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O objetivo deste trabalho foi o desenvolvimento de catalisadores de 
cobre e sua modelagem cinética na reação de oxidação seletiva de CO, etapa 
fundamental na purificação de correntes ricas em hidrogênio, para células a 
combustível. Foram preparados sete diferentes catalisadores, 6CuCe 
(coprecipitação - cobre suportado em céria), 6Cu10CeAl (coprecipitação - 
cobre suportado em céria e alumínio), 6Cu_HTC_Mg (coprecipitação – cobre, 
magnésio e alumínio com precursor do tipo hidrotalcita), 10Cu_HTC_Mg 
(coprecipitação – cobre, magnésio e alumínio com precursor do tipo 
hidrotalcita), 6Cu_HTC_Mg_imp (impregnação – cobre, magnésio e alumínio 
com precursor do tipo hidrotalcita), 6Cu_HTC_Zn (coprecipitação – cobre, zinco 
e alumínio com precursor do tipo hidrotalcita), 6Cu_HTC_Zn_imp (impregnação 
– cobre, zinco e alumínio com precursor do tipo hidrotalcita). Os catalisadores 
foram caracterizados por fluorescência de raios X, difração de raios X, 
fisissorção de N2, dessorção à temperatura programada de CO2 e redução à 
temperatura programada. Quase todos os catalisadores tiveram seu preparo 
bem sucedido, exceto os da série zinco, os quais apresentaram fração molar 
de cátions trivalentes menor que o esperado e a presença de uma fase 
cristalina diferente da hidrotalcita antes da calcinação. Não foi observada fase 
CuO em nenhum catalisador após calcinação, mostrando a completa dispersão 
do cobre no suporte ou a formação de cobre amorfo. Os catalisadores 
apresentaram-se na forma de sólidos mesoporosos com não uniformidade na 
distribuição dos poros. As espécies cobre foram reduzidas abaixo de 450 °C . A 
melhor performance catalítica em reações SELOX foi do catalisador de cobre 
suportado em céria, seguido do catalisador de cobre suportado em céria e 
alumina.. Em relação aos catalisadores do tipo hidrotalcita, o melhor 
desempenho foi obtido pelos catalisadores da série magnésio, provavelmente 
devido à maior área específica e basicidade superficial desta série 
(comprovado pelo TPD-CO2). A presença de água e CO2 na corrente de 
alimentação do reator influenciaram negativamente a atividade de todos os 
catalisadores, embora os com precursores do tipo hidrotalcita tenham sido 
menos atingidos. O modelo de proposto por Sedmak et al. (2003), baseado no 
mecanismo de oxidação do tipo Mars van Krevelen foi o que melhor descreveu 
desempenho do catalisador 6Cu10CeAl em reações SELOX. 
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The objective of this work was the development and kinetic modeling of 
copper catalysts in the selective oxidation of CO, a fundamental step in 
purification of  hydrogen-rich streams for fuel cells. Seven different catalysts 
were prepared, 6CuCe (coprecipitation - copper supported on ceria) 6Cu10CeAl 
(coprecipitation - ceria supported copper and aluminum), 6Cu_HTC_Mg 
(coprecipitation - copper, with magnesium and aluminum hydrotalcite 
precursor), 10Cu_HTC_Mg (coprecipitation - copper, magnesium and aluminum 
with the hydrotalcite precursor), 6Cu_HTC_Mg_imp (impregnation - copper, 
magnesium and aluminum with the hydrotalcite precursor), 6Cu_HTC_Zn 
(coprecipitation - copper, zinc and aluminum with the hydrotalcite precursor), 
6Cu_HTC_Zn_imp (impregnation - copper, zinc and aluminum with hydrotalcite 
precursor). The catalysts were characterized by X-ray fluorescence, X-ray 
diffraction, N2 phyisissorption, CO2 temperature programmed desorption and 
temperature programmed reduction. Almost all catalysts were prepared 
successfully, except for zinc series, which showed molar fraction of cations 3+ 
lower than expected and the presence of a different crystal phase of 
hydrotalcite before calcination. CuO phases were not observed in any XRD 
pattern after calcination, showing the complete dispersion of the copper on the 
support or the formation of amorphous copper. The catalysts are mesoporous 
materials with non-uniform pores distribution. The copper species were reduced 
below 450 °C in all catalysts. Copper catalyst supported on ceria showed the 
best catalytic performance in SELOX reaction, followed by copper catalyst 
supported on alumina and ceria. Regarding the hydrotalcite-based catalysts, the 
best performance was obtained by magnesium series, probably due to the 
higher specific surface area and basicity of these series (evidenced by TPD-
CO2). The presence of water and CO2 in the reactor feed stream affected 
negatively the activity of all the catalysts, although hydrotalcite precursors were 
less affected. The experimental data for SELOX reaction with 6Cu10CeAl were 
best presented by Sedmak et al. (2003) model, based on Mars van Krevelen 
oxidation mechanism. 
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CAPÍTULO 1: INTRODUÇÃO 

 

 No início do século 21, desenvolveu-se uma preocupação em torno do 

alto consumo de energia durante o século 20 e em relação ao possível 

desequilíbrio entre a demanda e o fornecimento de energia e combustíveis no 

futuro. O mundo do século 20 foi caracterizado pelo crescimento populacional e 

consequente aumento da demanda energética (SONG, 2002). Esta 

preocupação torna-se ainda mais grave se forem levados em consideração os 

problemas ambientais em torno da emissão de gases poluentes, gerados em 

grande quantidade através do uso de combustíveis fósseis. 

Esta problemática intensifica a busca por novos combustíveis e fontes 

de energia renováveis e sustentáveis, que possam complementar ou substituir 

completamente o uso de combustíveis fósseis. Neste cenário, as células a 

combustível emergem como dispositivos promissores na produção de energia 

limpa e renovável na forma de eletricidade (ARANGO-DÍAZ et al., 2014; 

AYASTUY et al., 2012a; SIRICHAIRPRASERT et al., 2007).  

 As células a combustível são dispositivos eletroquímicos que convertem 

energia química em energia elétrica. São constituídas basicamente de um 

material eletrolítico entre dois eletrodos, o anodo e o catodo. O princípio destas 

células foi descoberto em 1839 por Sir William R. Grove, que utilizou hidrogênio 

como combustível, oxigênio como oxidante e eletrodos de platina como 

catalisadores (SONG, 2002). 

 A geração da energia elétrica ocorre por meio de duas reações 

eletroquímicas: de oxidação do combustível no anodo e redução do oxidante 

no catodo. O eletrólito é responsável pela condução dos íons, a fim de 

proporcionar as reações. Os elétrons são transportados por um circuito 

externo. 

 Atualmente, existem cinco principais tipos de células a combustível: 

células alcalinas, de ácido fosfórico, de membrana trocadora de prótons, de 

carbonato fundido e de óxido sólido (MERLE et al., 2011; SONG, 2002), sendo 
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a principal diferença entre elas o tipo de eletrólito empregado. As células mais 

desenvolvidas atualmente são as de membrana trocadora de prótons (PEMFC- 

Proton Exchange Membrane Fuel Cells), utilizando hidrogênio como 

combustível (SIRICHAIPRASERT et al., 2007).  

 O hidrogênio, para ser utilizado nas PEMFCs, pode ser produzido a 

partir de outros combustíveis, como gás natural, gasolina, metanol, etanol, 

entre outros. Os principais processos de produção de hidrogênio a partir 

desses combustíveis são: reforma a vapor, oxidação parcial e reforma com 

CO2. Esses processos geram uma mistura de hidrogênio com monóxido de 

carbono, conhecida como gás de síntese. A etapa subsequente a quaisquer 

destes processos é a reação de deslocamento gás-água (reação de shift), a 

qual é responsável pela reação do CO presente no gás de síntese com água, a 

fim de enriquecer a mistura em hidrogênio.  

 Após a reação de shift, a corrente gasosa contém cerca de 0,5 a 2% de 

CO, o que inviabiliza sua utilização em PEMFCs, pois concentrações 

superiores a alguns ppm envenenam o eletrodo de platina, utilizado neste tipo 

de célula, diminuindo sua eficiência (ARAÚJO et al., 2012; SIRICHAIPRASERT 

et al., 2007). Reportam-se diversas alternativas para a remoção residual de 

CO: a adsorção preferencial de CO, a reação de metanação, tecnologias a 

base de membranas e a reação de oxidação seletiva de CO. Dentre estes 

processos, o mais indicado tecnológica e economicamente é a oxidação 

seletiva de CO (SELOX), visto que a adsorção preferencial de CO necessita de 

grande quantidade de adsorvente, as tecnologias a base de membranas 

apresentam alto custo e a metanação gera consumo de hidrogênio da corrente 

(SONG, 2002; RIBEIRO, 2008). 

 A oxidação seletiva de CO vem sendo estudada na faixa de temperatura 

de 25 a 240 ºC (RIBEIRO, 2008) a pressão ambiente e na presença de 

diferentes catalisadores. O catalisador dessa reação deve ter algumas 

características fundamentais (ARANGO-DIAZ et al., 2014): 

- alta atividade para oxidação de CO; 

- alta seletividade a oxidação de CO em detrimento à oxidação de H2; 
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- ser resistente à presença de água e dióxido de carbono na corrente de 

alimentação; 

- ser estável ao longo do tempo. 

 Os principais catalisadores utilizados na reação SELOX são de metais 

nobres, em geral suportados em céria (ARANGO-DIAZ et al., 2014; ARAÚJO et 

al., 2012). Estes catalisadores apresentam alta atividade de oxidação de CO, 

entretanto o alto custo é a sua maior desvantagem.  

Inicialmente, foram empregados catalisadores de platina, rutênio e ródio 

suportados em alumina na reação de SELOX de CO (OH e SINKEVITCH, 

1993; BROWN et al., 1960). Mais recentemente aumentou o uso de 

catalisadores de ouro suportados e cobre suportado em óxido de cério. Os 

catalisadores de ouro apresentam-se altamente ativos e seletivos, mas pouco 

estáveis ao longo do tempo de reação (PARK et al., 2009; BOND et al., 2006). 

Os de cobre suportado em céria são os principais utilizados na literatura, pois 

possuem quase todas as características necessárias para um bom 

desempenho em reações de oxidação seletiva de CO (MORENO et al., 2010; 

PARK et al., 2009; ÁGUILLA et al., 2008; MARIÑO et al., 2005; BAE et al., 

2005; AVGOUROPOULOS e IOANNIDES, 2003), entretanto a céria não é um 

óxido de baixo custo, elevando o preço do catalisador de maneira significativa. 

 Neste contexto, hoje são procurados catalisadores constituídos de 

materiais de baixo custo, que possuam alta atividade e seletividade para a 

oxidação de CO. Este trabalho mostra desde a síntese e caracterização até o 

teste reacional de sete diferentes catalisadores, todos a base de cobre, para a 

oxidação seletiva de CO em correntes ricas em hidrogênio. É apresentado um 

catalisador consagrado na literatura, com 6% de óxido de cobre suportado em 

céria, para efeito comparativo, e outros seis, sendo um suportado em 

céria/alumina e cinco a base de compostos do tipo-hidrotalcita, nunca antes 

testados em SELOX. Para o catalisador suportado em céria/alumina, que 

apresentou o melhor desempenho reacional dentre aqueles inéditos na 

literatura, foram testados modelos a fim de estimar os parâmetros cinéticos e 

avaliar o comportamento da reação em diferentes condições. 



21 

 

 O objetivo principal deste trabalho foi desenvolver catalisadores de 

cobre para a reação SELOX em correntes ricas em hidrogênio englobando 

desde o preparo, caracterização e testes catalíticos até o desenvolvimento de 

modelos cinéticos que reproduzam os dados experimentais. 

 Os objetivos específicos deste trabalho são: 

 - preparar catalisadores de cobre com diferentes suportes, através de 

métodos simples e encontrados na literatura; 

 - caracterizar os catalisadores preparados quanto à composição 

química, fases cristalinas presentes, propriedades texturais, basicidade e 

investigar as temperaturas de redução das fases redutíveis presentes; 

 - testar os catalisadores em reação SELOX em reator contínuo de leito 

fixo a pressão atmosférica, verificando a melhor temperatura de operação para 

cada um, considerando como parâmetros a conversão do CO e a seletividade a 

CO2 em correntes ricas em H2; 

 - analisar a estabilidade dos catalisadores com melhor desempenho, nas 

condições ótimas de reação, durante aproximadamente 17 horas; 

 - investigar a influência do vapor d’água e CO2 na atividade e 

seletividade dos catalisadores e; 

 - encontrar modelos cinéticos adequados para representar a reação 

SELOX, utilizando o melhor catalisador preparado neste trabalho.  

 No capítulo 2 é apresentado o estado da arte da reação de oxidação 

seletiva de CO, os catalisadores mais utilizados na reação, o desempenho dos 

mesmos na conversão de CO e seletividade de CO2 e a modelagem cinética 

encontrados na literatura. 

 O capítulo 3 mostra a metodologia experimental utilizada neste trabalho 

para o preparo, caracterização dos catalisadores e os testes reacionais 

realizados. 

O capítulo 4 contém a metodologia empregada para a modelagem e 

estimação de parâmetros cinéticos para o catalisador de melhor desempenho. 
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 Os resultados e as discussões acerca da parte experimental são 

apresentados no capítulo 5, enquanto os resultados para modelagem cinética 

são destacados no capítulo 6. E, finalmente, o capítulo 7 apresenta as 

conclusões gerais desse trabalho, bem como sugestões para trabalhos futuros. 
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CAPÍTULO 2: REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

Neste capítulo será apresentada uma breve revisão sobre células a 

combustível e o estado da arte da reação de oxidação seletiva de CO (SELOX) 

em correntes ricas em hidrogênio e os catalisadores mais utilizados. Serão 

detalhados trabalhos presentes na literatura sobre o uso de catalisadores de 

cobre e do tipo-hidrotalcita, assim como a modelagem cinética proposta para 

essa reação. 

 

2.1 Células a Combustível e o Hidrogênio 

 

 A economia do hidrogênio trata do uso do hidrogênio na substituição de 

combustíveis fósseis, principalmente, o petróleo e o gás natural. Este conceito 

foi introduzido no começo dos anos 1970 pelo Instituto de Energia Nuclear de 

Viena (ANDREWS e SHABANI, 2012; SHINNAR, 2003). A ideia inicial era 

produzir hidrogênio utilizando reatores nucleares de alta temperatura e utilizá-lo 

para aplicações estacionárias. Bilhões de dólares foram gastos em pesquisas, 

entretanto os altos custos e gastos energéticos do processo ocasionaram o 

fracasso e abandono desta alternativa. No final da década de 1990, o conceito 

ressurgiu com a proposta de produção de hidrogênio de gás natural, energia 

solar e através da eletricidade e eletrólise da água. Biomassa e reações 

nucleares também vêm sendo recentemente consideradas (SHINNAR, 2003). 

Na última década, pesquisas para a produção de hidrogênio de fontes 

alternativas, como rejeitos industriais, biogás, etanol, glicerina, entre outros, 

aumentaram significativamente (DUTTA, 2014), embora a realidade atual ainda 

seja a produção a partir de fontes fósseis, principalmente o gás natural 

(DUTTA, 2014; SHINNAR, 2003). 

 O hidrogênio produzido por fontes fósseis ou renováveis pode ser 

utilizado como matéria-prima direta como, por exemplo, na produção de 

amônia, metanol ou em petroquímicas para hidrotratamento e 

hidrocraqueamento, embora nestes casos não seja considerado participante da 
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economia do hidrogênio. Para ser utilizado como energia, o hidrogênio 

estocado ou gerado in situ deve ser convertido em eletricidade através das 

células a combustível (PAGE e KRUMDIECK, 2009).  

 A célula a combustível é um dispositivo eletroquímico que converte 

energia química de um combustível diretamente em energia elétrica. As 

principais vantagens desta tecnologia em relação às tradicionais são os 

menores impactos ambientais e a possibilidade de ser proveniente de 

combustíveis renováveis (SHARAF e ORHAN, 2014).  

As células do tipo membrana trocadora de prótons (PEMFC- Proton 

Exchange Membrane Fuel Cells) aparecem como as mais promissoras 

(SHARAF e ORHAN, 2014; ARANGO-DIAZ et al., 2014; SIRICHAIPRASERT et 

al., 2007), no entanto ainda é necessário maior desenvolvimento em pesquisa 

para redução de custos, aumento da durabilidade e performance (SHARAF e 

ORHAN, 2014). 

 Este dispositivo é composto de três componentes: um eletrodo 

alimentado pelo combustível (anodo); um eletrodo alimentado pelo oxidante 

(catodo) e; um eletrólito separando os dois primeiros. Os eletrodos são 

constituídos de um material poroso coberto com uma camada de catalisador, 

normalmente platina, para as PEMFCs. Uma corrente de hidrogênio gasoso é 

alimentada ao anodo onde reage eletroquimicamente. O hidrogênio é oxidado a 

íons H+ e elétrons. Os íons de hidrogênio migram através do eletrólito enquanto 

os elétrons são transportados através de um circuito externo ao catodo. No 

catodo, os elétrons e os prótons reagem com o oxigênio fornecido por uma 

corrente gasosa externa, gerando água. A reação global de uma célula a 

combustível produz água, eletricidade e calor (SHARAF e ORHAN, 2014; 

MERLE et al., 2011).  

A Figura 2.1 mostra a representação simplificada de uma célula a 

combustível do tipo PEMFC, onde o combustível hidrogênio é fornecido no 

anodo e o oxigênio é fornecido no catodo. Os dois eletrodos são separados por 

um material que funciona como eletrólito condutor de íons (MERLE et al., 

2011). 
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Figura 2.1 Esquema representativo de uma célula a combustível (CHENG et al., 2007). 

 

 O hidrogênio utilizado nas células a combustível pode ser produzido de 

várias formas, como já apresentado em parágrafos anteriores, mas o foco 

deste trabalho está em sua síntese via gás natural, visto que quase todo o 

hidrogênio produzido industrialmente hoje é proveniente de fonte fóssil 

(AGRAFIOTIS et al., 2014).  

O processo mais empregado industrialmente para a produção do 

hidrogênio a partir de gás natural inicia-se com a reforma a vapor, produzindo 

uma corrente rica em hidrogênio e monóxido de carbono, denominada gás de 

síntese. O gás de síntese pode ser convertido em diferentes produtos, como 

metanol ou hidrocarbonetos líquidos via síntese de Fischer-Tropsch ou pode 

ser uma fonte de hidrogênio e monóxido de carbono puros (AGRAFIOTIS et al., 

2014). Para a produção de hidrogênio puro, a etapa subsequente à formação 

do gás de síntese é a reação de deslocamento gás-água ou reação de shift, 

onde o monóxido de carbono formado durante a reforma reage com a água, 

formando dióxido de carbono e hidrogênio. Após a reação de shift, a corrente 

gasosa, rica em CO2 e H2, contém cerca de 0,5 a 2% de CO, o que 
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inviabilizaria sua utilização em PEMFCs, pois concentrações superiores a 

alguns ppm envenenam o eletrodo de platina, diminuindo a eficiência da célula 

(ARANGO-DIAZ et al., 2014; ARAÚJO et al., 2012;  SIRICHAIPRASERT et al., 

2007). 

Desta forma, faz-se necessária mais uma etapa no processo de 

produção de hidrogênio para células PEMFCs. Nas petroquímicas, a tecnologia 

para produção de hidrogênio puro já está estabelecida, utilizando-se tecnologia 

PSA (Pressure Swing Adsorption) para adsorção e consequente remoção do 

CO2, CO e metano (AGRAFIOTIS et al., 2014). Esta tecnologia demanda 

grandes espaços para a instalação de adsorvedores, o que torna, em 

aplicações móveis, praticamente inviável a sua utilização. Reações de 

metanação, tecnologias a base de membranas e a oxidação seletiva de CO 

aparecem como possíveis alternativas para a remoção do CO residual, 

destacando-se a reação de oxidação seletiva de CO para aplicação não 

estacionária (CHAGAS et al., 2012; AYASTUY et al., 2012a; HU et al., 2011; 

SONG, 2002), devido às grandes quantidades de adsorvente necessárias para 

torres de adsorção, altos custos de processo para separação por membranas e 

consumo do hidrogênio da corrente para a metanação (MISHRA E PRASAD, 

2011; SONG, 2002). 

 

2.2 Reação SELOX 

 

 A oxidação seletiva de CO (SELOX) em correntes ricas em hidrogênio 

vem sendo estudada para a purificação de correntes que alimentam as células 

a combustível de baixa temperatura (SONG, 2002; PARK et al., 2009). O uso 

desta reação após a reação de shift é recomendada para diminuir a 

concentração de CO abaixo de 10 ppm, a fim de não envenenar o eletrodo de 

platina, mais comumente utilizado nestas células (NIU et al., 2014; ARANGO-

DIAZ et al., 2014; OH & SINKEVITCH, 1993; SONG, 2002; QI et al., 2002; 

PARK et al., 2009). 
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 Mishra e Prasad (2011), Park et al. (2009) e Oh e Sinkevitch (1993) 

citam a oxidação seletiva de CO como uma técnica bastante promissora para a 

redução da concentração de CO na presença de H2, pelo fato de menores 

quantidades de H2 serem perdidas por oxidação em relação a outras técnicas, 

como por exemplo a metanação de CO. 

 A reação SELOX é altamente exotérmica e, para promover a oxidação 

de CO com o mínimo de oxidação de H2, é preciso um controle rigoroso da 

temperatura e da concentração de oxigênio na corrente de alimentação 

(MISHRA E PRASAD, 2011; OH & SINKEVITCH, 1993), pois altas 

temperaturas e alta disponibilidade de O2 favorecem a oxidação do hidrogênio, 

prejudicando o processo (LIU et al., 2004; RIBEIRO et al., 2008; MARQUES et 

al., 2006).  

 A literatura apresenta uma ampla variação de temperatura para a reação 

SELOX, havendo registros de 25 a 250 °C, dependendo do catalisador utilizado 

(QIAO et al., 2011; GRISEL et al., 2002). A composição de alimentação 

estudada é bastante variada, com razão de O2/CO de 0,5 a 5 (GRISEL e 

NIEUWENHUYES, 2001; OH & SINKEVITCH, 1993; RIBEIRO, 2008). 

 As principais reações que acontecem durante o processo SELOX são a 

oxidação do CO (eq. 2.1) e oxidação do H2 (eq. 2.2) (JANG et al., 2012; KIM et 

al., 2012; MISHRA E PRASAD, 2011; PARK et al., 2009). O objetivo é otimizar 

a reação 2.1 e minimizar a reação 2.2. e para isso é necessário o controle das 

condições reacionais e o desenvolvimento de catalisadores adequados. 

𝐶𝑂(𝑔) + 
1

2
𝑂2(𝑔) →  𝐶𝑂2(𝑔)          ∆𝐻298

0 =  −282,984
𝐽

𝑚𝑜𝑙
         2.1 

𝐻2(𝑔) +  
1

2
𝑂2(𝑔) →  𝐻2𝑂(𝑔)          ∆𝐻298

0 =  −241,818
𝐽

𝑚𝑜𝑙
         2.2 

 Os primeiros registros da reação SELOX na literatura datam de 1960 e 

eram para purificação de correntes de hidrogênio para a síntese de amônia. 

Catalisadores de Pt, Ru e Rh suportados apresentaram alto desempenho 

(BROWN et al., 1960). Cohn (1965) testou catalisador de platina suportado em 
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uma planta piloto e este passou a ser o tipo mais indicado de catalisador para 

oxidação seletiva de CO.   

 Mais tarde, Oh e Sinkevitch (1993) compararam diversos catalisadores 

comerciais para SELOX a fim de serem utilizados na purificação de correntes 

de alimentação de células a combustível. Os autores concluíram que 

catalisadores de Ru e Rh foram mais seletivos que o de Pt, suportados em 

alumina. 

 Desde então, um grande número de catalisadores ativos para a 

oxidação seletiva de CO vêm sendo estudado, como óxidos metálicos, 

catalisadores de ouro suportado, entre outros (PARK et al., 2009).  Pares de 

metais de transição com seu respectivo óxido, como cobre/óxido de cobre, 

prata/óxido de prata, níquel/óxido de níquel, e óxidos superiores e inferiores de 

cério também já foram empregados em sistemas SELOX (COLE e LYON, 

2002).  

Catalisadores de ouro suportado têm sido reportados como altamente 

ativos em reações SELOX, especialmente a baixas temperaturas (BOND et al., 

2006). A maior parte dos catalisadores de ouro suportado, no entanto, não se 

mostra estável com o tempo de reação (PARK et al., 2009). Kandoi et al. 

(2004) observaram que a seletividade à oxidação de CO decresce rapidamente 

com o aumento da temperatura em catalisadores de ouro, devido à competição 

do H2 com o CO pelos sítios ativos.  

Teng et al. (1999) apontaram o melhor desempenho do óxido de cobalto 

(CoO) para reação de oxidação seletiva de CO dentre os metais em transição 

3d. O óxido de cobalto suportado também foi reportado como ativo para esta 

reação, porém a reação de metanação do CO torna-se dominante na presença 

de excesso de hidrogênio sobre este tipo de catalisador (OMATA et al., 2006; 

YUNG et al., 2008). 

Entre os metais não-nobres, destacam-se os catalisadores a base de 

cobre, amplamente estudados em vários trabalhos. Foram estudados efeitos do 

método de preparação, condição de pré-tratamento, presença de promotores e 

tipo de suporte, em especial a céria (PARK et al. 2009). Mariño et al. (2005) 
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testaram diferentes catalisadores em reações SELOX. Vários suportes (MgO, 

La2O3, SiO2-Al2O3, CeO2, Ce0,63Zr0,37O2) e metais em transição (Co, Cr, Cu, Ni, 

Zn) foram utilizados, sendo o melhor suporte encontrado  a céria e o melhor 

metal o cobre.  

2.3 Catalisadores de Cobre Suportados na Reação SELOX 

 

 Uma variedade de óxidos de metais de transição são utilizados para 

catalisar reações SELOX, em especial o óxido de cobre (II) exibe atividade por 

unidade de área específica similar aos catalisadores de metais nobres como a 

platina (KUMMER, 1980). 

 A literatura reporta diferentes suportes para os catalisadores de cobre 

com atividade para a oxidação seletiva de CO, como céria, zircônia, óxido de 

zinco, alumina, nióbia, e ainda uma mistura entre os suportes 

(ALIHOSEINZADEH et al., 2014; DULNEE et al., 2014; MORETTI et al., 2013; 

ZHOU et al., 1997; RIBEIRO, 2008). 

 Zhou et al. (1997) testaram catalisadores de cobre suportados em 

zircônia, zircônia/alumina e alumina em reações SELOX. A melhor performance 

foi do catalisador suportado em zircônia, obtendo-se conversões de CO de 

100% em torno de 125°C, o pior catalisador foi o suportado somente em gama 

alumina, obtendo-se conversão de 100% apenas a 300°C (corrente de 

alimentação contendo H2, CO e O2). Segundo o artigo, o catalisador suportado 

em zircônia mostrou maior dispersão das espécies de cobre e 

adsorveu/dessorveu maior quantidade de oxigênio. 

Diferentes suportes, céria, zircônia, sílica, alumina e a mistura dos 

suportes, céria e sílica, céria e alumina e céria e zircônia, contendo 2% em 

massa de óxido de cobre, foram testados por Aguila et al. (2008) em reação de 

oxidação seletiva de CO. Os suportes mistos foram preparados com 8% em 

massa de óxido de cério. O catalisador que apresentou maiores conversões de 

CO a aproximadamente 120 °C, utilizando 0,2 g de catalisador e sob vazão de 

100 mL/min de uma corrente contendo 2% de CO e 3% de O2 em gás inerte, foi 

o suportado em céria puro (acima de 95%), seguido do contendo sílica (entre 
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80 e 90%), zircônia (em torno de 80%) e por último o contendo alumina (em 

torno de 60%) .  

