contribui 

para 𝛥G favoráveis. 

Segundo Liu et al. (2003), o rendimento de metanol aumenta para temperaturas 

acima de 220ºC e diminui em temperaturas acima de 300ºC. Em relação à pressão, 

atualmente a síntese ocorre em altas pressões (50 a 100 bar - patente da BASF) e 

diversos estudos estão sendo desenvolvidos para diminuir a pressão de operação, 

devido ao alto custo operacional.  

 

Tabela 3 - Variação de entalpia e energia livre de Gibbs para reações envolvendo o CO2. 

Reações 𝛥H° (KJ/mol) 𝛥G° (KJ/mol) 

CO2(g) + H2(g) → HCOOH(l) -31 +34,3 

CO2(g) + 2H2(g) → HCHO(g) + H2O(l) -11,7 +46,6 

CO2(g) + 3H2(g)→ CH3OH(l) + H2O(l) -137,8 -10,7 

CO2(g) + 4H2(g)→ CH4(g) + 2H2O(l) -259,9 -132,4 

2CO2(g) + H2(g) → (COOH)2(l) -39,3 +85,3 

2CO2(g) + 6H2(g) → CH3OCH3(g) + 3H2O(l) -264,9 -38,0 

CO2(g) + H2(g) + CH3OH(l)→ HCOOCH3(l) + H2O(l) -31,8 +25,8 

CO2(g) + H2(g) + CH3OH(l)→ CH3COOH (l) + H2O(l) -135,4 -63,6 

CO2(g) + 3H2(g) + CH3OH(l)→ C2H5OH(l) + 2H2O(l) -221,6 -88,9 

CO2(g) + H2(g) + NH3(g) → HCONH2(l) + H2O(l) -103,0 +7,2 

CO2(g) + CH4(g) → CH3COOH(l) -13,3 +58,1 

CO2(g) + CH4(g) + H2(g) → CH3CHO(l) + H2O(l) -14,6 +74,4 

CO2(g) + CH4(g) + 2H2(g) → (CH3)2CO(l) + H2O(l) -70,5 +51,2 

CO2(g) + C2H2(g) + H2(g) → CH2=CHCOOH(l) -223,6 -115,0 

CO2(g) + C2H4(g) → CH2+CHCOOH(l) -49,1 +26,2 

CO2(g) + C2H4(g) + H2(g) → C2H5COOH(l) -166,6 -56,6 

CO2(g) + C2H4(g) + 2H2(g) → C2H5COOH(l) + H2O(l) -171,1 -44,4 

CO2(g) + C6H6(l) → C6H5COOH(l) -21,6 +30,5 

CO2(g) + C6H5OH(l) → m-C6H4(OH)COOH(l) -6,6 +46,9 

CO2(g) + CH2=CH2(g) → CH2CH2O(l) + CO(g) +152,9 +177,3 

CO2(g) + C(s) → 2CO(g) +172,6 +119,9 

3CO2(g) + CH4(g) → 4CO (g) + 2H2O(l) +235,1 +209,2 
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CO2(g) + CH4(g) → 2CO(g) + 2H2(g) +247,5 +170,8 

CO2(g) + 2CH4(g) → C2H6(g) + CO(g) + H2O(l) +58,8 +88,0 

2CO2(g) + 2CH4(g) → C2H4(g) + 2CO(g) + 2H2O(l) +189,7 +208,3 

Fonte: Xiadong; Moulijn (1996). 

 

Alguns estudos já foram relatados em pressões mais baixas (20 bar) (CHEN et 

al. 1999; JINGFA et al. 1996; KILO, 1997; LIU et al. 2003), porém ainda não foi 

encontrada uma elevada seletividade para o metanol. A velocidade espacial é outra 

variável importante. O seu aumento provoca uma diminuição na taxa de conversão 

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

A Figura 8 ilustra o equilíbrio de conversão para os processos de produção de 

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

 

Figura 8 - Equilíbrio de conversão para os processos de produção de metanol                   

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

 

Fonte: Mello (2017). 

Melo, (2017) realizou uma simulação termodinâmica, utilizando o software 

CHEMCAD 6.0 (Chemstations Inc), considerando as principais reações envolvidas na 

hidrogenação de CO2 a metanol. O autor obteve valores de equilíbrio das frações 

molares para CO2, CH3OH, CO, H2 e H2O, para uma reação com razão molar de 3:1 

entre H2/CO2 do gás reagente. A partir das composições molares de equilíbrio, 
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calculou as conversões de CO2 e as seletividades e rendimentos de metanol e CO (% 

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

Em relação ao mecanismo para a síntese do metanol, a Figura 10 apresenta 

os possíveis intermediários das hidrogenações do CO/CO2 para a síntese do metanol 

sobre catalisadores de cobre. O lado esquerdo do diagrama apresenta os principais 

passos para a hidrogenação do CO2 via formiato e do lado direito, a hidrogenação CO 

via formilo. Uma terceira opção para a síntese do metanol ocorre através da reação 

de deslocamento da água (reversa). As reações são mostradas nos passos A e B via 

carboxila (YANG et al. 2013). 

 

Figura 9 – Conversões de equilíbrio de CO2 (XCO2), seletividades e rendimentos  

a metanol e CO a diferentes temperaturas e pressões (H2/CO2 = 3). 

 

Fonte: Mello (2017) 
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Figura 10 - Mecanismo para a síntese do metanol na hidrogenação do CO/CO2. 

 
Fonte: Apadptado de Yang et al. (2013). 

 

A cinética de uma reação é um fator importante para entender a velocidade que 

o reagente é consumido e a rapidez com que os produtos são formados. O estudo da 

cinética é um trabalho complexo, que pode ser simplificado através da obtenção da 

energia de ativação aparente. Esta, pode ser calculada através da equação Arrhenius. 

A plotagem da equação 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 ativação aparente (Eap). Esse resultado ajuda no 

entendimento de como uma reação se comporta, principalmente quando há 

mecanismos que possuem reações paralelas e sequencias em competição, como o 

ocorre na hidrogenação catalítica do CO2 para produção do metanol. 
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Na literatura encontramos alguns valores de energia de ativação aparente. 

Alharbi et al. (2015) encontraram valores para a desidratação do metanol com HZSM-

5 (0,20 g de catalisador, 3,83 kPa de pressão parcial de metanol, fluxo volumétrico do 

gás de N2 de 20 mL.min-1, faixa de temperatura entre 110 e 140°C. Eap= 95 kJ.mol-1). 

Yang et al. (2020) buscaram uma compreensão melhor da função do 

molibdênio (Mo) no catalisador Cu/SiO2 para hidrogenação de carbonato de etileno 

em metanol, empregando gráficos de Arrhenius para analisar as barreiras de energia 

de ativação aparente (Ea) de Cu/SiO2 e 0,5Mo-Cu/SiO2. Os autores obtiveram uma Ea 

de 153,7 kJ.mol-1 para o catalisador de Cu/SiO2, enquanto que para o catalisador 

0,5Mo-Cu/SiO2 a Eap foi de 115,8 kJ.mol-1, sugerindo que uma dopagem de metal (Mo) 

pode reduzir consideravelmente a Eap e aumentar a eficiência catalítica. 

Outro trabalho encontrado na literatura, que determina a energia de ativação 

aparente na hidrogenação de CO2 é relatado por Mutschler et al. (2018). Eles 

verificaram que as energias de ativação observadas em Co, Ni e Ru/Al2O3 foram de 

77 kJ.mol-1 para o cobalto (Co), 74 kJ.mol-1 para o níquel (Ni) e 73 kJ.mol-1 para o 

rutênio (Ru), suportados em alumina (Al2O3). Com 50 kJ.mol-1 para o catalisador a 

base de ferro (Fe), apresentando a energia de ativação aparente mais baixa. E citam 

que a literatura não apresenta dados suficientes para comparações.  

Li et al. (2019) obtiveram energias de ativação aparente através da plotagem 

de Arrhenius para a formação de metanol e monóxido de carbono. Eles relataram que 

as energias de ativação aparentes para a formação do metanol foram de 54,8; 40,5 e 

51,6 kJ.mol-1 para Cu/Al2O3, Cu/AlCeO e Cu/CeO2, respectivamente. Para a formação 

de monóxido (CO), a energia de ativação aparente foi de 82,0; 78,0 e 114,0 kJ.mol-1 

para Cu/Al2O3, Cu/AlCeO e Cu/CeO2, respectivamente. 

Bonura et al. (2017) investigaram catalisadores comerciais a base de Cu, 

promovidos por Zn, híbridos com ferrierita e suportados por vários óxidos. Com os 

catalisadores obtendo várias reatividades. Em particular, nas amostras CZ-ZrO2-FER, 

CZ- Al2O3-FER e CZ-Ga2O3-FER valores de energia de ativação próximos a 40 

kJ.mol−1 foram observados, enquanto nos sistemas catalíticos CZ-CeO2-FER e CZ- 

La2O3-FER os valores de energia de ativação foram próximos a 50 kJ.mol−1. 

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

energia de ativação requerida para a síntese de metanol foi reduzida com a adição de 
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uma pequena quantidade de Pd.  Reduziram de 59 kJ.mol-1 com um catalisador de 

Cu-ZnO, para 31 kJ.mol-1 com um catalisador de Pd(1%)-Cu-ZnO. 

Wang et al. (2020) estudaram o efeito da temperatura de calcinação para em 

um catalisador cobre-cério-zircônio. Obtiveram uma variação de energia de ativação 

entre 28,5 e 42,3 kJ.mol-1. Com a menor energia sendo para o catalisador calcinado 

a 450°C. 
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3 MATERIAIS E MÉTODOS  

 

Neste capítulo são apresentadas as informações específicas dos materiais 

utilizados, assim como, a metodologia experimental utilizada na síntese e 

caracterização dos catalisadores. Também estão as informações sobre os 

procedimentos experimentais realizados na avaliação catalítica, ou seja, os 

equipamentos e condições operacionais utilizadas nas reações de hidrogenação 

catalítica do CO2. 

 

3.1 SUPORTES CATALÍTICOS (ZEÓLITAS)  

 

Foram utilizadas duas zeólitas diferentes como suporte catalítico (HZSM-5 e 

HZSM-22). A zeólita comercial ZSM-5 (SAR= 24) foi adquirida da Sentex Industrial 

Ltda e suas especificações encontram-se dispostas na Tabela 4. A zeólita ZSM-22 

(SAR= 90) foi fornecida pelo Laboratório de Síntese de Catalisadores (UFAL), cuja 

síntese foi realizada segundo a metodologia de Sousa Júnior et al. (2017). 

 
Tabela 4 – Especificações da zeólita 

comercial ZSM-5. 

Especificações ZSM-5 

SAR 23,81 

Al2O3 6,60 

SiO2 92,60 

Na2O 0,05 

Cristalinidade 100% 

Fonte: O Autor (2021). 

 

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

 

Para a obtenção da HZSM-5 (SAR= 24), a zeólita amoniacal (NH4-ZSM-5) foi 

seca em estufa a 110ºC por 12 horas e, em seguida, submetida a aquecimento em 

uma mufla, na presença de ar, a 550°C por 6 horas, sob taxa de aquecimento de 

5°C.min-1. 
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Para obtenção da ZSM-22 em sua forma ácida (HZSM-22), fez-se o 

procedimento de troca iônica, seguido de tratamento térmico. A troca iônica sucedeu-

se através da substituição de cátions de sódio (Na+) por cátions de amônio (NH4
+), 

utilizando nitrato de amônio (NH4NO3, Sigma-Aldrich, 99%).  

Para tal procedimento, a cada 1g de material (ZSM-22) adicionou-se 100 mL 

de solução de NH4NO3 (0,1 mol.L-1) e mantidos em contato sob agitação de 200 rpm 

por 2 horas à temperatura de 80°C e filtração, com repetição por 3 vezes usando 

solução nova . Após a troca-iônica, os sólidos foram centrifugados e lavados com água 

deionizada para remoção dos íons de Na+ trocados e os íons de NO3
-, e secos em 

estufa a120°C por 12 h. Posteriormente, o sólido foi tratado termicamente utilizando-

se uma rampa de aquecimento de 5°C.min-1 até 550°C, nessa temperatura sendo 

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

 

3.2 PREPARAÇÃO DOS CATALISADORES  

 

Foram preparados um total de quatro (4) catalisadores a partir dos suportes 

zeolíticos: 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 catalíticos que serão utilizados nas reações de hidrogenação do CO2. 

Catalisadores 
Relação mássica 

Cu/Mo 
Relação molar 

Cu/Mo 
SAR Codificação 

30%Cu-5%Mo/HZSM-5 6,0 9,0 24 Cu5Mo-HZ5 

30%Cu-10%Mo/HZSM-5 3,0 4,5 24 Cu10Mo-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 Cu10Mo-HZ22 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Os metais foram co-impregnados nas zeólitas através da técnica de umidade 

incipiente. Os sais precursores formaram uma solução aquosa de nitrato de cobre 

pentahidratado [CU(N2O6)2.5H2O] (MERCK, 99,9%) e heptamolibdato de amônio 

tetrahidratado [(NH4)6Mo7O24.4H2O] (MERCK, 99,9%). Os sais foram solubilizados 

com água deionizada cujo volume total utilizado para impregnação foi determinado 
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pelo produto da massa com o volume de poro considerado (0,9 mL.g-1) de cada 

suporte a ser utilizado.  

