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Resumo da Dissertação apresentada à COPPE/UFRJ como parte dos requisitos
necessários para a obtenção do grau de Mestre em Ciências (M.Sc.)

MODELAGEM TÉRMICA DA PRODUÇÃO DE ETENO POR
ACOPLAMENTO OXIDATIVO DE METANO (OCM)

João Victor Marques de Queiroz

Junho/2024

Orientadores: José Carlos Costa da Silva Pinto
Henrique Poltronieri Pacheco
Raquel Massad Cavalcante

Programa: Engenharia Química

Este trabalho desenvolveu uma modelagem matemática para compreender o
comportamento térmico de uma unidade de bancada dedicada à reação de acopla-
mento oxidativo de metano, utilizando o catalisador Mn-Na2WO4/SiO2. A modela-
gem térmica simplificada, composta por duas fases (gasosa e sólida), envolve quatro
parâmetros em escala laboratorial: A, B, U1 e U2. Os parâmetros A e B refletem a
influência da exotermia das reações, enquanto U1 e U2 estão associados aos processos
convectivos de transporte de calor. A partir de um planejamento experimental que
manipulou a temperatura do forno, vazão e fração mássica de catalisador no leito, os
parâmetros foram estimados para cada condição experimental. Os valores obtidos
para A variam de 6,63 · 103 K a 2,48 · 107 K, para B de 4,43 · 103 K a 1,82 · 107 K,
para U1 de 1,59 a 2,63 e para U2 de 0,166 a 84,1. Foi realizada uma estimativa inicial
dos parâmetros para o modelo em escala industrial (reator adiabático), mantendo-se
a faixa de valores da escala laboratorial para A e B e ajustando U2 como função da
área específica do catalisador usado na aplicação industrial. A simulação do modelo
revelou que U2 é um parâmetro cuja variação é capaz de induzir o aparecimento de
bifurcações. A análise de bifurcação do modelo em escala industrial identificou uma
condição crítica para a multiplicidade e a ignição do processo, determinada como
U2 crítico, função dos parâmetros A e B. A existência desse valor crítico permite
definir um novo critério para a existência de multiplicidade de estados estacionários
do sistema, em que o sistema apresenta histerese se o valor de U2 for inferior ao
U2,crit. A análise demonstrou que, em algumas condições operacionais, a faixa de
valores de U2 para a multiplicidade pode ser bastante ampla.
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Abstract of Dissertation presented to COPPE/UFRJ as a partial fulfillment of the
requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

THERMAL MODELING OF ETHYLENE PRODUCTION BY OXIDATIVE
METHANE COUPLING (OCM)

João Victor Marques de Queiroz

June/2024

Advisors: José Carlos Costa da Silva Pinto
Henrique Poltronieri Pacheco
Raquel Massad Cavalcante

Department: Chemical Engineering

This work developed a mathematical modeling to understand the thermal be-
havior of a bench-scale unit dedicated to the oxidative coupling reaction of methane,
using the Mn-Na2WO4/SiO2 catalyst. The simplified thermal modeling, composed
of two phases (gaseous and solid), involves four parameters at the laboratory scale:
A, B, U1, and U2. Parameters A and B reflect the influence of the exothermic-
ity of the reactions, while U1 and U2 are associated with convective heat transfer
processes. Based on experimental planning manipulating furnace temperature, flow
rate, and catalyst mass fraction in the bed, the parameters were estimated for each
experimental condition. The values obtained for A range from 6.63 · 103 K to 2.48 ·
107 K, for B from 4.43 · 103 K to 1.82 · 107 K, for U1 from 1.59 to 2.63, and for U2

from 0.166 to 84.1. An initial estimation of the parameters for the industrial-scale
model (adiabatic reactor) was performed, maintaining the range of values from the
laboratory scale for A and B, and adjusting U2 based on the specific surface area of
the catalyst used in the industrial application. The simulation of the model revealed
that U2 is a parameter whose variation can induce bifurcations. Bifurcation analysis
of the industrial scale model identified a critical condition for multiplicity and igni-
tion of the process, determined as critical U2, a function of parameters A and B. The
existence of this critical parameter allows defining a new criterion for the existence
of multiplicity of steady states in the system, where the system exhibits hysteresis
if the value of U2 is below the critical U2. The analysis showed that, under some
operational conditions, the range of U2 values for multiplicity can be quite wide.
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Capítulo 1

Introdução

O eteno (C2H4), também conhecido como etileno, é um insumo básico na
indústria química contemporânea, destacando-se principalmente por sua aplicação
como monômero na produção de diversos polímeros, com destaque para o polietileno,
amplamente utilizado na fabricação de sacolas, tubos e embalagens plásticas [1].
Além disso, o etileno é essencial na produção de produtos químicos de alto valor
agregado, como fibras sintéticas, tintas, adesivos e aditivos para lubrificantes [2].