Os autores dos trabalhos mencionados nos dois últimos parágrafos não 

mencionaram dados de seletividade do sistema, pois a corrente de alimentação 

não possuía hidrogênio, neste caso o trabalho estudou a oxidação de CO, mas 

não a interferência da presença de altas concentrações de hidrogênio na carga, 

por isso é possível concluir que os catalisadores de cobre suportados 

apresentaram alta maior atividade catalítica para a oxidação de CO, entretanto 

não se pode avaliar a seletividade à oxidação de CO, parâmetro fundamental 

no estudo de reações SELOX. 

 Ribeiro et al. (2008) utilizaram catalisadores de cobre suportado em 

céria, nióbia e zircônia preparados por combustão para reações SELOX. O 

catalisador mais ativo e seletivo a CO2 foi o suportado em céria, atingindo 

conversões de 90% a 150 °C e seletividade de CO2 em torno de 60% (100 mg 

de catalisador, vazão da corrente de alimentação de 100 mL/min, contendo 

60% H2, 1% CO, 1% O2 e 38% He). O óxido de nióbio como suporte 

apresentou baixas conversões de CO (20% a 150°C) e seletividade de CO2 

(20% a 150 °C). 

 A utilização de catalisadores de cobre suportados em céria e alumina foi 

amplamente estudada na oxidação seletiva de CO. A alumina é um material de 

baixo custo, alta área específica e tradicionalmente utilizada como suporte 

catalítico. Catalisadores deste tipo apresentam desempenho inferior aos 

suportados em céria pura, entretanto seu custo reduzido colabora para a 

possibilidade de aprofundar as pesquisas em torno de sua aplicação em 

reações SELOX (KOSMANBETOVA et al., 2011; MORETTI et al., 2007; 

MORETTI et al., 2008; MORETTI et al., 2009; PARK et al., 2004; 

CHEEKATAMARLA et al., 2005). Além dos menores custos apresentados pelo 

catalisador suportado em alumina, Gómez-Córtez et al. (2008) e Maciel et al. 

(2011) afirmaram que a alta atividade catalítica para reação SELOX está 

intimamente ligada com a maior dispersão do cobre no suporte, assim, a 

presença da alumina de alta área específica favorece a dispersão do metal.  
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 Diversos suportes vêm sendo testados na reação SELOX, entretanto o 

que mais se destaca a baixas temperaturas, entre 120 e 150 °C, é o óxido de 

cério, por isso será dada maior ênfase a esse catalisador. 

 

2.3.1. Catalisadores CuO/CeO2  

 

2.3.1.1 Efeito do Método de Preparo 

 

 Gurbani et al. (2009) prepararam catalisadores de cobre suportados em 

céria por dois diferentes métodos: deposição/precipitação de cobre sobre óxido 

de cério comercial, utilizando carbonato de sódio como agente precipitante, e 

impregnação úmida. Em trabalho anterior, os autores encontraram o teor ótimo 

de óxido de cobre em torno de 7%. Os dois modos de preparo deram origem a 

catalisadores bastante semelhantes quanto à performance em reações de 

oxidação seletiva de CO. 

 Avgouropoulos et al. (2005) compararam quatro diferentes modos de 

preparo de catalisadores de cobre suportado em céria. O primeiro, por 

coprecipitação de nitratos de cério e cobre, utilizando carbonato de sódio como 

agente precipitante; o segundo preparado através do método de combustão, 

utilizando nitrato de cério, nitrato de cobre e ureia como combustível; o terceiro 

pelo método citrato-hidrotérmico, utilizando acetatos de cobre e cério como 

precursores e ácido cítrico, que foram tratados termicamente em reator de 

teflon autoclavado em pressão de aproximadamente 5 atm e temperatura de 

aproximadamente 150 °C. Por último, o quarto catalisador foi preparado pelo 

método de impregnação úmida convencional, utilizando óxido de cério 

preparado pelo método citrato-hidrotérmico e nitrato de cobre como precursor 

do cobre. O melhor desempenho em reações SELOX foi do catalisador 

preparado pelo método de combustão, atingindo conversão de CO e 

seletividade de CO2 de 100% a 125 °C, seguido pelo preparado pelo método 

citrato-hidrotérmico. O pior desempenho foi do catalisador preparado por 

impregnação. Observam-se, entretanto, altos valores de conversão de CO para 
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todos os catalisadores, acima de 80%, não justificando o uso de catalisadores 

com preparação muito complicada. 

 Liu et al. (2004) prepararam, de forma bem sucedida, catalisadores de 

cobre e céria pelo método de coprecipitação/gelificação com ureia. O 

catalisador apresentou altas seletividade a CO2 e conversão de CO, em torno 

de 90% a 125 °C sob vazão de aproximadamente 60 mL/min de corrente com 

1% de CO, 50% de H2 e 1% de O2.  

Marbán e Fuertes (2005) propuseram um método simples de preparo de 

catalisadores de cobre suportados em céria utilizando citrato. Os autores 

obtiveram altas conversões (em torno de 100% a 150°C) e seletividade (em 

torno de 90% a 150°C) e deram destaque à alta estabilidade do catalisador 

preparado por este método. Os autores estudaram ainda a influência da 

calcinação na performance dos catalisadores, concluindo que uma menor taxa 

de aquecimento durante a calcinação dos catalisadores implica em uma maior 

formação de vacâncias no óxido de cério, dando maior mobilidade ao oxigênio, 

aumentando a atividade dos catalisadores. É necessário ressaltar que as 

condições reacionais propostas neste trabalho não foram as tradicionalmente 

utilizadas na literatura para reações SELOX. A concentração dos gases 

reagentes foi muito menor, 300 ppm para O2 e CO e 1% para H2 diluídos em 

He (volume). A vazão permaneceu na mesma ordem de grandeza dos demais 

artigos, 300 mL/min, enquanto a massa de catalisador foi de 15 mg.  

 Park et al. (2009) fizeram uma revisão dos diferentes preparos para 

catalisadores de cobre suportado em céria. A Tabela 2.1 (adaptada do artigo) 

mostra uma síntese dos resultados. É possível perceber uma forte semelhança 

no desempenho dos catalisadores de diferentes formas de preparo, todos 

atingindo conversões próximas de 100% para a oxidação do CO, ficando 

abaixo apenas para a impregnação (segunda linha da tabela) e para a 

combustão de nitratos de ureia (décima segunda linha da tabela). É importante 

ressaltar que a comparação realizada por Park et al. (2009) trata de artigos que 

não necessariamente possuem as mesmas condições reacionais, o que torna 

complicada uma comparação mais profunda sobre a influência dos suportes. 
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 Scirè et al. (2012) compararam dois catalisadores de CuO/CeO2. O 

preparado por coprecipitação atingiu conversões de CO próximas de 100% e 

seletividade de CO2 de 60% na reação de oxidação seletiva de CO a 150 °C, 

com melhor desempenho em relação ao catalisador preparado por deposição 

de cobre sobre o óxido de cério, o qual não atingiu conversões maiores que 

80% (50 mg de catalisador, 80 mL/min – 1% CO, 1% O2 em H2). 

 Recentemente, formas inovadoras de preparo foram encontradas na 

literatura para os catalisadores de cobre suportado em céria. Arango-Diaz et al. 

(2014) sintetizaram um catalisador de cobre suportado em nano cristais de 

céria através do método de congelamento a frio. Sais de nitrato de cério foram 

dissolvidos em água destilada e depois EDTA foi adicionado como agente 

complexante para evitar a precipitação. Foi adicionada solução aquosa de 

amônia para elevar o pH, inicialmente ácido, para valores em torno de 7 a 8. A 

mistura foi congelada com nitrogênio líquido e em seguida seca e calcinada, 

obtendo-se o suporte de céria. O cobre em diferentes teores foi adicionado por 

impregnação úmida. Para os testes reacionais foram utilizados 100 mg de 

catalisador e aproximadamente 30 mL/min de gás reagente (1,2% CO, 1,2% O2 

e 50% H2 em He). Em torno de 125 °C, a conversão de CO atingiu 100% e a 

seletividade a CO2 foi próxima de 95% para o catalisador com 6% de CuO. O 

desempenho apresentado neste trabalho foi melhor que os apresentados em 

outros trabalhos aqui citados, entretanto não é possível afirmar que a única 

influência seja o modo de preparo do catalisador, pois a vazão de alimentação 

é cerca de 3 vezes menor que a tradicionalmente utilizada na literatura (100 

mL/min para 100 mg de catalisador), favorecendo assim altas conversões.  
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Tabela 2.1. Síntese dos métodos de preparo para catalisadores CuO/CeO2  e resultados obtidos na reação de SELOX (PARK et al., 2009). 

Catalisador 
Método de 
Preparação 

Composição da corrente 
Temperatura 

(°C) 
Conversão CO 

(%) 
Concentração de 
Saída CO (ppm) 

Estabilidade 

20% CuO-CeO2 Coprecipitação 
1% CO, 1% O2, 13,5% CO2, 

50% H2, 20% H2O, 14,5% He 
165-175 ~100 ~10 Não Estável 

3% Cu-CeO2 Impregnação 
2% CO, 1% O2, 70% H2, 27% 

He 
136 76,2 n.d n.d. 

Cu0,1Ce0,9O2-y Sol-gel 1% CO, 1,25% O2, 97,75% H2 120 ~80 n.d Estável 

Cu0,15Ce0,85 
Combustão de 

Nitratos de Ureia 
1% CO, 1,25% O2, 15% CO2, 
50% H2, 10% H2O, 22,75 He 

190 99 n.d n.d. 

15% Cu-CeO2 Citrato  
0,03% CO, 0,03% O2, 1% H2, 

98,94% He 
200 98 n.d Não Estável 

5% CuO-CeO2 
Ureia/ 

Coprecipitação 
1% CO, 1% O2, 20% CO2, 

50% H2, 10% H2O, 18% He 
165 99 n.d n.d. 

25% CuO-CeO2 
Citrato-

hidrotérmico 

1% CO, 1,25% O2, 15% CO2, 
50% H2, 10% H2O, 22,75% 

He 
200-210 99 n.d Estável 

Ce0,8Cu0,2O2 Micro emulsão 
1% CO, 1,25% O2, 50% H2, 

47,75% Ar 
80-90 ~100 n.d n.d. 

Cu/CeO2 
Hidrotérmica com 
brometo de cetil-
trimetil-amônio 

1% CO, 1% O2, 50% H2, 10% 
H2O, 20% CO2 

120 97,3 n.d Estável 

5% Cu/Sm-CeO2 
(Sm: Ce=1:9) 

Impregnação/ 
Coprecipitação 

1% CO, 2% O2, 97% H2 150 ~90 n.d n.d. 

Cu4Ce15,8Co0,2/ϒ-Al2O3 Impregnação 
1% CO, 1% O2, 13% CO2, 

60% H2, 10% H2O, 15% He 
210-220 ~100 n.d n.d. 

Cu0,15CeFe0,5 
Combustão de 

Nitratos de Ureia 
1% CO, 1% O2, 25% CO2, 

40% H2, 10% H2O, 23% He 
175 ~67 n.d n.d. 

Cu5Ce47,5Zr47,5 Coprecipitação 
0,5%CO, 0,6%O2, 2,1% CH4, 
23,3%CO2, 26%H2O, 48%He 

150 ~100 n.d Estável 

5% CuO/20% CeO2/ 
ϒ-Al2O3 

Impregnação 
0,6% CO, 0,6% O2, 30% H2, 

68,8% He 
200 99 n.d Estável 

7% CuO/Ce0,9Zr0,1O2-
Al2O3 

Suspensão/Copre
cipitação 

1% CO, 1% O2, 15% CO2, 
50% H2, 10% H2O, 23% He 

160-170 ~100 n.d Estável 

4% Cu-CeO2 Impregnação 
0,5% CO, 0,5% O2, 50% H2, 

49% N2 
110 99,8 10 n.d 

n.d – não disponível



35 

 

2.3.1.2 Efeito do Teor de Cobre 

 

Em 1996, Liu et al. (1996) avaliaram o desempenho de catalisadores de 

cobre suportado em céria, do óxido de cério e do óxido de cobre puros na 

oxidação seletiva de CO. Os autores notaram que uma pequena quantidade de 

cobre sobre a céria, de apenas 5%, aumentou significativamente a conversão 

de CO e a seletividade de formação de CO2. 

Zou et al. (2006) e Zhu et al. (2008) verificaram a influência do teor de 

cobre nos catalisadores de cobre suportados em céria. Os melhores 

catalisadores contem 10% de cobre para Zou et al. (2006)  e 20% em cobre 

para Zhu et al. (2008), devido à forte interação entre os clusters de óxido de 

cobre e o óxido de cério. Bae et al. (2005) também encontraram um teor ótimo 

de 10% de cobre, em correntes de alimentação ausentes de água e CO2. 

Mariño et. al. (2005) avaliaram o teor de cobre entre 0,30 e 10% em 

catalisadores suportados em óxido de cério, encontrando um teor ótimo entre 1 

e 3% de cobre. 

O trabalho de Luo et al. (2007) investigou a variação do teor de cobre 

em catalisadores CuO/CeO2 entre 3-50%.  Em relação à conversão de CO, o 

ganho entre os teores de 3 e 6% de CuO é grande, a conversão de CO atinge 

100% em torno de 120 °C com teor de 6%. Acima deste teor, o ganho é 

insignificante, mostrando um teor ótimo próximo de 6%. 

 Ayastuy et al. (2010) prepararam catalisadores de cobre suportados em 

céria por impregnação úmida com diferentes teores de cobre (1, 7, 15%). O 

catalisador com melhor desempenho na oxidação seletiva de CO foi o com 7% 

de CuO, devido à dispersão de cobre no suporte e não formação de óxido de 

cobre mássico, visualizado por DRX e DRS. A Figura 2.2 mostra os gráficos de 

conversão de CO e seletividade para CO2 apresentados pelos autores. 
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Figura 2.2 Resultados da reação SELOX para catalisador 1% CuO/CeO2 (quadrado vermelho), 

7% CuO/CeO2 (bola verde), 15% CuO/CeO2 (triângulo azul). Carga reacional: 1% CO, 1% O2, 

60% H2, balanço com He (Ayastuy, 2010). 

 

 Existem muitos trabalhos na literatura avaliando o teor de cobre em 

catalisadores de cobre suportados em céria apontando diferentes teores ótimos 

de óxido de cobre. Percebe-se, entretanto, analisando os trabalhos 

apresentados nesta seção, que o teor ótimo encontra-se entre 5 e 10% de 

CuO.  

 Para este trabalho foi escolhido o teor de óxido de cobre de 6% para o 

preparo do catalisador suportado em céria. 

 

2.3.1.3 Análises de Caracterização 

 

 A fim de confirmar o sucesso do preparo do catalisador é essencial a 

verificação dos teores reais através de análises de caracterização como, por 

exemplo, fluorescência de raios X (FRX). A quantificação do teor real dos 

componentes dos catalisadores é importante principalmente em preparos 

realizados por precipitação, os quais dependem significativamente do agente 

precipitante, do pH e da temperatura da solução inicial. A maior parte dos 

trabalhos existentes na literatura para catalisadores CuO-CeO2, entretanto, não 

mencionam a realização deste tipo de análise. 
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 Para verificar as fases cristalinas e a existência de fases amorfas nos 

catalisadores preparados é comum a análise por difração de raios X (DRX). A 

literatura reporta a fase do tipo fluorita (cerianita) para o óxido de cério e a total 

dispersão do óxido de cobre sobre o suporte para teores abaixo de 15% 

(AYASTUY et al., 2010; SCIRÈ et al., 2012) . A Figura 2.3 mostra um 

difratograma para uma série de catalisadores CuO/CeO2 apresentado por 

Ayastuy et al. (2010). É possível verificar o aparecimento da fase cristalina do 

cobre apenas no catalisador com 15% de CuO. 

  

 

Figura 2.3 Difratogramas de raios X: CeO2 puro (a), 1% CuO/CeO2 (b), 7% CuO/CeO2 (c), 15% 

CuO/CeO2 (d) (Ayastuy, 2010). 

 A análise textural dos catalisadores é essencial, pois quanto maior a 

área do suporte, maior a probabilidade de dispersão do óxido de cobre, 

aumentando o número de sítios de adsorção de CO. A literatura reporta o 

método de Brunauer-Emmett-Teller (BET) para calcular a área específica do 

catalisador e o método de Barrett-Joyner-Halenda (BJH) para a distribuição de 

tamanho de poros. A literatura reporta sólidos mesoporosos com área 

específica entre 28 e 130 m2/g para catalisadores CuO/CeO2. Os catalisadores 

preparados por coprecipitação apresentam área específica próxima a 60 m2/g 

(LIU e FLYTZANI-STEPHANOPOULOS, 1996; ZHU et al., 2008; JUNG et al., 
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2008; POLSTER et al., 2009; RAZEGHI, et al., 2010; SCIRÈ et al., 2012; 

ARAÚJO et al., 2012). 

 Outra análise de suma importância em catalisadores de cobre suportado 

para reações SELOX é a análise de redução à temperatura programada (TPR), 

visto que o cobre metálico é fundamental para a oxidação do CO e após o 

preparo seguido da calcinação o catalisador encontra-se na forma de óxido. 

Assim, é necessário um estudo das espécies de cobre presentes, bem como a 

temperatura em que a redução do óxido de cobre a cobre metálico acontece. A 

literatura apresenta temperaturas abaixo de 400 °C para a completa redução 

das espécies de cobre em catalisadores CuO/CeO2 (AVGOUROPOULOS e 

IOANNIDES, 2003; AVGOUROPOULOS et al., 2005; AVGOUROPOULOS e 

IONNIDES, 2006; PATEL e PLANT, 2007; JUNG et al., 2008; CAPUTO et al., 

2008; GÓMEZ-CORTÉS et al., 2008; AYASTUY et al., 2010; HAN et al., 2011). 

É reportada também a redução da cerianita acima de 500 °C (JUNG et al., 

2008; CAPUTO et al., 2008). 

 A Figura 2.4 mostra um perfil de redução típico de um catalisador de 

cobre suportado em céria preparado por coprecipitação. Os autores atribuíram 

a existência de dois picos a duas espécies de óxido de cobre de diferentes 

interações com o suporte (MORETTI et al., 2013; SCIRÈ et al., 2012). Alguns 

pesquisadores atribuem dois picos à redução do óxido de cobre em duas 

etapas, primeiramente de Cu2+ a Cu1+ e posteriormente de Cu1+ a Cu0 

(ARAÚJO et al., 2012).  
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Figura 2.4 Perfil de redução típico de catalisador CuO/CeO2 preparado por coprecipitação com 

diferentes temperaturas de calcinação (Scirè et al., 2012). 

 

2.3.2. Catalisadores CuO/CeO2/Al2O3 

 

2.3.2.1 Efeito do Método de Preparo 

 

 O preparo de catalisadores de óxido de cobre, óxido de cério e alumina 

é usualmente realizado em duas etapas de impregnação úmida. 

Primeiramente, impregna-se o suporte de alumina com nitrato de cério, em 

seguida a mistura é submetida à secagem e impregnação com nitrato de cobre, 

só então o catalisador é calcinado (PARK et al., 2004; CHEEKATAMARLA, et 

al., 2005.; KOSMANBETOVA et al., 2011; WAN et al., 2009). Kosmambetova et 

al. (2011) estudaram diferentes suportes para catalisadores CuO/CeO2 (ZrO2, 

Al2O3, MnO2 e TiO2) adicionando cerca de 23% de CeO2 aos suportes 

comerciais calcinados. A melhor performance foi do catalisador com zircônia, 
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seguido pelo de alumina, onde a maior diferença se fez na seletividade. O 

catalisador com alumina apresentou cerca de 80% de conversão de CO e 

seletividade a CO2 em aproximadamente 80°C. Acima desta temperatura a 

atividade permaneceu a mesma até 120°C, mas a seletividade a CO2 caiu 

sensivelmente, estabilizando em aproximadamente 60%.  

Águila et al. (2008) prepararam e caracterizaram catalisadores de cobre 

(2% de cobre) suportado em céria (8% de céria) e alumina por impregnação 

úmida em apenas uma etapa, obtendo conversões de CO de 100% a partir de 

200°C. Os autores não mencionam a seletividade a CO2. Neste trabalho a 

corrente de alimentação não contém hidrogênio, o que dificulta qualquer 

conclusão sobre a eficiência do catalisador, visto que temperaturas acima de 

150°C favorecem a adsorção do hidrogênio em relação ao monóxido de 

carbono, fazendo com que haja o consumo de parte do hidrogênio da corrente 

e diminuição da seletividade a CO2 (LIU et al., 2004; RIBEIRO et al., 2008; 

MARQUES et al., 2006). 

 Diversos autores prepararam o suporte de alumina utilizando tri-sec 

butóxido de alumínio, ácido esteárico e 1-propanol. Após a calcinação da 

alumina, impregnaram o suporte com nitrato de cério e nitrato de cobre em 

duas etapas como descrito no parágrafo anterior (Moretti et al., 2007; Moretti et 

al., 2008; KIM, et al., 2009; Moretti et al., 2009). 

 Os catalisadores de cobre suportado em céria e alumina preparados por 

coprecipitação encontrados na literatura foram testados em reações de reforma 

de metanol (PATEL e PANT, 2007). Não foram encontrados registros de 

catalisadores de cobre, céria e alumina preparados por precipitação e utilizados 

em reações SELOX. 

  

2.3.2.2 Efeito do Teor de Céria e do Teor de Cobre 

 

 Moretti et al. (2007)  e Kim et al. (2009) variaram o teor de céria de 5-

20% e fixaram o teor de cobre em 5% em catalisadores CuO/CeO2/Al2O3 

preparados por impregnação úmida. Em relação ao desempenho em reações 
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SELOX, quanto à conversão de CO e seletividade do CO2, o catalisador com 

5% de céria mostrou-se inferior aos outros dois teores testados (10 e 20%). Em 

relação aos dois maiores teores, não houve diferença significativa. A Figura 2.5 

mostra a performance dos catalisadores segundo Moretti et al. (2007). 

 

 

Figura 2.5 Desempenho de catalisadores CuO/CeO2/Al2O3, variando-se o teor de céria - 100 

mg de catalisador; vazão 30 mL/min; carga reacional: 0,6% CO, 0.6% O2, 30% H2 (MORETTI et 

al., 2007). 

  

 O trabalho de Cheekatamarla, et al. (2005) avaliou a variação dos teores 

de cobre e céria. Os autores mostraram que os teores testados, 4 e 9 % para o 

CuO e 4, 11 e 12% para CeO2, pouco influenciaram a conversão de CO de 80 

a 110°C. 

 Para efeito comparativo com o catalisador preparado de cobre suportado 

em céria, o teor nominal de óxido de cobre foi fixado em 6% para todos os 

catalisadores preparados neste trabalho e o de céria em 10%, visto que acima 

deste valor, não foi encontrado ganho significativo no desempenho do 

catalisador. 
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2.3.2.3 Análises de Caracterização 

 

A maior parte dos trabalhos existentes na literatura para catalisadores 

CuO-CeO2-Al2O3  não mencionam a realização de análises de fluorescência de 

raios X ou qualquer outra análise que confirme o teor dos componentes após 

preparo. 

A literatura apresenta difratogramas com picos apenas de cerianita 

(CeO2) em catalisador preparado por impregnação com 8% de céria e 2 % de 

óxido de cobre (ÁGUILA et al., 2008). Moretti et al. (2007) também verificaram 

apenas a presença da cerianita nos difratogramas. Esta observação pode 

representar a não completa dispersão do óxido de céria sobre a alumina. A 

presença de alumina neste tipo de catalisador se dá na forma amorfa, 

característica da -Al2O3. 

A área específica é calculada pelo mesmo método descrito na seção 

2.3.1.3. São encontradas áreas maiores que as dos catalisadores suportados 

somente em céria, devido à alta área específica da alumina. As áreas citadas 

são entre 185 e 270 m2/g, sendo menores quanto maior o teor de céria 

presente (Moretti et al., 2007; Águila et al. 2008). Patel e Pant (2007) 

reportaram área em torno de 80 m2/g, provavelmente devido ao preparo, 

realizado por impregnação úmida em apenas uma etapa. 

Em relação à redução à temperatura programada, Cataluña et al. (2001) 

notaram dois picos de redução de óxido de cobre para catalisadores com 1, 3 e  

6% de cobre e 10 e 20% de céria. Os autores atribuem o primeiro pico, em 

torno de 170 °C, à redução de espécies CuOx com fraca afinidade com a 

alumina e o pico a alta temperatura, em torno de 300°C, à redução de uma fase 

superficial de CuAl2O4, embora nenhuma outra análise tenha confirmado a 

presença de CuAl2O4. Moretti et al. (2007) reportaram o mesmo 

comportamento para o catalisador com 5% de CuO e 20% de céria. 
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2.3.3 Efeito da Presença de CO2 e H2O na Atividade dos Catalisadores de 

Cobre Suportado 

 

 O estudo do efeito da presença do CO2 e da água na corrente de 

alimentação da reação SELOX é relevante, no sentido que normalmente, a 

corrente de saída da reação de shift (que antecede a SELOX) contém estas 

duas substâncias em grande quantidade, assim é necessário observar sua 

influência na atividade e seletividade do catalisador. 

A presença do CO2 tem um efeito negativo na performance de 

catalisadores de cobre suportado em céria e céria e alumina, tanto na 

conversão de CO quanto na seletividade de CO2, provavelmente devido a 

competições pelos sítios de adsorção do catalisador entre o CO e o CO2 

(AVGOUROPOULOS e IOANNIDES, 2003; BAE et al., 2005; 

CHEEKATAMARLA et al., 2005; AYASTUY et al., 2010; AYASTUY et al., 

2012b; CHUANG et al., 2013). Para Chuang et al. (2013) a presença de CO2 

na corrente de alimentação de reações SELOX diminui a conversão do CO nos 

catalisadores de cobre em céria por dois fatores principais: a competitividade 

na adsorção dos dois compostos na superfície do catalisador e a formação de 

carbonatos na superfície do catalisador, diminuindo os sítios ativos. 

A Figura 2.6 mostra de forma clara a diminuição da conversão de CO em 

função do aumento da concentração de CO2 para catalisador de cobre 

suportado em céria com 7% de óxido de cobre. Para Ayastuy et al. (2012b) a 

presença do dióxido de carbono causa a formação de espécies carbonato na 

superfície do óxido de céria que bloqueiam os sítios CuO-CeO2. Outro fato 

relevante destacado pelos autores é a conversão de equilíbrio de CO, que é 

diminuída na atmosfera com CO2.  
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Figura 2.6 Influência da presença de CO2 na corrente de alimentação de reação SELOX para 

catalisador de CuO-CeO2 - 100 mg de catalisador; vazão 200 mL/min; carga reacional: 5% CO, 

40% H2, 10% H2O, 0-15% CO2, He como inerte – preto 0% CO2; amarelo 5% CO2; verde 15% 

CO2 (adaptado de AYASTUY et al., 2012b). 

 

 A água, da mesma forma que o CO2, prejudica o desempenho de 

catalisadores de cobre suportado em céria e céria e alumina, tendo forte 

influência na atividade e seletividade dos catalisadores (AVGOUROPOULOS e 

IOANNIDES, 2003; CHEEKATAMARLA et al., 2005; BAE et al., 2005; 

AYASTUY et al., 2010). Avgouropoulos e Ioannides (2003), Meng et al. (2012) 

e Gamarra e Martínez-Arias (2009) atribuem a queda de atividade do 

catalisador ao bloqueio dos sítios catalíticos causado pela presença de água.  

Gamarra e Martínez-Arias (2009) sugerem que a desativação dos 

catalisadores de cobre em céria na presença de água e CO2 está relacionada à 

obstrução parcial dos sítios ativos das espécies cobre reduzidas. Entretanto, 

espécies carbonato e hidroxila formadas pela presença de ambos os 

compostos são responsáveis por efeitos negativos localizados no óxido de 

cério, prejudicando a mobilidade das espécies oxigênio, típica deste tipo de 

suporte.  
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2.4 Hidrotalcitas 

 

 As argilas estão entre os minerais mais comuns na superfície terrestre, e 

vêm sendo utilizadas pelo homem há séculos. Já a cerca de 25000 anos atrás, 

na Europa e Ásia, as argilas eram usadas para construir monumentos e 

cerâmica.  Este tipo de material é bastante versátil, sendo possível encontrar 

aplicação em diferentes áreas. Juntamente com material cerâmico, as argilas 

são usadas como lama de perfuração, moldes para fundição, fármacos. Estes 

sólidos também podem ser empregados como agente adsorvente, 

catalisadores, suporte de catalisadores, trocador de íons, agente descolorante, 

entre outros, dependendo das suas propriedades específicas (VACCARI, 

1998).  