As quantidades de cada sal precursor, referente a porcentagem final do cobre 

e molibdênio metálicos no catalisador, foram obtidas através de cálculos 

gravimétricos. Preparou-se cerca de 3g de cada catalisador, resultado nas 

quantidades dos sais utilizados: 3,63g (30%) de nitrato cobre pentahidratado 

[CU(N2O6)2.5H2O]; 0,37g (5%) e 0,74g (10%) de heptamolibdato de amônio 

tetrahidratado [(NH4)6Mo7O24.4H2O]. A calcinação (550 °C; 12 h). A metodologia de 

co-impregnação a umidade incipiente seguiu o esquema da Figura 11. 

 
Figura 11 – Fluxograma da impregnação dos metais (Cu e Mo) nos suportes. 

 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

3.2.1 Catalisador comercial 

 

 Utilizou-se um catalisador comercial nas mesmas condições operacionais 

investigadas, buscando uma comparação mais realista possível entre os materiais.  

Na análise, espectrofotometria de absorção atômica, conduzidas em um Atomic 

Absorption Spectrophotometer (Shimadzu AA-6300), foram determinados apenas os 

teores de cobre e zinco, resultando na porcentagem em massa de 47,2% e 10,2%, 

respectivamente. As informações técnicas encontram-se listadas na Tabela 6 

(SALES, 2013). 

 

Solução  
(Cu e 

Mo) 

[(NH
4
)

6
Mo

7
O

24
.4H

2
O

] (MERCK, 99,9%) 

 CU(N2O6)2.5H2O 
(MERCK, 99,9%) 

HZSM-5 (SAR:24) 

Zeólitas  

HZSM-22 (SAR:90) 

Cu5Mo-22 

Cu10Mo-22 

Cu5Mo-5 

Cu10Mo-5 

Zeólitas + 
Sais 

Catalisadores bifuncionais 

Calcinação 
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Tabela 6 – Características texturais do 

catalisador comercial. 

KATALCOJM 51-8 Especificação 

Ap (m²/g) 215,11 

Vporo (cm³/g) 0,38 

Vμporo (cm³/g) 0,17 

dporo (Å) 72,11 

Fonte: Sales (2013). 

 

3.3 CARACTERIZAÇÃO DOS CATALISADORES  

 

 Nesse trabalho, os catalisadores sintetizados foram caracterizados através das 

técnicas: difração de raios-X (DRX), análise textural (BET, BJH e t-plot), temperatura 

programada de redução (TPR), dessorção à temperatura programada de amônia 

(DTP-NH3) e análise termogravimétrica (TGA). 

 

3.3.1 Difração de raios-X (DRX) 

 

A difração de raios-X é uma técnica que investiga as fases cristalinas dos 

sólidos. A mesma consiste na incidência de um feixe de raios-X através da amostra a 

ser investigada, difratando-a em várias direções em função da simetria do 

agrupamento de átomos. Utilizando-se a Lei de Bragg, através do padrão de 

intensidade, pode-se interpretar a localização dos átomos no cristal (Figura 12). 

 

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

 

Fonte: Burton et al. (2009). 
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A difração de raios-X representa uma das principais técnicas de caracterização 

microestrutural de zeólitas cristalinas (LI et al, 2006). Essa técnica se baseia nos 

resultados das interferências construtivas e destrutivas dos raios-X espalhados ao 

longo de sólido cristalino, cujo intuito é a obtenção de informações a respeito da 

estrutura cristalina do material de interesse (SKOOG; HOLLER; CROUCH, 2009).  

O tamanho dos cristalitos de um sólido pode ser determinado através da 

expressão de Scherrer (Equação 1), que relaciona o alargamento das linhas de 

difração com a espessura da partícula (BURTON et al. 2009). Nessa equação, L 

representa a dimensão média dos cristalitos, β1/2 a largura a meia altura do pico, λ o 

comprimento de onda do raio-X e K a constante que apresenta dependência com a 

forma dos cristalitos. 

𝐿 =
𝐾𝜆

𝛽1
2⁄
𝐶𝑜𝑠𝜃

                                                                                                                 (1) 

Os catalisadores desse trabalho foram submetidos a técnica de difração de 

raios-X em um equipamento da marca Bruker, modelo D8 Advanced. Foram utilizados 

nas análises: método de pó, radiações de Cu-Kα (λ=1,5406 Å), filtro de níquel, 

voltagem de 30 kV e corrente do tubo de 30 mA. Os ensaios foram realizados com 

uma varredura angular 2θ de 5º a 50º, passo angular de 0,02º e tempo de passo igual 

a 1 s. 

 A identificação dos picos contidos nos difratogramas foi realizada de modo 

qualitativo por comparação dos espectros de difração de raios-X dos suportes com 

padrões do International Centre for Diffraction Data (ICDD). 

 

3.3.2 Análise textural  

 

O fenômeno de adsorção é a base da medição das propriedades superficiais 

de materiais, como área superficial, volume e distribuição de poros (TEIXEIRA, 

COUTINHO; GOMES, 2001). Em um catalisador, a área de sua superfície determina 

a acessibilidade dos reagentes aos sítios ativos. Assim, quanto maior a superfície 

catalítica disponível para os reagentes, maior a quantidade de sítios ativos e, 

consequentemente, maior será a conversão dos produtos, caso fenômenos difusivos 

não estejam envolvidos (SONWANE; LUDOVICE, 2005). 
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Segundo Silva, Rodrigues e Nono (2008), isotermas de adsorção apresentam 

uma relação entre a quantidade molar de gás (n) adsorvido ou dessorvido por um 

sólido, a temperatura constante, em função da pressão do gás. A quantidade de gás 

adsorvido é dada em função de seu volume (Va) em condições padrões (T: 0ºC e P: 

760 torr), enquanto que a pressão é expressa em termos de pressão relativa (P/P0). 

A expressão de Brunauer, Emmett e Teller (Equação 2) é utilizada para 

adsorção de gases em multicamadas na superfície de sólidos (SKANLNY; BODOR; 

BRUNAUER, 1971). 

𝑃

𝑉(𝑃0−𝑃)
=

1

𝐶𝑉𝑚
+ [

(𝐶−1)

𝐶𝑉𝑚
] .

𝑃

𝑃0
                                                                                    (2) 

onde: V é volume de gás adsorvido (normalmente N2) à pressão parcial P/P0; Vm é 

volume de N2 para cobrir o adsorvato com uma monocamada; P0 é a pressão de 

saturação do N2 líquido e C é uma constante na qual haja a energia de condensação. 

Os catalisadores foram submetidos à análise de adsorção e dessorção de N2 

para medição das seguintes propriedades superficiais: área específica, volume de 

microporos e mesoporos e distribuição do diâmetro de poros.  

As isotermas de adsorção e dessorção de N2 foram obtidas em um 

equipamento Quantachrome modelo NOVA-2000. Os catalisadores foram pré-

tratados a 300ºC, sob vácuo por 3 horas, com o intuito de remover impurezas 

presentes nos poros. As isotermas a 77 K foram obtidas na faixa de pressão parcial 

(P/P0) de 0,01 a 0,99.  

A área específica dos catalisadores foi determinada pelo método BET 

(Brunauer, Emmet e Teller). O volume e a área de micro e mesoporos foram 

calculados pelo método t-plot e as-plot, respectivamente. A distribuição do diâmetro 

de poros foi determinada a partir das isotermas de adsorção e dessorção de N2, pelo 

método BJH. 
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3.3.3 Redução à temperatura programada  

 

 A técnica de redução à temperatura programada (RTP) foi proposta por 

Robertson et al. (1975). Ela consiste na redução das espécies redutíveis de uma 

amostra, passando-se uma corrente de gás que contém uma pequena quantidade 

conhecida de hidrogênio gasoso. A temperatura do meio é aumentada 

progressivamente à velocidade constante. Na saída do sistema, encontra-se um 

detector de condutividade térmica (TCD), que mede o consumo de hidrogênio durante 

o experimento, registrando uma diminuição da quantidade de hidrogênio na saída, 

registrando um pico através do sinal obtido. 

 As análises de RTP foram utilizadas para se determinar as melhores condições 

experimentais para redução dos catalisadores em pó produzidos, verificando o efeito 

da adição do promotor (MoO3). A mistura gasosa utilizada foi ar contendo 1,55% de 

H2, partindo-se da temperatura ambiente até 800°C com taxa de aquecimento de 

10°C.min-1. As amostras foram analisadas no equipamento de medida de TPR/TPD e 

quimissorção por pulso modelo SAMP3 da Termolab Equipamentos Ltda. localizado 

na Universidade Federal de Alagoas. 

 

3.3.4 Análise termogravimétrica  

 

A análise termogravimétrica (TGA) baseia-se no estudo da variação da massa 

de uma amostra em função do tempo e/ou da temperatura, com o objetivo de obter 

informações relevantes sobre a sua estabilidade térmica, a partir de ensaios que são 

realizados com o auxílio de uma termobalança, em atmosfera inerte ou oxidante 

(JESKE; SCHIRP; CORNELIUS, 2012). 

 

3.3.5 Dessorção à temperatura programada de amônia  

  

A fim de verificar a força dos sítios ácidos nos catalisadores, utilizou-se a 

técnica de dessorção à temperatura programada de amônia (DTP-NH3), que permite 

a obtenção de resultados satisfatórios através de análises simples e reprodutíveis.  
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Na caracterização por DTP-NH3, 200 mg de catalisador foi submetido a uma 

redução a temperatura programada, através do procedimento descrito na subseção 

(3.3.3), com temperatura máxima de 500°C. Após a redução do metal presente no 

catalisador, inicia-se o procedimento para a adsorção de NH3. No equipamento 

também estão disponíveis duas fontes de gás, sendo uma de gás inerte, o N2, e a 

outra de adsorvato (a amônia), diluído em gás nitrogênio (5% NH3/N2).  

O catalisador na forma ativa (reduzida) foi analisado por DTP-NH3. Para isso 

foi iniciado um fluxo de gás nitrogênio 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 gás amônia 

diluída, com uma vazão 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 o material que não 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-NH3. 

 

3.4 AVALIAÇÃO CATALÍTICA 

 

Nas próximas subseções é apresentada uma breve descrição dos 

equipamentos utilizados para a realização da avaliação catalítica do CO2. 

 

3.4.1 Equipamentos utilizados  

 

 Os testes catalíticos foram realizados em uma unidade reativa automatizada 

PID (Process Integral Development) MICROACTIVITY-effi da Eng&Tech, conectada 

a um cromatógrafo 7890ª da Agilent, com detectores FID (Flame Ionization Detector) 

e TCD (Thermal Conductivity Detector), conforme Figuras 13 e 14. 
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Figura 13 - Unidade PID MICROACTIVITY-effi, conectada ao cromatógrafo. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

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

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Para análise da conversão do dióxido de carbono e dos produtos formados na 

reação de hidrogenação catalítica, realizada na unidade MICROACTIVITY-effi da 

Eng&Tech, utilizou-se um cromatógrafo a gás. O mesmo é composto por um conjunto 

de válvulas e colunas, representadas no esquema da Figura 15.  
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Figura 15 - Esquema de válvulas e colunas do cromatógrafo a gás. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

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

designações:  

Coluna 1 – HP-PLOT/Q (comprimento: 15m; diâmetro: 0,53 mm; filmes: 40 µm; limite 

de temperatura: 60 - 270°C). Esta coluna está ligada diretamente ao FID (Flame 

detector Ionization – detector de ionização de chamas). Esta coluna é responsável por 

separar o metanol e o dimetil-éter. 

Coluna 2 – Não utilizada (By pass). 

Coluna 3 – HP-PLOT/Q (comprimento: 15m; diâmetro: 0,53 mm; filmes: 40 µm; limite 

de temperatura: 60 - 270°C). Esta coluna está ligada a uma válvula 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 responsável pela separação dos gases permanentes (N2, O2, H2, CH4, CO, 

CO2). 

Coluna 4 – HP-MOLESIEVE (comprimento: 30m; diâmetro: 0,53 mm; filmes: 25 µm; 

limite de temperatura: 60 - 300°C). - É uma coluna do tipo Peneira Molecular que tem 

como objetivo a separação de CO, CO2, H2, N2 e hidrocarbonetos leves. Esta coluna 

está ligada diretamente ao TCD (Thermal Conductivity Detector – detector de 

condutividade térmica).  

As corridas cromatográficas ocorreram nas seguintes condições: 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 análise foi de 25 min. Foi utilizado He como gás de arraste, injeção com razão 
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de split de 20:1 e pressão constante na coluna, controlada em 2,54 psi. O injetor e a 

válvula foram mantidos a 200°C, e os detectores aquecidos a 250°C. Para obtenção 

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

O FID funciona na detecção de íons formados durante a combustão de 

compostos orgânicos através de uma chama de hidrogênio. O resultado da combustão 

apresenta sinal que é proporcional à concentração das espécies orgânicas na corrente 

gasosa. Detectores do tipo FID não são capazes de detectar compostos inorgânicos 

não combustíveis, além de alguns compostos altamente oxigenados ou 

funcionalizados, pois produzem sinal mais fraco que seu hidrocarboneto equivalente. 