A produção global desta commodity tem atingido volumes expressivos e apre-
senta perspectivas de crescimento contínuo nos próximos anos. Estudos técnicos
indicam que o mercado global de eteno foi avaliado em US$ 101,1 bilhões no ano de
2020, com previsão de crescimento anual a uma taxa composta de 5,5% até 2029.
Esse aumento é impulsionado pela alta demanda por seus derivados, reconhecidos
pelo mercado consumidor por sua qualidade, preço acessível e facilidade de pro-
cessamento [3]. A Figura 1.1 mostra a perspectiva para o mercado de etileno nos
próximos anos [4].

Atualmente, a produção comercial de etileno é predominantemente realizada
por meio do craqueamento térmico de frações de nafta do petróleo bruto [5, 6]. No
entanto, devido a preocupações ambientais, esse método tende a ser descontinuado
nos próximos anos. O petróleo, como fonte fóssil de energia, está sujeito a medidas
de eliminação gradual e substituição por fontes renováveis, em conformidade com
regulamentações ambientais mais rígidas [7], impulsionadas por diversos acordos
internacionais, como o Consenso dos Emirados Árabes Unidos [8, 9].

Nesse contexto, tanto a indústria quanto a academia têm explorado rotas
alternativas para a produção de etileno, buscando atender à crescente demanda e
alinhar-se às novas exigências ambientais. Dentre as tecnologias em estudo, o aco-
plamento oxidativo de metano (OCM) tem se destacado como uma alternativa
promissora. Esse processo foi mencionado pela primeira vez em 1982 por George
Keller e Madan Bhasin, pesquisadores do Departamento de Pesquisa e Desenvolvi-
mento da Union Carbide Corporation [10, 11]
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Figura 1.1: Estimativa do Mercado Global de Eteno (Período: 2022 - 2032).
Fonte: Precedence Research, 2024 [4].

O OCM é um processo químico exotérmico no qual ocorre a conversão do
metano em etano (C2H6) e eteno (C2H4), utilizando oxigênio e um catalisador apro-
priado, em condições operacionais de alta temperatura e baixas pressões, geralmente
na faixa de 700 a 1300 K e 1 a 9 bar [11–14]. Concomitantemente a esse processo
principal, ocorrem reações secundárias de combustão completa e incompleta, tam-
bém conhecidas como oxidação profunda, que resultam na formação de dióxido de
carbono (CO2) e monóxido de carbono (CO), reduzindo a seletividade das espécies
C2 no meio reacional [15]. A Figura 1.2 esquematiza o mecanismo de reação de
forma global do processo oxidativo.

A principal fonte de matéria-prima para o acoplamento oxidativo é o metano,
encontrado em abundância na natureza devido às vastas reservas de gás natural
em todo o mundo [16, 17]. Além disso, seu preço de mercado é geralmente mais
baixo que o do petróleo, e essa disparidade é esperada para persistir nos próximos
anos [3, 18]. Assim, a substituição do petróleo pelo metano se apresenta como uma
alternativa atraente, tanto para atender à demanda do mercado quanto para atender
aos requisitos econômicos relacionados aos custos de matéria-prima.

Atualmente, grande parte do metano extraído das reservas de gás natural é
destinado ao setor energético, em que é queimado como combustível, contribuindo
para a emissão de gases de efeito estufa (COX). Esse cenário indica que sua uti-
lização no processo de OCM poderia representar uma opção mais amigável para o
meio ambiente que o seu uso convencional [19]. Além disso, é viável explorar rotas
renováveis de produção do metano, como o biometano, que é produzido pela de-
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composição anaeróbica da biomassa por bactérias metanogênicas [15, 20, 21]. Essa
abordagem aumentaria ainda mais a sustentabilidade ambiental do processo indus-
trial, possibilitando a produção de etileno sustentável e diversificando as fontes de
matéria-prima, aproveitando a biodiversidade do Brasil.