As argilas podem ser divididas em dois grupos: argilas catiônicas, 

disponíveis na natureza; argilas aniônicas, raras na natureza, mas 

relativamente fáceis e baratas de serem sintetizadas (VACCARI, 1998). As 

hidrotalcitas (HTs) pertencem à classe de argilas aniônicas que ocorrem 

naturalmente e têm sido usadas como referência para muitos compostos 

isomorfos e politipos (CAVANI et al., 1991). 

 

2.4.1 Estrutura das Hidrotalcitas 

 

 Por ser uma argila aniônica, a hidrotalcita apresenta lâminas de cargas 

positivas na forma de hidróxidos metálicos. No espaço interlamelar, existem 

ânions para balancear a carga positiva (CAVANI et al., 1991; REICHLE, 1986; 

VACCARI, 1998). A Figura 2.7 apresenta a representação esquemática da 

estrutura da hidrotalcita.  

Esta estrutura é proveniente da estrutura da brucita, Mg(OH)2, onde 

cada íon Mg2+ é coordenado por íons hidroxilas (Figura 2.8). A estrutura da 

hidrotalcita é gerada quando íons trivalentes de Al3+ substituem os cátions de 

magnésio. Neste caso, as lâminas tornam-se carregadas positivamente e para 

neutralizar este sistema, um número apropriado de ânions (CO3)
2- compensa a 
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carga, localizando-se no espaço entre as duas lâminas do tipo brucita 

(REICHLE, 1986). 

 

 

 

Figura 2.7 Representação da estrutura da hidrotalcita (VACCARI, 1998) 

 

Figura 2.8 (a) estrutura da brucita (Mg(OH)2); 

(b) estrutura da hidrotalcita (Mg6Al2(OH)16(CO3
-2

).4H2O (REICHLE, 1986) 

 

Apesar dos primeiros relatos de hidrotalcita serem com cátions 

divalentes de magnésio, trivalente de alumínio e ânion de carbonato, a 

estrutura da hidrotalcita pode ser mantida utilizando-se outros elementos na 

síntese, formando os chamados compostos tipo-hidrotalcita (HTLCs).  A 

literatura reporta a fórmula geral desses compostos como (CAVANI et al., 1991; 

CHMIELARZ et al., 2003): 
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[MII
1-x M

III
x(OH)2]

x+[Am-
x/m].nH2O 

Onde: x = MIII/(MII+MIII) – fração de cátions trivalentes 

 MII
 é o cátion divalente 

 MIII é o cátion trivalente 

 A é o ânion de compensação 

 n é o número de moléculas de água 

 A fórmula é correspondente a diferentes estruturas politipos, indicando a 

possibilidade de síntese de compostos com diferentes estequiometrias. Os 

HTLCs encontrados na natureza possuem valor de x igual a 0,25, embora haja 

relatos de valores de x entre 0,1 e 1,5. Indica-se que apenas com a razão de 

cátions trivalentes em função dos cátions totais entre 0,2 e 0,33 é possível a 

obtenção de compostos tipo-hidrotalcita puros (CAVANI et al., 1991). 

 A literatura apresenta a possibilidade de utilização de dois ou mais 

cátions divalentes e/ou trivalentes diferentes, sendo necessário apenas que os 

raios destes íons sejam similares ao do Mg2+ para que os mesmos possam 

acomodar-se nos vazios da camada dos hidróxidos (VACCARI, 1998).  

 Os cátions divalentes mais comuns utilizados para síntese de compostos 

tipo-hidrotalcita são Mg2+, Cu2+, Co2+, Ni2+, Mn2+, Zn2+ e Fe2+ e os trivalentes 

são Al3+, Cr3+, Fe3+, Co3+, Mn3+, V3+, Ga3+, Ru3+ e Rh3+ (CAVANI et al., 1991; 

VELU et al., 1999; CHMIELARZ et al., 2003). 

 O ânion de compensação mais comum na estrutura das hidrotalcitas é o 

carbonato, entretanto reporta-se a utilização de haletos (F-, Cl-, Br-, I-), oxo-

ânions (CO3
2-, NO3-, SO4

-2), ânions complexos ([Fe(CN)6]
-4, [NiCl4]

2-), polioxo-

metalatos (V10O28
6-) e ânions orgânicos (alquil-sulfatos, carboxilatos, porfirinas) 

(CREPALDI  e VALIM, 1998). 

 Crepaldi e Valim (1998) afirmam que são variadas as combinações dos 

cátions di e trivalentes formando estruturas tipo-hidrotalcita, entretanto são 

raros os exemplos de estruturas contendo mais de um tipo de ânion de 

compensação em seu domínio interlamelar. 
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2.4.2 Síntese das Hidrotalcitas 

 

 Para a obtenção de um composto do tipo-hidrotalcita é fundamental a 

escolha correta dos íons a serem utilizados e da razão entre cátions e ânions. 

A literatura apresenta valores para a fração de cátions trivalentes entre 0,2 e 

0,33 e valores entre 1/(valência do ânion de compensação) e 1 para a razão 

entre o número de ânions e cátions trivalentes (CAVANI et al., 1991). 

 Após a determinação dos íons, torna-se necessária a escolha do método 

de preparação. Existem diferentes métodos, sendo os principais: 

coprecipitação ou método sal-base, método sal óxido, síntese hidrotérmica e 

substituição dos íons interlamelares (REICHLE, 1986; CREPALDI e VALIM, 

1998). 

 

2.4.2.1 Coprecipitação ou Método do Sal-base 

 

Dentre os métodos citados, o mais comum e utilizado é o de 

coprecipitação. Reichle et al. (1986) constataram que a temperatura e o tempo 

de cristalização influenciam no tamanho e morfologia das partículas, alterando 

sua área específica e o possível aparecimento de fases não desejadas. 

Encontram-se na literatura inúmeros trabalhos empregando este 

método, que pode ser conduzido de duas formas diferentes: coprecipitação em 

pH constante ou coprecipitação em pH variável (BÉRES et al., 1999; 

OBALOVÁ et al., 2006). 

O método a pH variável foi originalmente desenvolvido por Feitknecht 

em 1938 que utilizou soluções diluídas para preparar HTLC do tipo [Mg-Cr-

CO3]. Outros pesquisadores realizaram melhorias, destacando-se Reichle 

(1986) que utilizou soluções concentradas, obtendo melhores resultados. 

O controle de uma síntese por coprecipitação com pH variável envolve, 

além da concentração das soluções (salina e alcalina), a velocidade de adição 
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de uma solução sobre a outra, o pH final da suspensão formada, o grau de 

agitação do sistema e a temperatura da mistura. Agitação vigorosa e 

temperaturas ambiente ou reduzida são indicadas para este método, a fim de 

evitar a formação de fases indesejadas, como hidróxidos simples. Por isto, 

opta-se por uma precipitação a baixa temperatura, seguida de tratamento 

hidrotérmico para total cristalização do material (CREPALDI e VALIM, 1998). 

Na precipitação a pH constante, as soluções contendo os sais 

precursores e a solução alcalina são adicionadas simultaneamente. A 

desvantagem deste método é, principalmente, a necessidade de tituladores 

automáticos e potenciômetros para controle de pH, entretanto observa-se  

maior homogeneidade dos materiais obtidos (REICHLE, 1986; CREPALDI e 

VALIM, 1998). 

 

2.4.2.2 Método do Sal-óxido 

 

 Consiste na reação entre uma suspensão do óxido do metal divalente 

com uma solução salina do cátion trivalente e do ânion de compensação. A 

adição da solução salina é realizada de forma gradual sobre a suspensão do 

óxido de metal divalente, até pH constante na solução (CREPALDI e VALIM, 

1998). 

 As limitações deste método, como a dificuldade de obtenção do óxido 

divalente e que este reaja com a solução do cátion trivalente, e ainda o metal 

trivalente formar sal solúvel com o ânion de compensação, tornam o mesmo 

pouco utilizado na literatura. 

 

2.4.2.3 Síntese Hidrotérmica 

 

 Trata-se da utilização de cátions na forma de óxidos suspensos em 

água, onde é adicionada solução ácida, cuja base conjugada é composta pelo 
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ânion de compensação (REICHLE, 1986). Este método de preparo necessita 

de altas pressões e temperatura, o que torna o procedimento pouco utilizado, 

apesar da sua alta eficiência na síntese de compostos tipo-hidrotalcita. 

 A literatura reporta o preparo de compostos tipo-hidrotalcita pelo método 

de síntese hidrotérmica através da combinação de óxidos de magnésio e 

alumínio em uma solução aquosa rica em carbonato em altas pressões e 

temperaturas desde 1953 (ROY et al., 1953). 

 

2.4.2.4 Substituição do Ânion Interlamelar 

 

  Nesta metodologia prepara-se previamente o precursor do tipo HTLC 

com fórmula [MII
1-x MIII

x(OH)2]
x+[Am-

x/m].nH2O, em seguida faz-se a troca do 

ânion interlamelar. A Figura 2.9 mostra um esquema de preparo por este 

método.  

A troca iônica é a melhor maneira para preparar compostos do tipo-

hidrotalcita com ânions de compensação diferente de carbonatos (FERREIRA, 

2007). 

 

Figura 2.9 Esquema de preparo de compostos HTLCs por troca aniônica (CREPALDI e VALIM, 

1998). 
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2.4.3 Decomposição Térmica das Hidrotalcitas 

 

 Os compostos do tipo-hidrotalcita quando submetidos a um aumento 

contínuo de temperatura sofrem decomposição de sua estrutura, podendo dar 

origem a óxidos simples, óxidos mistos ou espinélios (MANFRO, 2011; 

MANFRO et al., 2013). 

 A decomposição térmica é uma sequência de processos de 

desidratação, desidroxilação e descarbonatação através da ação da 

temperatura (CHMIELARZ et al., 2003). Em atmosfera inerte, a desidratação 

dá-se até cerca de 200 °C, desta temperatura até 450 °C observa-se a 

decomposição de parte das hidroxilas e do carbonato, havendo a formação de 

um oxi-hidróxido duplo. Acima desta temperatura até 600°C, o restante das 

hidroxilas é decomposto, formando óxido duplo de magnésio e alumínio, 

havendo colapso da estrutura lamelar (CREPALDI e VALIM, 1998). A Figura 

2.10 apresenta uma análise termogravimétrica de quatro diferentes hidrotalcitas 

Mg-Al. 

 A literatura mostra que esta sequência apresentada no parágrafo 

anterior pode sofrer alterações, de acordo com a razão MII/MIII e dos tipos de 

cátions e ânions. Hibino et al. (1995) observaram que quando esta razão é 

menor que 3, a HT tratada a 500 °C por 2 horas ainda mantinha cerca de 20 a 

30% do carbonato inicial. O ânion de compensação só foi decomposto em 

temperaturas mais altas em duas faixas distintas (600 e 900 °C). 
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Figura 2.10 Análise termogravimétrica de hidrotalcitas preparadas por coprecipitação (c-

preparo por pH constante; v-preparo com pH variável; ht-amostras que sofreram tratamento 

hidrotérmico no preparo a 100 °C) (CREPALDI et al., 2000). 

 

É importante destacar que a temperatura de calcinação influencia 

significativamente as propriedades dos compostos tipo-hidrotalcita, como área 

específica, volume e tamanho dos poros, tipo de estrutura cristalina e presença 

de espécies redutíveis (REICHLEI, 1986). 

Além da temperatura, outras variáveis devem ser controladas a fim de 

obter um sólido com as características desejadas. Schulze et al. (2001) 

sugerem baixas taxas de aquecimento de calcinação combinadas com a 

contínua remoção dos gases formados, usando fluxo de ar para a obtenção de 

compostos com alta área específica. 

 

2.4.4 Propriedades e Aplicações das Hidrotalcitas 

 

 As argilas aniônicas baseadas em compostos tipo-hidrotalcita são 

utilizadas nos mais variados setores. Esses compostos vêm sendo utilizados 
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em sua maioria após a calcinação, devido às propriedades adquiridas após 

tratamento térmico. Dentre estas propriedades favoráveis estão a alta área 

específica, alta basicidade superficial, formação de misturas óxidas 

homogêneas com cristais de tamanho pequeno, estáveis termicamente 

(CAVANI et al., 1991). 

 Estas características dos compostos tratados termicamente garantem 

aplicações industriais, principalmente como catalisadores heterogêneos ou 

como suporte catalítico. 

 Existem registros do uso de compostos tipo-hidrotalcita contendo níquel, 

magnésio e alumínio como catalisador na oxidação de parafinas (BASILE et al., 

1998; SCHULZE et al., 2001) e em reações de hidrogenação (COQ et al., 

2000). Catalisadores com precursores de HTLC foram empregados na 

decomposição do metano (ASHOK et al., 2008, NAWFAL et al., 2015), reforma 

a vapor de metanol (CONSTANTINO et al., 2005),  em reforma em fase líquida 

de etanol e glicerol para obtenção de hidrogênio (CRUZ et al., 2008; MANFRO 

et al., 2013) e na síntese de biodiesel (REYERO et al., 2013; DI SERIO et al., 

2012; SILVA et al., 2010). 

 Outra propriedade bastante interessante para aplicação dos compostos 

do tipo-hidrotalcita é o efeito memória. Trata-se da capacidade que estes 

compostos possuem de, depois de calcinados, reconstituir a estrutura lamelar 

original por adsorção de ânions ou simples contato com o ar (CAVANI et al., 

1991; FERREIRA, 2007). 

 

2.4.5 Caracterizações Físico-Químicas das Hidrotalcitas 

 

 Diversas análises físico-químicas são utilizadas para caracterizar e 

conhecer os compostos tipo-hidrotalcita, entretanto serão abordadas aqui 

apenas as análises principais: difração de raios X, análise termogravimétrica, 

análise textural, redução à temperatura programada e dessorção de CO2 a 

temperatura programada. 
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2.4.5.1 Difração de Raios X 

  

A difração de raios X é a principal técnica analítica para caracterização 

de compostos tipo-hidrotalcita. Segundo Cavani et al. (1991), a primeira 

interpretação completa de dados de DRX para compostos tipo-hidrotalcita teve 

registro em 1967 (GASTUCHE et al., 1967). 

 A Figura 2.11 mostra dois difratogramas de compostos tipo-hidrotalcita 

encontrados na literatura. Ambos apresentam características típicas de todas 

as hidrotalcitas: a presença de picos intensos em baixo ângulo e picos menos 

intensos e geralmente assimétricos em altos ângulos (CAVANI et al., 1991). 

 

Figura 2.11 Difratogramas de raios X, (a) MgAlCl-HTC (SCHUTZ e BILOEN, 1987); (b) CuCoAl-

HTC (COURTY et al., 1982). 

 Aristizábal et al. (2010) prepararam compostos tipo-hidrotalcita com 

cobre, zinco e alumínio com diferentes razões Cu/Zn (2, 1 e 0,5). Em todos os 

casos, observou-se um difratograma característico dos HTLCs antes da 

calcinação (Figura 2.12). 

 Souza et al. (2008) prepararam catalisadores do tipo-hidrotalcita 

contendo cobre, zinco e alumínio pelo método de coprecipitação. Os autores 
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reportaram no difratograma de raios X, picos características da hidrotalcita 

antes da etapa de calcinação. 

 Dumitriu et al. (1999) sintetizaram diferentes tipos de HTLCs com vários 

cátions (Al, Mg, Ni e Co) e diferentes ânions de compensação (CO3
2-, SO4

2-, Cl-

). Em todos os casos, não houve grande alteração nos picos do difratograma 

de raios X, aparecendo os picos característicos dos compostos tipo-hidrotalcita, 

alterando-se apenas a intensidade dos picos. 

Centi e Perathoner (2007) prepararam sólidos de Cu/Mg/Al do tipo-

hidrotalcita com diferentes razões de Mg/Al para adsorção de SOx. Os 

difratogramas apresentados foram característicos de HTs para as duas 

proporções utilizadas (Figura 2.13). 

 

 

Figura 2.12. Difratogramas de raios X de compostos CuZnAl com diferentes razões Cu/Zn 

(ARISTIZÁBAL et al., 2010). 
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Figura 2.13 Difratogramas de DRX de compostos CuMgAl com diferentes razoes Cu/Mg 

(CENTI e PARATHONER, 2007). 

 Após a calcinação a 500 °C, Souza et al. (2008) observaram para os 

catalisadores tipo hidrotalcita contendo zinco, cobre e alumínio com 30 a 40% 

de óxido de cobre, a ausência de picos característicos das HTs e o 

aparecimento de picos intensos correspondentes aos óxidos dos cátions 

utilizados no preparo (CuO e ZnO) e picos menos intensos de aluminatos de 

cobre e zinco (Figura 2.14). 

 

Figura 2.14 Difratogramas de DRX de compostos CuZnAl com diferentes razões Cu/Zn (*  

CuO; -  ZnO; ^  ZnAl2O4; #  CuAl2O4 ) (SOUZA et al., 2008). 
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2.4.5.2 Análise Termogravimétrica 

 

 O comportamento térmico típico dos compostos tipo-hidrotalcita é 

caracterizado por duas etapas principais: a primeira, a baixas temperaturas, 

correspondente a perda de água interlamelar, sem o colapso da estrutura 

(ROSS e KODAMA, 1967); a segunda, em temperaturas maiores, quando há 

perda de grupos hidroxilas das estruturas tipo brucita e descarbonatação 

(CAVANI et al., 1991). 

 Para as hidrotalcitas contendo alumínio em sua composição, a primeira 

etapa ocorre de 100 a 300 °C e a segunda de 350 a 480 °C (ROSS e 

KODAMA, 1967). Entretanto, tanto a primeira quanto a segunda etapa podem 

ocorrer em dois estágios. Para HTLCs MgAlOH, para qualquer fração de 

cátions, nota-se a presença de dois picos a baixa temperatura, estando 

relacionados à presença de dois tipos diferentes de água interlamelar 

(MASCOLO e MARINO, 1980). 

A segunda etapa também pode ocorrer em dois estágios, em um 

primeiro momento parte dos grupos hidroxilas ligados ao alumínio são 

perdidos, em seguida, as hidroxilas ligadas ao magnésio são eliminadas e o 

carbonato se decompõe (CAVANI et al., 1991). 

Dumitriu et al. (1999) verificaram que o comportamento dos sólidos em 

relação ao tratamento térmico é diferente em relação à fração de cátion 

trivalentes e quanto ao tipo de íon de compensação. Quando se aumenta a 

quantidade de Al na estrutura ou quando os ânions de compensação são 

carbonato e sulfato ao invés de cloreto, a perda de massa total é menor. 

 

2.4.5.3 Análise Textural 

 

 A análise textural é fundamental na caracterização de compostos tipo-

hidrotalcita para aplicação como catalisadores e adsorventes, principalmente 
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em relação à porosidade e área específica do sólido (CREPALDI e VALIM, 

1998).  

 São encontrados na literatura valores de área específica de 50 a 80 m2/g 

antes da calcinação. Reichle (1986) apresenta valores próximos a 200 m2/g 

para amostras tratadas termicamente em temperatura de 65 °C. 

 Além do tratamento térmico, outros fatores afetam a área específica 

destes compostos, como a velocidade de adição das soluções precursoras, nos 

métodos de preparo de coprecipitação e sal-óxido, e a concentração das 

soluções. Estes fatores tem influência direta na porosidade dos sólidos, 

afetando assim a área específica (CREPALDI e VALIM, 1998). 

 Reichle et al. (1986) prepararam um sólido do tipo-hidrotalcita Mg-Al-

CO3. O sólido foi calcinado a 450 °C após preparo. Para as amostras antes do 

tratamento térmico, encontraram-se diâmetros médio de poros entre 7,5 e 30 

nm e após calcinação os autores reportaram valores entre 2 e 4 nm. Em ambos 

os casos, as hidrotalcitas são caracterizadas como sólidos mesoporosos, 

segundo classificação da IUPAC (International Union of Pure and Applied 

Chemistry) (SING et al., 1985). 

 Kagunya e Jones (1995) apresentaram a área específica, o diâmetro 

médio de poro e a distribuição dos poros de compostos tipo-hidrotalcita obtidos 

com fração de cátions trivalentes de 0,33 e diferentes cátions e íons de 

compensação. O sistema que apresentou maior área específica após 

calcinação a 450 °C sob fluxo de ar por 6 horas foi o MgAl-CO3. A Tabela 2.2 

sintetiza os resultados. 

Tabela 2.2 Análise textural de compostos tipo-hidrotalcita após calcinação  

(KAGUNYA e JONES, 1995). 

Composto 
Área 

Específica 
(m

2
/g) 

Diâmetro de 
Poro 
(nm) 

        
micro 

Porosidade(%) 
meso 

 

           
macro 

NiAl-NO3 145 13,4 0 96 4 

MgAl-CO3 232 12,4 4 94 2 

MgCr-NO3 139 10,1 1 73 26 

MgFe-CO3 127 21,2 9 91 0 

MgAl-(VO4)n 134 8,6 3 ~52 ~45 

MgAl-SiW12O40 37 15,4 1 ~58 ~41 
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 A forma de preparo dos compostos influencia de forma significativa a 

superfície dos sólidos obtidos. Aramendía et al. (2002) sintetizaram compostos 

tipo-hidrotalcita com diferentes cátions trivalentes e o magnésio como cátion 

divalente. Em todos os casos, a área específica do sólido foi maior quando 

sintetizado pelo método sol-gel ao invés do método tradicional de 

coprecipitação. Nota-se ainda, que após calcinação a 500°C, a área específica 

dos sólidos aumentou, exceto quando o cátion trivalente foi o In3+. Antes da 

calcinação observou-se isoterma de adsorção de N2 do tipo IV para todas as 

amostras com histerese do tipo H3, característica de sólidos mesoporosos. A 

Tabela 2.3 exemplifica os resultados de área específica do sólido preparado 

com alumínio e magnésio. 

 

Tabela 2.3 Área específica de compostos MgAl antes e após calcinação (ARAMENDÍA et al., 

2002). 

Composto 
Método de 
preparação 

 

Área específica 
(m

2
/g) 

MgAl  HTC  
coprecipitação 50,0 

MgAl calc.  
coprecipitação 235,2 

MgAl HTC  
sol-gel 151,0 

MgAl calc.  
sol-gel 224,6 

 

 

2.4.5.4 Redução à Temperatura Programada 

 

 Apenas um pico de redução em torno de 300°C é observado para 

compostos tipo-hidrotalcita contendo cobre, zinco e alumínio em sua 

composição, característico da redução direta de íon Cu2+ a cobre metálico 

(NISHIDA et al., 2009; ARISTIZÁBAL et al., 2010, VALENTE et al., 2010). 

Nota-se através da Figura 2.15 que com o aumento da razão Cu/Zn, o pico 

desloca-se levemente para maiores temperaturas. 
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Figura 2.15 Perfil de TPR de amostras Cu/Zn/Al (ARISTIZÁBAL et al., 2010). 

  

Kovanda et al. (2005) estudaram a influência da temperatura de 

calcinação na redução das espécies de cobre presentes em compostos Cu-Mg-

Mn  preparados por coprecipitação. A Figura 2.16 mostra apenas um pico de 

redução referente ao CuO para todas as temperaturas de calcinação. 

Conforme há um aumento da temperatura de calcinação, o pico de redução 

desloca-se para maiores temperaturas. 
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Figura 2.16 Perfis de TPR de amostras Cu/Mg/Mn com diferentes temperaturas de calcinação 

(KOVANDA et al., 2005). 

 

 Para os catalisadores calcinados a 550°C com precursores tipo-

hidrotalcita contendo Cu-Mg-Al observa-se o mesmo comportamento que os 

Cu-Zn-Al: apenas um pico de redução em temperatura entre 250 e 300 °C 

caracterizando a redução do óxido de cobre (VALENTE et al., 2010).  

Chmielarz et al. (2003) estudaram a redução à temperatura programada 

em compostos tipo-hidrotalcita Cu-Mg-Al variando-se a temperatura de 

calcinação (Figura 2.17). Observaram-se dois picos de redução, um entre 200 

e 300°C, atribuído à redução de óxido de cobre (CuO) e o outro acima de 

600°C, devido a possível redução de CuAl2O4 a CuAlO2. Percebe-se um 

aumento da intensidade do pico de redução a altas temperaturas com a 

elevação da temperatura de calcinação, devido, provavelmente, a maior 

formação da fase espinélio durante o tratamento térmico. A não observação 

deste último pico por Valente et al. (2010) pode ter acontecido pela menor 
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temperatura de calcinação utilizada pelos autores, fazendo com que não 

houvesse formação da fase espinélio. 

 

 

Figura 2.17 Perfil de TPR de amostras Cu/Mg/Al com diferentes temperaturas de calcinação 

(CHMIELARZ et al., 2003). 

 

2.4.5.5 Dessorção de CO2 à Temperatura Programada 

 

 A análise de dessorção de CO2 à temperatura programada pode ser 

utilizada para uma avaliação da basicidade relativa dos sítios entre 

catalisadores. Sítios básicos fracos dessorvem CO2 a baixa temperatura, 

enquanto sítios fortes dessorvem a altas temperaturas. Além da temperatura de 

dessorção, a quantidade de CO2 dessorvido também é uma medida da 

quantidade de sítios básicos presentes em determinada amostra. 
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 Análises de TPD de CO2 vem sendo utilizadas para avaliar a basicidade 

relativa de compostos do tipo hidrotalcita (BERES et al., 1999; VALENTE et al., 

2010). Béres et al. (1999) mostraram a presença de dois picos para 

catalisadores de Mg-Al com precursores de hidrotalcita, um a baixa 

temperatura, em torno de 140 a 160 °C e outro em torno de 350 °C. Já para os 

catalisadores contendo Zn-Al há uma região a baixa temperatura contendo 

possíveis ombros na faixa de 110 a 140 °C (Figura 2.18).  

 

 

Figura 2.18 Perfis de TPD de CO2 de amostras a – MgO; b – MgAl (HTC); c – ZnAl (HTC); d – 

Al2O3 (BERES et al., 1999). 

 

2.4.6 Utilização das Hidrotalcitas em Reações de Oxidação de CO 

 

 A literatura mostra a utilização de catalisadores preparados com 

precursores do tipo-hidrotalcita à base de ouro, magnésio e alumínio para 

oxidação seletiva de CO em correntes ricas em H2 (CHANG et al., 2007, 

CHANG et al., 2009). O suporte foi preparado com alumínio e magnésio na 

forma de hidrotalcita, após calcinação o ouro foi depositado sobre o suporte 
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com uma solução de HAuCl4 e o ajuste de pH foi realizado com carbonato de 

sódio. Os catalisadores foram calcinados em diferentes temperaturas, de 100 a 

475°C, e a menor temperatura de calcinação utilizada garantiu as maiores 

conversões de CO. Foram utilizados 100 mg de catalisador e a corrente de 

alimentação (50 mL/min) continha apenas 2% de CO, 2% de oxigênio e o 

balanço em gás inerte (He). Conversões de CO próximas a 100% foram 

atingidas com temperaturas menores que 60°C (Figura 2.19), entretanto não foi 

considerada a presença de hidrogênio na corrente, consequentemente, a 

seletividade a CO2 do catalisador não foi analisada.  

 

 

Figura 2.19 Conversão de CO em reação SELOX com catalisadores Au/Mg/Al tipo – hidrotalcita 

em diferentes temperaturas de calcinação - Carga reacional: 1%CO, 1% O2, 50% H2, 48% Ar 

(CHANG et al., 2007). 

 Reporta-se ainda a utilização de catalisadores do tipo-hidrotalcita 

contendo CoMnMgAl para oxidação seletiva de CO, com altas conversões, mas 

sem análise da seletividade a CO2 (GABROVSKA et al., 2011). Não foram 

encontrados na literatura relatos de catalisadores de cobre com precursores de 

hidrotalcita para este tipo de reação.  