A chama do FID não consegue quebrar a ligação C-O. Por isso, CO e CO2 não são 

detectados por este método, a não 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 

relação com um gás de referência, no caso deste trabalho foi o He, e com a 

identificação de mudanças na condutividade da corrente gasosa é capaz de 

quantificar CO, CO2, N2 e, com menos intensidade, metanol, DME e outros 

componentes. Essa variação gera um sinal que é proporcional à concentração das 

espécies presentes na corrente gasosa.  

 

3.4.2 Procedimento experimental 

 

O teste catalítico da hidrogenação do CO2 foi realizado em reator tubular de 

aço inoxidável SS316 (leito-fixo). O diâmetro interno do reator foi de 9,1 mm e um 

comprimento total de 304,8 mm. Para a montagem do leito catalítico, primeiro foi 

adicionada uma camada de lã 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 silício (SiC) e catalisador (2:1) foi adicionada, e 

uma nova camada de lã de quartzo foi sobreposta ao leito, evitando a sua 

compactação.  

O SiC atua tanto na dispersão do calor produzido na etapa de redução “in situ” 

e na reação (exotérmica), quanto na distribuição de massa do fluxo gasoso, evitando 

caminhos preferenciais.  
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Em cada reação foram utilizados aproximadamente 500 mg de catalisador. A 

mistura reacional tinha relação molar de 3:1 (H2:CO2). Utilizou-se N2 como padrão 

para cálculos de conversão e seletividades, através da metodologia apresentada por 

Han et al. (2019). As reações de hidrogenação de CO2 foram realizadas variando-se 

as condições operacionais: temperatura, pressão e velocidade espacial (weight-

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

 

Tabela 7 – Valores dos parâmetros reacionais no processo de hidrogenação do CO2. 

Catalisador Temperaturas (°C) Pressão (Bar) WGHS (h-1) 

Cu5Mo-HZ5 220; 240; 260 30 0,4 

Cu10Mo-HZ5 220; 240; 260 30 0,4 

Cu5Mo-HZ22 220; 240; 260 30; 25; 20 0,3; 0,4; 0,5 

Cu10Mo-HZ22 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/N2 a 

50% com uma vazão volumétrica 60 mL.min-1. A redução iniciou a 30°C e com 

aquecimento a 2°C/min até 350°C, permanecendo nesta temperatura durante 5 h. A 

redução ou ativação do catalisador deve ser cuidadosamente controlada para 

preservar o tamanho dos agregados de Cu. Os benefícios de uma redução apropriada 

estão relacionados a uma menor produção de subprodutos, maior atividade (próximo 

ao equilíbrio termodinâmico) e maior vida útil do catalisador (CHENG; KUNG, 1994). 

Após a etapa de redução (pré-reação) o reator foi resfriado para 200°C e 

pressurizado até a pressão de operação (20, 25 ou 30 bar), com auxílio de argônio 

(Ar). As reações de hidrogenação do CO2 foram iniciadas com a alimentação da 

unidade com a velocidade espacial investigada (0,3, 0,4 ou 0,5 h-1) e aquecimento até 

a primeira temperatura de reação (220°C). Em cada reação ocorreu a variação da 

temperatura, mantendo-se a pressão e velocidade espacial constantes. Seguiu-se o 

caminho da variação de temperatura de: 220°C  240°C  260°C  220°C. Cada 

conjunto de condição operacional (T, P, Ve) permaneceu por aproximadamente 6h, 

tempo suficiente para atingir o estado estacionário. Cada combinação de condições 

operacionais (P e Ve = constantes; T= variável) durou cerca de 24h.  
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A desativação do catalisador foi verificada através da comparação dos 

resultados obtidos no início da reação a 220 °C e no final da reação, nos mesmos 

220°C. Como os resultados foram semelhantes, constata-se que a desativação, 

durante toda a reação, foi irrelevante. 
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4 RESULTADOS E DISCUSSÃO  

 

Nesta seção serão apresentados os resultados obtidos nesse trabalho. 

 

4.1 CARACTERIZAÇÃO DOS CATALISADORES 

 

Nesta subseção serão apresentados os resultados das caracterizações dos 

catalizadores utilizados nesse trabalho. 

 

4.1.1 Determinação da estabilidade térmica via análise termogravimétrica  

 

A análise termogravimétrica foi realizada com intuito de estudar a estabilidade 

térmica dos catalisadores durante o processo de calcinação da estrutura catalítica e 

da reação de hidrogenação de dióxido 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 nitrogênio, estão 

ilustradas na Figura 16. 

 

Figura 16 - Curvas termogravimétricas dos suportes e catalisadores, obtidas sob 

taxa de aquecimento de 10°C/min em atmosfera de nitrogênio. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Como pode ser observado na Figura 16, a análise termogravimétrica foi 

realizada até 700°C, temperatura superior a utilizada durante o processo de 
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calcinação dos precursores catalíticos (650°C) e da reação de hidrogenação do CO2 

(300°C).  

Constata-se que houve uma perda de massa máxima de 5%, nos catalisadores 

suportados em HZSM-5 e uma perda de massa máxima de 3% nos catalisadores 

suportados em HZSM-22, numa faixa de temperatura menor que 150°C. Esta perda 

de massa é referente a evaporação de água na superfície e nos retículos cristalinos 

da estrutura (FRÉTY et al. 2014). Diante disto, considerou-se uma diferença entre os 

catalisadores, independente do suporte utilizado, desprezível. Assim, confirmando 

uma elevada estabilidade térmica dos catalisadores utilizados para este trabalho. 

 

4.1.2 Redução à temperatura programada com hidrogênio 

 

Esta seção apresenta os perfis obtidos experimentalmente da redução à 

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 redução 

das espécies, em forma de óxidos, contidas nos catalisadores. Portanto, o 

conhecimento da RTP indica a temperatura com a maior formação de espécies 

metálicas de cobre (Cu), no caso deste trabalho, tornando-se fundamental para a 

distribuição dos produtos e atividade da hidrogenação do CO2. 

Os perfis foram obtidos através do consumo de gás hidrogênio (H2), iniciando 

à temperatura ambiente até 800°C, com o aumento da temperatura a uma taxa 

constante de 10°C.min-1, quantificado por um detector de condutividade térmica 

(TCD), conforme Figura 17. Os perfis de RTP-H2 separados pelo tipo de zeólita 

utilizada como suporte. 

Os perfis de RTP-H2 dos suportes (HZSM-5 e HZSM-22) não apresentaram 

nenhum pico, portanto não há consumo de hidrogênio, consequentemente não ocorre 

redução das zeólitas na faixa de temperatura experimentada (100 a 800°C).  

Já os perfis de RTP-H2 dos catalisadores, apresentaram 3 picos de consumo 

de H2 muito próximos, que em alguns casos se encontram sobrepostos, 

caracterizando redução dos óxidos metálicos. 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-H2 dos suportes e catalisadores utilizados neste trabalho. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Segundo Dos Santos (2016) e Renuka (2014), o ombro observado próximo a 

temperatura de 300 °C é atribuído a redução das espécies isoladas de Cu2+ a Cu1+ e 

para Cu0. O segundo ombro que aparece em alguns perfis pode ser atribuído a 

decomposição de um pico sobreposto, formando assim dois picos, com o primeiro de 

baixa temperatura e o segundo de alta temperatura, que pode ser atribuídos a redução 

da fase de CuO com diferentes tamanhos (WANG et al. 2019; SHEN et al. 2014). Pois, 

quanto maior é a dispersão, menores são as partículas de cobre e mais facilmente 

acontece a redução. Assim, temperaturas de redução mais elevadas serão 

encontradas para partículas de CuO maiores (GUO et al. 2011; ZHANG et al. 2006). 

Segundo Dos Santos (2016) e Kumar et al. (2004), o óxido de molibdênio com 

diferentes estados de oxidação intermediários apresenta duas etapas de redução, 

com a primeira abaixo de 600°C e a segunda com temperaturas acima de 900°C. Para 

a análise feita nesse estudo, somente a primeira região é considerada, apresentando 

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

Como observado na Figura 17, os perfis que contém óxidos de molibdênio em 

sua composição apresentam ombros com um pico entre 400 e 520°C. Esse ombro 
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pode ser atribuído a espécies de Mo6+e Mo4+, na redução de multicamada de óxido de 

Mo amorfos. O deslocamento na temperatura do pico de redução pode ter sido 

catalisado pela redução prévia do CuO presente, diminuindo a temperatura de 

redução do Mo6+, devido a uma interação ente o íon Cu2+ e os oxigênios 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 redução anterior a reação de hidrogenação de CO2, ser feita em uma temperatura 

acima de 300°C e abaixo de 400°C. Assim, garantindo a redução do CuO apenas. 

Com isso pode-se constatar também que os catalisadores se encontrarão em sua 

forma ativa durante toda a reação nas condições experimentais utilizadas (220, 240 e 

260°C). 

 

4.1.3 Dessorção à temperatura programada com amônia  

 

Esta seção apresenta os perfis obtidos experimentalmente da dessorção à 

temperatura programada com amônia (DTP-NH3) 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 dessorção 

de amônia, previamente adsorvida, contida nas amostras. Através dessa técnica é 

possível obter informações sobre a força da acidez e distribuição de sítios ácidos ativo 

dos suportes e dos catalisadores. A amônia foi utilizada no estudo da acidez por ser 

uma molécula pequena, favorecendo o acesso aos microporos e reagir com sítios 

ácidos de Brönsted e Lewis sem se decompor (MORENO; RAJAGOPAL, 2009; DA 

SILVA, 2017). 

Segundo Kebin et al. (2013), os perfis de DTP-NH3 podem ser divididos em 

duas regiões: a primeira entre 100 e 350°C, região associada a dessorção de amônia 

proveniente de sítios ácidos fracos. Já a segunda região: temperatura entre 350 e 

600°C, responsável pela indicação de sítios ácidos fortes. 

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

sem adição dos metais, apresentaram um pico entre 100 e 300°C, constatando sítios 
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de acidez fraca e outro pico entre 300 e 500°C, revelando sítios ácidos moderados 

(CATIZZONE et al. 2017). Possuindo características semelhantes, com intensidade 

maior para a HZSM-5. 

 

Figura 18 - Perfis de DTP-NH3 dos suportes e catalisadores utilizados neste trabalho. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Quando se observam os catalisadores, percebe-se uma diminuição no pico que 

se encontra em temperaturas abaixo de 300°C, indicando uma menor densidade de 

sítios ácidos fracos. Isso pode ter ocorrido por adição dos óxidos inibirem parte dos 

sítios ácidos presentes no suporte (MARCOS et al. 2017; MARCOS et al. 2018). 

Também se percebe um aumento na temperatura de dessorção da amônia, isso 

sempre ocorre em sistemas híbridos independente da força da acidez, ocorrendo 

devido ao aumento na energia de quimissorção existente entre os vários óxidos 

metálicos e amônia (BONURA et al. 2017).  

Entretanto, evidencia-se o surgimento de um pico acima de 600°C, indicando o 

aparecimento de sítios ácidos fortes. Constata-se também que o aumento do teor de 

molibdênio 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 seção apresenta os difratogramas obtidos experimentalmente através da 

técnica de difração 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 difração de raios-X é utilizada para o estudo 

das fases cristalinas de diversos sólidos, constatando a existência de fases 

segregadas de óxidos em vários planos cristalográficos.  

Os difratogramas foram obtidos na faixa de 2θ, com varredura de 3 a 50°. Os 

difratogramas obtidos encontram-se a seguir, na Figura 4.4. A zeólita HZSM-5 possui 

dados cristalográficos largamente estudados e bem descritos no banco de dados da 

IZA (International Zeolite Association). É possível observar que mesmo após serem 

submetidas a alguns tratamentos térmicos as zeólitas mantém suas estruturas 

cristalinas características, indicando que são materiais bastante resistentes 

termicamente.  

As zeólitas HZSM-5 apresentaram estruturas cristalinas do tipo MFI (Mordenite 

Framework Inverted), com a presença de cinco picos característicos: Um duplete (2θ 

= 7,8 e 8,8º) e um triplete (2θ = 23; 23,8 e 24,5º) (LI et al. 2006), conforme pode ser 

constatar-se na Figura 19. 

Segundo Treacy e Higgins (2007), as zeólitas HZSM-22 padrão possuem os 

principais picos centrados em valores de 2θ 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 trióxido 

de molibdênio (MoO3). Os picos de difração específicos para valores de 2θ iguais a: 

12,8; 23,3; 25,6; 27,2; 33,6; 38,9 e 49,2° (JCPDS-ICDD nº 84-1360). 

 Segundo NATESAKHAWAT et al. (2012), o padrão de difração do CuO 

apresenta picos característicos nos ângulos em torno de 35,4; 38,8 e 48,8°, referentes 

à estrutura monoclínica do CuO (JCPDS 89-2530) (HUANG et al. 2013). 