CH4 + 2O2 → CO2 + 2H2O

CO

C2H6

CH4 CO2

C2H4

2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O

C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O

C2H6 → C2H4 + H2

C2H4 + 2 H2O → 2 CO + 4 H2

C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O

CO + 1/2 O2 → CO2

CO + H2O → CO2 + H2 

CO2 + H2 → CO + H2O 

C2H4 + 3 O2 → 2 CO2 + 2 H2O

CH4 + O2 → CO + H2O + H2

Figura 1.2: Rede de Reações do Processo de Acoplamento Oxidativo de Metano.
Fonte: Elaborado pelo autor.

Outro contexto promissor para a aplicação dessa tecnologia reside no apro-
veitamento do metano resultante do processo de craqueamento de hidrocarbonetos
pesados. No craqueamento, independentemente de ser realizado por meio de pro-
cessos catalíticos ou térmicos, as moléculas de hidrocarbonetos de longas cadeias
são submetidas a transformações químicas que as convertem em compostos de me-
nor massa molecular e maior valor agregado [22]. Nesse processo, uma corrente
abundante de metano é gerada [23, 24], proporcionando uma oportunidade para sua
reutilização na produção de eteno, através do acoplamento oxidativo de metano,
o que pode resultar em um aumento significativo na eficiência e na rentabilidade
global do processo.

Apesar das vantagens apresentadas pela rota química do OCM, sua imple-
mentação comercial em escala industrial ainda não foi realizada [18]. Os principais
desafios enfrentados por essa tecnologia incluem o desenvolvimento de catalisadores
que garantam rendimento e conversão adequados para atingir as metas tecnoeconô-
micas [25, 26], o desenvolvimento de modelos cinéticos que descrevam de forma
abrangente o mecanismo de reação em diversas condições de operação [27], e a com-
preensão do calor liberado no processo e seu impacto no controle da temperatura e
na formação de pontos quentes [28].
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Atualmente, há muitas pesquisas em andamento para resolver os desafios
relacionados à liberação de calor e à formação de pontos quentes no leito catalítico
do reator. Uma solução promissora está sendo explorada, baseada na utilização da
energia térmica gerada pelas próprias reações químicas do acoplamento, tornando o
processo energeticamente próximo da neutralidade [29], sem a necessidade de uma
demanda significativa de energia externa.

Na literatura, esse modo de operação do processo é denominado de autotér-
mico. Essa designação ocorre devido à capacidade do processo de manter-se viável
graças ao caráter exotérmico da reação. O modo autotérmico possibilita que o rea-
tor opere com temperaturas de alimentação mais baixas em comparação aos outros
modos de operação processo, explorando a operação de forma próxima à adiabática.

Assim, adotar esse modo de operação pode resultar em economia de ener-
gia externa necessária para sustentar o processo, reduzindo despesas de capital e
operacionais [30], tornando a tecnologia mais atrativa para aplicação comercial. No
entanto, a análise do desempenho dos reatores nesse modo operacional demanda um
entendimento aprofundado sobre o possível desenvolvimento de multiplicidades de
estados estacionários do processo OCM, tendo em vista que o modo de operação
adiabática impõe necessariamente o aumento expressivo da temperatura de opera-
ção em relação à temperatura de alimentação, o que pode gerar descontrole térmico
(runaway). [12].

Nesse contexto, é essencial aprofundar os estudos sobre a modelagem da
produção de eteno via OCM, concentrando-se especialmente em entender o com-
portamento térmico do reator, visando à implementação da operação autotérmica.
Essa investigação é fundamental para compreender as nuances e os desafios enfrenta-
dos na aplicação industrial dessa rota química, demandando uma análise meticulosa
e multidisciplinar. Essa análise deve necessariamente abranger desde a compreen-
são dos aspectos cinéticos e termodinâmicos do processo até a aquisição de dados
experimentais e a avaliação de efeitos associados ao escalonamento do processo.
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Capítulo 2

Objetivos

Os objetivos principais deste trabalho são:

• Formular um modelo matemático para compreender o comportamento térmico
do sistema de acoplamento oxidativo de metano.