65 

 

2.5 Modelagem Cinética da Reação SELOX 

 

 Uma etapa de suma importância no desenvolvimento de catalisadores 

para qualquer tipo de reação é a etapa de modelagem cinética. Conhecer a 

cinética do catalisador em determinada reação é fundamental para confecção 

do projeto do reator e para o aumento da escala laboratorial para a piloto e por 

fim para a escala industrial.  

Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) estudaram a cinética de 

catalisadores de cobre suportados em céria (preparado por coprecipitação) na 

reação de oxidação seletiva de CO em correntes contendo CO, H2, O2 e 

inertes. Foi avaliada a variação da taxa de oxidação de CO em diferentes 

temperaturas de reação, variando-se as pressões parciais de oxigênio (PO) e 

monóxido de carbono (PCO). Em pressões de oxigênio constantes, a taxa de 

reação cresce com a pressão de CO (Figura 2.20). Quando PCO é constante, a 

taxa cresce devagar com o aumento de PO (Figura 2.21). 

 

Figura 2.20 Variação da taxa de oxidação de CO em função de PCO com PO constante (LIU e 

FLYTZANI-STEPHANOPOULOS, 1995b) 



66 

 

 

Figura 2.21 Variação da taxa de oxidação de CO em função de PO com PCO constante (LIU e 

FLYTZANI-STEPHANOPOULOS, 1995b). 

 

Diversas taxas de reação provenientes de diferentes mecanismos e uma 

equação empírica de lei de potências (equação 2.3) foram confrontadas com os 

dados experimentais. A melhor representação dos dados experimentais foi 

dada pelas equações 2.4, 2.5 e 2.6, apresentadas a seguir. 

𝑅𝐶𝑂 = 𝑘𝑃𝐶𝑂
𝑚 𝑃𝑂

𝑛          (2.3) 

Onde RCO é a taxa de oxidação do monóxido de carbono; k é a constante 

cinética da reação; m e n são as ordens de reação em relação a CO e O2, 

respectivamente. 

𝑅𝐶𝑂 =
𝑘𝐶𝑂𝐾𝐶𝑂𝑃𝑂

𝑛

1 + 𝐾𝐶𝑂𝑃𝐶𝑂
          (2.4) 

𝑘𝐶𝑂 = 𝐴𝑒𝑥𝑝 (−
𝐸𝑎

𝑅𝑇
)         (2.5) 

𝐾𝐶𝑂 = 𝐵𝑒𝑥𝑝 (
𝑄

𝑅𝑇
)         (2.6) 
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 Os parâmetros kCO e KCO da equação 2.4 são a velocidade específica de 

reação superficial e a constante de equilíbrio de adsorção de CO, 

respectivamente. A energia de ativação da reação (Ea) e o calor de adsorção 

de CO (Q) foram obtidos pela equação de Arrhenius (2.5 e 2.6), plotando-se o 

logaritmo das constantes encontradas em função do inverso da temperatura. 

 O modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos é baseado em um 

mecanismo de estado estacionário, adaptado do modelo de Langmuir-

Hishelwood. O modelo assume que nenhuma estrutura de oxigênio é envolvida 

na reação de oxidação do CO. 

A ordem de reação da pressão parcial de oxigênio, n, encontrada foi 

próxima de zero. A energia de ativação foi calculada na faixa de 73 a 94 kJ/mol 

e o calor de adsorção de CO entre 28 e 61 kJ/mol. 

Em outro trabalho, os mesmo autores, Liu e Flytzani-Stephanopoulos 

(1996), representaram a taxa de reação do CO2 pela eq. 2.7: 

𝑅𝐶𝑂2 =
𝑘𝐶𝑂𝐾𝐶𝑂𝑃𝐶𝑂𝑃𝑂

𝑛

1 + 𝐾𝐶𝑂𝑃𝐶𝑂
          (2.7) 

Esta equação pode ser simplificada. Devido aos pequenos valores de n 

(próximo de zero), o termo 𝑘𝐶𝑂𝐾𝐶𝑂𝑃𝑂
𝑛 foi englobado em uma única constante, k 

(eq. 2.8). Neste caso, a energia de ativação derivada da nova constante k é 

apenas uma energia aparente (Eapp), diferente da energia de ativação 

intrínseca, trata-se da diferença entre a energia de ativação e o calor de 

adsorção de CO (eq. 2.9 e 2.10). Esta aproximação é válida quando a pressão 

parcial de CO é pequena o suficiente para que KCOPCO seja menor que 1. 

𝑅𝐶𝑂 = 𝑘𝑃𝐶𝑂          (2.8) 

𝑘 = 𝐴𝑒𝑥𝑝 (−
𝐸𝑎𝑝𝑝

𝑅𝑇
)         (2.9) 

𝐸𝑎𝑝𝑝 = 𝐸𝑎 − 𝑄          (2.10) 

 Sedmak et al. (2003) utilizaram a equação 2.4 para estimar os 

parâmetros da equação de taxa de reação da oxidação de CO e obtiveram 

bons resultados de correlação para catalisadores de cobre suportado em óxido 
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de cério. Os autores utilizaram também outro modelo do tipo Mars and van 

Krevelen baseado em um mecanismo de oxi-redução, apresentado pelas 

equações 2.11-2.13 

𝑅𝐶𝑂2 =
𝑘𝐶𝑂𝑘𝑂𝑃𝐶𝑂𝑃𝑂

𝑛

0.5𝑘𝐶𝑂𝑃𝐶𝑂 + 𝑘𝑂𝑃𝑂
𝑛           (2.11) 

𝑘𝐶𝑂 = 𝐴𝐶𝑂𝑒𝑥𝑝 (−
𝐸𝑎,𝐶𝑂

𝑅𝑇
)         (2.12) 

𝑘𝑂 = 𝐴𝑂𝑒𝑥𝑝 (−
𝐸𝑎,𝑂

𝑅𝑇
)         (2.13) 

 Sedmak et al. (2003) notaram que a taxa de reação de CO aumenta de 

forma não linear com o aumento da pressão parcial de CO e O2, não atingindo 

patamar constante com o contínuo aumento das pressões parciais. Pelo fato de 

não ser observado um valor máximo para a taxa de reação, com a variação das 

pressões de CO ou O2, há indícios que estes reagentes não adsorvem de 

forma competitiva na superfície catalítica. Outro fato que os autores 

destacaram é a observação de que nem a cinética clássica de Eley-Riedel nem 

a cinética de Langmuir-Hinshelwood representam de forma adequada a reação 

SELOX.  

Atualmente, é aceito que ambas as reações de oxidação do CO ou H2, 

envolvem oxigênio molecular através de um mecanismo redox, descritos por 

duas etapas de reação. O primeiro passo trata-se da redução do catalisador, 

cuja forma oxidada é atacada por um redutor. O catalisador é reduzido 

enquanto o redutor é oxidado. A segunda etapa representa a oxidação do 

catalisador reduzido por um oxidante, que doa um átomo de oxigênio ao 

catalisador enquanto se reduz. 

O coeficiente de correlação para ambos os modelos foi acima de 0,983. 

A Tabela 2.4 mostra os resultados dos parâmetros obtidos para os dois 

modelos, utilizando-se um intervalo de confiança de 95%. Apesar da boa 

representação dos dois modelos, os autores indicam a utilização do Mars van 

Krevelen. 

 



69 

 

Tabela 2.4. Parâmetros para a reação SELOX encontrados para catalisador de 10% de cobre 

suportado em céria (SEDMAK et al., 2003). 

Mars e van Krevelen Liu e Flytzani-Stephanopoulos 

ACO (mol/gcat s bar) 1,44x10
5 

A (mol/gcat s bar
m
) 2,64x10

3
 

Ea,CO (J/mol) 5,72x10
4
 Ea (J/mol) 5,9x10

4
 

AO (mol/gcat s bar) 2,39x10
3
 B(1/bar) 7,53x10

0
 

Ea,O (J/mol) 6,02x10
4
 Q(J/mol) 8,7x10

3
 

n 0,2±0,05 m 0,15±0,025 

 

 Sedmak et al. (2004) e Polster et al. (2009) propuseram modelos 

complexos, baseado no mecanismo de reação, para a oxidação de CO com 

catalisador de cobre suportado em céria. Os modelos são compostos de 12 e 8 

parâmetros, respectivamente, sendo considerada a alimentação apenas com 

CO, H2, O2 e inertes. Os modelos representaram bem os dados experimentais. 

 Lee e Kim (2008) analisaram a cinética da reação SELOX em 

catalisadores CuO-CeO2 através de modelos simples de lei de potência, mas 

verificando a influência da presença de CO2 e água na corrente de 

alimentação. Os autores encontraram valores negativos para a ordem de 

reação tanto para água quanto para o CO2, indicando o a diminuição da taxa 

de reação com o aumento da pressão parcial destes compostos. 

 Recentemente, observou-se a obtenção de modelos mais complicados 

como o apresentado por Kim et al. (2013), o qual utiliza o fator de efetividade. 

Este parâmetro leva em consideração a difusão dos reagentes nos poros do 

catalisador (difusão intrapartícula) e é definido como a razão entre a taxa de 

reação real e a taxa de reação para um perfil de concentração constante no 

poro, igual ao da superfície do catalisador. Entretanto, de maneira geral, a 

literatura mostra trabalhos que utilizaram modelos baseados em mecanismos 

reacionais simples e ainda o modelo proposto por Liu e Flytzani-

Stephanopoulos (1995b) para catalisadores de cobre em céria (KYUNG e 

VANNICE, 1991; MARBÁN e FUERTES, 2005; MORENO et al., 2010; 

POTEMKIN et al., 2011). Não foram encontradas propostas de modelo para os 

catalisadores contendo alumina no suporte ou para catalisadores com 

precursores do tipo-hidrotalcita. 
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2.6 Mecanismos Propostos para SELOX utilizando catalisadores de cobre 

suportados em céria  

  

Um mecanismo detalhado para a oxidação competitiva entre o monóxido 

de carbono e o hidrogênio, proposto por Polster et al. (2009), é apresentado 

pelas equações 2.14 até 2.21, onde M representa um sítio de adsorção, O*  

representa um oxigênio em rede e [] representa uma vacância da rede formada 

entre o catalisador e o oxigênio. 

𝐶𝑂 + 𝑀 ↔ 𝐶𝑂 − 𝑀           𝐾𝐶𝑂                 (2.14)  

𝐶𝑂 − 𝑀 + 𝑂∗ →  𝐶𝑂2 − 𝑀           𝑘𝐶𝑂2                 (2.15) 

𝐶𝑂2 − 𝑀 ↔   𝐶𝑂2 +  𝑀         𝐾𝐶𝑂2
−1                 (2.16) 

𝐻2 + 2𝑀 ↔   2𝐻 −  𝑀         𝐾𝐻2                (2.17) 

𝐻 −  𝑀 + 𝑂∗ ↔   𝑂∗ − 𝐻 + 𝑀         𝐾𝐻𝑂                (2.18) 

𝑂∗ − 𝐻 + 𝑀 − 𝐻 →  𝐻2𝑂 − 𝑀         𝑘𝐻2𝑂                (2.19) 

𝐻2𝑂 − 𝑀 ↔   𝐻2𝑂 + 𝑀        𝐾𝐻2𝑂
−1                 (2.20) 

𝑂2 + 2[] ↔ 2𝑂∗         𝐾𝑂2          (2.21)   

 Como pode ser verificado no mecanismo apresentado, em ambas as 

oxidações do CO e do H2 é necessário apenas um átomo de oxigênio da rede 

(Figura 2.22). A equação 2.15 é proposta juntando este fato com a linearidade 

de primeira ordem entre o CO adsorvido no sítio (M) e sua taxa de oxidação. A 

equação 2.19 trata da reação de um H adsorvido com um grupamento 

hidroxila, pois a oxidação do H2 envolve além da formação do oxigênio ligado 

em treliça (Figura 2.22), a dissociação da molécula de hidrogênio (2.17).  
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Figura 2.22 Ligação do oxigênio do tipo treliça com o catalisador (adaptado de MENG et al., 

2012). 

 

Os produtos (CO2 e H2O) aparecem em reações de equilíbrio por 

inibirem as taxas de oxidação e modificarem a seletividade do catalisador 

(equações 2.16 e 2.20). A equação 2.18 mostra um mecanismo de spillover do 

hidrogênio, formando espécies hidroxila. Este mecanismo é apresentado na 

literatura para catalisadores de óxidos metálicos, em que o hidrogênio é 

estabilizado na superfície do catalisador após dissociação nos sítios metálicos 

(PEDRERO et al., 2005). Por fim, a equação 2.21 mostra a reoxidação dos 

sítios ativos de oxigênio pelo oxigênio gasoso. 

 Resumidamente, em um primeiro momento, a molécula de CO é 

quimissorvida na superfície do catalisador, formando uma ligação entre o CO e 

o cobre. Em seguida, o CO ligado ao cobre é oxidado pelo oxigênio da rede do 

tipo treliça, gerando CO2. Forma-se neste momento uma vacância no lugar do 

oxigênio na rede.  Na etapa subsequente, a vacância é preenchida por uma 

molécula de oxigênio adsorvida e pode reagir com outro CO ligado, formando 

nova molécula de dióxido de carbono (MENG et al., 2012).  
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CAPÍTULO 3: MATERIAIS E MÉTODOS - EXPERIMENTOS 

 

Serão apresentadas neste capítulo as metodologias de preparo e 

caracterização dos catalisadores e avaliação na reação de oxidação seletiva de 

CO. 

 

3.1 Preparo dos Catalisadores 

 

 Foram preparados 7 catalisadores: 2 com suporte a base de óxido de 

cério; 3 do tipo-hidrotalcita com magnésio, alumínio e cobre em sua 

composição e 2 do tipo-hidrotalcita com zinco, alumínio e cobre. 

 

3.1.1 Catalisadores com Suporte a Base de Óxido de Cério 

 

A escolha do preparo por coprecipitação do catalisador 6CuCe foi dada 

por dois fatores: a possibilidade de um preparo simples, pois, como verificado 

no capítulo 2, tanto o preparo por coprecipitação quanto por impregnação 

resulta em bons catalisadores com alta atividade, estabilidade e seletividade a 

CO2 e; para que o tipo de preparo fosse semelhante aos dos demais 

catalisadores do tipo-hidrotalcita. 

 O teor escolhido foi baseado em trabalhos anteriores do grupo (RIBEIRO 

et al., 2008) e na literatura que reporta um teor ótimo, próximo de 6% em óxido 

de cobre, para catalisadores CuO/CeO2 em reação de oxidação seletiva da CO 

(LIU e FLYTZANI-STEPHANOPOULOS, 1996; LUO et al., 2007; AYASTUY et 

al., 2010). 

 O procedimento apresentado a seguir foi adaptado de Patel e Pant 

(2007). Foram misturados em um copo bécher os precursores em quantidade 

necessária para preparar 10 g de catalisador 6% em óxido de cobre: nitrato de 

cobre II (VETEC – Cu(NO3)2.3H2O), nitrato de cério III (VETEC – 

Ce(NO3)3.6H2O) e nitrato de alumínio (VETEC – Al(NO3)3.9H2O). Os sais 
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precursores foram dissolvidos com água deionizada até volume de 

aproximadamente 200 mL. O pH final da solução salina foi 7, medido com 

papel de pH. Para o catalisador contendo apenas cobre e céria, o 

procedimento foi semelhante, exceto pela não adição do nitrato de alumínio. 

 Os catalisadores foram preparados por coprecipitação, utilizando-se 

como agente precipitante solução de carbonato de sódio 2 mol/L. O agente 

precipitante foi colocado em bureta e adicionado gota a gota à solução de 

nitratos submetida à agitação magnética. Adicionou-se a solução de carbonato 

até pH 9. 

  A mistura final envelheceu durante 2 h, em seguida o precipitado foi 

filtrado com papel de filtro e lavado com aproximadamente 1,25 L de água 

deionizada. Após a lavagem os catalisadores foram secos em estufa por uma 

noite. Os catalisadores foram, então, calcinados sob o fluxo de ar por 120 min a 

uma vazão de 30 mL/min a 500 °C com uma taxa de aquecimento de 10 

°C/min. Após a calcinação, os sólidos foram macerados e peneirados (<120 

mesh). 

 

3.1.1.1 Catalisador com Suporte a Base de Óxido de Cério e Alumina 

 Foi realizado um preparo alternativo para o catalisador de cobre 

suportado em céria e alumina devido ao insucesso obtido por precipitação 

(apresentado anteriormente). O novo preparo adotado fez uso da impregnação 

úmida em duas etapas.  

Primeiramente, uma alumina comercial (193 m2/g) foi macerada e 

calcinada sob o fluxo de ar por 120 min a uma vazão de 30 mL/min a 500 °C 

com uma taxa de aquecimento de 10 °C/min. Após a calcinação, a alumina foi 

novamente macerada e peneirada (<120 mesh). 

A alumina calcinada foi misturada com quantidade necessária de  nitrato 

de cério III (VETEC – Ce(NO3)3.6H2O) para um suporte com 10% de óxido de 

cério. O nitrato de cério foi dissolvido em 15 mL de água destilada e deionizada 

para cada grama de suporte final, sendo adicionado em seguida à alumina 
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calcinada. A mistura foi transferida para um balão de evaporador rotativo e 

permaneceu sob agitação à temperatura ambiente por 2 h. Em seguida, o 

balão foi mergulhado em banho de silicone (80-90 °C) e foi feito vácuo para 

eliminação do excesso de água presente no meio.  

 O balão foi levado à estufa por uma noite a 100 °C. Após a secagem, os 

catalisadores foram calcinados (procedimento semelhante ao empregado para 

a alumina).  

 A segunda etapa de impregnação úmida foi semelhante ao preparo do 

suporte, utilizando-se nitrato de cobre II (VETEC – Cu(NO3)2.3H2O) como 

precursor do óxido de cobre e o suporte calcinado com 10% de céria em 

alumina. 

Já em relação ao catalisador com óxido de cério e alumínio não há 

registros na literatura de preparo por coprecipitação para a reação SELOX, 

apenas para a reforma de metanol (PATEL e PANT, 2007). Mas a fim de 

manter o mesmo tipo de preparo também foi adotada a coprecipitação. 

Entretanto, após três tentativas de preparo não foi obtido um catalisador com 

teor próximo ao desejado. O teor de óxido de cobre foi em torno de 6 vezes 

maior que o nominal, provavelmente devido a não precipitação de todos os 

metais como desejado. Este fato não pôde ser comprovado, pois a solução 

mãe não foi posteriormente analisada. Por isso, para o catalisador suportado 

em céria e alumina realizou-se o preparo em duas etapas: primeiramente 

impregnação de céria na alumina e posteriormente a impregnação do cobre no 

suporte de céria e alumina. 

 

3.1.2 Catalisadores com Precursores do Tipo-hidrotalcita  

 

3.1.2.1 Catalisadores Preparados por Coprecipitação  

 Foram preparados 3 catalisadores por coprecipitação a temperatura 

ambiente. O procedimento de preparo foi baseado no trabalho de Corma et al. 

(1994). Dois destes catalisadores tiveram como precursores nitratos de cobre, 
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alumínio e magnésio e o outro foi preparado com nitratos de cobre, alumínio e 

zinco. 

Duzentos mililitros de uma solução A, contendo ora Cu(NO3)2.3H2O 

(VETEC), Mg(NO3)2.6H2O (VETEC) e Al(NO3)2.9H2O (VETEC) e ora 

Cu(NO3)2.3H2O (VETEC), Zn(NO3)2.6H2O (VETEC) e Al(NO3)2.9H2O (VETEC) 

foram preparados. Uma solução B contendo Na2CO3 e NaOH foi preparada 

adicionando-se água deionizada até 200 mL (CO3
2-/Al3+ = 0,375 and OH-/Al3+ = 

6,3).  

As seguintes relações molares entre os cátions foram consideradas para 

os catalisadores com nitrato de magnésio: 

[𝐴𝑙3+] + [𝐶𝑢2+] + [𝑀𝑔2+] = 1,5 𝑀         3.1 

[𝐴𝑙3+]

[𝐴𝑙3+] + [𝐶𝑢2+] + [𝑀𝑔2+]
= 0,25          3.2 

E as relações a seguir para o catalisador com nitrato de zinco: 

[𝐴𝑙3+] + [𝐶𝑢2+] + [𝑍𝑛2+] = 1,5 𝑀          3.3 

[𝐴𝑙3+]

[𝐴𝑙3+] + [𝐶𝑢2+] + [𝑍𝑛2+]
= 0,25             3.4 

A solução A foi adicionada por gotejamento à solução B, contida num 

reator de Teflon, a uma taxa de aproximadamente 1 mL/min, sob agitação por 

um período de 4 h. Em seguida, o gel formado envelheceu por 18 h a 60 ºC. 

Terminado o tempo de envelhecimento, as amostras foram filtradas e lavadas 

sob vácuo utilizando água destilada e deionizada na temperatura de 80 a 90 ºC 

até pH neutro. Os compostos tipo-hidrotalcita obtidos foram secos a 100 ºC em 

estufa por uma noite. Os catalisadores foram, então, calcinados sob o fluxo de 

ar por 180 min a uma vazão de 120 mL/min a 550 °C com uma taxa de 

aquecimento de 10 °C/min. Após a calcinação, os sólidos foram macerados e 

peneirados (<120 mesh). 

A Figura 3.1 mostra um fluxograma simplificado do preparo dos 

catalisadores tipo-hidrotalcita. 
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Figura 3.1 Esquema de preparo dos catalisadores tipo-hidrotalcita. 

 

3.1.2.2 Catalisadores Preparados por Impregnação Úmida 

 Foram preparados dois catalisadores por impregnação úmida com 

suportes do tipo-hidrotalcita. O procedimento de preparo dos suportes foi 

semelhante ao descrito na seção 3.1.2.1, exceto pela não utilização do nitrato 

de cobre no preparo. Para o suporte preparado com alumínio e magnésio, 

foram mantidas as relações molares: 

[𝐴𝑙3+] + [𝑀𝑔2+] = 1,5 𝑀          3.5 

[𝐴𝑙3+]

[𝐴𝑙3+] + [𝑀𝑔2+]
= 0,25          3.6 

E para o suporte preparado com alumínio e zinco, mantiveram-se as 

relações molares: 

200 ml

 solução A

200 ml

 solução B

Bomba

1ml/min

Precipitação
(25°C)

Envelhecimento
(60°C)

vácuo

Lavagem e Filtração
(80-90°C)

Secagem
(100°C)

Calcinação
(500°C)
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[𝐴𝑙3+] + [𝑍𝑛2+] = 1,5 𝑀         3.7 

[𝐴𝑙3+]

[𝐴𝑙3+] + [𝑍𝑛2+]
= 0,25          3.8 

 Após calcinação (descrita na seção 3.1.2.1), cada suporte foi misturado 

com a quantidade necessária de nitrato de cobre II (VETEC – Cu(NO3)2.3H2O) 

para um catalisador com 6% de óxido de cobre. O nitrato de cobre foi 

dissolvido em 15 mL de água destilada e deionizada para cada grama de 

catalisador final, sendo adicionado em seguida o suporte calcinado. A solução 

foi então transferida para um balão de evaporador rotativo e permaneceu sob 

agitação à temperatura ambiente por 2 horas. Em seguida, o balão foi 

mergulhado em banho de silicone (80-90 °C) e foi feito vácuo para eliminação 

do excesso de água presente no meio.  

 O balão foi levado à estufa por uma noite a 100 °C. Após a secagem, os 

catalisadores foram calcinados (procedimento descrito na seção 3.1.1), 

macerados e peneirados (<120 mesh). 

 

3.1.3 Teores Teóricos dos Catalisadores Preparados 

Os teores nominais de cobre dos catalisadores assim como a 

nomenclatura adotada ao longo deste trabalho são apresentadas na Tabela 

3.1. 

Tabela 3.1 Teores nominais de cobre para os catalisadores preparados. 

Catalisador Suporte Tipo de Preparo CuO (%) 

6CuCe CeO2 Precipitação 6 

6Cu10CeAl 10%CeO2/Al2O3 Precipitação/Impregnação 6 

6Cu_HTC_Mg Hidrotalcita de Mg Precipitação 6 

10Cu_HTC_Mg Hidrotalcita de Mg Precipitação 10 

6Cu_HTC_Zn Hidrotalcita de Zn Precipitação 6 

6Cu_HTC_Mg_imp Hidrotalcita de Mg Impregnação 6 

6Cu_HTC_Zn_imp Hidrotalcita de Zn Impregnação 6 
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3.2 Caracterização dos Catalisadores 

 

As análises de caracterização dos catalisadores foram realizadas no 

LABTECH – EQ/UFRJ, exceto as análises texturais que foram desenvolvidas 

no Laboratório de Caracterização por Adsorção no CENPES/Petrobras ou no 

Laboratório Greentec na EQ/UFRJ. 

 

3.2.1 Fluorescência de Raios X 

 

 Cerca de 1 g de cada catalisador foi misturado a uma quantidade de 

ácido bórico e depois prensado na forma de pastilha. Foi utilizado equipamento 

da marca Rigaku, modelo Primini para a determinação da composição química 

dos catalisadores, através da técnica de Fluorescência de raios X (FRX). 

 

3.2.2 Difração de Raios X 

 

 Através da técnica de difração de raios X é possível determinar as fases 

cristalinas dos catalisadores preparados. As medidas de difração de raios X 

foram realizadas em um difratômetro da marca Rigaku modelo Miniflex II com 

radiação de CuKα (30 kV e 15mA). O intervalo analisado foi de 5 ≤ 2θ ≤ 90° 

com passo de 0,05°, utilizando tempo de contagem de 1 segundo por passo. A 

identificação das fases foi realizada com base nos dados JCPDS (Joint 

Committee on Powder Diffraction Standards, Swarthmore, USA). 

 

 

3.2.3 Redução à Temperatura Programada (TPR) 

 

 A fim de investigar o perfil de redução dos catalisadores, realizaram-se 

análises de TPR (Redução à Temperatura Programada), na qual uma corrente 

redutora flui através dos catalisadores ao mesmo tempo em que a temperatura 
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do meio é aumentada de forma programada. Esta análise é necessária para 

avaliar a temperatura e a porcentagem de redução das espécies redutíveis. 

As análises foram realizadas em um equipamento convencional, 

contendo forno elétrico com controle de temperatura para aquecimento do 

reator, válvulas micrométricas para controle da vazão dos gases, detector de 

condutividade térmica e linhas alimentação para a corrente de Argônio puro e 

uma mistura de 1,8% de H2 em Argônio.  Foi utilizado reator tubular de quartzo 

para abrigar a amostra de catalisador a ser reduzida. 

As amostras de catalisador foram pré-tratadas com fluxo de gás inerte 

(Argônio), através de aquecimento até 150 °C com taxa de 10 °C/min, a fim de 

eliminar qualquer umidade presente. Em seguida, o reator era resfriado até 

temperatura ambiente, e após estabilização do sinal de TCD, iniciava-se o 

aquecimento até 1000 °C com taxa de aquecimento de 10 °C/min sob a vazão 

da mistura 1,8% H2 em Argônio (30 mL/min). As massas de catalisador foram 

escolhidas de forma a obter cerca de 50 mg de fase ativa (redutível). 

 

3.2.4 Análise Textural 

 

 As propriedades texturais dos catalisadores foram determinadas por 

fisissorção de N2. Foi utilizado equipamento ASAP, modelo 2000 da 

Micromeritics. A área específica foi obtida utilizando o método de BET 

(Brunauer, Emmet e Teller) e o volume de poros pelo método BJH a partir da 

isoterma de adsorção. 