 Observando os difratogramas (Figura 19), constata-se que mesmo após a 

impregnação dos metais e calcinação do precursor, os picos característicos das 

zeólitas em cada catalisador continuam presentes. Também, verifica-se que em todos 
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os difratogramas dos catalisadores calcinados encontram-se os picos característicos 

do MoO3, mesmo estando próximos aos tripletes das zeólitas HZSM-5 e HZSM-22. 

Assim como, destaca-se os picos característicos do CuO (35,4 e 38,8°), que são 

verificados em todos os catalisadores calcinados, evidenciando o aumento dos picos 

quando ocorre uma maior carga do óxido impregnado. 

 Os difratogramas dos catalisadores calcinados apresentados (Figura 19) 

ilustram a presença dos picos referentes aos óxidos de molibdênio (MoO3) e cobre 

(CuO).  Além disso, constata-se que as estruturas cristalinas dos suportes (HZSM-5 e 

HZSM-22) não sofreram modificações notáveis após a impregnação dos metais. 
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Figura 19 - Difratogramas de raios-X do suporte e dos catalisadores calcinados.

 

Fonte: O Autor (2021). 
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4.1.5 Análise textural 

 

 As isotermas de adsorção e dessorção de nitrogênio, a 77 K, utilizadas para 

obtenção das áreas superficiais dos suportes microporosos (HZSM-22) e 

mesoporosos (HZSM-5), e dos catalisadores calcinados, podem ser visualizadas nas 

Figura 20. 

 

Figura 20 - Isotermas de adsorção/dessorção de N2 dos suportes  

e dos catalisadores calcinados. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Segundo a classificação da IUPAC (1982), as isotermas da HZSM-22 e dos 

catalisadores suportados sobre essa zeólita, são classificadas como do tipo I, 

características de materiais microporosos. Sólidos verdadeiramente microporosos 

não apresentam histereses (IUPAC, 1982).  

As isotermas da HZSM-5 e dos catalisadores suportados nessa zeólita, são 

características de materiais mesoporosos do tipo IV. Nelas, é possível observar 

algumas características: (1) aumento do volume adsorvido, a baixa pressão, devido a 

adsorção na mono e multicamada das paredes internas dos poros; (2) em pressões 

intermediárias, ocorre um aumento bem significativo no volume adsorvido, devido a 

condensação nos mesoporos; (3) o acréscimo de volume em pressões mais elevadas 

decorre da adsorção na multicamada fora dos poros (IUPAC, 1982). 

Segundo classificação da International Union of Pure and Applied Chemistry 

(IUPAC), as isotermas apresentaram um perfil de isoterma do tipo I, característico de 
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materiais microporosos, os quais adsorvem grande quantidade de nitrogênio em 

baixas pressões relativas próximas à zero. 

A Tabela 8 apresenta os parâmetros texturais dos catalisadores, calculados a 

partir das isotermas de adsorção e dessorção da Figura 20, como: área superficial 

específica (Sesp), volume de poros (Vtotal) e volume de mesoporos (Vporo) e diâmetro 

de poros (Dporo).  

 
Tabela 8 – Parâmetros texturais dos catalisadores calcinados. 

Catalisadores Sespecífica 

(m2/g)a 

Vtotal 

(cm3/g)b 

Vporo 

(cm3/g)b 
Dporo 

(nm)c 

Perda real 

de área (%)d 

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 análise: a: BET; b: t-plot - as-plot; c: BJH; d:porcentagem em relação a 
quantidade de suporte presente no catalisador. 

 

Observa-se (Tabela 8) uma diminuição das áreas superficiais e volume de 

poros após a impregnação dos metais. Segundo Ren et al. (2019), Ren et al. (2018) e 

Li et al. (2014), a incorporação da solução precursora na estrutura das zeólitas 

influencia diretamente na diminuição dos valores de área específica, área superficial 

dos catalisadores preparados.  

Segundo Ren et al. (2018), a deposição de molibdênio nos poros e canais 

internos da HZSM-5 pode ocorrer de forma seletiva, causando um aumento no 

diâmetro aparente das zeólitas impregnadas com o metal. Esse fenômeno não 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 adição dos metais (Cu e MoO3) 

resultou numa diminuição da área superficial específica. Com a observação dos 

volumes de poros (total e microporos), percebe-se uma diminuição um levemente 

maior com um aumento do teor de molibdênio. Entretanto, o diâmetro do poro 

apresentou um pequeno aumento com uma maior quantidade do teor de molibdênio 
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impregnado na HZSM-5. Associando-se essas informações, existe um grande indício 

de bloqueio dos microporos, principalmente na HZSM-22. Segundo Ren et al. (2019) 

e Jamil et al. (2018), as áreas de superfície específica (BET), volume de poros e 

diâmetros médios de poros diminuíram com o aumento da concentração da solução 

precursora 

Segundo Bezerra (2015), considera-se que o suporte é o único responsável 

pela área específica superficial nos catalisadores. Logo, utilizando-se dessa premissa, 

obteve-se a área teórica final que o catalisador deveria possuir após retirada dos 

teores de metais de (Cu e MoO3) da massa total avaliada. Fazendo essa diferença, 

obteve-se os valores de perda de área real, com os catalisadores suportados na 

HZSM-5 (mesoporos), com perdas entre 19 e 21% aproximadamente, e com os 

catalisadores suportados na HZSM-22 (microporos), perdendo aproximadamente 

entre 82 e 85%. 

Diante dos resultados exposto, pode-se constatar que houve um grande 

bloqueio nos microporos e uma moderado entupimento dos mesoporos, de ambos 

suportes utilizados. Com a zeólita HZSM-5, sofrendo uma redução no volume de poros 

total e microporos de aproximadamente 50% e a zeólita HZSM-22, apresentando uma 

redução de volume de poros total de aproximadamente 75% e microporos maior que 

90%. Assim, podendo ocorrer uma diminuição na atividade e estabilidade catalítica, 

pois a maioria das reações ocorrerá na superfície do catalisador.  

 

4.2 AVALIAÇÃO CATALÍTICA 

 

Nesta seção serão apresentados e discutidos os resultados obtidos na 

hidrogenação do CO2 utilizando os catalisadores Cu5Mo-HZ5, Cu10Mo-HZ5, Cu5Mo-

HZ22, Cu10Mo-HZ22 e Comercial. As condições operacionais investigas foram: 

velocidade espacial de 0,4 h-1; pressão de 30 bar e temperaturas de 220, 240 e 260°C. 

Os desenhos catalíticos e parâmetros operacionais foram investigados 

utilizando os seguintes indicativos: conversão de dióxido de carbono (%CO2); 

seletividades a metano (%CH4), monóxido de carbono (%CO), metanol (%MeOH), 

dimetil-éter (%DME), compostos orgânicos não identificados (%NI), produtos 
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(somatório: %MeOH + %DME + %NI), produtividade (%CO2 x %Produtos) e 

rendimento (gMeOH.kgcat-1.h-1).  

Os testes catalíticos foram realizados conforme o procedimento na seção 3.4 e 

em conjunto com as equações apresentadas em Han et al. (2019). Uma reação em 

branco, sem catalisador, foi realizada antes de cada reação com o intuito de constatar 

a ausência de catalisadores e produtos residuais de reações anteriores. 

 

4.2.1 Tempo de campanha 

 

 Utilizando os catalisadores Cu5Mo-HZ5, Cu10Mo-HZ5, Cu5Mo-HZ22, 

Cu10Mo-HZ22 e Comercial, na reação de hidrogenação do CO2, obteve-se os 

resultados de conversão de dióxido de carbono (%CO2); seletividades: a metano 

(%CH4), a monóxido de carbono (%CO) e a produtos (somatório: %MeOH + %DME + 

%NI), além da produtividade (%CO2 x %Produtos), em função do tempo de reação.  

Cada reação 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 reação de hidrogenação de CO2, assim como o tempo 

necessário para atingir o estado estacionário em cada ciclo da campanha, como pode 

ser observado na Figura 21. 

Na Figura 21, observa-se que o estado estacionário foi atingido após cerca de 

3 horas em cada ciclo de temperatura para todos os parâmetros investigados. Verifica-

se também que não houve desativação catalítica expressiva após cerca de 24h de 

campanha, pois não se verificou alteração significativa dos parâmetros quando o 

sistema retornou as condições iniciais (220°C), após 17h. A resiliência do catalisador 

pode ser atribuída a sua melhor seletividade a reações que não produzem coque, 

devido a inibição da formação desse produto, como constatado por Doluda et al. 

(2018).  

Yang et al. (2018) observaram uma maior estabilidade do catalisador, após a 

adição de molibdênio em sua estrutura, permanecendo com uma atividade catalítica 

quase constante após 140 horas de reação. 
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Figura 21 - Investigação do tempo de campanha: catalisadores Cu5Mo-HZ5 e Cu10Mo-HZ5. 

Os resultados de (%CO2); seletividades: (%CH4), (%CO), (%produtos) e (% produtividade) 

em função do tempo, na reação de hidrogenação do CO2. 

 

 Fonte: O Autor (2021). 

 

Na Figura 22, nota-se que o estado estacionário foi atingido após cerca de 3 

horas em cada ciclo de temperatura para todos os parâmetros investigados. Verifica-

se também que não houve desativação catalítica expressiva após cerca de 24h de 

campanha, visto que os valores dos parâmetros permaneceram similares com o 

retorno para a temperatura inicial (220°C), após 17h. 
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Figura 22 – Investigação do tempo de campanha: catalisadores Cu5Mo-HZ22, Cu10Mo-

HZ22. Os resultados de (%CO2); seletividades: (%CH4), (%CO), (%produtos) e  

(% produtividade) em função do tempo, na reação de hidrogenação do CO2. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

A resiliência do catalisador pode ser atribuída a sua melhor seletividade a 

reações que não produzem coque, devido a inibição da formação desse produto, 

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

com ZSM-22 apresentaram essa característica.  

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

após cerca de 2 horas em cada ciclo de temperatura para todos os parâmetros 

investigados (Figura 23). Verifica-se também que não houve nenhuma desativação 

catalítica expressiva após cerca de 24h de campanha, pois os parâmetros 

permaneceram próximos quando retornado para a temperatura inicial após 17h. 
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Figura 23 - Investigação do tempo de campanha do catalisador comercial.  

Os resultados de (%CO2); seletividades: (%CH4), (%CO), (%produtos) e  

(% produtividade) em função do tempo, na reação de hidrogenação do CO2. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

A partir dos dados obtidos nos ciclos presentes nos tempos de campanha, 

utilizou-se os valores atingidos nos estados pseudo-estacionário para a formação da 

Tabela 9, que apresenta os valores médios para cada parâmetro investigado: 

conversão de dióxido de carbono (%CO2); seletividades a metano (%CH4), monóxido 

de carbono (%CO), metanol (%MeOH), dimetil éter (%DME), compostos orgânicos 

não identificados (%NI), produtos (somatório: %MeOH + %DME + %NI), produtividade 

(P) (%CO2 x %Produtos) e rendimento (R) (gMeOH.kgcat-1.h-1). Essa tabela também 

servirá de base para o estudo da influência do desenho catalítico e das condições 

operacionais aplicadas na reação de hidrogenação catalítica do CO2. 
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Tabela 9 - Valores médios dos parâmetros obtidos durante o estado pseudo-estacionário 

(P= 30 bar; ve= 0,4 h-1). 

Catalisador 
T 

(°C) 

CO2 

(%) 

CH4 

(%) 

CO 

(%) 

Produtos 

(%) 

MeOH 

(%) 

DME 

(%) 

Ni 

(%) 

P 

(%) 

R 

(MeOH) 

C
u

5
M

o
-H

Z
5

 

220 9,7±0,5 6,0±0,3 31,8±1,7 62,3±1,9 57,6±1,7 2,3±0,1 2,4±0,1 6,1±0,5 14,4±1,2 

240 13,4±0,5 12,3±0,3 41,2±1,5 46,5±1,8 40,6±1,7 1,2±0,1 4,8±0,2 6,3±0,5 14,0±1,1 

260 16,1±0,4 22,9±0,8 48,1±1,3 28,9±2,0 17,3±0,9 1,4±0,2 10,3±1,1 4,7±0,4 7,2±0,5 

C
u

1
0
M

-H
Z

5
 

220 10,0±0,5 11,1±0,5 33,4±1,5 55,6±2,0 50,6±1,8 0,9±0,1 4,1±0,2 5,6±0,5 13,1±1,1 

240 12,8±0,8 22,5±1,3 43,9±1,7 33,6±2,6 26,1±2,4 0,9±0,1 6,6±0,4 4,3±0,6 8,6±1,3 

260 17,4±0,2 31,7±0,7 40,9±0,4 27,5±1,0 13,0±0,7 1,4±0,2 13,0±0,8 4,8±0,2 5,8±0,4 

C
u

5
M

o
-Z

2
2

 220 10,7±0,3 5,3±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 

240 13,1±0,5 12,3±0,5 36,5±1,2 51,2±1,6 47,9±1,5 0,6±0,1 2,7±0,1 6,7±0,4 16,1±1,1 

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 

C
u

1
0
M

o
-H

Z
2

2
 

220 11,3±0,6 7,7±0,6 28,9±1,6 63,4±2,1 59,5±2,0 1,9±0,1 2,0±0,1 7,2±0,6 17,3±1,5 

240 13,5±0,6 17,7±0,7 40,9±1,7 41,4±2,4 36,5±2,1 1,6±0,1 3,4±0,2 5,6±0,6 12,7±1,3 

260 16,5±0,3 31,1±0,4 44,8±0,8 24,0±1,2 15,6±1,2 1,6±0,1 6,8±0,3 4,0±0,3 6,6±0,6 

C
o

m
e
rc

ia
l 220 14,9±0,4 0,2±0,1 43,6±1,8 56,2±1,8 21,1±1,1 35,1±0,9 0,0±0,0 8,4±0,5 8,1±0,6 

240 17,8±0,1 0,4±0,1 48,8±0,5 50,7±0,6 18,7±1,0 32,1±0,8 0,0±0,0 9,1±0,2 8,6±0,5 

260 21,4±0,5 0,6±0,1 57,0±1,5 42,4±1,5 12,0±1,6 30,4±2,0 0,0±0,0 9,1±0,5 6,6±0,9 

Fonte: o Autor (2021).  