• Realizar uma análise de bifurcação do modelo matemático desenvolvido para
investigar a viabilidade de operação autotérmica do reator e a possível existên-
cia de multiplicidade de estados estacionários em algumas regiões de operação.

2.1 Objetivo 1: Formulação do Modelo Matemático

O primeiro objetivo geral deste trabalho é desenvolver um modelo matemático
que represente com precisão o comportamento térmico do sistema de acoplamento
oxidativo de metano (OCM). Essa modelagem será baseada na integração da com-
preensão fenomenológica do processo com dados experimentais obtidos em escala de
bancada. A adequação e a precisão do modelo serão validadas comparando-se as
previsões feitas com o modelo e os dados experimentais disponíveis.

Para atingir este objetivo, foram definidos os seguintes objetivos específicos:

1. Desenvolver uma modelagem matemática para compreensão do comporta-
mento térmico do processo OCM em uma unidade de bancada.

2. Identificar e definir os parâmetros que governam o comportamento térmico do
sistema.

3. Estimar e analisar os parâmetros do modelo matemático desenvolvido em es-
cala laboratorial.

4. Realizar uma estimativa inicial dos parâmetros do modelo térmico proposto
para a escala industrial, baseada na compreensão da operação do processo
OCM entre as duas escalas.
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5. Simular o processo OCM em escala industrial a partir da estimativa inicial dos
parâmetros adotados para o processo e avaliar a existência de fenômenos de
ignição e multiplicidade de estados estacionários no reator.

6. Estimar os parâmetros da escala industrial, baseada no projeto industrial do
processo OCM e na revisão da literatura.

2.2 Objetivo 2: Análise de Bifurcação do Modelo

O segundo objetivo é conduzir uma análise de bifurcação para o modelo mate-
mático elaborado, com o intuito de investigar as condições de operação autotérmica
do reator. Este estudo será realizado interpretando os parâmetros do modelo ma-
temático, buscando compreender como variações nesses parâmetros podem levar a
diferentes regimes operacionais, incluindo a transição para a operação autotérmica.

Para atingir este objetivo, foram definidos os seguintes objetivos específicos:

1. Identificar parâmetros de continuidade na modelagem térmica empregada em
escala industrial.

2. Avaliar a presença de condições para a existência de multiplicidade de estados
estacionários no modelo térmico elaborado.

3. Conduzir um estudo de bifurcação com os parâmetros estimados, analisando
a histerese nos experimentos realizados no planejamento experimental.

4. Desenvolver uma modelagem mais detalhada para os balanços de massa e
energia do processo.

5. Comparar e avaliar diferentes modelos cinéticos e suas influências no modelo
matemático mais detalhado do reator.

6. Verificar a existência de multiplicidade de estados estacionários e a viabilidade
de operação autotérmica no modelo mais detalhado implementado.
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Capítulo 3

Revisão Bibliográfica

3.1 Acoplamento Oxidativo de Metano

O OCM é um processo químico descoberto em 1982 pelos pesquisadores Ge-
orge Keller e Madan Bhasin, que consiste na conversão direta de metano em parafinas
e olefinas leves (hidrocarbonetos insaturados com até quatro átomos de carbono),
principalmente etano e etileno, na presença de oxigênio e de um catalisador adequado
[10, 31]. Além dos produtos mencionados, o OCM também resulta na formação de
outras substâncias, como monóxido de carbono, dióxido de carbono, hidrogênio e
água [5, 32].

A literatura destaca que a rota química do OCM é bastante complexa e ainda
não está completamente compreendida pela comunidade científica [33, 34]. Esse
desafio para a compreensão do sistema de reação se deve principalmente ao fato de
ser uma via de reação homogênea-heterogênea, na qual ambas as fases desempenham
papéis importantes na transformação química [35]. Deve-se também considerar o
fato de que os catalisadores estão sujeitos a importantes alterações morfológicas
entre as condições ambientais ex situ (onde grande parte das caracterizações são
realizadas) e as condições operando [36–39]. A fase catalítica é responsável pela
ativação do CH4 e sua transformação em radicais metila, enquanto a fase gasosa é
responsável pelo acoplamento desses radicais para a produção de C2H6 [40].