Após pesagem, as amostras foram submetidas a tratamento térmico a 

250 °C sob vácuo, por um período de 24 h. As amostras foram, então, 

novamente pesadas e iniciou-se a análise a uma temperatura de -196°C, a fim 

de obter isotermas de adsorção e dessorção de N2, em diferentes pressões 

parciais do gás. 
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3.2.5 Dessorção a Temperatura Programada de CO2 (TPD-CO2) 

 

 Com a finalidade de verificar a basicidade superficial dos catalisadores 

foram realizadas análises de dessorção a temperatura programada de CO2. Foi 

utilizado um espectrômetro de massas QMG-200 Prisma Plus (Pfeiffer). As 

amostras foram incialmente reduzidas com uma mistura de 10% H2/He por 1 h 

até 450 °C em uma taxa de aquecimento de 10 °C/min e em seguida resfriadas 

até a temperatura ambiente sob fluxo de gás inerte. A adsorção do dióxido de 

carbono foi conduzida a temperatura ambiente com uma mistura de 10% de 

CO2 em He por 1 h. A dessorção foi realizada através do aquecimento até 1000 

°C a uma taxa de 20°C/min. A razão massa/carga = 44 foi usada para a 

quantificação do CO2 através da decomposição Gaussiana dos picos no 

programa OriginPro 8.0. 

 

3.3 Testes Catalíticos 

 

 Os testes catalíticos foram realizados em unidade de reação contínua 

(Figura 3.2), dotada de basicamente 4 componentes: 

1. Linhas de alimentação 

As linhas de alimentação, como o nome já diz, levam à unidade os 

gases de alimentação, N2 e H2 para o pré-tratamento do catalisador e misturas 

1,64% CO em H2 e 2,56% O2 em He para a reação. 

2. Válvulas micrométricas e MassFlowMeter  

Válvulas micrométricas para controle da vazão dos gases de pré-

tratamento e MassFlow Meter para controle da vazão dos gases de reação. 

3. Forno elétrico e reator 

O forno elétrico é dotado de um controlador de temperaturas do tipo PID. 

O reator tubular de vidro no formato em U é totalmente envolvido pelo forno, 

garantindo aquecimento de todo o leito reacional. 
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4. Analisador das correntes 

 

As análises das correntes gasosas foram realizadas por cromatografia a 

gás em um cromatógrafo da marca Shimadzu, modelo GC 2010, equipado com 

dois diferentes detectores: ionização de chama (FID) e condutividade térmica 

(TCD). Para melhor quantificação do monóxido de carbono, o cromatógrafo 

dispõe de uma unidade de metanação para conversão do CO em metano para 

posterior análise no FID. 

 Para a separação dos reagentes e produtos, foi utilizada coluna 

CARBOXEN 1010. O detector de condutividade térmica foi utilizado para 

identificação de H2 e O2, enquanto o CO e o CO2 foram quantificados pelo 

detector de ionização de chama, pela melhor definição dos picos após a 

passagem pelo metanador. As condições cromatográficas utilizadas 

encontram-se na Tabela 3.1. 

 

Tabela 3.2 Condições da análise por cromatografia 

Variável Valor 

Temperatura da Coluna 35 °C 

Temperatura do TCD 250 °C 

Temperatura do Injetor 100 °C 

Temperatura do Metanador 400 °C 

Gás de Arraste He 

Vazão da Coluna 3 mL/min 

 

 Para quantificação dos compostos na fase gasosa, foi necessário o uso 

dos fatores de resposta do TCD já conhecidos e tabelados por Dietz (1967). 

Não foi preciso a determinação do fator do H2, pois o mesmo não foi utilizado 

para determinar a conversão e a seletividade calculadas neste trabalho.  
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Figura 3.2 Foto da unidade de reação. 

 

 Para calcular a conversão de CO (XCO) nos testes reacionais foram 

utilizados os valores de área obtidos nos cromatogramas corrigidos pelos 

fatores, através da equação 3.9: 

𝑋𝐶𝑂(%) =
[𝐶𝑂]𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 − [𝐶𝑂]𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙

[𝐶𝑂]𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙
 𝑥 100          3.9 

 Para calcular a seletividade da formação de CO2 pela oxidação do CO 

(SCO2), foi utilizada a equação 3.10. 

𝑆𝐶𝑂2(%) =
0,5 𝑥 ([𝐶𝑂]𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 − [𝐶𝑂]𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙)

[𝑂2]𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 − [𝑂2]𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
 𝑥 100          3.10 
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3.3.1 Testes Difusionais 

 

3.3.1.1 Difusão Externa 

A fim de garantir a correta avaliação dos catalisadores, desprezando os 

efeitos difusionais externos, realizaram-se testes com o catalisador mais ativo 

(6CuCe), mantendo-se o tempo espacial constante e variando-se as massas e 

vazões concomitantemente em cerca de 3 vezes para mais e para menos, 

valor adotado por conta de limitações do medidor de vazão dos gases 

reagentes. Foram adotadas duas temperaturas para estes testes: 150 °C, no 

qual se obteve a maior conversão de CO, e 250 °C, maior temperatura de 

estudo, onde os efeitos difusionais são mais acentuados. 

 

3.3.1.2 Difusão Interna 

 

 A fim de avaliar os efeitos da difusão intra-partícula foram realizados 

testes reacionais de oxidação de CO para dois tamanhos de partícula do 

catalisador mais ativo (6CuCe), nas mesmas condições que serão realizadas 

as demais reações (100 mg de catalisador; 100 mL/min de corrente de 

alimentação; temperatura de 100-250 °C; 1% de CO, 1% de O2 e 60% de H2).  

 

3.3.2 Avaliação dos Catalisadores Quanto à Atividade 

 

Inicialmente, o catalisador era colocado em estufa por 2 h para prévia 

secagem do sólido. Após a secagem, aproximadamente 100 mg de catalisador 

foram pesados em balança analítica de 4 casas decimais. A massa foi 

misturada a carbeto de silício com a mesma granulometria do catalisador (entre 

80 e 120 mesh) e transferida para um reator tubular de Pyrex na forma de U, o 

qual continha um leito de lã de quartzo. O carbeto de silício funcionou como 

diluente do catalisador, a fim de evitar pontos quentes no leito catalítico. 
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Após a adaptação do reator na unidade, iniciou-se o aquecimento até 

450 °C (taxa de 10°C/min) sob vazão de gás redutor com 10% de H2 em N2 a 

30 mL/min de vazão. Quando a redução terminou, após 1 h, o forno foi 

resfriado a temperatura ambiente e em seguida iniciou-se a reação SELOX. 

Para avaliar o desempenho dos catalisadores em função da temperatura 

na reação de oxidação seletiva de CO em correntes ricas em hidrogênio, 

utilizou-se uma corrente típica proveniente do processo de SHIFT com alta 

concentração de H2 e gás inerte e pouca concentração de CO (1% de CO e 

60% de H2). Foi utilizado He como gás inerte para compor a vazão do sistema, 

a quantidade de oxigênio adicionada foi próxima da estequiométrica, a fim de 

minimizar reações paralelas (1% de O2). As condições reacionais, massa de 

catalisador (100 mg) e vazão de gás (100 mL/min), foram otimizadas em 

trabalho anterior do grupo (RIBEIRO, 2008).  

As reações foram realizadas em duplicata, exceto para os catalisadores 

suportados em céria e céria e alumina, as quais foram realizadas em triplicata. 

Variou-se a temperatura de 100 a 250 °C, e esperava-se 25 minutos de 

estabilização da temperatura para injeção dos produtos no cromatógrafo. 

 

3.3.3 Avaliação dos Catalisadores Quanto à Atividade na presença de água ou 

CO2 

 

 Foram realizados testes reacionais a fim de verificar a influência da 

presença de água ou CO2. O procedimento foi semelhante ao descrito em 3.3.1 

exceto pela presença das novas substâncias. 

 Os testes na presença de CO2 foram realizados com 10% (em vol.) de 

CO2 na corrente de alimentação e mesmas concentrações de CO, O2 e H2 

descritas em 3.3.1. 

 A água foi adicionada ao sistema através de um saturador contendo 

água destilada por onde passava o gás de arraste. Para garantir 10% de H2O 

na corrente de alimentação do reator, foi utilizada a lei de Raoult (3.11) para 

representar o equilíbrio entre a fase gasosa (gás ideal) e a fase líquida (solução 
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ideal) (SMITH et al., 2007). Esta hipótese é razoável pela baixa pressão do 

sistema utilizada na reação (1 atm) e pela fase líquida ser composta quase que 

completamente por água. 

𝑃𝑦𝑖 = 𝑥𝑖𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡        (3.11) 

 Onde  P é a pressão total do sistema; 

  Pi
sat é a pressão de saturação do componente i; 

  xi é a composição do componente i na fase líquida; 

  yi é a composição do componente i na fase gasosa. 

 Sabendo-se que na fase líquida tem-se apenas água (xH2O = 1), que a 

pressão do saturador é a pressão atmosférica (P = 1 atm) e que a composição 

de água desejada na fase gasosa é de 10% (yH2O = 0,10), a equação 5.2, 

reduz-se à equação 3.12, onde a pressão de saturação deve estar em 

atmosfera (atm). 

0,10 = 𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡        (3.12) 

Para encontrar a pressão de saturação da água utilizou-se a equação de 

Antoine, representada pela equação 3.13 (SMITH et al., 2007). 

ln 𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡 = 𝐴 −

𝐵

𝑇 + 𝐶
       (3.13) 

 Onde Pi
sat é a pressão de saturação do componente i na temperatura T; 

  A, B e C são constantes características de cada componente. 

Smith et al. (2007) apresentam, para a água, uma faixa de validade da 

equação de Antoine de 0 a 200 °C e valores de constantes A, B e C, para a 

pressão de saturação em kPa e temperatura em °C, iguais a 16,3872; 3885,70 

e; 230,170, respectivamente. Realizando as conversões necessárias e 

substituindo a equação 3.13 na 3.12, é possível calcular o valor da temperatura 

do saturador para que seja obtido 10% volume (ou molar) de água na fase 

gasosa. O valor da temperatura encontrado a partir dessas considerações foi 

de aproximadamente 46 °C. 
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3.3.4 Avaliação dos Catalisadores Quanto à Estabilidade 

 

 Os testes de estabilidade foram realizados da mesma forma que os 

apresentados na seção 3.3.1, exceto pela temperatura de reação, que foi 

fixada em 150 °C. A primeira injeção dos produtos no cromatógrafo foi 

realizada 25 min após a estabilização da temperatura e o sistema permaneceu 

reagindo durante 17 h, com injeção a cada 25 min. 
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CAPÍTULO 4: MATERIAIS E MÉTODOS – MODELAGEM CINÉTICA 

 

Neste capítulo será apresentada a modelagem computacional realizada 

para o catalisador 6Cu10CeAl. Este catalisador foi escolhido a fim de comparar 

a sua cinética em relação à cinética do 6CuCe, já vastamente abordada na 

literatura. O 6Cu10CeAl resultou em conversões de CO e seletividade a CO2  

relativamente altas e apresenta menor custo pelo alto teor de alumina. 

 

4.1 Planejamento Experimental 

 

 A Tabela 4.1 mostra o esquema desenvolvido pelo planejamento de 

experimentos, onde x1 é a temperatura; x2 é a vazão de oxigênio; x3 é a vazão 

de CO e x4 a vazão total incluindo o gás inerte He. A massa de catalisador de 

todos os experimentos foi a mesma e igual a 0,1000 g, por isso a vazão total é 

proporcional ao WHSV (weight hourly spatial velocity). No total foram 32 

experimentos e mais as triplicatas do ponto central. As Tabelas 4.2 e 4.3 

mostram os valores experimentais correspondentes ao nível de cada variável 

no planejamento de experimentos. Por conta de restrições experimentais 

alguns experimentos foram adaptados e modificados, não respeitando o 

planejamento inicial. A Tabela 4.4 mostra os valores das variáveis utilizados 

nos experimentos. 
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Tabela 4.1. Esquema do planejamento de experimentos para estimação dos parâmetros 

cinéticos da reação SELOX para o catalisador 6Cu10CeAl. 
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Tabela 4.2. Valores de temperatura correspondentes aos níveis de planejamento. 

Nível Temperatura (°C) 

-1 125 

-0,5 150 

0 175 

0,5 200 

1 225 

 

Tabela 4.3. Valores das concentrações correspondentes aos níveis de planejamento. 

Nível 
Concentração 

de O2 (% vol.) 

Concentração 

de CO (% vol.) 

Vazão total 

(mL/min) 

-1 0,5 0,5 50 

0 1,0 1,0 100 

1 1,5 1,5 150 
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Tabela 4.4. Esquema das variáveis utilizadas nos experimentos para construção do modelo 

cinético do 6Cu10CeAl. 

 

 

T (°C)
Conc. O2 

(% vol.)

Conc. CO 

(% vol.)

Conc. H2 

(% vol.)

Vazão    

(ml/min)
Massa (g)

Vazão de gás por 

massa de cat.   

(ml/min/g)

125

150

200

225

125

150

200

225

125

150

200

225

125

150

200

225

125

150

200

225

125

150

200

225

125

150

200

225

125

150

200

225

175 1,0 1,0 60,0 100 0,1 1000

175 1,0 1,0 60,0 100 0,1 1000

175 1,0 1,0 60,0 100 0,1 1000

1,0 1,0 225 0,1 225060,0

0,4 1,4 166 0,1 166060,0

1,5 0,5 150 0,1 150060,0

0,5 0,5 150 0,1 150060,0

0,5 0,5 150 0,1 150060,0

0,5 1,3 56 0,1 56060,0

1,5 0,5 50 0,1 50060,0

0,5 0,5 50 0,1 50060,0
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4.2 Modelos Cinéticos 

 

4.2.1 Modelo de Lei de Potências 

 

 Dentre os inúmeros modelos reportados na literatura, iniciou-se a 

estimação pelo modelo mais simples, o de lei de potências. Para isto, 

utilizaram-se 7 parâmetros para descrever o comportamento cinético do 

catalisador 6Cu10CeAl na reação SELOX. O modelo é composto de duas 

reações de oxidação: do CO e do hidrogênio. A modelagem foi desenvolvida no 

software Matlab, os programas utilizados encontram-se nos anexos. As 

equações do modelo utilizado são mostradas a seguir: 

𝑟𝐶𝑂 =  −𝑘1(𝐶𝑐𝑜(0) − 𝑋𝑐𝑜 ∗ 𝐶𝑐𝑜(0))
𝑛1

∗ (𝐶𝑂2
(0) − 𝑋𝑂2

∗ 𝐶𝑂2
(0))

𝑛2

   (4.1) 

𝑟𝐻2
=  −𝑘2 (𝐶𝑂2

(0) − 𝑋𝑂2
∗ 𝐶𝑂2

(0))
𝑛3

   (4.2) 

Onde: rco é a taxa de reação de consumo de CO em mols.min-1.gcat
-1; 

 rH2 é a taxa de reação de consumo de H2 em mols.min-1.gcat
-1; 

CCO(0) é a fração molar de CO na alimentação do reator; 

 CO2(0) é a fração molar de O2 na alimentação do reator; 

 XCO é a conversão de CO na saída do reator; 

 XO2 é a conversão de O2 na saída do reator; 

 n1 é a ordem de reação do CO na reação de oxidação de CO; 

 n2 é a ordem de reação do O2 na reação de oxidação de CO; 

 n3 é a ordem de reação do O2 na reação de oxidação de H2; 

k1 é a constante de    velocidade da   reação  de  oxidação   de CO em    

mols.min-1.gcat
-1; 
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k2  é  a   constante   de  velocidade  da reação   de oxidação  de H2  em 

mols.min-1.gcat
-1. 

Para as equações 4.1 e 4.2 foram desprezadas as variações de 

temperatura, pressão e volume ao longo do leito catalítico. 

Como pode ser observado na equação 4.2, a concentração de H2 foi 

omitida no modelo, na verdade como a porcentagem de H2 na corrente é 

praticamente constante ao longo do reator, foi englobada na constante k2. 

As constantes k1 e k2, como dependem da temperatura do meio 

reacional, foram colocadas como função da temperatura (equações 4.3 e 4.4).  

𝑘1 = exp (ln(𝑘01) −
𝐸1

𝑅𝑇𝑟𝑒𝑓
+

𝐸1

𝑅𝑇
∗

(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)

𝑇
)      (4.3) 

𝑘2 = exp (ln (𝑘02) −
𝐸2

𝑅𝑇𝑟𝑒𝑓
+

𝐸2

𝑅𝑇
∗

(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)

𝑇
)      (4.4) 

Onde: k01 é constante de velocidade da reação de oxidação de CO 

independente da temperatura em mols.min-1.gcat
-1 

k02 é constante de velocidade da reação de oxidação de H2 

independente da temperatura em mols.min-1.gcat
-1 

 E1 é a energia de ativação da oxidação de CO em J/mol 

 E2 é a energia de ativação da oxidação de H2 em J/mol 

 T é a temperatura do meio reacional em K 

 Tref é uma temperatura de referência em K 

 R é a constante universal dos gases – 8,314 J.mol-1.K-1 

A reparametrização do modelo representada pelas equações 4.3 e 4.4 

foi sugerida por Schwaab e Pinto (2007b) para diminuir a dependência entre os 

parâmetros de energia de ativação e velocidade de reação da tradicional 

equação de Arrhenius. 
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A temperatura de referência foi calculada em função das temperaturas 

utilizadas nos experimentos, representada na equação 4.5. 

1

𝑇𝑟𝑒𝑓
=

1

𝑁𝐸
∑

1

𝑇𝑖

𝑁𝐸

𝑖=1

     (4.5) 

Onde: Ti é a temperatura do experimento i; 

 NE é o número de experimentos. 

 A equação do reator integral foi resolvida em função da massa de 

catalisador, segundo as equações 4.6 e 4.7. 

dXco

dW
=

rco

F ∗ Cco(0)
     (5) 

𝑑𝑋𝑜2

𝑑𝑊
=

1

2

(𝑟𝑐𝑜 + 𝑟𝐻2
)

𝐹 ∗ 𝐶𝑂2
(0)

     (6) 

Onde: dXco é a diferencial de conversão de CO; 

 dXo2 é a diferencial de conversão de O2; 

 dW é a diferencial de massa de catalisador em g; 

 F é a vazão molar de gás total em mols.min-1. 

 

Para resolver as equações diferenciais foi utilizada a function ode45 já 

programada no Matlab e para a minimização da função objetivo, apresentada 

no capítulo 6, a fim de encontrar os parâmetros ótimos, foi utilizado o método 

do enxame de partículas PSOLB_CI desenvolvido por Monteiro et al. (2013). 

 

4.2.2 Modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) 

  

Este modelo foi proposto por Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) 

para representar os dados experimentais da reação de oxidação seletiva de 
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CO, para catalisadores de cobre em céria puros e com promotores. O modelo é 

representado pelas equações 4.8 a 4.10. 

𝑅𝐶𝑂 =
𝑘𝑐𝑜𝐾𝑐𝑜𝑃𝑜

𝑛

1 + 𝐾𝑐𝑜𝑃𝑐𝑜
   (4.8) 

𝑘𝑐𝑜 = 𝐴 exp (−
𝐸𝑎

𝑅𝑇
)  (4.9) 

𝐾𝑐𝑜 = 𝐾 exp (
𝑄

𝑅𝑇
)  (4.10) 

Onde: Rco é a taxa de reação em mol.gcat
-1.min-1 

 kco é a constante de velocidade de reação em mol.gcat
-1.min-1.bar-n 

 Kco é a constante de equilíbrio de adsorção de CO em bar-1 

 Ea é a energia de ativação da reação de oxidação do CO em J/mol 

 Q é o calor de adsorção de CO em J/mol 

T é a temperatura do meio reacional em K 

R é a constante universal dos gases – 8,314 J.mol-1.K-1 

Po é a pressão parcial de oxigênio em bar 

Pco é a pressão parcial de monóxido de carbono em bar 

n é a ordem de reação do oxigênio 

Assim, como no modelo de lei de potências, foi utilizada a 

reparametrização do modelo sugerida por Schwaab e Pinto (2007b) para 

representar as equações 4.9 e 4.10 e diminuir a dependência entre os 

parâmetros de energia de ativação e velocidade de reação da tradicional 

equação de Arrhenius, dando origem às equações 4.11 e 4.12. 

𝑘𝑐𝑜 = exp (ln (𝐴) −
𝐸𝑎

𝑅𝑇𝑟𝑒𝑓
+

𝐸𝑎

𝑅𝑇
∗

(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)

𝑇
)      (4.11) 

𝐾𝑐𝑜 = exp (ln(𝐾) +
𝑄

𝑅𝑇𝑟𝑒𝑓
−

𝑄

𝑅𝑇
∗

(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)

𝑇
)      (4.12) 
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 A temperatura de referência foi calculada em função das temperaturas 

utilizadas nos experimentos, representada na equação 4.5, como no modelo de 

lei de potências. 

Para transformar a pressão parcial em variáveis medidas 

experimentalmente, foi utilizada da lei de Dalton para descrever o 

comportamento dos gases ideais, apresentada na equação 4.13. 

𝑃𝑖 = 𝑃 ∗ 𝐶𝑖   (4.13) 

Onde Pi é a pressão parcial do composto i no sistema 

 P é a pressão total do sistema 

 Ci é a fração molar de i no sistema 

Para representar a fração molar de i no sistema (Ci) foi utilizada a 

definição de conversão de reagente, descrita pela equação 4.14. 

𝐶𝑖 = 𝐶𝑖(0). (1 − 𝑋𝑖)   (4.14) 

Onde: Ci é a fração molar de i no sistema 

 Ci(0) é a fração molar de i na entrada do reator 

 Xi é a conversão do componente i, variável ao longo do reator 

A equação do reator integral foi resolvida em função da massa de 

catalisador, segundo a equação 4.6. 

Para resolver as equações diferenciais foi utilizada a mesma 

metodologia empregada anteriormente para o modelo de Lei de Potências. 

 

4.2.3 Modelo de Sedmak (2003) 

 

Este modelo foi proposto por Sedmak et al. (2003) para representar os 

dados experimentais da reação de oxidação seletiva de CO, para catalisadores 
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de cobre em céria, baseado no mecanismo redox do tipo Mars van Krevelen. O 

modelo é representado pelas equações 4.15 a 4.17. 

𝑅𝐶𝑂 =
𝑘𝑐𝑜𝑘𝑜2𝑃𝑐𝑜𝑃𝑂2

𝑛

0,5. 𝑘𝑐𝑜𝑃𝑐𝑜 + 𝑘𝑜2𝑃𝑜2
𝑛    (4.15) 

𝑘𝑐𝑜 = 𝐴𝑐𝑜 exp (−
𝐸𝑎,𝑐𝑜

𝑅𝑇
)  (4.16) 

𝑘𝑜2 = 𝐴𝑜2 exp (−
𝐸𝑎,𝑜2

𝑅𝑇
)  (4.17) 

Onde: Rco é a taxa de reação em mol.gcat
-1.min-1 

 kco é a constante de velocidade de reação do CO em mol.gcat
-1.min-1.bar 

 ko2 é a constante de velocidade de reação do O2 em mol.gcat
-1.min-1.bar-n 

 Ea,co é a energia de ativação da reação do CO em J/mol 

 Ea,o2 é a energia de ativação da reação do O2 em J/mol 

T é a temperatura do meio reacional em K 

R é a constante universal dos gases – 8,314 J.mol-1.K-1 

n é a ordem de reação do oxigênio 

Assim, como no modelo de lei de potências, foi utilizada a 

reparametrização do modelo sugerida por Schwaab e Pinto (2007b) para 

representar as equações 4.16 e 4.17, diminuindo a dependência entre os 

parâmetros de energia de ativação e velocidade de reação da tradicional 

equação de Arrhenius, dando origem às equações 4.18 e 4.19. 

𝑘𝑐𝑜 = exp (ln (𝐴𝑐𝑜) −
𝐸𝑎,𝑐𝑜

𝑅𝑇𝑟𝑒𝑓
+

𝐸𝑎,𝑐𝑜

𝑅𝑇
∗

(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)

𝑇
)      (4.18) 

𝑘𝑜2 = exp (ln (𝐴𝑜2) −
𝐸𝑎,𝑜2

𝑅𝑇𝑟𝑒𝑓
+

𝐸𝑎,𝑜2

𝑅𝑇
∗

(𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)

𝑇
)      (4.19) 

 A temperatura de referência foi calculada em função das temperaturas 

utilizadas nos experimentos, representada na equação 4.5, como no modelo de 

lei de potências. 
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Para transformar a pressão parcial em variáveis medidas 

experimentalmente, foi utilizada da lei de Dalton para descrever o 

comportamento dos gases ideais, apresentada na equação 4.13. 

A equação do reator integral foi resolvida em função da massa de 

catalisador, segundo a equação 4.6. 

Para resolver as equações diferenciais foi utilizada a mesma 

metodologia empregada anteriormente para o modelo de Lei de Potências. 

 

4.3 Função Objetivo 

 

 Neste trabalho, o erro experimental foi calculado apenas para o ponto 

central (triplicata) e adotado como constante para os demais experimentos 

realizados e a função objetivo utilizada para encontrar os parâmetros dos 

modelos escolhidos foi a tradicional equação dos mínimos quadrados (4.20), 

que leva em consideração os desvios entre os pontos calculados pelo modelo e 

os pontos experimentais encontrados. 

𝐹𝑜𝑏𝑗 = ∑(𝑋𝑖,𝑐𝑎𝑙 − 𝑋𝑖,𝑒𝑥𝑝)2   (4.20)

𝑁𝐸

𝑖=1

 

Onde: Fobj é a função objetivo a ser minimizada 

 i é o experimento 

 NE é o número total de experimentos 

 Xi,cal é a conversão de CO do experimento i calculada pelo modelo 

 Xi,exp é a conversão de CO experimental do experimento i  

 No caso do modelo de lei de potências, além da conversão de CO, foi 

construída também uma função objetivo para a conversão de O2, pois o modelo 

previu a resolução de duas equações diferenciais (4.6 e 4.7), resultando no 

cálculo das conversões de CO e O2 pelo modelo. Após o cálculo das funções 
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objetivo separadamente, ambas foram somadas para a obtenção da função 

objetivo final do modelo. 

 

4.4 Método de Minimização  

 

 Os métodos de minimização da função objetivo usualmente empregados 

trabalham ao longo de uma direção que combina: (a) um vetor gradiente (vetor 

de derivadas primeira em relação aos parâmetros do modelo) e, (b) uma matriz 

Hessiana (matriz de derivadas segunda em relação aos parâmetros do modelo) 

da função objetivo. Um grupo de métodos, denominados de busca direta, 

realiza a minimização considerando apenas o valor da função objetivo, sem 

calcular suas derivadas. Embora a ideia da minimização da função objetivo 

sem o cálculo de derivadas seja atraente, Bard (1974) relatou que os métodos 

que empregam derivadas superam os métodos de busca direta tanto em 

confiabilidade quanto em velocidade de convergência. Tanto os métodos de 

derivadas quanto os de busca direta são considerados como de busca local, 

pois começam a partir de um valor fornecido inicialmente para o parâmetro e 

evolui para um mínimo (SCHWAAB et al. , 2008). 

 Com a intenção de encontrar um mínimo global para a função objetivo, 

existe a alternativa da utilização de métodos heurísticos de otimização, que são 

caracterizados pela busca randômica de parâmetros, não sendo necessário o 

fornecimento de um valor inicial para a busca do parâmetro. Neste trabalho 

será utilizado o método de enxame de partículas, através do emprego da rotina 

PSOLB_CI desenvolvido por Monteiro et al. (2013). 

 A técnica de enxame de partículas (PSO) baseia-se em um 

comportamento social de uma comunidade de animais. Cada indivíduo do 

enxame, denominado de partícula, lembra-se da melhor solução baseando-se 

na sua experiência e na experiência do grupo ao longo da trajetória de busca. 