*P: produtividade (%); R: Rendimento de MeOH (g.kgcat
-1.h-1). 

 

4.2.2 A influência da temperatura 

 

 A partir dos dados contidos na Tabela 9, investigou-se a influência da variação 

da temperatura na reação de hidrogenação catalítica do CO2. O estudo foi realizado 

com os catalisadores: Cu5Mo-HZ5, Cu10Mo-HZ5, Cu5Mo-HZ22, Cu10Mo-HZ22 e 

Comercial. Os parâmetros investigados foram: conversão de dióxido de carbono 

(%CO2); seletividades a metano (%CH4), monóxido de carbono (%CO), metanol 

(%MeOH), dimetil-éter (%DME), compostos orgânicos não identificados (%NI), 

produtos (somatório: %MeOH + %DME + %NI), produtividade (%CO2 x %Produtos) e 

rendimento (gMeOH.kgcat-1.h-1). 
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 O estudo sobre o catalisador comercial serviu como direcionamento e melhor 

entendimento da reação, pois se trata de um material já consolidado e com muitos 

trabalhos realizados. Essa investigação proporcionou uma melhor avaliação e 

compreensão dos catalisadores desenhados e aplicados na reação de hidrogenação 

catalítica do CO2. Esse catalisador já foi testado em uma reação de síntese de metanol 

indireta (síntese de Fischer-Tropsch – SFT), a partir de gás de síntese (SYNGAS – 

CO + 2H2) conforme relatado por Sales, (2013).  

 Como pode ser observado na Figura 24, a elevação da temperatura influenciou 

no aumento na conversão do CO2. Apesar do aumento na seletividade ao CH4, sua 

formação pode ser desconsiderada, em virtude da formação global ser inferior a 1%. 

Em relação a seletividade ao CO, principal produto indesejável nessa reação, seu 

comportamento foi semelhante ao da conversão do CO2. Logo, o incremento da 

temperatura acarretou uma diminuição nos produtos desejados (MeOH e DME). Além 

disso, não houve formação de compostos orgânicos não identificados (NI). 

 

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

hidrogenação do CO2 com o catalisador Comercial. 

 

Fonte: O Autor (2021) 
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 Constatou-se um aumento de ≈ 20% na conversão de CO2 com o 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 formação do 

CO (aumentando ≈ 10% em 240°C e ≈ 20% em 260°C), que apresentou valores 

elevados de produção (44 e 57%). Isso deve ocorrer devido ao catalisador a base de 

cobre e zinco, suportado em alumina, apresentar favorecimento a reação de RWGS 

nas temperaturas investigadas.  

 Notou-se uma diminuição na formação do MeOH e do DME, que apresentaram 

uma variação de 21 a 12% e de 35 a 30%, respectivamente. Logo, o catalisador 

apresentou uma maior seletividade a formação do DME, em relação ao MeOH, 

acentuando-se com o aumento da temperatura. Verificou-se que apesar do aumento 

de temperatura diminuir a formação dos produtos de forma relativa, não 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 hidrogenação 

catalítica do CO2, houve um leve aumento quando ocorre a reação a 240°C, podendo 

ser considerado irrelevante, entretanto, ocorreu uma diminuição evidente quando a 

reação foi realizada a 260°C. Isso evidencia o favorecimento da reação de RWGS em 

associação com a reação de desidratação do MeOH a DME.   

 A Figura 25, referente ao catalisador Cu5Mo-HZ5, ilustra a elevação da 

temperatura ocasionou um aumento na conversão do CO2, assim como nas 

seletividades a CH4 e CO, que são subprodutos indesejáveis da reação. Logo, o 

incremento da temperatura acarreta uma diminuição nos produtos desejados, MeOH 

e DME, assim como de compostos orgânicos não identificados (NI).  

 Constata-se um aumento de ≈ 30% na conversão de CO2 com o aumento da 

temperatura de 220°C para 240°C. E um incremento de ≈ 20% quando a temperatura 

é elevada de 240°C para 260°C. Esse aumento promove uma maior formação de CH4 

(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 - Influência da temperatura (220, 240 e 260°C) na reação de  

hidrogenação do CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ5. 

 

 Fonte: O Autor (2021). 

 

 Observa-se que a elevação da temperatura, de 220°C para 240°C, promoveu 

uma diminuição na formação do MeOH (≈ 30 % em 240°C e ≈ 50% em 260°C). No 

que se refere ao DME, ocorreu uma diminuição na sua formação em uma primeira 

mudança de temperatura (≈ 50% em 240°C), entretanto houve um aumento em uma 

segunda mudança de temperatura (≈ 20%). Isso pode ter ocorrido, devido a reação 

de desidratação do metanol a DME tenha maior atividade a partir de 240°C. Outro 

dado que pode contribuir é a formação de composto orgânicos não identificados (NI), 

com o crescimento de sua formação a medida em que se aumenta a temperatura (≈ 

100% em 240°C e ≈ 100% em 260°C). 

  Diante do exposto, observa-se que o aumento da conversão do CO2, à medida 

que se aumenta a temperatura, favoreça proporcionalmente na produção de CO. Na 
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mesma linha de raciocínio, a formação do CH4 é mais acentuada. Somando-se a isso 

uma diminuição mais intensa na formação do MeOH e uma maior formação de DME 

e NI. Logo, constata-se que o aumento de temperatura, acima de 240°C, favorece a 

formação de DME e, acima de 220°C, a formação de hidrocarbonetos (NI). Isso pode 

ocorrer devido a concorrência entre as reações secundárias que ocorrem durante a 

hidrogenação catalítica do CO2 com a presença de uma zeólita HZSM-5 (DOLUDA et 

al. 2018; AYODELE et al. 2017; SADEHI et al. 2015) e molibdênio (CHEN et al. 2016). 

 A Figura 26, referente ao catalisador Cu10Mo-HZ5, exibe o efeito da elevação 

da temperatura no aumento da conversão do CO2 e na seletividade a CH4. Em relação 

a seletividade a CO, ocorreu um aumento fora do esperado. A seletividade a CH4 e 

CO são importantíssimas, pois trata-se de subprodutos indesejáveis para a reação. 

assim, o incremento da temperatura promove uma diminuição nos produtos desejados 

(MeOH e DME) e de compostos orgânicos não identificados (NI).  

  

Figura 26 - Influência da temperatura (220, 240 e 260°C) na reação de  

hidrogenação do CO2 com o catalisador Cu10Mo-HZ5. 

 

Fonte: O Autor (2021). 
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 Percebe-se um aumento de ≈ 30% na conversão de CO2, com o aumento da 

temperatura de 220°C para 240°C, assim como na elevação da temperatura de 240°C 

para 260°C. Esse aumento gerou uma maior formação 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 contrário ao observado na literatura e esperado 

na reação. 

 Observa-se que o aumento da temperatura de 220°C para 240°C, promoveu 

uma diminuição na formação do MeOH (≈ 40% em 240°; ≈ 20% em 260°C). No que 

se refere ao DME, ocorreu uma manutenção na sua formação em um primeiro 

momento (240°C), entretanto houve um aumento em um segundo momento (≈ 50%). 

Isso pode ter ocorrido, devido a reação de desidratação do metanol a DME tenha 

maior atividade a partir de 240°C. Outro dado que pode contribuir é a formação de 

composto orgânicos não identificados (NI), com sua formação 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 diminuição 

(≈ 25% em 240°C) e um leve aumento (≈ 10%) quando se incrementa a temperatura 

de 240°C até 260°C. Em relação ao rendimento de MeOH, este diminuiu ≈ 40% 

quando 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 conversão do CO2, 

com o aumento da temperatura, gerou um aumento mais acentuado na formação do 

CH4, diminuindo a intensidade com a temperatura mais elevada. Constata-se que 

houve algum efeito singular na formação do CO.  Podendo ter ocorrido uma maior 

ativação da reação RWGS devido a presença da zeólita como suporte (AYODELE et 

al. 2017). Assim como, pode ter ocasionado uma ativação mais profunda do 

catalisador (260°C), aumentando sua capacidade de clivagem da ligação C-O, 

favorecendo a formação de hidrocarbonetos devido a promoção do óxido de 

molibdênio (MoO3) (WANG et al. 2019). 

 Baseando-se no efeito singular ocorrido na formação do CO (260°C), 

associando-se a formação do DME e NI nesta temperatura, provavelmente ocorreram 

reações sequenciais, durante a hidrogenação catalítica do CO2, fazendo com que a 

reação de (HDO) para formação de hidrocarbonetos sobreponha a reação RWGS 

(RIGOTI, 2017). 
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 Como pode ser constatado na Figura 27, referente ao catalisador Cu5Mo-HZ22, 

a elevação da temperatura ocasionou um aumento na conversão do CO2, assim como 

nas seletividades a CH4 e CO, que são subprodutos indesejáveis para a reação. Logo, 

o incremento da temperatura revelou diminuição dos produtos desejados, MeOH e 

DME, entretanto aumentou a formação de compostos orgânicos não identificados (NI).  

 

Figura 27 - Influência da temperatura (220, 240 e 260°C) na reação de  

hidrogenação do CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22. 

 

  Fonte: O Autor (2021). 

 

 Percebe-se um aumento de ≈ 30% na conversão 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 formação 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 diminuição na formação 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 diminuição 

na sua formação 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 

reação de desidratação do metanol a DME tenha maior atividade a partir de 240°C, 

apesar do valor global ser menor de 2%, portanto considerando essas mudanças 

desprezíveis. Já, a formação de composto orgânicos não identificados (NI), 

apresentou um crescimento exponencial, aumentando (≈ 100% em 240°C; ≈ 200% 

em 260°C).  

 Quando analisados, os valores de produtividade, constata-se uma diminuição 

gradativa, diminuição (≈ 10% em 240°C) e uma manutenção (menos 5% em 260°C). 

Já o rendimento de MeOH apresentou uma oscilação aceitável, pois diminuiu cerca 

de 10% a 240°C e reduziu mais 20% aos 260°C.   

 Diante do exposto, observa-se que o aumento da conversão do CO2 com o 

aumento da temperatura formou CH4 mais acentuadamente. E a formação do CO em 

260°C foi muito menor que o projetado pela proporcionalidade gerada pela conversão. 

Além disso, a variação de DME pode ser considerada desprezível, assim como sua 

formação. Também, verifica-se uma diminuição mais intensa na formação do MeOH, 

em conjunto com uma formação intensa de Ni, gerando uma depleção no rendimento 

de MeOH, na reação efetuada a 260°C. Isso deve ter ocorrido devido uma maior 

atividade da reação metanol-to-hydrocarbons (MTH), fazendo o metanol virar 

hidrocarbonetos, na presença de uma zeólita HZSM-22, conforme sugerido por 

(CATIZZONE et al. 2018; JAMIL et al. 2018; MOSES et al. 2013) ou na presença de 

Mo (CHEN et al. 2016). 

 A Figura 28, referente ao catalisador Cu10Mo-HZ22, exibe o efeito da elevação 

da temperatura no aumento da conversão do CO2, assim como nas seletividades a 

CH4 e CO. Logo, o incremento da temperatura ocasionou uma diminuição dos 

produtos desejados (MeOH e DME), e um aumento na formação de compostos 

orgânicos não identificados (NI).  

 Percebe-se um aumento de ≈ 20% na conversão de CO2 com o 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 formação do CH4, que dobrou de valor a 240°C e, quase duplicou 

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

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

 

Figura 28 - Influência da temperatura (220, 240 e 260°C) na reação de  

hidrogenação do CO2 com o catalisador Cu10Mo-HZ22. 