Embora o mecanismo cinético ainda apresente muitas lacunas em aberto para
debate, atualmente, a comunidade científica tem esclarecido alguns pontos-chave do
mecanismo do sistema de reação. Atualmente, sabe-se que a etapa cineticamente
relevante do processo é a clivagem da ligação C-H do metano, que é ativada por
espécies de oxigênio presentes na superfície do material catalítico, proveniente do
próprio catalisador ou da adsorção dissociativa do oxigênio no meio [35, 40, 41].

A clivagem resulta na formação de radicais metíla que são dessorvidos do
catalisador para a fase gasosa e, então, sofrem acoplamento para formar etano, que
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posteriormente é desidrogenado para eteno em condições de elevada temperatura
(entre 700 e 900 °C, dependendo do catalisador) [11, 42–44]. Em condições ade-
quadas de concentração de oxigênio na alimentação e tempo de residência, o eteno
formado pode ser convertido em monóxido de carbono, predominantemente na fase
gasosa, e em seguida oxidado para formar dióxido de carbono, majoritariamente na
fase sólida [16, 40]. Outra forma de obtenção das espécies COX é a oxidação direta
do metano para CO e CO2 [25].

O mecanismo mais aceito para a rota química de OCM para produção de
etileno em cada uma das fases é ilustrado na Figura 3.1 [27, 33].

Superfície do Catalisador

∗

+

❺
❶

❷ ❸

❹

Etapas do Mecanismo:

❶ Adsorção dissociativa da molécula de oxigênio
❷ Ativação da molécula de metano
❸ Formação de etano via acoplamento dos radicais metílicos
❹ Ativação da molécula de etano
❺ Formação de eteno via desidrogenação catalítica

Figura 3.1: Mecanismo Proposto para Explicar a Produção de Eteno
via Processo OCM.

Fonte: Elaborado pelo autor (Adaptado de Lee et al., 2012 [27] & Karakaya et al., 2018 [33]).

A reação de OCM é altamente exotérmica (etapas que apresentam variação de
entalpia entre -176,59 kJ/mol e -802,62 kJ/mol) e irreversível a pressões moderadas
[5, 44], demandando que a operação ocorra em altas temperaturas (superiores a 700
°C) para ativar a molécula de metano e superar a barreira cinética principal: a quebra
da ligação C-H [42, 45]. Dessa forma, a função principal do catalisador empregado
na reação é de iniciar a oxidação do metano para radicais metila e, ao mesmo tempo,
evitar a oxidação desses radicais para COX , o que é termodinamicamente favorável
em relação à reação de acoplamento desejada, na faixa de temperatura de ativação
da molécula de metano [5, 46, 47].

O processo de acoplamento oxidativo de metano enfrenta um desafio co-
mum em processos de oxidação seletiva: o tradeoff entre conversão e seletividade
[6, 43, 48–50]. O aumento da conversão de metano no processo geralmente resulta
em diminuição da seletividade para etano e eteno, devido à reatividade das reações
paralelas de oxidação profunda. Esse problema operacional constitui um obstáculo
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relevante para a viabilidade industrial do processo de OCM, pois afeta diretamente
o rendimento das espécies C2 no processo, impedindo que se atinja a faixa de rendi-
mento de 25 a 35%, sugerida em diversos estudos econômicos na literatura [51–53].
No entanto, trabalhos mais recentes indicam que um rendimento mínimo de 16%
pode tornar o processo economicamente atrativo [54, 55].

A Tabela 3.1 mostra os dados de conversão de metano e seletividade das
espécies C2 encontrados na literatura para vários catalisadores empregados no pro-
cesso de OCM, juntamente com a temperatura reacional em que os dados foram
registrados. Ademais, a Figura 3.2 ilustra o efeito de equilíbrio entre conversão e
seletividade, conforme reportado no estudo de Zavylova e colaboradores, que inves-
tigou dados de conversão e seletividade de diversos catalisadores mencionados na
literatura [56]. No referido gráfico, é possível observar as regiões de rendimento que
são economicamente viáveis para o processo.

Tabela 3.1: Dados de Desempenho para Catalisadores no Processo OCM.