As partículas movem-se ao longo do espaço de pesquisa e trocam informações 

com outras partículas de acordo com as seguintes equações (SCHWAAB et al., 

2008).  
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𝑣𝑝,𝑑
𝑘+1 = 𝑤𝑣𝑝,𝑑

𝑘 + 𝑐1𝑟1(𝑥𝑝,𝑑
𝑖𝑛𝑑 − 𝑥𝑝,𝑑

𝑘 ) + 𝑐2𝑟2(𝑥𝑑
𝑔𝑙𝑜

− 𝑥𝑝,𝑑
𝑘 )    (4.21) 

𝑥𝑝,𝑑
𝑘+1 = 𝑥𝑝,𝑑

𝑘 + 𝑣𝑝,𝑑
𝑘+1   (4.22) 

 Nas equações 4.21 e 4.22, p está relacionado à partícula, d é a direção 

da busca, k é o número da iteração, v é a velocidade (pseudo-velocidade) da 

partícula e x a posição da partícula. Xind e xglo representam a região de busca, 

onde a função objetivo apresenta valores baixos (ótimos), xind é a melhor 

posição encontrada para determinada partícula, enquanto xglo é a melhor 

posição encontrada pelo enxame como um todo. r1 e r2 são dois números 

randômicos com distribuição uniforme entre 0 e 1. w, c1 e c2 são parâmetros de 

busca, os parâmetros c1 e c2 são os parâmetros sociais e w é chamado de 

peso inercial, o qual não estava presente no algoritmo proposto inicialmente. 

 

4.5 Região de Confiança dos Parâmetros  

 

 A estimação de parâmetros não termina com a simples minimização da 

função objetivo. Avaliar os valores finais da função objetivo e encontrar a região 

de confiança dos parâmetros é fundamental para caracterizar sua incerteza e a 

qualidade da estimação.  

 A avaliação do valor mínimo da função objetivo consiste em comparar o 

valor obtido com os valores máximos e mínimos esperados, a partir da 

distribuição dos erros experimentais usados para gerar a função objetivo. No 

caso de flutuações normais, os valores mínimo e máximo são definidos pela 

distribuição 2 (chi-quadrado), dados o número de graus de liberdade e o nível 

de confiança desejado pelo usuário. Assim, se o valor da função objetivo no 

ponto de mínimo é maior que o limite superior da distribuição 2, o modelo não 

é adequado. Por outro lado, se o valor final da função objetivo é menor que o 

limite inferior da distribuição 2, o modelo é demasiadamente bom, indicando 

uma provável super parametrização do modelo (SCHWAAB e PINTO, 2007a). 

O algoritmo utilizado neste trabalho já restringe que apenas valores de função 
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objetivo que estejam ente os limites determinados pela distribuição 2 serão 

considerados. 

Para construir a região de confiança foi utilizada a restrição proposta por 

Schwaab et al. (2008), equacionamento que é detalhado pelos autores, a fim 

de encontrar os valores de parâmetros possíveis para 95% de confiança. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



101 

 

CAPÍTULO 5: RESULTADOS DISCUSSÃO - EXPERIMENTOS 

 

Serão apresentados neste capítulo os resultados de caracterização dos 

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

análise textural, redução à temperatura programada (TPR) e dessorção à 

temperatura programada de CO2 (TPDCO2), além da performance dos 

catalisadores na reação de oxidação seletiva de CO (SELOX) em correntes 

ricas em hidrogênio quanto à conversão, estabilidade e seletividade a CO2. 

  

5.1 Caracterização dos Catalisadores 

 

5.1.1 Fluorescência de Raios X 

 

 A fim de verificar os teores reais de cobre e dos demais componentes de 

cada catalisador preparado, foi realizada a análise de fluorescência de raios X 

(FRX). Os teores encontrados para cada um dos componentes encontram-se 

na Tabela 5.1. 

 

Tabela 5.1 Teores mássicos dos catalisadores encontrados por FRX e fração molar de cátions 

trivalentes (x). 

Catalisador Al2O3 MgO CuO ZnO CeO2 x 

6CuCe 0,0 0,0 9,2 0,0 90,8 - 

6Cu10CeAl 83,8 0,0 7,1 0,0 9,1 - 

6Cu_HTC_Mg 30,3 61,9 7,7 0,0 0,0 0,27 

10Cu_HTC_Mg 27,1 58,7 14,2 0,0 0,0 0,25 

6Cu_HTC_Zn 10,5 0,0 7,2 82,3 0,0 0,16 

6Cu_HTC_Mg_imp 29,3 63,6 7,1 0,0 0,0 0,27 

6Cu_HTC_Zn_imp 11,0 0,0 7,2 81,7 0,0 0,18 
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 De maneira geral, os catalisadores apresentaram teores próximos aos 

nominais. O catalisador suportado em céria e alumina (6Cu10CeAl) preparado 

por precipitação (omitido na tabela) mostrou teor de cobre de 34%, cerca de 6 

vezes mais que o teor de cobre esperado, por isso adotou-se o preparo por 

impregnação para representar este catalisador.  

No caso das hidrotalcitas de magnésio, os catalisadores mostraram 

teores bem próximos dos teóricos, comprovando o preparo adequado 

utilizando-se o procedimento proposto por Corma et al. (1994). Os 

catalisadores do tipo-hidrotalcita contendo magnésio apresentaram fração de 

cátions trivalentes próximos do teórico (0,25); no entanto, os contendo zinco, 

apresentaram um valor cerca de 32% menor, mostrando um problema no 

preparo desta série (discutido posteriormente). 

 

5.1.2 Difração de Raios X 

  

Através da análise de difração de raios X, é possível identificar fases 

cristalinas presentes nos catalisadores e verificar o grau de cristalinidade. 

 A Figura 5.1 mostra o difratograma dos catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl. Em ambos os casos observou-se somente a presença da estrutura 

do tipo fluorita, cerianita cúbica (CeO2) (AYASTUY et al., 2012b), para o óxido 

de cério, caracterizada pelos picos intensos a 28,5, 33,4, 47,5 e 56,5° (JCPDS-

43-1002), entre outros menos intensos. A presença desta estrutura no 

difratograma do catalisador com 10% de céria sugere que este óxido não se 

encontra completamente disperso na alumina. A alumina está presente na 

forma amorfa (-Al2O3). 

A presença de cerianita é reportada na literatura tanto para os 

catalisadores de cobre suportados em céria (LIU & FLYTZANI-

STEPHANOPOULOS, 1995a; JUNG et al., 2008; JUNG et al., 2007; AYASTUY 

et al., 2010; SCIRÈ et al., 2012; ARANGO-DIAZ et al., 2014) quanto nos 

suportados em céria e alumina (MORETTI et al., 2007; ÁGUILA et al., 2008).  
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Figura 5.1 Difratogramas dos catalisadores 6CuCe e 6Cu10CeAl. 

Arango-Díaz et al. (2014) verificaram a presença de picos 

correspondentes a fase tenorita do óxido de cobre em catalisadores de cobre 

suportado em céria para catalisadores com 12% de óxido de cobre. Os sólidos 

calcinados contendo 3 e 6% de óxido de cobre apresentaram somente picos 

referentes à cerianita. 

Não foram detectados picos de óxido de cobre nos catalisadores deste 

trabalho, fato que pode ser atribuído a dois diferentes fatores: a completa 

dispersão do CuO no suporte (HOCEVAR et al., 2000; BERA et al., 1999; LIU e 

FLYTZANI-STEPHANOPOULOS, 1996) ou à formação de cobre amorfo. 

Lamonier et al. (1999) e Cataluña et al. (2001) mencionam a possível formação 

de solução sólida Cu-Ce-O. Neste caso, entretanto, seria possível observar um 

deslocamento dos picos referentes à cerianita, tipo fluorita, que não foi 

observado neste trabalho. 

 Foram realizadas análises de difração de raios X nos catalisadores do 

tipo-hidrotalcita antes do processo de calcinação, a fim de verificar a formação 

das lamelas necessárias para caracterização destes sólidos. As Figuras 5.2 e 
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5.3 mostram os catalisadores não calcinados do tipo-hidrotalcita preparados 

por precipitação e os suportes não calcinados dos catalisadores do tipo-

hidrotalcita preparados por impregnação. 

 

 

Figura 5.2 Difratogramas dos catalisadores do tipo HTC com cobre, alumínio e magnésio não 

calcinados. 

 

Os difratogramas apresentados nas Figuras 5.2 e 5.3 são 

correspondestes à estrutura em camadas de materiais do tipo-hidrotalcita 

(JCPDS 41-1428). Observa-se a presença de picos intensos em baixo ângulo 

(11,7° e 23,7°) e picos menos intensos (60,6° e 61,8°) em altos ângulos 

(CAVANI et al., 1991; RODRIGUES et al., 2003; CENTI e PERATHONER, 

2007; CRUZ et al., 2008; ARISTIZÁBAL et al., 2010), atribuídos à difração dos 

planos (003), (006), (110) e (113) e picos assimétricos em 34,7°, 38,8° e 46,0°, 

atribuídos à difração pelos planos (102), (105) e (108) (MANFRO et al., 2013; 

CRUZ et al., 2008; RODRIGUES et al., 2003; FERREIRA et al., 2009). 
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Figura 5.3 Difratogramas dos catalisadores do tipo HTC com cobre, alumínio e zinco não 

calcinados. 

 

Para as amostras contendo Mg, a Figura 5.2 mostra apenas a presença 

de picos bem definidos da fase cristalina da hidrotalcita, tipo brucita, 

confirmando seu preparo bem sucedido. Para as amostras contendo zinco, 

nota-se a presença, além da fase tipo-hidrotalcita, da fase gerardita (JCPDS 

14-0687), indicando dificuldade de incorporação dos cátions na estrutura da 

hidrotalcita para os catalisadores contendo zinco. A inserção de íons de cobre 

na estrutura do tipo brucita da hidrotalcita é desfavorecida em compostos 

contendo zinco. Diversos autores relatam a presença de outras fases como 

gerardita, malaquita e auricalcita devido à incorporação incompleta do cobre 

nas camadas de hidrotalcita (FERREIRA et al., 2009; ARISTIZÁBAL et al., 

2010; GINES et al., 1995).  

A presença da gerardita nos difratogramas das amostras de hidrotalcita 

contendo zinco (Figura 5.3), juntamente com a fração de cátions trivalentes (x) 

distante da nominal, mostrada na Tabela 5.1, sugerem a não formação da 
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hidrotalcita de forma eficiente. Para tentar solucionar este problema, as 

amostras contendo zinco foram preparadas duas vezes, entretanto não houve 

sucesso na formação de fase pura. 

Na Figura 5.4 são apresentados os difratogramas dos catalisadores que 

tem como precursores compostos tipo-hidrotalcita, após calcinação, contendo 

alumínio, magnésio e cobre. 

 

 

Figura 5.4 Difratogramas dos catalisadores do tipo HTC com cobre, alumínio e magnésio. 

 

Para os catalisadores do tipo-hidrotalcita contendo magnésio após 

calcinação detectou-se a presença da fase periclásio do óxido de magnésio 

(MgO – JCPDS 74-1225), não sendo detectadas fases cristalinas de cobre ou 

alumínio. O Cu e o Al encontram-se, portanto, dispersos na estrutura do MgO, 

formando óxidos mistos ou em fase amorfa. A literatura apresenta resultado 

semelhante para os catalisadores do tipo-hidrotalcita após calcinação (SOUZA 

et al., 2008). 
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Nos catalisadores do tipo-hidrotalcita da série HTC_Mg não foram 

detectados picos de óxido de cobre. Este fato pode ser atribuído à completa 

dispersão do CuO no suporte (HOCEVAR et al., 2000; BERA et al., 1999; LIU e 

FLYTZANI-STEPHANOPOULOS, 1996) ou a sua apresentação na forma 

amorfa.  

A Figura 5.5 apresenta os difratogramas dos catalisadores que tem 

como precursores compostos tipo-hidrotalcita, após calcinação, contendo 

alumínio, zinco e cobre. 

 

 

Figura 5.5 Difratogramas dos catalisadores do tipo HTC com cobre, alumínio e zinco 

calcinados. 

 

A fase cristalina zincita (ZnO – JCPDS 75-0576) foi detectada nos 

difratogramas, após calcinação, dos catalisadores do tipo-hidrotalcita contendo 

zinco. Picos referentes ao aluminato de zinco (ZnAl2O4) ou aluminato de cobre 

(CuAl2O4)  também foram detectados em ambos os catalisadores da série 
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HTC_Zn, entretanto picos referentes à presença de CuO apareceram somente 

no catalisador preparado por impregnação. Nota-se a maior cristalinidade do 

catalisador impregnado em relação ao preparado por precipitação. 

Aristizábal et al. (2010) reportaram a presença da zincita e o 

desaparecimento dos picos característicos das hidrotalcitas, após a calcinação 

de catalisadores Cu-Zn-Al com precursores do tipo-hidrotalcita. Constantino et 

al. (2005) observaram, também, a presença da fase ZnO. Segundo os autores, 

a alumina ou aluminatos presentes encontram-se na forma amorfa neste tipo 

de catalisador. SOUZA et al. (2008) mostraram, assim como neste trabalho, a 

presença de zincita, aluminato de zinco e/ou aluminato de cobre e óxido de 

cobre (CuO) em catalisadores do tipo-hidrotalcita após calcinação.  

 

5.1.3 Redução à Temperatura Programada (TPR) 

 

O perfil de redução dos catalisadores calcinados é mostrado nas Figuras 

5.6, 5.7 e 5.8. Todos os catalisadores apresentaram redução das espécies 

cobre abaixo de 450°C, por isto esta foi a temperatura adotada para pré-

tratamento de redução antes da reação. 
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Figura 5.6 Perfil de redução dos catalisadores 6CuCe e 6Cu10CeAl. 

 

A redução de catalisadores de óxido de cobre em céria é um processo 

de alta complexidade, influenciado pelo método de preparo, teor de cobre 

adicionado e temperatura de calcinação das amostras. Características físicas 

podem ser modificadas pela forte interação óxido-suporte entre CuO e CeO2, 

causando um deslocamento do pico de redução de cada óxido individualmente 

(ARAÚJO et al., 2012). Uma vez que os catalisadores contendo céria foram 

preparados por metodologias diferentes (6CuCe – precipitação; 6Cu10CeAl – 

impregnação), torna-se complicada uma relação direta entre os perfis de 

redução. No entanto, percebe-se grande semelhança entre os picos de 

consumo de hidrogênio.  

Para ambos os catalisadores contendo céria, observaram-se dois picos 

de redução do cobre, ambos a temperatura abaixo de 300 °C. A presença de 

mais de um pico de redução, com a porcentagem de cobre reduzido abaixo de 

100%, pode ser explicada de diferentes formas: formação de espécies de cobre 

com diferentes afinidades com o suporte (JUNG et al., 2008, ARANGO-DÍAZ, 
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2014) ou presença de duas etapas de redução de espécies cobre, uma de CuO 

a Cu2O e outra de Cu2O a Cu. 

Como apresentado no capítulo 2, a redução das espécies de cobre é 

apresentada na literatura abaixo de 400 °C (AVGOUROPOULOS e 

IOANNIDES, 2003; AVGOUROPOULOS et al., 2005; AVGOUROPOULOS e 

IONNIDES, 2006; PATEL e PLANT, 2007; JUNG et al., 2008; CAPUTO et al., 

2008; GÓMEZ-CORTÉS et al., 2008; AYASTUY et al., 2010; HAN et al., 2011; 

ARAÚJO et al., 2012; MORETTI et al., 2013). De maneira geral, os autores 

atribuem o primeiro pico à redução de espécies cobre com menor afinidade 

com a céria e o segundo a espécies de maior afinidade (MORETTI et al., 

2013).  

Na Figura 5.6 nota-se a presença de um pico em torno de 920 °C para 

ambos os catalisadores contendo céria, indicando a redução da CeO2 nesta 

faixa de temperatura. Muitos autores mencionam a redução da céria acima de 

800 °C (RAZEGHI et al., 2010), em temperaturas menores, em torno de 750 °C 

(redução de íons cério de cristais grandes ou médios), e em temperaturas 

próximas a de redução do cobre, percebido pelo consumo de hidrogênio maior 

que o estequiométrico para a redução de todo o teor de óxido de cobre a 

temperaturas de até 400 °C (não observado neste trabalho – Tabela 5.2). Este 

consumo adicional é frequentemente observado. Zimmer et al. (2002) 

relacionaram esta quantidade à adsorção de hidrogênio na superfície da céria, 

enquanto para Pintar et al. (2005), além do hidrogênio adsorvido no suporte, 

moléculas de hidrogênio podem ficar aprisionadas na estrutura do catalisador. 

Pérez-Hernandez et al. (2007) sugeriram que o efeito spillover do hidrogênio na 

superfície do suporte induz a redução tanto do óxido de cobre quanto do óxido 

de céria.   

Cataluña et al. (2001) fizeram TPR de catalisadores de cobre suportados 

em céria e alumina com diferentes teores. O catalisador com 1% de cobre e 

20% de céria apresentou três picos de redução, todos abaixo de 400 °C. 

Segundo os autores, o primeiro pico (210 °C) corresponde à redução de cobre 

ligado ao óxido de cério, o segundo (240 °C) ao cobre ligado à alumina que 

está ligada à céria e o último (300 °C) ao cobre ligado à alumina. No trabalho 
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de Patel e Plant (2007) foram observados, para catalisadores de cobre-céria-

alumina, três picos de redução: um a baixa temperatura (180 °C), um a 

temperatura de aproximadamente 210 °C e outro a 230-240 °C. Para os 

autores, o primeiro pico indica a redução do oxigênio das vacâncias 

oxigenadas originadas pela formação de soluções sólidas, o segundo é devido 

à redução do composto Cu2O e o último à redução de CuO a cobre metálico.  

Neste trabalho, o pico de menor temperatura de redução ocorre em 

torno de 253 ºC (Figura 5.6), já entrando na faixa do último pico de Patel e 

Plant (2007) (correspondente à redução de CuO). A literatura menciona que o 

cobre que interage com a céria reduz a uma menor temperatura que o cobre 

suportado em alumina (MORETTI et al., 2007). Como as temperaturas de 

redução do 6CuCe e 6Cu10CeAl foram muito próximas, é sugerido que o cobre 

encontra-se disperso na céria para ambos os catalisadores. 

Os catalisadores calcinados do tipo-hidrotalcita preparados por 

precipitação apresentaram apenas um pico de redução em torno de 340-400 °C 

(Figura 5.7). Este pico único pode ser atribuído a redução do CuO a Cu0 

(MANFRO et al., 2013; FERREIRA et al., 2009; SOUZA et al., 2008; NISHIDA 

et al., 2009; ARISTIZÁBAL et al., 2010, VALENTE et al., 2010), visto que o 

óxido de cobre puro reduz-se na faixa de temperatura de 200 a 400 °C 

(MANFRO et al., 2013; DUSSAULT et al., 2005). A maior temperatura de 

redução destes catalisadores em relação aos suportados em céria e céria e 

alumina indica a maior interação das partículas de cobre com este suporte em 

relação à céria. Manfro et al. (2013) e Kovanda et al. (2001) sugeriram que 

grandes quantidades de magnésio podem estabilizar grandes quantidades de 

cobre em solução sólida. 
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Figura 5.7 Perfil de redução dos catalisadores tipo-hidrotalcita com cobre, magnésio e alumínio. 

 

A variação do teor de cobre de 6% para 10% nos catalisadores contendo 

magnésio foi responsável pelo deslocamento do pico de redução para menores 

temperaturas (de 402 °C para 347 °C), indicando a formação de espécies de 

cobre com menor afinidade com o suporte. 

A presença de mais de um pico no catalisador preparado por 

impregnação da série HTC_Mg (Figura 5.7), deve-se, provavelmente, à 

redução de óxido de cobre superficial, resultante da impregnação (primeiro 

pico) e à redução de CuO presente na estrutura do MgO (segundo pico).  

A Figura 5.8 mostra dois picos de redução a alta temperatura para os 

catalisadores contendo zinco, que correspondem a redução dos aluminatos, 

confirmados pelas análises de DRX (Figura 5.3). Este resultado é similar ao 

apresentado na literatura, que menciona a redução do CuAl2O4 em 

temperaturas superiores a 600 °C (CHIMIELARZ et al., 2003). Os catalisadores 

contendo magnésio não apresentaram redução característica de aluminatos, 
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confirmando a ausência destes compostos nesses catalisadores, assim como 

mostrado no DRX (Figura 5.2). 

 

 

Figura 5.8 Perfil de Redução dos catalisadores tipo-hidrotalcita com cobre, zinco e alumínio. 

 

A Tabela 5.2 apresenta a porcentagem de CuO reduzida. Estes valores 

foram calculados a partir da quantidade de hidrogênio consumida na reação de 

redução durante a análise de TPR. Nota-se que apenas os catalisadores 

contendo céria apresentaram redução total das espécies cobre presentes.  
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 Tabela 5.2 Resultados quantitativos do TPR para os catalisadores calcinados. 

Catalisador 
CuO reduzido 

(%) 
Tmax          
(°C) 

6CuCe ~100 245 e 277 

6Cu10CeAl 95 253 e 286 

6Cu_HTC_Mg 36 402 

10Cu_HTC_Mg 37 347 

6Cu_HTC_Zn 59 320 e 354 

6Cu_HTC_Mg_imp 58 305 e 380 

6Cu_HTC_Zn_imp 78 382 e 417 

 

5.1.4 Análise Textural 

 

A análise textural dos catalisadores foi realizada através da fisissorção 

de N2, para quantificação da área específica, volume de poros e diâmetro 

médio de poro. Os resultados obtidos para as amostras calcinadas e não 

calcinadas são apresentados nas Tabelas 5.3 e 5.4, respectivamente.  

 

Tabela 5.3 Resultados de análise textural para os catalisadores calcinados. 

Catalisador 
Área BET 
(m

2
/gcat) 

Vol. de Poros 
(cm

3
/gcat) 

Diâm. Médio 
Poros (nm) 

6CuCe 54 0,13 12,8 

6Cu10CeAl 155 0,53 11,0 

6Cu_HTC_Mg 228 0,36 8,8 

10Cu_HTC_Mg 169 0,36 11,6 

6Cu_HTC_Zn 94 0,44 24 

6Cu_HTC_Mg_imp 220 0,31 4,9 

6Cu_HTC_Zn_imp 57 0,23 14,6 
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Tabela 5.4 Resultados de análise textural para os catalisadores tipo-hidrotalcita e suportes não 

calcinados. 

Catalisador 
Área BET 
(m

2
/gcat) 

Vol. de Poros 
(cm

3
/gcat) 

Diâm. Médio 
Poros (nm) 

6Cu_HTC_Mg_ncalc 75 0,29 15,6 

HTC_Mg_ncalc 60 0,27 17,9 

6HTC_Zn_ncalc 79 0,20 9,0 

HTC_Zn_ncalc 62 0,18 29,6 

 

 

O volume de poros dos sólidos e a área específica dos catalisadores do 

tipo hidrotalcita aumentaram após a etapa de calcinação. Esta mudança nas 

características texturais dos catalisadores pode ser atribuída a dois diferentes 

fatores: o aparecimento de porosidade intra-partícula devido a remoção da 

água e dos íons carbonato da estrutura lamelar (MANFRO et al., 2013; CRUZ 

et al., 2008; FERREIRA et al., 2009; LOPEZ et al., 1997) e ao empilhamento 

irregular de partículas na forma de placas, criando poros interpartículas 

(MANFRO et al., 2013; VALENTE et al., 2010; JIANG et al., 2012). 

Jung et al. (2008) reportaram a área BET para catalisadores de cobre 

em céria, preparados por coprecipitação, em torno de até 60 m2/g, valor 

próximo ao valor médio encontrado neste trabalho. Os valores de volume de 

poros também foram semelhantes. 

Moretti et al. (2007) fizeram análise textural de catalisadores de cobre e 

céria suportados em alumina, os quais foram preparados por impregnação em 

duas etapas e calcinados a 500 °C. A área BET encontrada foi de 233 m2/g 

para o catalisador com 5% de cobre e 10% de céria. A menor área do 

catalisador 6Cu10CeAl deve-se, provavelmente, a não completa dispersão da 

cerianita (comprovada pelo DRX – Figura 5.1) sobre a alumina e, 

principalmente, pela alumina empregada como suporte. Neste trabalho foi 

utilizada uma alumina comercial com área BET 193 m2/g enquanto a alumina 

utilizada por Moretti et al. (2007) foi preparada em laboratório com área 

específica de 338 m2/g. Os valores de volume de poros foram semelhantes. Os 
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autores também encontraram isoterma de adsorção do tipo IV com histerese 

para este tipo de catalisador. 

Todas as amostras do tipo hidrotalcita não calcinadas apresentaram 

área específica entre 60 e 80 m2/g independente da composição e tipo de 

preparo. Após a calcinação (550 °C) os catalisadores da série magnésio 

apresentaram área maior que os da série zinco, como reportado por Ferreira et 

al. (2009). Esta diferença acontece, provavelmente, pelo maior teor de alumina 

nos catalisadores da série magnésio em relação aos da série zinco. A Tabela 

5.1 mostra teores de alumina cerca de três vezes maiores para os 

catalisadores contendo magnésio. Como a síntese da estrutura das 

hidrotalcitas contendo zinco não foi bem sucedida, pode ter havido precipitação 

desbalanceada dos óxidos. Shishido et al. (2006) apresentaram valores de 

área específica para catalisadores de cobre com precursores do tipo 

hidrotalcita com teores diferentes de zincita e alumina. Os catalisadores com 

maior teor de zincita, e consequentemente menor teor de alumina, 

apresentaram menor área específica. 

Como pôde ser observado na Tabela 5.3, os catalisadores do tipo-

hidrotalcita apresentam-se na forma de sólidos mesoporosos após calcinação. 

Reichle et al. (1986) e Kagunya e Jones (1995) também reportaram a presença 

de mesoporos com valores de diâmetro médio de poros entre 2 e 30 nm para 

este tipo de amostra. 

Cruz et al. (2008) e Neto et al. (2010) prepararam catalisadores com 

precursores do tipo-hidrotalcita com magnésio e reportaram área BET de 

aproximadamente 80 m2/g antes da calcinação e em torno de 200 m2/g após 

calcinação. Enquanto Ginés et al. (1995) estudaram catalisadores do tipo 

hidrotalcita Cu-Zn-Al com área específica em torno de 60 m2/g após calcinação, 

resultados próximos aos encontrados neste trabalho.  

Os catalisadores calcinados e não calcinados apresentaram isoterma do 

tipo III, característica de sólidos mesoporosos de acordo com a IUPAC (SING 

et al., 1985) indicando a formação de infinitas camadas sobre o catalisador, 

exceto os catalisadores 6CuCe e 6Cu_HTC_Mg, os quais apresentaram 
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isoterma do tipo IV (Figura 5.9). Em todos os casos observou-se o fenômeno 

de histerese, indicando a não uniformidade dos poros dos catalisadores. 

 

 

Figura 5.9 Isotermas de Adsorção de N2. 

 

Os perfis de distribuição dos diâmetros médios de poros para os 

catalisadores apresentados nas Figuras 5.10 a 5.13 confirmam a não 

homogeneidade dos poros. Para todas as amostras observa-se uma larga faixa 

de diâmetros com alta porcentagem de volume de poros. Este fato demonstra 

que os diâmetros médios apresentados nas Tabelas 5.3 e 5.4 são pouco 

representativos para os catalisadores 
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Figura 5.10 Distribuição de diâmetro de poros para os catalisadores 6CuCe e 6Cu10CeAl 

calcinados. 
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Figura 5.11 Distribuição de diâmetro de poros para os catalisadores contendo cobre, magnésio 

e alumínio calcinados.

 

Figura 5.12 Distribuição de diâmetro de poros para os catalisadores contendo cobre, zinco e 

alumínio calcinados. 
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Figura 5.13 Distribuição de diâmetro de poros para os catalisadores do tipo hidrotalcita não 

calcinados e dos suportes tipo hidrotalcita não calcinados. 

 

5.1.5 Dessorção à Temperatura Programada de CO2 (TPD-CO2) 

  

 Com a finalidade de avaliar as diferenças de basicidade entre os 

catalisadores do tipo hidrotalcita da série zinco e os da série magnésio, foram 

realizadas análises de dessorção à temperatura programada de CO2 para os 

catalisadores preparados por precipitação com 6% de cobre teórico. 

 Os perfis de TPD-CO2 dos catalisadores 6Cu_HTC_Mg e 6Cu_HTC_Zn 

encontram-se na Figura 5.14. Ambos apresentaram picos em torno de 100-140 

°C, região correspondente a sítios básicos fracos. Somente o catalisador 

contendo magnésio apresentou sítios básicos de força moderada (200-300 °C). 