 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Verifica-se que no aumento da temperatura de 220°C para 240°C, houve uma 

diminuição na formação de produtos desejáveis 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 diminuição 

na sua formação em um primeiro momento (≈ 15% em 240°C), entretanto houve uma 

manutenção em um segundo momento (ambas temperaturas, 240 e 260°C formaram 
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1,6%). Isso pode ter ocorrido, devido a reação de desidratação do metanol a DME ter 

tido menor velocidade que a reação de HDO, entretanto essas mudanças podem ser 

consideradas desprezíveis (%DME ≤ 2). Já, a formação de composto orgânicos não 

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 diminuição 

gradativa, (≈ 20% em 240°C) e (≈ 30% em 260°C). Já 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 conversão do CO2 com o 

aumento da temperatura formou CH4 mais acentuadamente. E a formação do CO em 

260°C foi muito menor que o projetado pela proporcionalidade gerada pela conversão. 

Além disso, a variação de DME pode ser considerada desprezível, assim como sua 

formação. Também, verifica-se uma diminuição mais intensa na formação do MeOH, 

em conjunto com uma formação intensa de Ni, gerando uma depleção no rendimento 

de MeOH, na reação efetuada a 260°C. Isso deve ter ocorrido devido uma maior 

atividade da reação metanol-to-hydrocarbons (MTH), fazendo o metanol virar 

hidrocarbonetos, na presença de uma zeólita HZSM-22, conforme sugerido por 

(CATIZZONE et al. 2018; JAMIL et al. 2018; MOSES et al. 2013) ou na presença de 

Mo (CHEN et al. 2016). 

 

4.2.3 A Influência da conversão do CO2 

 

 Como visto na seção anterior, a conversão de CO2 apresenta grande influência 

no comportamento da reação através da formação dos produtos. Nesta seção buscou-

se estudar a relação existente entre a conversão de CO2 (%) e alguns parâmetros da 

reação, como: formação de CH4(%); formação de CO (%); produtividade (Produto de 

%CO2 com %produtos) e rendimento de MeOH (gMeOH.kgcat
-1.h-1).  

 Observando-se a Figura 29, constata-se algumas tendências. Obtêm-se, 

excetuando-se o catalisador comercial, a formação do metano é favorecida com o 

aumento da conversão de CO2, assim como também acontece com a formação do 

monóxido de carbono (considerando-se o catalisador comercial). Entretanto, repara-
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se uma tendência a maior formação do CH4 que a formação do CO quando se avança 

na conversão, indicado pela maior inclinação no conjunto dos pontos. Além disso, 

observa-se uma diminuição no crescimento da formação do CO (excetuando-se o 

catalisador comercial) com o avanço da conversão, gerando uma curva levemente 

convexa, com uma tendência logarítmica. 

 

Figura 29 - Relação da conversão de CO2 (%) com: CH4(%); CO (%); produtividade (%) e 

rendimento (gMeOH.kgcat
-1.h-1). Com todos os catalisadores investigados: Comercial; 

Cu5Mo-HZ5; Cu10Mo-HZ5; Cu5Mo-HZ22 e Cu10Mo-HZ22. Nas condições  

operacionais de 30 bar, 0,4h-1 e (220, 240 e 260°C). 

 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Quando se avalia a relação da conversão de CO2 sobre a produtividade 

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

produtividade com o avanço da conversão de CO2. Entretanto, (considerando-se o 
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catalisador Comercial), observa-se uma tendência na relação de conversão de CO2 

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

 Portanto, através dessas correlações, pode-se sugerir que o desenho catalítico 

pode afetar a formação de CH4 e produtividade geral da reação, entretanto causa um 

impacto menos relevante na produção de CO e rendimento de MeOH, nas condições 

operacionais investigas e com os catalisadores investigados. Assim, sugerindo que a 

cinética e termodinâmica da reação que devem ser a responsáveis, através da reação 

de RWGS, para aumentar a atividade da reação para a produção do metanol 

(ATSBHA et al. 2021; CATIZZONE et al. 2018b; ÁLVAREZ et al. 2017; SAEIDI et al. 

2017; TURSUNOV et al. 2017; WANG et al. 2011). 

 

4.2.4 O efeito do MoO3 e do tipo de zeólita na reação de hidrogenação do CO2 

 

 Utilizando-se dos dados expostos na Tabela 10, investigou-se o efeito do tipo 

de zeólita utilizada (HZSM-5 ou HZSM-22) e o teor mássico de molibdênio adicionado 

aos suportes (5 ou 10%), na hidrogenação catalítica do CO2. O estudo foi realizado 

com os catalisadores: Cu5Mo-HZ5, Cu10Mo-HZ5, Cu5Mo-HZ22 e Cu10Mo-HZ22.  

 Os parâmetros investigados foram: conversão de dióxido de carbono (%CO2); 

seletividades a metano (%CH4), monóxido de carbono (%CO), metanol (%MeOH), 

dimetil-éter (%DME), compostos orgânicos não identificados (%NI), produtos 

(somatório: %MeOH + %DME + %NI), produtividade (%CO2 x %Produtos) e 

rendimento (gMeOH.kgcat
-1.h-1), nas condições operacionais investigadas: 30 bar; 0,4 

h-1 e temperaturas (220, 240 e 260°C). 

 Como pode ser observado na Figura 30, percebe-se que o tipo de zeólita e o 

teor mássico de Mo utilizado no desenho do catalisador, apresentaram 

comportamento distinto com a mudança de temperatura. Quando a reação foi 

realizada à 220°C, observa-se uma melhor conversão 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 

conversão de CO2, independente do suporte utilizado. Logo, dentre os resultados 

apresentados, o catalisador Cu10Mo-HZ22 apresentou maior nível de conversão do 

CO2 com 11,3%. 
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Figura 30 - O efeito do tipo de zeólita e o teor mássico de Mo adicionado  

aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 0,4h-1 e  

(220, 240 e 260°C), sobre a conversão de CO2. 

 

 Fonte: O Autor (2021). 

 

 Quando a reação é realizada a 240°C, observa-se uma maior conversão CO2 

para a zeólita HZSM-5, quando o teor de Mo é de 5%, e uma maior conversão de CO2 

para HZSM-22 quando o teor de Mo foi de 10%. Quando fixada o tipo de zeólita, 

verifica-se uma maior conversão para HZSM-5 com 5% de Mo, e uma maior conversão 

com HZSM-22 com 10% de Mo. Logo, nesta temperatura, o tipo de Zeólita e o teor de 

Mo afeta o nível de conversão de CO2, com os catalisadores Cu5Mo-HZ5 e Cu10Mo-

HZ22 apresentando nível de conversão de CO2 de 13,4 e 13,5%, respectivamente. 

 Quando a reação foi realizada a 260°C, observa-se uma maior conversão para 

HZSM-22, quando o teor de Mo foi é de 5%, e uma maior conversão para HZSM-5, 

quando o teor de Mo é de 10%. Quando fixado o tipo zeólita, verifica-se na HZSM-5 a 

conversão é aumentada com o teor de Mo. O efeito contrário é obtido quando utilizada 

uma zeólita HZSM-22. Logo, o tipo de zeólita e o teor de Mo influenciam na conversão, 

com o catalisador Cu10Mo-HZ-5 apresentando um nível de conversão de CO2 de 

17,4%. 

 Apesar de ter ocorrido uma variação na conversão de CO2 dependendo do tipo 

de zeólita utilizada e do teor de molibdênio adicionado, as variações não foram 
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maiores que 2%. Esses resultados podem ser atribuídos a efeitos físicos, como 

diminuição de área superficial específica ou entupimento do poro, conforme resultado 

da Tabela 9. Entretanto, alguns resultados na literatura encontraram resultados que 

foram influenciados pelo tipo de zeólita: 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 hidrogenação de acetato de etila. 

 Segundo a Figura 31, independente da temperatura da reação, o catalisador 

Cu10Mo-HZ5 apresentou a maior seletividade a metano. Percebe-se que o teor de 

Mo influenciou de forma significativa a formação do CH4, diretamente proporcional. 

Também se pode verificar, independente da temperatura, mantendo-se o teor de Mo 

fixo, a zeólita HZSM-5 apresentou uma maior afinidade a formação de metano. 

Portanto, o catalisador Cu5Mo-HZ22 foi o que apresentou uma menor produção de 

metano em todas as temperaturas. 

 

Figura 31 - O efeito do tipo de zeólita e o teor mássico de molibdênio  

adicionado aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 

 0,4h-1 e (220, 240 e 260°C), sobre a seletividade a CH4. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 Na Figura 32, mantendo-se fixo o teor de Mo, encontra-se que a HZSM-22 

possui uma menor tendência a formar CO, exceto na temperatura de 260°C e com 

10% de Mo. Já quando fixa-se a zeólita, quanto maior o teor de Mo, maior será a 

formação de CO, exceto para a zeólita 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 

formação de CO. 

 

Figura 32 - O efeito do tipo de zeólita utilizada e o teor mássico de molibdênio  

adicionado aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar,  

0,4h-1 e (220, 240 e 260 °C), sobre a seletividade a CO. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Conforme o observado na Figura 33, a formação de MeOH foi favorecida 

quando o teor de Mo é menor, independente da temperatura e zeólita utilizada. E 

quando fixado o teor de Mo, verifica-se uma maior seletividade a MeOH quando 

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

na seletividade a MeOH, que foi o Cu5Mo-HZ22.  
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Figura 33 - O efeito do tipo de zeólita utilizada e o teor mássico de molibdênio adicionado 

aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 0,4h-1 e (220, 240 e 260 °C), 

sobre a seletividade a MeOH. 

 

 Fonte: O Autor (2021). 

 

 Na Figura 34, observa-se que os dados não seguem uma tendência geral clara. 

Talvez seja devido à baixa seletividade a DME obtida. Entretanto, pode ter um leve 

indício que quanto maior o teor de Mo em combinação com HZSM-22, deve-se 

aumentar de forma sutil a formação do DME. Esses resultados podem estar sendo 

influenciados por limitações físicas, como entupimento de poro, fazendo a reação ser 

mais superficial, logo minimizando a reação de desidratação do MeOH. 

 Na Figura 35, observa-se que a zeólita HZSM-5 apresenta uma maior afinidade 

para formação de compostos orgânicos não identificados, que são possíveis 

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 formação de Ni. Diante disto, o catalisador, que apresentou maior 

afinidade a formação de Ni, foi o Cu10Mo-HZ-5. 
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Figura 34 - O efeito do tipo de zeólita utilizada e o teor mássico de molibdênio adicionado 

aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 0,4h-1 e (220, 240 e 260°C),  

sobre a seletividade a DME. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Figura 35 - O efeito do tipo de zeólita utilizada e o teor mássico de molibdênio adicionado 

aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 0,4h-1  

e (220, 240 e 260°C), sobre a seletividade a NI. 

 

Fonte: O Autor (2021). 
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 Conforme mostrado na Figura 36, observa-se uma maior produtividade com o 

catalisador Cu5Mo-HZ22, independente da temperatura de reação. Quando ocorre a 

comparação mais local, observa-se que um menor teor de Mo oferece uma maior 

produtividade na reação de hidrogenação de CO2. Assim como, quando se compara 

o tipo de zeólita, verifica-se uma melhor produtividade quando se utiliza a HZSM-22. 

Portanto, é a combinação que menor formará produtos indesejáveis, CH4 e CO. 

 

Figura 36 - O efeito do tipo de zeólita utilizada e o teor mássico de molibdênio adicionado 

aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 0,4h-1  

e (220, 240 e 260°C), sobre a Produtividade. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Conforme mostrado na Figura 37, observa-se que o rendimento de MeOH foi 

maior para o catalisador Cu5Mo-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 zeólita. 

Assim como, quando fixa o teor de molibdênio, constata-se um maior rendimento de 

MeOH quando utilizada a HZSM-22. 
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Figura 37 - O efeito do tipo de zeólita utilizada e o teor mássico de molibdênio adicionado 

aos catalisadores. Nas condições operacionais de 30 bar, 0,4h-1  

e (220, 240 e 260°C), sobre o rendimento de MeOH (g.kgcat
-1.h-1). 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Diante de todos os resultados obtidos, fica claro que um maior teor de Mo 

influência de forma negativa no desempenho catalítico, isso pode ocorrer devido as 

limitações físicas geradas com a redução de área superficial específica e o 

entupimento de poros, fazendo a reação ocorrer mais na superfície, conforme 

constatado na Tabela 9.  

 Outro fator pode ser devido às limitações químicas, pois o Mo pode recobrir o 

Cu metálico, ou interagir com o mesmo, diminuindo a deficiência de elétrons. Assim 

como, uma alteração na acidez, gerando sítios ácidos de intensidade forte, conforme 

foi observado na análise de DTP-NH3, conforme relatado por (YANG et al. 2018).  

 Apesar de apresentar uma maior redução de área superficial específica e maior 

entupimento de microporos, a zeólita HZSM-22 mostrou um melhor desempenho na 

reação de hidrogenação do CO2. Além de fornecer uma maior produtividade, também 

garantiu os melhores resultados de rendimento de MeOH. Isso pode ser justificado 

devido a sua restrição estrutural, possuindo canais unidimensionais e estreitos, 

fazendo que reações sequenciais indesejadas sejam limitadas, conforme relata por 

vários autores (CATIZZONE et al. 2018; JAMIL et al. 2018; CHEN et al. 2016). 
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4.2.5 Efeito da variação da pressão e da velocidade espacial. 