Catalisador Temperatura
(°C)

Conversão
(%)

Seletividade C2

(%)
Rendimento C2

(%) Referência

Mn/SiO2 850 23,00 23,00 5,29 [57]
Mn/Na2WO4/SiO2 850 33,00 80,00 26,40 [57]
Ce-Na2WO4/TiO2 800 50,10 52,30 26,20 [58]

WO3/SiO2 800 12,10 37,50 4,54 [36]
Na2WO4/SiO2 800 22,70 49,30 11,19 [36]

Mn-Na2WO4/SiO2 800 35,80 48,20 17,26 [36]
LaAlO3 775 28,10 42,00 11,80 [59]
SrTiO3 800 32,50 48,90 15,90 [60]
Li/MgO 800 22,60 72,50 12,80 [32]

Li2CaSiO4 800 45,60 57,70 26,30 [61]
La2Ce2O7 800 28,30 58,50 16,60 [62]
Pr2Ce2O7 800 15,00 32,60 4,90 [62]
Sm2Ce2O7 800 22,60 51,00 11,50 [62]
Y2Ce2O7 800 23,30 52,40 12,20 [62]

MgO 800 25,30 53,80 13,60 [63]
La2O3 800 25,40 57,60 14,60 [63]

La-MgO 800 24,90 63,50 15,80 [63]
La2O3/MgO 800 34,20 39,80 13,60 [64]
La2O3/CeO2 800 18,40 30,20 5,60 [65]
CaO/CeO2 800 19,40 36,10 7,00 [65]

Outro problema operacional relacionado ao processo de OCM é a formação
de pontos quentes no interior dos reatores, principalmente em reatores de leito fixo,
o que está associado à alta exotermicidade do sistema de reação OCM [6, 18, 66].
A formação de pontos quentes pode levar à ocorrência de runaway no sistema,
uma condição em que o sistema químico perde o controle e libera uma quantidade
excessiva de energia para o meio reacional.
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O runaway impacta diretamente a estabilidade dos materiais catalíticos utili-
zados no processo, acelerando a desativação dos catalisadores concentrados na região
dos pontos quentes, o que aumenta o custo dos insumos necessários para a operação
e reduz a atratividade econômica do processo [5]. No entanto, novas alternativas es-
tão surgindo para superar essa barreira, com destaque para a operação autotérmica
do processo, que será abordada em uma seção posterior.

Rendimento > 30%

Rendimento < 25%

Conversão de Metano (%)
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d
e 
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%
)

Figura 3.2: Tradeoff entre Conversão e Seletividade de Catalisadores no Processo
OCM.

Fonte: Vanderwalle, 2019 [6] & Zavyalova et al., 2011 [56]

Um aspecto crucial na tecnologia de OCM é a implementação do processo em
escala industrial, não apenas visando à maximização da produção de etileno, mas
também à minimização das emissões de gases de efeito estufa, que são os produ-
tos favoráveis termodinamicamente, para tornar a rota verdadeiramente sustentável
como definido na introdução deste trabalho.

A literatura já aponta algumas estratégias viáveis para essa situação, com
destaque para a integração do processo de OCM com a reforma seca de metano
(DRM), visando a aproveitar todo o CO2 produzido e metano não convertido para
obtenção de gás de síntese [6, 67], que pode ser convertido em hidrocarbonetos leves
e pesados por meio do processo de Fischer-Tropsch (FT) [68, 69]. Outra alternativa
apontada é direcionar o CO2 produzido para indústrias alimentícias (produção de
bebidas) e indústrias químicas (produção de metanol, ureia e plásticos) [12, 70].

Apesar do OCM não ter resultado em uma implementação comercial até hoje,
já ocorreu uma tentativa de operação industrial dessa tecnologia desenvolvida pela
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empresa norte-americana Siluria Technologies em 2015. Segundo informações da
empresa, a unidade projetada tinha a capacidade de produzir aproximadamente 350
toneladas de eteno por ano, operando em condições mais brandas de temperatura
(200 a 300 °C) e mais severas de pressão (5 a 10 atm), utilizando um reator de leito
fixo baseado em catalisadores de nanofios [5, 71].

3.2 Modelos Cinéticos

A construção de um modelo cinético constitui uma etapa fundamental no
projeto de dimensionamento ou na modelagem de um reator químico, porque tais
modelos são capazes de prever o impacto de diferentes variáveis de operação e au-
xiliam na interpretação e otimização dos dados observados da reação, reduzindo o
esforço experimental [27, 72]. Afinal, o modelo cinético deve ser capaz de interpretar
o comportamento da síntese em uma ampla faixa de condições de reação e prever a
quantidade de cada produto formado, o rendimento e a seletividade da reação.