Foram observados quatro picos distintos para o catalisador 6Cu_HTC_Mg e 

apenas dois, a baixa temperatura, para o 6Cu_HTC_Zn. 
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Figura 5.14 Perfis de TPD-CO2 para 6Cu_HTC_Mg e 6Cu_HTC_Mg calcinados e após redução 

com hidrogênio. 

 

 Comportamento semelhante foi observado por Béres et al. (1999): 

apenas picos de dessorção de CO2 a baixa temperatura (100-150 °C) para 

hidrotalcitas de zinco e alumínio e picos a baixa (100-150 °C) e média 

temperatura (200-300 °C) para hidrotalcitas de magnésio e alumínio. 

A Tabela 5.5 mostra a quantidade de CO2 dessorvida ao longo de toda a 

análise de TPD. É possível perceber que o 6CU_HTC_Mg dessorveu uma 

quantidade consideravelmente maior de CO2 que o 6Cu_HTC_Zn, 

caracterizando uma maior quantidade de sítios básicos. Valente et al. (2010) 

mencionaram quantidades de CO2 dessorvidas similares para catalisadores do 

tipo hidrotalcita (60-114 µmolCO2/gcat). 
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Tabela 5.5 Quantidade de CO2 dessorvido no TPD-CO2 para 6Cu_HTC_Mg e 6Cu_HTC_Mg 

calcinados e após redução com hidrogênio. 

Catalisador 
TPD-CO2 

(µmol CO2/ gcat) 

6Cu_HTC_Mg 148 

6Cu_HTC_Zn 34 

 

 A maior quantidade de CO2 dessorvida para o catalisador de Mg e a 

presença de picos em maiores temperaturas sugerem que a utilização do zinco 

ao invés do magnésio diminui a basicidade superficial dos catalisadores do tipo 

hidrotalcita. A influência da basicidade superficial dos catalisadores na reação 

SELOX será discutida posteriormente. 

  

5.2 Testes Catalíticos 

 

5.2.1 Testes Difusionais 

 

5.2.1.1 Difusão Externa 

 A Tabela 5.6 mostra os valores de conversão de CO encontrados para 

diferentes valores de vazão de carga e massa de catalisador, mantendo a 

razão massa de catalisador/vazão de carga de 0,1 g.min.mL-1. Em ambas as 

temperaturas foram obtidas conversões semelhantes para um mesmo tempo 

espacial, com diferença de menos de 5%, comprovando que a etapa limitante 

nestas condições é a reação e não a difusão externa. 
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Tabela 5.6 Resultados dos testes difusionais realizados com razão massa de catalisador/vazão 

de alimentação 0,1 g.min.mL
-1

. 

Temperatura 

(°C) 

Vazão da Carga 

(mL/min) 

Massa de Catalisador 

(%) 

Média da Conversão 

de CO (%) 

150 15 0,0150 ± 0,0010 90 ± 5 

150 45 0,0450 ± 0,0007 88 ± 3 

150 135 0,135 ± 0,0007 88 ± 1 

200 15 0,0150 ± 0,0010 80 ± 2 

200 45 0,0450 ± 0,0006 75 ± 5 

200 135 0,135 ± 0,0008 82 ± 3 

 

 

5.2.1.2 Difusão Interna 

 

 Na Figura 5.15 é possível verificar que não existe limitação pela difusão 

interna para essas condições, pois para os dois tamanhos de partícula 

utilizados (menor que 120 mesh (0,125 mm) e entre 80 (0,180 mm) e 120 mesh 

(0,125 mm)) o catalisador apresentou a mesma conversão (dentro do erro 

experimental) para todas as temperaturas avaliadas. Neste caso, as taxas 

avaliadas neste trabalho serão puramente cinéticas, não havendo influência 

das limitações difusionais. 
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Figura 5.15 Conversão versus temperatura para 6CuCe com tamanhos de partícula diferentes 

(100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 

 

5.2.2 Avaliação dos Catalisadores Quanto à Atividade 

  

Para avaliar a performance dos catalisadores na reação de oxidação 

seletiva de CO, foram realizados testes catalíticos em reator contínuo como 

descrito no capítulo 3. As Figuras 5.16 e 5.17 mostram a conversão de CO e a 

seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl. 
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Figura 5.16 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 

 

O catalisador de cobre em céria apresentou melhor desempenho na 

reação de oxidação seletiva de CO em correntes ricas em hidrogênio, por ter 

proporcionado maiores conversões de CO e seletividade a CO2 nas condições 

utilizadas neste trabalho. A conversão de CO aumentou até 150°C, atingindo 

um máximo em torno de 95% e após 200 °C iniciou um decréscimo. O 

comportamento foi semelhante para o 6Cu10CeAl, onde a conversão máxima 

atingiu 66% a 150 °C. A seletividade a CO2 também foi máxima para o 6CuCe 

a 150 °C, em torno de 90%, enquanto para o 6Cu10CeAl decresceu com o 

aumento da temperatura, não sendo maior que 75% em nenhuma temperatura  

testada. 
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Figura 5.17 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 
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do hidrogênio só acontece a temperaturas maiores, acima de 130 °C. Assim, a 

temperaturas abaixo de 130 °C, a competição por sítios ativos ocorre com 

menor intensidade. 

O óxido de cobre e a céria possuem um efeito sinérgico quando 

utilizados como catalisadores de reações de oxidação. Ying e Tschope (1996) 

atribuem este efeito à provável formação de solução sólida entre as fases CuO 

e o CeO2. Entretanto, a solução sólida pouco aparece nas análises de DRX, 

provavelmente por estar localizada numa região interfacial entre os clusters de 

CuO dispersos e os cristais de céria (HOCEVAR et al., 2000). Quando 

espécies Cu2+ são reduzidas a Cu1+, são subsequentemente reoxidadas pela 

redução de íons Ce4+ a Ce3+ e em seguida o equilíbrio redox, apresentado na 

equação 5.1, é estabelecido (MENG et al., 2012; SEDMAK et al., 2004). 

𝐶𝑒4+ +  𝐶𝑢1+   
→
←  𝐶𝑒3+ +  𝐶𝑢2+           (5.1) 

 Este equilíbrio tem um efeito do tipo tampão, estabilizando a presença 

das espécies catiônicas de cobre mesmo em uma atmosfera altamente 

redutora (MENG et al., 2012; SEDMAK et al., 2004). O esquema apresentado 

da interação entre o cobre e o óxido de cério (Figura 2.22)  indica claramente 

que neste tipo de catalisador a céria possui papel bifuncional de suporte e sítio 

ativo (SEDMAK et al., 2004). 

 A hipótese da existência deste equilíbrio, entre os cátions de cobre e 

céria, sugere que não seria necessária a etapa de redução como pré-

tratamento da reação SELOX para os catalisadores de cobre suportado em 

céria. Sendo assim, foram realizadas reações para estes catalisadores com e 

sem a etapa de redução e o comportamento foi semelhante tanto para a 

conversão de CO quanto em relação à seletividade de CO2. Para os 

catalisadores do tipo-hidrotalcita a ausência da redução conferiu 0% de 

conversão de CO, neste caso a redução fez-se necessária. Assim, para 

padronizar as reações, todas foram realizadas com pré-tratamento de 

hidrogênio a 450 °C. 

Além da favorável interação entre o cobre e a céria, nos catalisadores 

contendo estes metais, deve-se destacar uma característica do óxido de cério 
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fundamental para um bom desempenho nas reações de oxidação: a 

capacidade de armazenar/estocar e liberar oxigênio (MACIEL et al., 2011, 

HUTCHINGS et al., 2006). A superfície contendo oxigênio pode participar da 

oxidação do CO e aprimorar a atividade dos catalisadores. 

Moretti et al. (2007) encontraram um máximo de conversão de CO em 

reações SELOX entre 150 e 200 °C e uma seletividade a CO2 para o 

catalisador com 5% de CuO e 10% de cerianita em alumina sempre 

decrescente com a temperatura (faixa de estudo de 100 a 300 °C), como 

encontrado neste trabalho. A seletividade a CO2 encontrada não ultrapassou 

50% na conversão máxima, atingindo valores próximos a 80% para baixas 

conversões de CO.  Conversões de CO entre 90 e 100% foram atingidas, 

entretanto para uma vazão cerca de 3,5 vezes menor para a mesma massa de 

catalisador apresentada neste trabalho. Os autores estudaram ainda outras 

composições de catalisadores, variando o teor de óxido de cério de 5 a 20%. 

Os resultados, entretanto, foram semelhantes aos do catalisador com 10% de 

céria, indicando a não dependência da performance do catalisador com o teor 

de céria suportado em alumina (dentro da faixa estudada). 

      Liu et al. (2004) estudaram a reação de oxidação seletiva de CO em 

catalisadores Cu-Ce, variando a composição de O2 na corrente de alimentação 

do reator (100 mg de catalisador e 67 mL/min de vazão de gás). Quando a 

corrente continha 1% de oxigênio, 1% de CO e 50% de hidrogênio, condição 

semelhante à deste trabalho, a conversão teve seu máximo entre 125 e 175 °C, 

resultado concordante com este trabalho. A seletividade foi máxima para todas 

as composições de corrente até 130 °C e, após esta temperatura, a 

seletividade caiu em todos os casos, com uma taxa de queda maior a medida 

que foi aumentada a porcentagem de O2 na alimentação, indicando que, com 

maior quantidade de oxigênio disponível, as reações paralelas são favorecidas. 

Comparando os resultados de conversão e seletividade para os 

catalisadores, o comportamento distinto pode estar relacionado aos suportes 

empregados, pois possuem características intrínsecas bem distintas. A maior 

atividade do catalisador 6CuCe, quando comparado ao 6Cu10CeAl, pode estar 

relacionada à maior capacidade de estocagem de oxigênio do suporte, uma 
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vez que o mesmo apresenta um teor de céria 10 vezes maior que o 

6Cu10CeAl. Os catalisadores empregados na reação de oxidação seletiva do 

CO normalmente podem ser divididos em dois grupos distintos baseados na 

capacidade de estocagem de oxigênio (OSC) (SCHUBERT, 2001):  

- Catalisadores preparados com suportes de baixa OSC: apresentam menores 

atividades que os do segundo grupo. Ex: Al2O3, SiO2 e MgO 

- Catalisadores preparados com suportes de alta OSC: possuem atividades 

maiores que as do primeiro grupo: ZrO2, CeO2, TiO2, Fe2O3. 

 A atividade dos catalisadores suportados em materiais com baixa OSC 

é fortemente dependente da dispersão das partículas metálicas (SCHUBERT, 

2001).  

Segundo a literatura, a reação de oxidação do CO ocorre pela adsorção 

dos reagentes em sítios ativos vizinhos, formados pelas partículas metálicas ou 

nos defeitos do catalisador. A maior atividade dos catalisadores suportados em 

óxidos com alta OSC é atribuída à maior capacidade de prover oxigênio à 

reação em um mecanismo típico de Mars-van Krevelen (HUTCHINGS, 2006). 

Assim, a menor capacidade de estocagem de oxigênio do catalisador 

6Cu10CeAl estaria relacionada à sua menor atividade catalítica.  

As Figuras 5.18 e 5.19 mostram a conversão de CO e a seletividade a 

CO2 em função da temperatura para os catalisadores do tipo-hidrotalcita 

contendo cobre, magnésio e alumínio em sua composição. 

O perfil de conversão de CO, para os catalisadores da série hidrotalcita 

com magnésio, foi semelhante ao encontrado para os de cobre suportado em 

céria com máxima conversão em torno de 150 °C (66 %)  e queda acima de 

200 °C. 

Para os três catalisadores do tipo HTC_Mg, independente do preparo ou 

do teor de cobre, o comportamento a baixa temperatura foi semelhante, pois 

não houve conversão significativa de CO. A partir de 150 °C, o aumento do teor 

de cobre no catalisador 10Cu_HTC_Mg foi responsável por conversões de CO 
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mais altas em relação ao 6Cu_HTC_Mg, indicando que 6% provavelmente não 

seja o teor ótimo para catalisadores de cobre do tipo hidrotalcita.  

Em relação ao tipo de preparo, o catalisador com 6% de CuO preparado 

por impregnação apresentou conversões de CO cerca de 20% maiores, a 

175°C (maior conversão encontrada para ambos os catalisadores), em relação 

ao preparado por coprecipitação, de mesmo teor, indicando o melhor 

desempenho deste tipo de preparo em catalisadores do tipo-hidrotalcita. Este 

fato pode ser explicado pela maior porcentagem de cobre redutível para o 

catalisador preparado por impregnação, cerca de 40% maior, em relação ao 

6Cu_HTC_Mg (Tabela 5.2). 

 

 

Figura 5.18 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores tipo-hidrotalcita 

com cobre, magnésio e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 
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e 200 °C), indicando que o tipo de preparo ou o teor de cobre não influenciaram 

significativamente a seletividade a CO2. 

  

 

Figura 5.19 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores tipo-

hidrotalcita com cobre, magnésio e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% 

H2). 

 

A menor conversão e seletividade desta série de catalisadores, em 

relação aos que contém céria no suporte, pode ser explicado pelo fato do óxido 

de magnésio, na forma periclásio, e da alumina apresentarem baixa 

capacidade de estocagem de oxigênio. A utilização de compostos do tipo-

hidrotalcita pareceu promissor devido à sua alta área específica após 

calcinação, entretanto parece que esta característica é menos relevante para a 

atividade de catalisadores na reação SELOX, do que a capacidade de 

estocagem de O2, pelo fato do melhor catalisador, 6CuCe, não possuir área 

significativamente elevada (em torno de 50 m2/g) e apresentar vacâncias 

favoráveis à adsorção de oxigênio. 
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A conversão de CO e a seletividade a CO2, dos catalisadores da série 

hidrotalcita com zinco, contendo cobre, zinco e alumínio, são apresentadas nas 

Figuras 5.20 e 5.21, respectivamente.  

 

 

Figura 5.20 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores tipo-hidrotalcita 

com cobre, zinco e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 

 

O perfil de conversão de CO, para os catalisadores contendo cobre, 

zinco e alumínio, foi semelhante ao encontrado para os de cobre suportado em 

céria. Por outro lado, a temperatura máxima de conversão foi maior, em torno 

de 200°C e a conversão de CO atingiu valores significativamente menores que 

todos os outros catalisadores estudados, não ultrapassando 40%. 

Tanto a conversão de CO quanto a seletividade a CO2 apresentaram 

valores estatisticamente semelhantes para os dois catalisadores da série 

hidrotalcita-zinco, indicando que a forma de preparo não foi fator predominante 

no desempenho dos catalisadores na reação SELOX. 
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Figura 5.21 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores tipo-

hidrotalcita com cobre, zinco e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 

 

Sabe-se que as propriedades ácido/base do suporte podem influenciar 

na performance catalítica. Mariño et al. (2004) estudaram a influência do 

suporte na oxidação seletiva de CO e mostraram que catalisadores preparados 

com suportes básicos foram mais ativos que os preparados com suportes com 

características ácidas. A habilidade que o catalisador possui de converter o CO 

está correlacionada com sua basicidade superficial. Superfícies básicas 

facilitam a adsorção do oxigênio (MARIÑO et al., 2004), provavelmente, devido 

a alta eletronegatividade do oxigênio. Conclui-se então, que a maior quantidade 

e força dos sítios básicos do catalisador 6Cu_HTC_Mg em relação ao 

6Cu_HTC_Zn (Tabela 5.5), mostrada por TPD de CO2, explica o melhor 

desempenho da série hidrotalcita-magnésio na reação de oxidação seletiva de 

CO. 
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trabalhos existentes na literatura sobre o emprego de compostos do tipo 

hidrotalcita na oxidação seletiva de CO utilizam catalisadores a base de ouro 

(CHANG et al., 2007, CHANG et al., 2009), que resultam em altas conversões 

de CO (80-100%) em baixas temperaturas (70-140 °C), embora os autores não 

mencionem a seletividade a CO2, parâmetro fundamental para avaliar a 

performance catalítica em SELOX. 

 

5.2.3 Avaliação dos Catalisadores Quanto à Estabilidade 

  

Foram escolhidos os dois catalisadores de melhor desempenho para 

avaliação da estabilidade da atividade na reação de oxidação seletiva de CO. 

As reações foram realizadas a 150 °C e com vazão total de gás de 100 mL/min, 

como descrito em detalhes no capítulo 3. 

 As Figuras 5.22 e 5.23 mostram, respectivamente, a conversão de CO e 

a seletividade a CO2 para os catalisadores 6CuCe e 6Cu10CeAl.  
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Figura 5.22 Conversão de CO em função do tempo, a 150 °C, para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 

 

Figura 5.23 Seletividade a CO2 em função do tempo, a 150 °C, para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2 e 60% H2). 
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A Tabela 5.7 apresenta a média dos valores encontrados de conversão 

e seletividade assim como os desvios padrão obtidos para o conjunto de 

dados. Nota-se uma pequena variação nos valores, em torno de 10% da 

média.  

 

Tabela 5.7 Análise estatística dos experimentos de estabilidade dos catalisadores 

Catalisador 
Conversão 

Média Aritmética 

Conversão 

Desvio Padrão 

Seletividade 

Média Aritmética 

Seletividade 

Desvio Padrão 

6CuCe 94,0 3,9 82,5 1,5 

6Cu10CeAl 57,4 7,5 55,4 5,4 

 

 É possível perceber, através das Figuras 5.22 e 5.23, que a conversão 

de CO para os dois catalisadores testados, assim como a seletividade a CO2, 

mantém-se praticamente inalterada ao longo de todo o tempo analisado (16 

horas). Os catalisadores, portanto, mostraram-se estáveis. É possível afirmar 

que o teor de céria no suporte não influenciou na estabilidade do catalisador. 

 Avgouropoulos e Ionnides (2003) estudaram a estabilidade da atividade 

e seletividade a CO2, em reação SELOX a 160°C, de um catalisador de 15% de 

CuO suportado em céria durante 160 horas (0,144 g.s/mL de W/F; 1%CO, 

1,2% O2, 50% H2 e balanço de He). O catalisador manteve a conversão em 

torno de 100% e a seletividade em torno de 70% por todo o tempo. 

 Cheekatamarla et al. (2005) testaram a estabilidade do catalisador 

CuCeAl (condições reacionais semelhantes às deste trabalho) com 4% de 

CuO, 11% de CeO2 e alumina na temperatura de 90°C. O catalisador manteve 

a conversão inicial de CO (em torno de 99%) por cerca de 80 horas, tempo 

investigado no trabalho, entretanto a seletividade a CO2 não foi avaliada.  

Moretti et al. (2007, 2008) também reportaram a estabilidade da 

conversão de CO (em torno de 98%) deste tipo de catalisador (5% CuO, 20% 

CeO2 e alumina) a 200°C por mais de 80 horas (30 mL/min, 100mg de 

catalisador, 0,6%CO, 0,6% O2, 30% H2 e balanço de He). Os valores de 
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conversão, para este tipo de catalisador, encontrados pelos autores tornam 

complicada uma comparação justa com este trabalho, visto que Cheekatamarla 

et al. (2005) avaliaram a conversão a 90 °C, temperatura na qual a seletividade 

a CO2 é baixa e Moretti et al. (2007, 2008) utilizaram uma condição de 

velocidade espacial que favorece altas conversões (vazão de gás reagente 3,3 

vezes menor que a deste trabalho para a mesma massa de catalisador). 

 

5.2.4 Influência da presença de CO2 e H2O na atividade catalítica 

 

A avaliação da presença de CO2 na corrente de alimentação é 

fundamental, visto que é produto da reação de oxidação do CO e já é 

encontrado na corrente de saída da reação de SHIFT, etapa anterior à 

oxidação seletiva no processamento do gás natural para a síntese de 

hidrogênio para célula a combustível. 

 As Figuras 5.24, 5.26 e 5.28 mostram a conversão de CO em função da 

temperatura e as Figuras 5.25, 5.27 e 5.29 apresentam a seletividade a CO2 

em função da temperatura dos catalisadores na presença de 10% de CO2 na 

corrente de alimentação. As demais condições reacionais foram mantidas 

como apresentadas no capítulo 3, item 3.3.2. 

 A presença de 10% de CO2 prejudicou o desempenho em relação à 

conversão de CO e seletividade a CO2 de todos os catalisadores testados 

neste trabalho, destacando-se os da série com céria. A 150 °C a conversão de 

CO que era maior que 90% caiu para cerca de 50% no catalisador contendo 

cobre e céria. Para o catalisador 6Cu10CeAl, a queda foi de aproximadamente 

30% de conversão (saindo de ~65% para ~35%). A seletividade a CO2 caiu 

quase 60% em temperaturas de até 150 °C para o 6CuCe, já para o catalisador 

suportado em céria e alumina a queda foi de cerca de 15% em 150 °C.  

 Os catalisadores da série hidrotalcita contendo magnésio também foram 

significativamente afetados pela presença de CO2 na corrente de alimentação, 

observando-se queda de até 30% de conversão na temperatura de 175 °C. O 

catalisador que teve a conversão de CO mais prejudicada foi o preparado com 
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impregnação do cobre sobre o suporte de precursor do tipo hidrotalcita, 

indicando que o tipo de preparo afetou a resistência do catalisador à 

desativação quanto à presença de CO2. A seletividade a CO2, que já era baixa, 

foi menos afetada que a conversão a CO para catalisadores desta série. 

Os catalisadores menos afetados pelo CO2 foram os de zinco, 

provavelmente devido aos valores já baixos de conversão e seletividade 

apresentados, mesmo na ausência de CO2. 

 

 

Figura 5.24 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% CO2 e 60% H2). 
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Figura 5.25 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% CO2 e 60% H2). 

 

 Mariño et al. (2005) propuseram que a diminuição da conversão de CO, 

na presença de 15% de CO2 na corrente de alimentação, pode estar 

relacionada à adsorção competitiva do CO2 nos sítios de cobre e/ou à inibição 

da mobilidade do oxigênio causada pela formação de carbonatos na céria. 

Gamarra et al. (2009) e Ayastuy et al. (2012b) relacionaram a diminuição da 

atividade catalítica a modificações nos sítios interfaciais CuO/CeO2 pela 

formação de carbonatos, ocasionada pela presença de CO2 na corrente 

reagente. 
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Figura 5.26 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores tipo-hidrotalcita 

com cobre, magnésio e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% CO2 e 60% 

H2). 

 

A presença de CO2 na atmosfera é responsável pela ocorrência do efeito 

memória nos compostos do tipo hidrotalcita calcinados (NISHIDA et al., 2008). 

O CO2 reage com o catalisador, fazendo com que a estrutura do tipo brucita, 

destruída na calcinação se reestabeleça, voltando a formar a fase cristalina do 

tipo hidrotalcita. Para evitar este efeito nos catalisadores utilizados neste 

trabalho, os mesmos foram armazenados em dessecador com sílica gel em 

seu interior. Foi realizado um estudo quanto à manutenção dos catalisadores 

na forma calcinada nestas condições. Durante três meses (tempo avaliado) os 

catalisadores não apresentaram o efeito memória. 
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Figura 5.27 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores tipo-

hidrotalcita com cobre, magnésio e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% 

CO2 e 60% H2). 

Assim, nos compostos do tipo-hidrotalcita, além de competir pelos sítios 

cobre e formar carbonatos, a presença do CO2 pode reestabelecer a estrutura 

brucita, diminuindo a área específica dos catalisadores, visto que estes 

catalisadores antes da calcinação possuem área BET menor que após 

calcinação (Tabelas 5.3 e 5.4). 
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Figura 5.28 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores tipo-hidrotalcita 

com cobre, zinco e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% CO2 e 60% H2). 

 

Figura 5.29 Seletividade a CO2 em função da Temperatura para os catalisadores tipo-

hidrotalcita com cobre, zinco e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% CO2 e 

60% H2). 
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 Nas Figuras 5.30, 5.32 e 5.34 encontram-se os gráficos de conversão de 

CO em função da temperatura e nas Figuras 5.31, 5.33 e 5.35 encontram-se as 

seletividades a CO2 para a reação de oxidação seletiva de CO na presença de 

10% de água na corrente de alimentação, mantendo-se inalteradas as demais 

condições reacionais, conforme apresentado no capítulo 3, item 3.3.2.  

A realização dos testes reacionais com presença de água na corrente 

reagente é de suma importância, pois assim como o CO2, este composto 

sempre está presente na corrente de saída da reação de SHIFT, tornando-se, 

assim, necessária a avaliação de sua presença na atividade e seletividade dos 

catalisadores na reação SELOX.  

 

 

Figura 5.30 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% H2O e 60% H2). 
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Figura 5.31 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores 6CuCe e 

6Cu10CeAl (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% H2O e 60% H2). 

 

Figura 5.32 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores tipo-hidrotalcita 

com cobre, magnésio e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% H2O e 60% 

H2). 

140 160 180 200 220 240 260 280 300

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

 

 

S
e

le
ti
v
id

a
d

e
 C

O
2
 (

%
)

Temperatura (°C)

6CuCe

6Cu10CeAl

100 150 200 250 300

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

 

 

C
o

n
v
e

rs
a

o
 d

e
 C

O
 (

%
)

Temperatura (°C)

6Cu_HTC_Mg

6Cu_HTC_Mg_imp

10Cu_HTC_Mg



145 

 

 A presença de água na corrente de alimentação do reator foi 

desfavorável para quase todos os catalisadores, principalmente para os 

contendo céria em sua composição. Para os catalisadores do tipo hidrotalcita, o 

comportamento foi semelhante, pois apesar do 6Cu_HTC_Mg ter apresentado 

uma seletividade a CO2 maior que a encontrada na ausência de água, a 

conversão de CO decresceu significativamente na presença deste composto. 

 Os efeitos de desativação dos catalisadores causados pela presença da 

água ocorrem pelo bloqueio induzido pelas moléculas de H2O adsorvidas, 

limitando o acesso das moléculas de reagente à superfície catalítica 

(ARANGO-DIAZ et al., 2014; MORETTI et al., 2013; GAMARRA et al., 2009). 

O catalisador menos afetado pela presença de água foi o 

10Cu_HTC_Mg, apresentando manutenção da seletividade a CO2 

(estatisticamente) e queda de aproximadamente 10 pontos percentuais para a 

conversão de CO, sugerindo que um aumento no teor de cobre pode influenciar 

positivamente o desempenho dos catalisadores do tipo hidrotalcita contendo 

magnésio na reação SELOX.  

O catalisador contendo cobre, zinco e alumínio preparado por 

precipitação seguida de impregnação úmida (6Cu_HTC_Zn_imp) também 

apresentou resultados estatisticamente semelhantes na presença e ausência 

de água na corrente de gás reagente. 
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Figura 5.33 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores tipo-

hidrotalcita com cobre, magnésio e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% 

H2O e 60% H2). 

Arango-Diaz et al. (2014) e Chuang et al. (2013) notaram a diminuição 

da performance de catalisadores de cobre suportado em céria preparados por 

coprecipitação, elevando a temperatura ótima de conversão de CO de 100-120 

°C para 180°C. Cheekatamarla et al. (2005) estudaram o efeito da presença de 

7% de água na corrente de entrada do reator em catalisador contendo cobre 

céria e alumina. Os autores observaram uma queda de até 30% na conversão 

de CO (de 80% para 50% a 100°C) para uma corrente contendo 1% CO, 1% 

O2, e o restante de H2 – GHSV de 22000 h-1, na presença de 7% de água. Não 

foram encontrados, no entanto, estudos semelhantes para catalisadores do tipo 

hidrotalcita. 

Nota-se que apesar dos catalisadores do tipo hidrotalcita terem 

apresentado média conversão de CO e baixa seletividade a CO2 na ausência 

de H2O, na presença deste composto, em alguns casos, houve a manutenção 

do desempenho da atividade catalítica. Neste contexto, as hidrotalcitas podem 

se tornar promissoras na reação de oxidação seletiva de CO, se otimizados 

seu preparo, composição e condições da reação.  
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Figura 5.34 Conversão de CO em função da temperatura para os catalisadores tipo-hidrotalcita 

com cobre, zinco e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% H2O e 60% H2). 