 

 Após a investigação do melhor desenho catalítico, estudo realizado nas seções 

anteriores, obteve-se como destaque o catalisador Cu5Mo-HZ22, que apresentou de 

forma geral, uma melhor produtividade de produtos desejáveis (com valor agregado) 

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

 Diante disto, buscou-se otimizar o desempenho catalítico através da 

manipulação das condições operacionais, buscando um desempenho mais próximo 

possível do equilíbrio termodinâmico e cinético. 

 Fez-se campanhas com ciclos de temperatura de 220, 240 e 260 °C, conforme 

o realizado com os demais catalisadores, utilizando as condições operacionais de 30 

bar pressão e 0,4h-1 de velocidade espacial (Ve). Aplicou-se a mesma metodologia 

para obtenção dos dados, que consistiu em pegar a média dos valores obtidos no 

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

 Na Tabela 10, encontram-se os dados dos parâmetros investigados, que foram: 

conversão de dióxido de carbono (%CO2); seletividades a metano (%CH4), monóxido 

de carbono (%CO), metanol (%MeOH), dimetil-éter (%DME), compostos orgânicos 

não identificados (%NI), produtos (somatório: %MeOH + %DME + %NI), produtividade 

(%CO2 x %Produtos) e rendimento (gMeOH.kgcat-1.h-1). As condições operacionais 

investigadas foram: Pressão (20, 25 e 30 bar) e Ve (0,3; 0,4 e 0,5 h-1), estudadas nas 

temperaturas (220, 240 e 260°C). 

 De forma geral, obteve-se uma conversão de dióxido de carbono (%CO2) entre 

6,5 e 20,1; seletividades: a metano (%CH4) entre 5,3 e 30,0; monóxido 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 orgânicos não identificados (%NI) entre 0,9 e 14; produtos 

(somatório: %MeOH + %DME + %NI) entre 25,2 e 70,5; produtividade (%CO2 x 

%Produtos) entre 3,4 e 9,9; e rendimento (gMeOH.kgcat-1.h-1) entre 6,9 e 20,2, 

resultados próximos ao obtido nos estudos dos catalisadores. 
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Tabela 10 - Valores médios dos parâmetros investigativos obtidos durante o no estado 
pseudo-estacionário, para o catalisador Cu5Mo-HZ22, em cada temperatura de reação, nas 
pressões de 20, 25 e 30 bar; e nas velocidades espaciais de 0,3; 0,4 e 0,5 h-1.  

Cat. 
T 

(°C) 
CO2 
(%) 

CH4 
(%) 

CO 
(%) 

Prod. 
(%) 

MeOH 
(%) 

DME 
(%) 

NI 
(%) 

P. 
(%) 

R.  
(g.kgcat

-

1.h-1) 

30bar 
0,4h-1 

220 10,7±0,3 5,3±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 

240 13,1±0,5 12,3±0,5 36,5±1,2 51,2±1,6 47,9±1,5 0,6±0,1 2,7±0,1 6,7±0,4 16,1±1,1 

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 

25bar 
0,4h-1 

220 9,3±0,8 5,6±0,5 32,4±3,0 62,0±3,5 59,8±3,3 1,0±0,1 1,2±0,1 5,8±0,8 14,4±2,1 

240 13,6±0,6 11,5±0,8 38,2±1,9 50,3±1,5 46,6±1,2 1,2±0,2 2,5±0,1 6,8±0,3 16,2±0,8 

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 9,7±0,4 

20bar 
0,4h-1 

220 6,5±0,9 6,9±1,0 39,9±5,4 53,2±6,4 49,2±5,9 3,1±0,3 0,9±0,1 3,5±0,9 8,3±2,3 

240 9,8±0,3 13,5±0,5 52,0±1,4 34,6±1,9 30,7±1,6 2,1±0,1 1,8±0,1 3,4±0,3 7,7±0,6 

260 15,1±0,4 22,4±0,4 52,3±1,0 25,2±1,4 17,6±0,9 2,1±0,3 5,5±0,9 3,8±0,3 6,9±0,4 

30bar 
0,3h-1 

220 13,2±0,5 8,2±0,4 28,2±1,0 63,7±1,4 55,9±1,2 4,7±0,2 3,0±0,1 8,4±0,5 12,6±0,7 

240 17,8±0,6 11,2±0,3 30,3±1,0 58,6±1,3 50,4±1,1 4,3±0,2 3,9±0,1 10,4±0,6 15,4±0,8 

260 20,1±0,3 30,0±0,6 34,7±0,7 35,3±1,3 17,4±1,7 3,9±0,1 14,0±0,9 7,1±0,4 6,0±0,7 

30bar 
0,5h-1 

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 2,7±0,1 7,3±0,3 21,9±0,9 

240 13,4±0,2 14,4±0,2 36,6±0,4 49,0±0,5 40,4±0,4 3,8±0,1 4,8±0, 6,6±0,2 13,9±0,3 

260 18,2±0,3 23,8±0,4 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 variação da pressão na hidrogenação catalítica do CO2 

 

 Muitos trabalhos foram realizados na investigação do efeito da pressão sobre 

a conversão do CO2 na reação de hidrogenação catalítica, e alguns em condições 

moderadas para vários produtos [(KORNAS et al. (2020); CATIZZONE et al. (2018); 

FANG et al. (2019); NUMPILAI et al. (2019); DOLUDA et al. (2018)]. Portanto, a 

investigação da influência da pressão sobre o catalisador Cu5Mo-HZ22, em conjunto 

com a variação da temperatura, pode ser demonstrada a partir da Figura 38. 
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Figura 38 - Influência da pressão (20, 25 e 30 bar) na reação de hidrogenação catalítica do 

CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura de 220°C, sobre a conversão  

do CO2 e seletividades a: CH4, CO, MeOH, DME, NI e produtos, além da  

produtividade e do rendimento. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Conforme pode ser mostrado na Figura 38, o acréscimo da pressão acarreta 

em um aumento na conversão do CO2. Como consequência, ocasiona uma diminuição 

na formação de metano (CH4) e monóxido de carbono (CO). Assim, com a diminuição 

dos produtos indesejáveis, há um aumento na formação dos produtos desejáveis. 

Esse resultado está de acordo com o princípio 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 pressão ocasionou um aumento 

na formação de metanol (MeOH) e produtos orgânicos não identificados (NI) 
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(NUMPILAI et al. 2019), entretanto, ocasionou numa diminuição na formação do 

dimetil éter (DME), evidenciando que a desidratação do metanol é desfavorável em 

com o aumento da pressão, 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 formação de DME quando se aumentou a pressão 

de 5 a 30 bar. 

 Diante do exposto, o aumento da pressão foi responsável pelo aumento da 

produtividade dos produtos desejáveis, assim como o rendimento do MeOH. Com o 

incremento de 10 bar na pressão (20 a 30 bar) fazendo a produtividade quase dobrar, 

e o rendimento de MeOH mais que dobrar (saindo de 8,3 para 18,7g.kgcat
-1.h-1), 

seguindo o princípio de Le Chatelier (KORNAS et al. 2020). 

 A seguir, a Figura 39 apresenta a influência da pressão, em 240°C, mostrando 

um comportamento um pouco diferente do observado quando a variação da 

temperatura foi realizada a 220°C. Percebe-se que o aumento da conversão de CO2 

foi significativo quando aumentou-se de 20 para 25 bar, e considerado desprezível 

quando aumentou-se de 25 para 30 bar.  

 Na formação do CH4, ocorreu um efeito inconstante, sem uma tendência bem 

definida. Já a formação do CO, seguiu uma tendência contrária ao consumo de CO2, 

com uma diminuição sensível na passagem de pressão de 20 para 25 bar, e 

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

 Também se observou que a produção de MeOH e Ni seguiram a tendência de 

consumo do CO2, com uma variação quase desprezível com o aumento de pressão 

de 25 para 30 bar. E, o DME, diminuiu sua formação com o aumento da pressão, 

apesar de a quantidade formada é pequena e pode estar dentro do erro associado da 

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

 A produtividade dos produtos e rendimento de MeOH, seguem a mesma 

tendência da seletividade do MeOH, conforme é esperado, pois o MeOH é o principal 

produto desejável formado na hidrogenação do CO2, neste estudo. 
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Figura 39 - Influência da pressão (20, 25 e 30 bar) na reação de hidrogenação catalítica do 

CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura de 240 °C, sobre a conversão do CO2 

e seletividades: a CH4, CO, a MeOH, DME, NI e produtos, além da produtividade e do 

rendimento. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

  

 A Figura 40 apresenta a influência da pressão na temperatura de 260°C, 

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

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

mecanismo na hidrogenação catalítica do CO2. 

 A conversão de CO2 aumentou com o incremento da pressão. Entretanto, a 

formação de CH4 só foi reduzida significativamente na pressão de 30 bar. Já a 

formação e CO, seguiu uma tendência de diminuição com a elevação da pressão. 

 Seguindo o caminho inverso dos produtos indesejáveis, a seletividade dos 

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

aplicando um efeito mais significativo. Já o DME, seguiu a mesma tendência 

observada anteriormente, com sua formação sendo favorecida em pressões mais 

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

faixa do erro associado da análise. 

 

Figura 40 - Influência da pressão (20, 25 e 30 bar) na reação de hidrogenação catalítica do 

CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura de 260 °C, sobre a conversão  

do CO2 e seletividades: a CH4, CO, a MeOH, DME, NI e produtos,  

além da produtividade e do rendimento. 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

 Como relatado anteriormente, a produtividade e o rendimento de MeOH, 

seguiram a mesma tendência de serem favorecidos com o aumento da pressão. Essa 

tendência pode ser justificada simplesmente pelo princípio de Le Chatelier aplicado 
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nas 3 principais equações que governam a reação de hidrogenação catalítica do CO2. 

As equações podem ser observadas a seguir: 

 

Reação direta: CO2 + 3H2⇌ CH3OH + H2O         ΔH° (298 K) = - 90,6 kJ/mol         (1) 

Reação indireta: CO + 2H2⇌CH3OH                      ΔH° (298 K) = - 49, 7 kJ/mol      (2) 

Reação RWGS: CO2 + H2⇌ CO + H2O                ΔH° (298 K) = − 41,3 kJ/mol        (3) 

  

 De modo geral, após estudo da influência da pressão nas 3 temperaturas 

investigadas, pode-se ressaltar que o aumento da pressão é desfavorável a formação 

do CO, indicando que a reação RWGS, apresenta maior velocidade em baixas 

pressões. E, na temperatura de 240°C, o impacto da formação de CO é muito mais 

intenso, indicando que é a temperatura cuja a RWGS tem maior preferência sobre as 

demais reações paralelas, conforme relatado por Catizzone et al. (2018); Ayodele et 

al. (2017) e Sriakkarin et al. (2017). 

 

4.2.5.2 Efeito da variação da velocidade espacial na hidrogenação catalítica do CO2 

 

 Existem alguns trabalhos que investigaram do efeito da velocidade espacial 

sobre a conversão do CO2 na reação de hidrogenação catalítica, 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 investigação da influência da velocidade espacial sobre o 

catalisador Cu5Mo-HZ22, em conjunto com a variação da temperatura, pareceu uma 

importante oportunidade de melhor entendimento da reação. Os resultados estão 

ilustrados na Figura 41. 
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Figura 41 - Influência da velocidade espacial, Ve (0,3; 0,4 e 0,5 h-1) na reação de 

hidrogenação catalítica do CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura de  

220°C, sobre a conversão do CO2 e seletividades a: CH4, CO, MeOH,  

DME, NI e produtos, além da produtividade e do rendimento. 
 

 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Conforme pode ser observado na Figura 41, a conversão de CO2 diminuiu com 

o aumento da velocidade espacial, de 0,3 para 0,4 h-1, e ficou constante com o 

incremento para 0,5 h-1. Mesmo em velocidades espaciais próximas, 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 diminuição inicial, seguido de um aumento, quando houve um incremento na 

velocidade espacial. Tendência não observada na literatura. 
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 Quando se avalia o efeito da variação da Ve sobre os produtos desejados, 

observa-se a mesma tendência na formação de MeOH, que consiste em aumentar e 

logo em seguida diminuir. Já a formação de DME e Ni, segue a mesma tendência da 

formação de CH4 e CO.  

 Também, verifica-se, que a produtividade apresentou comportamento contrário 

ao rendimento de MeOH. Apesar da produtividade apresentar valores próximos, entre 

7 e 8,5 % aproximadamente, o rendimento de MeOH aumento de forma significativa, 

isto ocorre devido a uma maior formação de DME e Ni, além dos produtos 

indesejáveis, nas reações com baixa velocidade espacial. 

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

encontram-se demonstrados na Figura 42. 

 

Figura 42 - Influência da velocidade espacial, Ve - (0,3; 0,4 e 0,5 h-1) na reação de 
hidrogenação catalítica do CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura  
de 240°C, sobre a conversão do CO2 e seletividades a: CH4, CO, MeOH, DME,  

NI e produtos, além da produtividade e do rendimento. 
 