Conforme discutido na primeira seção deste capítulo, a literatura expõe que a
rota química do acoplamento oxidativo de metano é bastante complexa, o que influ-
encia diretamente a proposição de modelos cinéticos para prever o comportamento
do fenômeno químico. Além disso, o mecanismo de reação é fortemente influenciado
pelo tipo de catalisador utilizado no processo [34], dificultando a comparação dos re-
sultados entre diferentes trabalhos na literatura e a validação de um modelo cinético
universal para o mecanismo em questão. Portanto, a escolha do catalisador para a
reação torna-se uma variável importante para o dimensionamento e a modelagem de
reatores químicos, pois afeta diretamente o modelo cinético.

Um dos primeiros modelos cinéticos desenvolvidos para o processo catalítico
de OCM é descrito no trabalho de Stansch, Mleczko e Baerns (1997), que investi-
garam o acoplamento oxidativo de metano utilizando o catalisador La2O3/CaO em
um reator de leito empacotado [73]. O modelo elaborado pelos autores abarcava
10 etapas reacionais pseudo-homogêneas e era aplicável a uma ampla variedade de
condições operacionais, tais como temperatura (700 a 955 °C), pressão parcial de
oxigênio (1 a 20 kPa), pressão parcial de metano (10 a 95 kPa), razão molar de
alimentação CH4/O2 (5 a 10), conversão de metano (1 a 32%), e seletividade de
hidrocarbonetos C2+ (16 a 75%).

O modelo completo incluía 52 parâmetros, cujas estimativas foram obtidas
mediante a aplicação do método de busca aleatória [74], com o objetivo de maximizar
a função objetivo de verossimilhança logarítmica. Essa otimização se baseou na
comparação entre os rendimentos experimentais de cada produto e os rendimentos
previstos pelo modelo, considerando os 135 experimentos realizados. O resultado
final do modelo é apresentado na Tabela 3.2.

11



A influência da temperatura nos parâmetros relacionados às constantes ciné-
ticas das taxas de reação foi prevista no modelo por meio da equação de Arrhenius,
conforme documentado na Equação 3.1. De maneira similar, a constante de equilí-
brio de adsorção é afetada pela temperatura e pela variação de entalpia de adsorção,
conforme descrito na Equação de Van’t Hoff, de acordo com a Equação 3.2.

Tabela 3.2: Modelo Cinético de Stansch, Mleczko e Baerns para o Processo OCM.

Nº Reação Química Fase Taxa de Reação

1 2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O Sólida r1 =
k1(K1,O2

pO2
)n1pCH4

(1+(K1,O2
pO2

)n1+K1,CO2
pCO2

)2

2 CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O Sólida r2 =
k2p

m2
CH4

p
n2
O2

(1+K2,CO2
pCO2

)n2

3 CH4 + O2 → CO + H2O + H2 Sólida r3 =
k3p

m3
CH4

p
n3
O2

(1+K3,CO2
pCO2

)n3

4 CO + 1/2 O2 → CO2 Sólida r4 =
k4p

m4
CH4

p
n4
O2

(1+K4,CO2
pCO2

)n4

5 C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O Sólida r5 =
k5p

m5
CH4

p
n5
O2

(1+K5,CO2
pCO2

)n5

6 C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O Sólida r6 =
k6p

m6
CH4

p
n6
O2

(1+K6,CO2
pCO2

)n6

7 C2H4 + 2 H2O → 2 CO + 4 H2 Sólida r7 = k7p
m7

C2H4
pn7
H2O

8 C2H6 → C2H4 + H2 Gasosa r8 = k8p
m8
C2H6

9 CO2 + H2 → CO + H2O Sólida r9 = k9p
m9

CO2
pn9
H2

10 CO + H2O → CO2 + H2 Sólida r10 = k10p
m10

CO pn10
H2O

ki(T ) = k0i · exp
[
−EAi

RT

]
(3.1)

Ki,j(T ) = K0i,j · exp

[
−
∆Hads

j

RT

]
(3.2)

em que:

• ki é a taxa intrínseca da reação i.