 

Figura 5.35 Seletividade a CO2 em função da temperatura para os catalisadores tipo-

hidrotalcita com cobre, zinco e alumínio (100 mg cat.;100 mL/min; 1% CO, 1% O2, 10% H2O e 

60% H2). 
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CAPÍTULO 6: RESULTADOS DISCUSSÃO – MODELAGEM CINÉTICA 

 

Serão apresentados neste capítulo os resultados e as discussões acerca 

da estimação de parâmetros cinéticos de modelos existentes na literatura para 

o catalisador 6Cu10CeAl na reação de oxidação seletiva de CO. 

 

6.1 Resultados de Conversão 

  

 Como apresentado no Capítulo 4, foi realizado um planejamento de 

experimentos, variando-se simultaneamente a temperatura, a concentração de 

oxigênio na corrente de entrada, a concentração de CO na corrente de entrada 

e a vazão da corrente reagente. Para cada experimento, obteve-se 

experimentalmente, a conversão de CO e O2, resultados apresentados na 

Tabela 6.1.  

A estimação de parâmetros foi realizada para o catalisador 6Cu10CeAl 

através do modelo de reator integral, para assim ser possível cobrir grande 

parte da faixa de conversão. A maior parte da modelagem encontrada na 

literatura considera o modelo de reator diferencial, para isso as conversões 

experimentais devem ser mantidas baixas para que a hipótese de conversão 

constante ao longo do leito catalítico possa ser considerada. 
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Tabela 6.1 Experimentos realizados para a estimação de parâmetros cinéticos com 

6Cu10CeAl. 

 

 Apenas o ponto central (últimos três experimentos da Tabela 6.1) foi 

realizado em triplicata, de onde foram estimados os erros experimentais. Os 

demais experimentos foram realizados apenas uma vez. 

 

T (°C)
Conc. O2 

(% vol.)

Conc. CO 

(% vol.)

Vazão    

(ml/min)
Massa (g)

WHSV    

(ml/min/g)
XCO (%) XO2 (%)

125 27,8 22,6

150 63,9 81,6

200 53,2 92,6

225 47,3 93,3

125 38,9 15,7

150 75,7 36,1

200 73,3 96,6

225 60,1 96,7

125 51,6 91,9

150 43,9 92,9

200 21,4 93,2

225 14,9 94,1

125 27,1 27

150 70,3 97,5

200 41,3 97,9

225 29,4 96,9

125 17,3 70,7

150 50,1 91,5

200 38,7 98,5

225 27,2 98,4

125 16,1 10,4

150 37,5 21,1

200 55,1 99

225 42,2 98,9

125 8,2 22,2

150 32,2 82,7

200 16,2 96,7

225 6,7 98

125 10,4 28,3

150 44,6 82

200 26,4 98,9

225 12,3 98,2

175 1,0 1,0 100 0,1 1000 59,4 95

175 1,0 1,0 100 0,1 1000 54,6 95,9

175 1,0 1,0 100 0,1 1000 55,6 95,1

1,0 1,0 225 0,1 2250

0,4 1,4 166 0,1 1660

1,5 0,5 150 0,1 1500

0,5 0,5 150 0,1 1500

0,5 0,5 150 0,1 1500

0,5 1,3 56 0,1 560

1,5 0,5 50 0,1 500

0,5 0,5 50 0,1 500
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6.2 Resultados de Estimação Usando Lei de Potências 

 

 A Tabela 6.2 mostra os parâmetros encontrados por minimização da 

função objetivo, assim como seus intervalos de confiança, para o modelo de lei 

de potências, apresentado no item 4.2.1. 

 

Tabela 6.2 Parâmetros encontrados para o modelo de Lei de Potências. 

 Valor do 

Parâmetro 

Valor Mínimo do 

Parâmetro 

Valor Máximo 

do Parâmetro 

k01 (mol.min-1.gcat
-1) 30,2 -72,4 98,3 

E1 (J/mol) 5242,9 -42106,8 10654,2 

k02 (mol.min-1.gcat
-1) 15,1 -79,3 538,2 

E2 (J/mol) 4232,2 -5500,1 9999,0 

n1 1,83 -1,98 4,06 

n2 0,26 -0,91 15,31 

n3 2,75 1,77 5,82 

 

 Este modelo apesar de ser, matematicamente, o mais simples adotado 

neste trabalho, apresentou dificuldades de convergência, pois foi o único caso 

em que foram resolvidas simultaneamente as equações diferenciais para taxa 

de reação do CO e do H2.  

 Nas Figuras 6.1 e 6.2 são apresentados os valores de conversão de CO 

e O2 obtidos pelo modelo de lei de potências em função dos respectivos 

valores de conversão experimentais. 

 As regiões de confiança dos parâmetros de Lei de Potências, calculadas 

pela restrição proposta por Schwaab et al. (2008), podem ser observadas nas 

Figuras 6.3 a 6.9. 
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Figura 6.1 Conversão de CO calculada pelo modelo de lei de potências versus conversão de 

CO experimental.  

 

  Os parâmetros estimados para a reação SELOX com o catalisador 

6Cu10CeAl com o modelo de Lei de Potências podem assumir valores em uma 

faixa grande, comportamento caracterizado pelo grande intervalo de confiança 

encontrado para este modelo (Tabela 6.2), o que indica a estimação não 

satisfatória dos parâmetros, visto que são possíveis diferentes valores de 

parâmetros com pequena alteração da função objetivo. 

 Os valores obtidos para as energias de ativação não possuem a mesma 

ordem de grandeza dos estimados para outros catalisadores existentes na 

literatura, como o CuCe, por exemplo. Potemkim et al. (2011) encontraram 

valores entre 80 e 200 J/mol para as energias de ativação, para a oxidação do 

CO e do H2, utilizando o catalisador de cobre suportado em céria. Valores 

estes muito maiores que os estimados neste trabalho. As ordens de reação 

também foram significativamente diferentes. Os autores não mencionam nada 

a respeito do erro dos parâmetros e de suas regiões de confiança, tornando 
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complicada uma análise mais profunda do desempenho do modelo e dos 

valores dos parâmetros.  

 

 

Figura 6.2 Conversão de O2 calculada pelo modelo de lei de potências versus conversão de O2 

experimental. 

 

Observa-se pelas Figuras 6.1 e 6.2 que o modelo de Lei de Potências 

adotado neste trabalho não é capaz de reproduzir as conversões de CO ou de 

O2. Os desvios entre os valores medidos experimentalmente e os valores 

estimados pelo modelo atingem 80 % para a conversão de CO e até 100 % 

para a de O2.   

Pelo fato do modelo de Lei de Potências não ter representado bem os 

dados experimentais e como o intervalo de confiança entre os parâmetros é 

muito grande para todos, torna-se difícil uma análise de seus valores. O valor 

ótimo encontrado para a energia de ativação da oxidação do hidrogênio (E2), 

por exemplo, é menor que o encontrado para a oxidação do CO (E1), o que 

fisicamente não pode ser verdade, pois em baixas temperaturas a conversão 
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experimental de CO é muito mais significativa que a do H2. Esta análise, no 

entanto, não pode ser levada em consideração, visto que o erro dos 

parâmetros, caracterizado pelo intervalo de confiança, vai muito além da 

diferença entre os valores dos dois parâmetros estimados. 

 

 

Figura 6.3 Região de confiança do parâmetro k01 em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Lei de Potências. 

A existência do intervalo de confiança, englobando valores positivos e 

negativos, torna o valor zero como possível para o parâmetro, indicando a não 

significância estatística dos parâmetros. Apenas o parâmetro n3, ordem de 

reação do oxigênio na oxidação do hidrogênio, apresentou significância 

estatística (Tabela 6.2). 

 Em relação às regiões de confiança, mostradas nas Figuras 6.3 a 6.9, 

nota-se que nenhum parâmetro foi bem estimado, pois nenhum apresenta 

limites de máximo ou mínimo, caracterizado pelas regiões de confiança sem 

forma definida e sem limites visíveis. A falta de forma da região de confiança é 

característica da baixa performance do modelo em representar os dados 

experimentais (SCHWAAB et al., 2008). 
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Figura 6.4 Região de confiança do parâmetro E1 em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Lei de Potências. 

 

Figura 6.5 Região de confiança do parâmetro k02 em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Lei de Potências. 
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Figura 6.6 Região de confiança do parâmetro E2 em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Lei de Potências. 

 

Figura 6.7 Região de confiança do parâmetro n1 em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Lei de Potências. 
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Figura 6.8 Região de confiança do parâmetro n2 em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Lei de Potências. 

 

Figura 6.9 Região de confiança do parâmetro n3 em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Lei de Potências. 
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6.3 Resultados de Estimação Usando Modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos 

(1995b) 

 

A Tabela 6.3 mostra os parâmetros encontrados por minimização da 

função objetivo, assim como seus intervalos de confiança, para o modelo de 

Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b), apresentado no item 4.2.2. 

 

Tabela 6.3 Parâmetros encontrados para o modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b). 

 Valor do 

Parâmetro 

Valor Mínimo do 

Parâmetro 

Valor Máximo 

do Parâmetro 

kco (mol.min-1.gcat
-1.bar-1) 71564433,3 66595365,6 189688994,6 

Ea (J/mol) 104754,9 101920,8 129180,3 

Kco (bar-1) 0,11 0,06 2,88 

Q (J/mol) 4822,6 4435,9 6108,4 

n -0,17 -0,41 0,06 

  

Na Figura 6.10 são apresentados os valores de conversão de CO 

obtidos pelo modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) em função dos 

respectivos valores de conversão experimentais. 

As regiões de confiança dos parâmetros de Liu e Flytzani-

Stephanopoulos (1995b), calculadas pela restrição proposta por Schwaab et al. 

(2008), podem ser observadas nas Figuras 6.11 a 6.15. 

O modelo proposto por Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b), assim 

como o de Lei de Potências, não foi capaz de representar de forma satisfatória 

a reação de oxidação seletiva de CO, para o catalisador 6Cu10CeAl. A Figura 

6.10 mostra valores parecidos de conversão entre a calculada pelo modelo e a 

experimental a baixas conversões, entretanto a médias e altas conversões, 

nota-se um desvio maior, atingindo valores de até 50% em conversões 

experimentais próximas a 60%.  
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Figura 6.10 Conversão de CO calculada pelo modelo Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) 

versus conversão de CO experimental. 

Apesar do modelo não ser ideal para a representação dos experimentos, 

nota-se uma aproximação maior dos dados experimentais, quando comparado 

ao modelo de Lei de Potências. 

Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) estimaram parâmetros para 5 

diferentes catalisadores de cobre. A ordem de grandeza dos resultados é 

próxima a dos valores encontrados neste trabalho (Tabela 6.4), destacando-se 

o catalisador de cobre suportado em alumina com cromo como promotor. A 

ordem de reação negativa para o oxigênio também foi encontrada para um dos 

catalisadores avaliados pelos autores (catalisador de cobre em céria com 

lantânio como promotor).  
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Tabela 6.4 Faixa de parâmetros encontrados por Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) para 

catalisadores de cobre e parâmetros deste trabalho para 6Cu10CeAl. 

Parâmetros Neste 

trabalho 

Liu e Flytzani-

Stephanopoulos (1995b) 

kco (mol.s-1.gcat
-1.bar-1) 1,1x106 2,96x102 - 3,23x107 

Ea (KJ/mol) 104,7 72,7 – 93,9 

Kco (bar-1) 1,1x10-1 2,5x10-7 – 7,45x10-2 

Q (J/mol) 5,0 5,0 – 61,2 

n -0,17 -0,09 – 0,12 

  

 

 

Figura 6.11 Região de confiança do parâmetro kco em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b). 

 

 O intervalo de confiança, para os parâmetros no modelo de Liu e 

Flytzani-Stephanopoulos (1995b), foi grande para os parâmetros kco e Kco, 

provavelmente devido à pouca correlação entre o modelo e os dados 
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experimentais. Para os demais parâmetros, o intervalo de confiança foi estreito, 

indicando uma boa estimação.  

 Apenas o parâmetro n (ordem de reação do O2) não apresentou 

significância estatística, visto que o zero está contido no intervalo de confiança 

encontrado. Neste caso, nota-se a possível não necessidade deste parâmetro 

no modelo, indicando que a pressão parcial de oxigênio pouco afeta a taxa de 

reação, quando comparada a outros parâmetros. 

 

 

Figura 6.12 Região de confiança do parâmetro Ea em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b). 

 

As regiões de confiança dos parâmetros, apresentadas nas Figuras 6.11 

a 6.15, mostram dois conjuntos diferentes para os parâmetros ótimos, 

caracterizados pela presença de dois núcleos distintos, indicando a presença 

de dois mínimos globais para a função objetivo. Comportamento semelhante já 

foi reportado na literatura, para estimação de parâmetros cinéticos para 

reações de polimerização (SCHWAAB et al., 2008). Para escolher o conjunto 
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de parâmetros adequados deve-se levar em consideração a interpretação física 

dos resultados. Pelo fato de não existirem, na literatura, estudos cinéticos para 

o catalisador de cobre suportado em céria e alumina e pelas duas regiões de 

mínimo da função objetivo serem muito próximas uma da outra, torna-se 

impossível a escolha de um único conjunto de parâmetros fisicamente possível. 

Para efeito de comparação de valores, foi adotada a região que conferiu menor 

valor absoluto da função objetivo. 

 

 

Figura 6.13 Região de confiança do parâmetro Kco em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b). 

 

Ainda em relação às regiões de confiança, nota-se que alguns 

parâmetros não apresentam limites de máximo ou mínimo, caracterizado pelas 

regiões sem limites visíveis, destacando-se os parâmetros n e kco que, em 

muitos casos, tem suas regiões de confiança quase como uma reta, 

caracterizando a alta correlação entre os parâmetros e sua estimação 

ineficiente.  
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Figura 6.14 Região de confiança do parâmetro Q em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b). 

 

Figura 6.15 Região de confiança do parâmetro n em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b). 
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Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) encontraram altos coeficientes de 

correlação (maiores que 0,9) entre o modelo proposto por eles e os dados de 

conversão de CO em reações SELOX para vários catalisadores, entretanto a 

estimação de parâmetros realizada pelos autores utilizou a hipótese de reator 

diferencial, onde a taxa de reação mantem-se constante ao longo de todo o 

leito catalítico. Esta aproximação restringe as conversões a baixos valores, o 

que explica o melhor comportamento do modelo nesta região. Nota-se, 

claramente, que para altas conversões, utilizando-se a condição de reator 

integral, o modelo não representa os dados experimentais. 

 

6.4 Resultados de Estimação Usando Modelo de Sedmak et al. (2003) 

 

A Tabela 6.5 mostra os parâmetros encontrados, por minimização da 

função objetivo, assim como seus intervalos de confiança, para o modelo de 

Sedmak et al. (2003), apresentado no item 4.2.3. 

Tabela 6.5 Parâmetros encontrados para o modelo de Sedmak et al. (2003). 

 Valor do 

Parâmetro 

Valor Mínimo do 

Parâmetro 

Valor Máximo 

do Parâmetro 

Aco (mol.min-1.gcat
-1.bar-1) 1102268,2 147881,4 1327321,0 

Ea,co (J/mol) 29219,6 22855,0 54785,8 

Ao2 (mol.min-1.gcat
-1.bar-n) 5198,2 3174,7 12840,2 

Ea,o2 (J/mol) 75163,4 68550,9 88044,4 

n -0,17 -0,45 0,07 

  

Na Figura 6.16 são apresentados os valores de conversão de CO 

obtidos pelo modelo Sedmak et al. (2003) em função dos respectivos valores 

de conversão experimentais. 

As regiões de confiança dos parâmetros de Sedmak et al. (2003),  

calculadas pela restrição proposta por Schwaab et al. (2008), podem ser 

observadas nas Figuras 6.17 a 6.21. 
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Figura 6.16 Conversão de CO calculada pelo modelo Sedmak et al. (2003) versus conversão 

de CO experimental. 

 

O modelo proposto por Sedmak et al. (2003), para catalisadores de 

cobre em céria em reação SELOX, foi o que melhor representou os dados de 

conversão de CO. O modelo representa bem os dados a baixas conversões, 

tornando-se mais distante dos pontos experimentais com conversões maiores 

que 30%. Os desvios entre as conversões calculadas e experimentais atingem 

40% para conversões acima de 50%, entretanto abaixo deste valor, os desvios 

não ultrapassam 20%. 

Sedmak et al. (2003) estimaram parâmetros para catalisador com 1% de 

cobre em céria. A ordem de grandeza dos resultados é próxima a dos valores 

encontrados neste trabalho (Tabela 6.6). A ordem de reação negativa 

encontrada neste trabalho pode ser reflexo deste parâmetro não possuir 

significância estatística, pois seu intervalo de confiança contém o valor zero, 

sendo este um possível valor para o parâmetro com 95% de confiança. 

Apenas o parâmetro n (ordem de reação do O2), assim como para o 

modelo de Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b), não apresentou significância 
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estatística, indicando que a pressão parcial de oxigênio pouco afeta a taxa de 

reação quando comparada com outros parâmetros. 

 

Tabela 6.6 Faixa de parâmetros encontrados por Sedmak et al. (2003) para catalisador de 

cobre suportado em céria e parâmetros deste trabalho para 6Cu10CeAl. 

Parâmetros Neste 

trabalho 

Sedmak et al. (2003) 

Aco (mol.s-1.gcat
-1.bar-1) 1,84x104 1,44x105 

Ea,co (J/mol) 2,92x104 5,72x104 

Ao2 (mol.s-1.gcat
-1.bar-n) 8,66x101 2,39x103 

Ea,o2 (J/mol) 7,52x104 6,02x104 

n -0,17 0,2 

 

As regiões de confiança dos parâmetros, apresentadas nas Figuras 6.17 

a 6.21, mostra dois conjuntos diferentes para os parâmetros ótimos, 

caracterizados pela presença de dois núcleos distintos, indicando a presença 

de dois mínimos globais para a função objetivo, comportamento já discutido 

anteriormente no item 6.3. Para efeito de comparação de valores, foi escolhida 

a região que conferiu menor valor absoluto da função objetivo. 

Este modelo foi o único que mostrou a presença de regiões de confiança 

pequenas e bem delimitadas para a maioria dos parâmetros. É possível notar, 

em muitos casos, a presença nítida de limites inferiores e superiores para o 

parâmetro. Este comportamento é reflexo do melhor ajuste do modelo, em 

relação aos dados experimentais, e caracteriza parâmetros bem estimados, 

excluindo-se o parâmetro n que não possui significância estatística. 
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Figura 6.17 Região de confiança do parâmetro Aco em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Sedmak et al. (2003). 

 

Sedmak et al. (2003) encontraram resultados semelhantes ao deste 

trabalho quanto aos desvios entre os valores experimentais e calculados pelo 

modelo. Os autores, entretanto, fizeram estudo de reator diferencial, 

considerando baixas conversões e taxa de reação constante ao longo do leito 

catalítico. Os autores reportaram erros de até 20% nas taxas de reação e 

alguns poucos valores com erros de maior magnitude. 
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Figura 6.18 Região de confiança do parâmetro Ea,co em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Sedmak et al. (2003). 

 

Figura 6.19 Região de confiança do parâmetro Ao2 em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Sedmak et al. (2003). 
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Figura 6.20 Região de confiança do parâmetro Ea,o2 em relação aos demais parâmetros do 

modelo de Sedmak et al. (2003). 

 

Figura 6.21 Região de confiança do parâmetro n em relação aos demais parâmetros do modelo 

de Sedmak et al. (2003). 
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6.5 Comparações entre os modelos  

  

A Tabela 6.7 apresenta os coeficientes de correlação linear entre os 

dados de conversão de CO experimentais e os dados de conversão de CO 

calculados pelo modelo. Os coeficientes foram calculados utilizando a função 

corrcoef encontrada no Matlab.  

 

Tabela 6.7 Coeficiente de correlação linear (R
2
) entre as conversões de CO experimentais e 

calculadas pelos modelos. 

Modelo R2 

Lei de Potências 0,52 

Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) 0,57 

Sedmak et al. (2003) 0,83 

 

É possível perceber que o modelo que melhor representou os dados 

experimentais foi o proposto por Sedmak et al. (2003), baseado no mecanismo 

de reação de oxidação do tipo Mars and van Krevelen, seguido do modelo 

proposto por Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995b) e por último pelo modelo 

de Lei de Potências proposto neste trabalho. O modelo de Lei de Potências, 

além de ter proporcionado um menor coeficiente de correlação linear, 

apresentou o maior número de parâmetros, entretanto foi o único modelo que 

também tentou reproduzir, embora de maneira não eficiente, a conversão do 

oxigênio. 

Apesar do modelo de Sedmak et al. (2003) ter apresentado um 

coeficiente de correlação linear bem mais alto que os demais, ainda não é 

considerado um bom modelo visto que, segundo Schwaab e Pinto (2007a), 

para indicar um bom ajuste do modelo é necessário um coeficiente de 

correlação, entre dados experimentais e calculados, maior que 0,9, embora 

outros parâmetros como valor da função objetivo e intervalo de confiança entre 

os parâmetros também devam ser considerados. 
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CAPÍTULO 7: CONCLUSÕES e SUGESTÕES 

 

7.1. Conclusões 

 

Através das análises de FRX foi possível avaliar a preparação dos 

catalisadores em função dos teores de metais encontrados. O teor de óxido de 

cobre foi próximo do teórico para todos os catalisadores preparados com 6% 

de cobre, já para o catalisador com 10% de cobre o desvio foi maior. Os 

catalisadores do tipo hidrotalcita contendo zinco apresentaram desequilíbrio na 

precipitação dos cátions, o que pode ser verificado pelo valor distante do 

nominal da fração molar de cátions trivalentes, a precipitação do óxido de zinco 

foi predominante em detrimento da precipitação do óxido de alumínio. 

As análises de DRX antes da calcinação dos catalisadores tipo-

hidrotalcita comprovaram que a formação da estrutura do tipo brucita não foi 

completa, para os catalisadores contendo zinco. Para a série contendo 

magnésio, a única fase encontrada foi a hidrotalcita, confirmando o preparo 

bem sucedido desta série. Em todos os difratogramas realizados após 

calcinação não se verificou a presença de óxido de cobre metálico, apenas dos 

óxidos correspondentes aos suportes, pela completa dispersão do CuO no 

suporte ou pela formação de cobre amorfo. 

Foi observada a redução das espécies cobre em todos os catalisadores 

em temperaturas abaixo de 450 °C, através dos ensaios de redução à 

temperatura programada (TPR). Para os catalisadores de cobre suportados em 

céria e céria e alumina, a redução foi caracterizada pela presença de dois picos 

distintos abaixo de 300 °C. A redução da cerianita, em torno de 900 °C, foi 

observada nos catalisador contendo céria. Nos catalisadores do tipo hidrotalcita 

contendo magnésio, o consumo de hidrogênio deu-se em apenas um pico de 

redução, exceto o 6Cu_HTC_Mg_imp, atribuído a redução do CuO a Cu. A 

presença de dois picos no catalisador impregnado deve-se, provavelmente, à 

formação de espécies cobre com afinidades diferentes com o suporte. Os 

catalisadores do tipo hidrotalcita da série zinco, além da redução do cobre, em 
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torno de 380 °C, apresentaram redução a alta temperatura (893-993 °C), com 

picos característicos da redução de aluminatos. 

Os catalisadores após calcinação apresentaram-se na forma de sólidos 

mesoporosos com não uniformidade dos poros, fatos observados pela 

distribuição de poros não uniforme e pelo tipo de isoterma encontrada por 

fisissorção de N2. A área específica dos catalisadores foi compatível com a 

literatura, destacando-se o aumento de área com a calcinação para os 

catalisadores com precursores de hidrotalcita, ocasionado pelo aparecimento 

de porosidade intra-partícula. 

O catalisador 6Cu_HTC_Mg apresentou maior quantidade e força de 

sítios básicos que o catalisador 6Cu_HTC_Zn na dessorção à temperatura 

programada de CO2, o que comprovou a maior basicidade superficial dos 

catalisadores da série magnésio em relação à série zinco, um dos fatores 

responsáveis pelo melhor desempenho da série magnésio na oxidação seletiva 

de CO. 

O melhor desempenho catalítico na reação de oxidação seletiva de CO 

(1% CO, 1% O2, 60% H2, 100 mL/min, 1 g de catalisador) foi dos catalisadores 

contendo céria, destacando-se o cobre suportado em céria, já largamente 

empregado na literatura, o qual atingiu conversões de CO maiores que 95% e 

seletividade a CO2 de, aproximadamente, 80% a temperatura de 150 °C. O 

catalisador 6Cu10CeAl foi o segundo melhor, garantindo conversões de CO de 

65% e seletividade a CO2 de quase 50% a 125 °C. Os catalisadores da série 

magnésio apresentaram conversões de CO de 60 % a 175 °C e seletividade a 

CO2 de até 35%. Neste caso, o tipo de preparo e o teor de cobre empregado 

influenciaram na performance dos catalisadores. O maior teor de cobre (14% 

em relação a 7%) e a preparação por impregnação do óxido de cobre sobre o 

suporte de precursor hidrotalcita foram favoráveis à atividade catalítica. Os 

catalisadores do tipo hidrotalcita da série zinco foram os de pior desempenho e 

o tipo de preparo, neste caso, não influenciou a conversão e a seletividade 

estudadas. 

Os dois melhores catalisadores, 6CuCe e 6Cu10CeAl, mantiveram seus 

valores de conversão de CO e seletividade a CO2 estáveis (1% CO, 1% O2, 
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60% H2, 100 mL/min, 1 g de catalisador) a 150 °C ao longo do tempo de 16 

horas de reação. Para os demais catalisadores, a estabilidade não foi testada 

pela conversão já mostrar-se baixa mesmo nas primeiras horas de reação. 

A presença do CO2 e da água na corrente de alimentação prejudicou a 

atividade catalítica para todos os catalisadores. Os menos afetados foram os 

com precursores do tipo hidrotalcita, provavelmente devido ao fato dos valores 

de conversão de CO e seletividade a CO2 já serem baixos mesmo na ausência 

destes compostos, ponto favorável para o estudo mais aprofundado dos 

catalisadores do tipo hidrotalcita em reação SELOX. 

O catalisador de cobre suportado em céria e alumina foi utilizado para o 

desenvolvimento de um modelo cinético que descrevesse a reação SELOX 

para catalisadores de cobre. O modelo tradicional de lei de potências e o 

modelo proposto por Liu e Flytzani-Stephanopoulos (1995) não foram capazes 

de representar os experimentos de forma satisfatória, apresentando baixos 

coeficientes de correlação e regiões de confiança de parâmetros, para 95% de 

confiança, muito grandes, além de forte correlação linear entre os parâmetros. 

O modelo proposto por Sedmak et al. (2003) foi o melhor modelo encontrado, 

com coeficiente de correlação de 0,83 entre a conversão de CO calculada e 

encontrada experimentalmente, e intervalos de confiança pequenos e baixa 

correlação entre os parâmetros. 

 

7.2. Sugestões para trabalhos futuros 

 

- Analisar o teor ótimo de cobre em catalisadores com precursores do 

tipo hidrotalcita contendo cobre, magnésio e alumina; 

- Variar a razão de cátions trivalentes nos catalisadores do tipo 

hidrotalcita contendo cobre, magnésio e alumina e avaliar a influência desta 

razão na conversão de CO e seletividade a CO2 em reação SELOX; 

- Testar a incorporação de cátions com maior capacidade de estocagem 

de oxigênio na estrutura da dos compostos do tipo hidrotalcita, como cério, por 
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exemplo, a fim de tentar melhorar a atividade catalítica deste tipo de catalisador 

em reações SELOX; 

- Adicionar à composição dos compostos do tipo hidrotalcita cátions que 

aumentem a basicidade superficial dos catalisadores; 

- Testar outros sítios ativos, ao invés do cobre, em catalisadores do tipo 

hidrotalcita, como ouro, platina e rutênio; 

- Avaliar outros modelos cinéticos para representar a conversão de CO 

do catalisador 6Cu10CeAl; 

- Fazer uma análise econômica da construção de um reator para o 

catalisador 6CuCe, com cinética difundida na literatura, e para o catalisador 

6Cu10CeAl e comparar os custos para a reação SELOX, considerando 

também o custo dos catalisadores. 
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