 

Fonte: O Autor (2021). 
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 Na Figura 42, mostra-se que o aumento da velocidade espacial ocasionou 

numa diminuição da conversão do CO2, variação de 0,3 para 0,4 h-1, entretanto 

ocorreu uma permanência de nível de conversão quando a variação foi de 0,4 para 

0,5 h-1. Esta tendência foi semelhante na formação de CO, isto pode ser justificado 

por ser em 240 °C que a reação RWGS comece a ficar mais rápida que a síntese de 

metanol, fazendo a competição entre ambas seja mais favorável para a formação do 

CO (KUNKES et al. 2015). 

 A formação do CH4 aumentou com o incremento da velocidade espacial, 

seguindo uma tendência contrária a formação do MeOH. Já o metanol, ditou a 

tendência da seletividade a produtos, com a diminuição do tempo de contato (aumento 

da Ve), favorecendo a hidrogenação do CO2 e aumentando a produtividade. 

 Quando o tempo de contato do CO2 diminuiu, saiu de 0,4 para 0,5 h-1, 

ocasionou em um aumento na formação do DME e dos Ni, isso fez com que apesar 

da diminuição sensível da formação do MeOH, a produtividade se mantivesse 

constante. Outro fator que corrobora com este indicativo, é a retração do rendimento 

a MeOH.  

 Os resultados da influência 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 conversão de CO2 formando um mínimo na 

velocidade espacial de 0,4 h-1. Talvez, essa velocidade com que as moléculas de CO2 

adsorvem apresentem limitações difusionais em temperaturas mais baixas, que são 

superadas pela cinética da reação, pois a temperatura é um fator preponderante para 

isso. 

 Outro ponto que pode ser evidenciado, é o comportamento da formação do CH4 

seguindo a tendência da conversão do CO2. Já a formação do CO, apresenta um 

aspecto contrário, formando um máximo na velocidade espacial de 0,4 h-1. Esta 

tendência pode ser constatada também na formação do MeOH, sugerindo que o CO 

formado não contribuiu para conversão do MeOH. 

O DME e os Ni, apresentaram comportamento semelhante ao CH4, isso pode 

ocorrer devido a temperaturas mais elevadas favorecerem a desidratação do MeOH 

(WITOON et al. 2018) e formação de hidrocarbonetos pela reação de MTH (WAN et 

al. 2018).  
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Figura 43 - Influência da velocidade espacial, Ve - (0,3; 0,4 e 0,5 h-1) na reação de 
hidrogenação catalítica do CO2 com o catalisador Cu5Mo-HZ22, na temperatura  
de 240°C, sobre a conversão do CO2 e seletividades a: CH4, CO, MeOH, DME,  

NI e produtos, além da produtividade e do rendimento. 
 

 

Fonte: O Autor (2021). 

   

 Entretanto, percebeu-se uma produtividade próxima entre 6,5 e 7,5 %, 

indicando que um tempo de contato maior das moléculas de CO2, favoreceu a 

formação 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 

que as reações sequenciais da síntese de metanol, apresentam maiores velocidades 

quando as moléculas ficam mais tempo em contato com os sítios catalíticos. 

 Infelizmente, os resultados para o estudo da velocidade espacial, apresentaram 

algumas contradições 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 obtenção de reações mais próximas do equilíbrio termodinâmico. Outro 

fator que contribui com resultados de tendências confusas, pode-se atribuir a valores 

que estão dentro do erro associado da análise (cerca de 3%) (BONURA et al. 2014). 

 

4.2.6 Determinação da energia de ativação aparente 

  

 A partir dos dados contidos na Tabela 9 e Tabela 10, investigou-se a cinética 

da reação de hidrogenação catalítica do CO2, através da determinação da energia de 

ativação aparente (Eap).  O estudo foi realizado com os catalisadores: Cu5Mo-HZ5, 

Cu10Mo-HZ5, Cu5Mo-HZ22, Cu10Mo-HZ22 e Comercial. Também, estudou-se a 

variação da pressão (20, 25 e 30 bar) e velocidade espacial (0,3; 0,4 e 0,5 h-1) no 

catalisador Cu5Mo-HZ22. 

 Segundo Yang et al. (2020), Mutschler et al. (2018) e Alharbi et al. (2015), a 

energia de ativação aparente pode ser calculada através da equação Arrhenius. A 

Figura 44 ilustra gráfico de Arrhenius da atividade catalítica dos catalisadores e 

condições operacionais investigados em função da temperatura.  

A partir do coeficiente angular (slope) das retas presentes nos gráficos na 

Figura 44 é possível calcular a energia de ativação aparente para cada catalisador e 

condição operacional estudados. Esses valores estão organizados na Tabela 11. 

Os valores das energias de ativação aparente (Eap) mostrados na Tabela 11, 

investigados nas condições operacionais informadas e nas temperaturas de 220, 240 

e 260 °C, encontraram-se entre 20,6 e 46,0 kJ.mol.-1. Constatou-se que a energias de 

ativação aparente varia de acordo com o catalisador utilizado, assim como, muda com 

a variação da pressão e velocidade espacial aplicada na reação de hidrogenação 

catalítica do CO2.  

 Verificou-se que o aumento da velocidade espacial acarretou um aumento da 

Eap para um mesmo catalisador. Assim como, A diminuição da pressão também 

ocasionou um acréscimo da Eap da reação. Esses resultados estão de acordo com o 

obtido por Kapteijn et al. (2005). Nas condições escolhidas, a influência da pressão foi 

mais intensa que a observada com a variação da Ve, conforme pode ser observado 

na Tabela 12. A reação com o catalisador Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,4h-1) obteve uma 

Eap de 25,9kJ.mol.-1 (R2 = 0,99), e quando a pressão foi diminuída, o catalisador 

Cu5Mo-HZ22 (20 bar, 0,4h-1) obteve uma Eap de 46,0kJ.mol.-1 (R2 = 0,99). 
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Figura 44 - Gráficos de Arrhenius para a reação de hidrogenação catalítica do CO2  

para os cálculos da energia de ativação aparente (Ea).  

Temperaturas utilizadas de 220, 240 e 260 °C. 

 

  

Fonte: O Autor (2021). 
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Tabela 11 - Energia de ativação aparente dos catalisadores em diferentes pressões e 
velocidades espaciais, nas temperaturas de reação de 220, 240 e 260°C. 

Catalisadores (P, Ve) 
Energia de ativação aparente 

(kJ.mol.-1) 

Comercial (30 bar, 0,4h-1) 22,0 (R2 = 0,99) 

Cu5Mo-HZ5 (30 bar, 0,4h-1) 27,8 (R2 = 0,98) 

Cu10Mo-HZ5 (30 bar, 0,4h-1) 30,2 (R2 = 0,99) 

Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,4h-1) 25,9 (R2 = 0,99) 

Cu10Mo-HZ22 (30 bar, 0,4h-1) 20,6 (R2 = 0,98) 

Cu5Mo-HZ22 (20 bar, 0,4h-1) 46,0 (R2 = 0,99) 

Cu5Mo-HZ22 (25 bar, 0,4h-1) 31,8 (R2 = 0,98) 

Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,3h-1) 23,1 (R2 = 0,95) 

Cu5Mo-HZ22 (30 bar, 0,5h-1) 28,4 (R2 = 0,98) 

Fonte: O Autor (2021). 

 

Quando fixou-se as condições operacionais (30 bar, 0,4h-1) e variou-se o 

catalisador, a variação de energias de ativação aparente foi entre 20,6 e 30,2kJ.mol.-

1, mostrando uma variação pequena. com o catalisador Cu10Mo-HZ22 apresentando 

a menor Eap de 20,6kJ.mol.-1, e o catalisador Cu10Mo-HZ5 apresentando a maior Eap 

de 30,2kJ.mol.-1. Isso pode ter ocorrido devido a zeólita HZSM-22 e o teor de 

molibdênio atuarem na velocidade de reação da conversão do CO2, através de uma 

maior disponibilidade de sítios metálicos e ácidos. 

 Os resultados deste trabalho encontram-se menores que alguns relatados na 

literatura, que apresentaram uma variação de cerca de 30 a 150 KJ.mol-1 (revisão 

bibliográfica). A justificativa pode ser devido as condições operacionais utilizadas, pois 

constatou-se que um aumento na velocidade espacial ou uma diminuição na pressão 

de operação, acarreta num impacto significativo da energia de ativação aparente. 
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5 CONCLUSÕES  

 

 A partir dos resultados obtidos no estudo do beneficiamento do CO2 através da 

reação catalítica de hidrogenação do CO2 utilizando cobre (Cu) promovido por óxido 

de molibdênio (MoO3) suportados em zeólita (HZSM-5 ou HZSM-22) para obtenção 

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

Diante dos resultados obtidos no procedimento dessorção à temperatura 

programada com amônia observou-se a presença de sítios ácidos fracos nos 

suportes. E, conclui-se que a incorporação dos óxidos metálicos, principalmente o 

molibdênio, influenciou no surgimento de sítios ácidos fortes e na diminuição dos sítios 

ácidos fracos e moderados.  

 Através da aplicação dos catalisadores e em diversas condições operacionais, 

na reação catalítica da hidrogenação do CO2, concluiu-se que: 

No teste de campanha, confirmou-se que os catalisadores apresentaram uma 

estabilidade catalítica durante reações de pelo menos 24 horas, mesmo com variação 

na temperatura. Também, verificou-se o surgimento de um estado pseudo-

estacionário com aproximadamente 3 horas reação, após cada perturbação do 

sistema. 

 Obteve-se, resultados médios do estado pseudo-estacionário, valores de: 

conversão de CO2 (%) 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 

(g.Kgcat
-1.h-1) entre 5,8 e 18,7, para os catalisadores projetados para este trabalho. 

Também, observou-se que o incremento da temperatura aumentou a 

conversão do CO2 (%) e as seletividades a CH4 (%) e CO (%). Em temperaturas mais 

elevadas (240°C), verificou-se uma maior formação de CO (%), e a (260°C) aumentou 

a formação de CH4 (%). O aumento da temperatura diminuiu a formação de MeOH 

(%) e a variação da formação do DME (%) foi desprezível. 

Assim como, verificou-se uma tendência no aumento da formação de CO (%) 

e CH4 (%), quando a conversão de CO2 (%) é avançada, e consequentemente, ocorreu 

a diminuição no rendimento de MeOH (g.Kgcat
-1.h-1). Entretanto, a produtividade (%) 

apresentou uma pequena depleção, numa faixa entre 4 e 8 (%). 
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Outra conclusão observada, foi que os catalisadores suportados nas zeólitas 

HZSM-22 e com menores teores mássicos de Mo, apresentaram uma menor 

seletividade a CH4 (%). Logo, o catalisador que apresentou melhor produtividade (%) 

e maior rendimento de MeOH (g.Kgcat
-1.h-1) foi o Cu5Mo-HZ22. 

Após o catalisador Cu5Mo-HZ22 apresentar um melhor desempenho, buscou-

melhorar os resultados da reação através da variação de condições operacionais, 

pressão e velocidade espacial, assim, obtendo-se os seguintes resultados: 

Um incremento na pressão na pressão ocasionou em uma maior conversão do 

CO2 (%), assim como uma menor seletividade a CH4 (%) e CO (%), 

consequentemente, formando mais metanol (g.Kgcat
-1.h-1). Observou-se também que 

o efeito da pressão 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 conversão de CO2, 

entretanto, a diferença entre 0,4 e 0,5 h-1 foi irrelevante. Observou-se também, que 

um maior tempo de contato favoreceu a formação do CH4 (%) e do CO (%), assim 

como a seletividade a DME (%) e compostos orgânicos não identificados - Ni (%), logo 

fazendo o rendimento de MeOH (diminuir g.kgcat
-1.h-1). 

 E após a obtenção dos dados reacionais, realizou-se um estudo cinético para 

maior entendimento do comportamento da reação. Utilizou-se do parâmetro de 

energia de ativação aparente, fornecendo as informações de: 

 A energia de ativação aparente de todos os catalisadores estudados foi entre 

20,6 e 30,2 kJ.mol-1. E, quando se variou a pressão, percebeu-se uma variação entre 

23,1 e 46,0 kJ.mol-1. Entretanto, a mudança de velocidade espacial mostrou uma faixa 

entre 23,1 e 28,4 kJ.mol-1. Logo, evidenciou-se a influência mais impactante quando 

ocorre uma alteração na pressão, efeito muito menos impactante que na variação dos 

catalisadores e na mudança da velocidade espacial. Resultados obtidos com os 

catalisadores estudados e nas condições operacionais investigadas neste trabalho. 
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6 ETAPAS FUTURAS 

 

 Nessa seção estão listados os próximos passos que deverão ser desenvolvidos 

e aprimorados pela equipe do Laboratório de Processos Catalíticos (LPC – DEQ), para 

a implementação dessa linha de pesquisa: 

 

 Utilização de novos tipos de materiais: 

o Zeólitas com diferentes estruturas, acidez e SAR; 

o Nanopartículas metálicas; 

 Melhoria na etapa de impregnação dos precursores; 

 Modelagem cinética da reação de hidrogenação do CO2; 

 Desenvolvimento de Mecanismos; 

 Investigação de Modelos Matemáticos; 

 Publicação de artigos em periódicos. 
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