• k0i é o fator pré-exponencial da constante cinética da reação i.

• EAi é a energia de ativação da reação i.

• Ki,j é a constante de equilíbrio de adsorção do componente j na reação i.
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• K0i,j é a constante de adsorção do componente j na reação i.

• ∆Hads
j é a entalpia de adsorção do componente j.

• R é a constante dos gases ideais.

• T é a temperatura absoluta do meio reacional.

• ri é a taxa de reação específica para a reação i.

• pj é a pressão parcial do componente j.

• mi é a ordem de reação do componente j na reação i.

• ni é a ordem de reação do componente j na reação i.

Os autores constataram que o modelo em questão previa os rendimentos
das espécies químicas com um erro médio relativo em torno de 22% em relação
aos dados experimentais. Esse resultado indica que o modelo cinético em análise
pode ser considerado como um modelo genérico aplicável a catalisadores OCM com
características semelhantes. Essa conclusão foi corroborada por Ghiasi e colabora-
dores [75], que utilizaram o mesmo modelo cinético, porém aplicado ao catalisador
Mn-Na2WO4/SiO2, e obtiveram uma precisão de seletividade de eteno e etano com-
parável ao desempenho esperado para o sistema com o catalisador La2O3/CaO.

No entanto, foi ressaltado pelos autores que o modelo possui a desvantagem
de supor que as reações em fase gasosa são desprezíveis, o que restringe sua apli-
cação a reatores com volumes de fase gasosa pequenos e a uma faixa específica de
condições operacionais. Outro ponto relevante é que o modelo cinético proposto
pelos autores apresenta um alto número de parâmetros, possivelmente levando à
presença de parâmetros correlacionados, o que não foi investigado. Além disso, não
foi conduzida uma análise de incerteza do modelo, o que adiciona complexidade a
sua aplicação.

Apesar das desvantagens identificadas no modelo cinético proposto por
Stansch, Mleczko e Baerns, até os dias atuais esse trabalho continua a ser utili-
zado como referência para outros estudos que buscam desenvolver modelos cinéticos
para o OCM. Um exemplo notável é o estudo conduzido por Mahdi Daneshpayeh e
colaboradores em 2009, no qual foi proposto um modelo cinético para o OCM uti-
lizando catalisadores de Mn-Na2WO4/SiO2, empregando um reator microcatalítico
[76].

A elaboração desse modelo cinético foi embasada na avaliação de cinco mo-
delos cinéticos para o processo OCM disponíveis na literatura [64, 73, 77–79]. Nessa
análise, diversos critérios foram considerados, incluindo a precisão dos dados expe-
rimentais, o número de parâmetros, as condições operacionais e a probabilidade de
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validade de cada modelo. Os resultados obtidos pelos pesquisadores indicaram que o
modelo proposto por Stansch, Mleczko e Baerns (1997) apresentou o melhor desem-
penho, levando à proposição de um modelo derivado desse trabalho, com uma menor
quantidade de parâmetros termodinâmicos, conforme evidenciado na Tabela 3.3.

Tabela 3.3: Modelo Cinético de Daneshpayeh e colaboradores para o Processo OCM.

Nº Reação Química Estequiométrica Fase Taxa de Reação

1 2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O Sólida r1 =
k1p

m1
CH4

(K1,O2
pO2

)n1

[1+(K1,O2
pO2

)n1 ]2

2 CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O Sólida r2 = k2p
m2
CH4

pn2
O2

3 CH4 + O2 → CO + H2O + H2 Sólida r3 = k3p
m3
CH4

pn3
O2

4 CO + 1/2 O2 → CO2 Sólida r4 = k4p
m4
COp

n4
O2

5 C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O Sólida r5 = k5p
m5
C2H6

pn5
O2

6 C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O Sólida r6 = k6p
m6
C2H4

pn6
O2

7 C2H4 + 2 H2O → 2 CO + 4 H2 Sólida r7 = k7p
m7
C2H4

pn7
H2O

8 C2H6 → C2H4 + H2 Gasosa r8 = k8p
m8
C2H6

9 CO2 + H2 → CO + H2O Sólida r9 = k9p
m9
CO2

pn9
H2

10 CO + H2O → CO2 + H2 Sólida r10 = k10p
m10
CO pn10

H2O

Cabe ressaltar que o modelo considera a influência da constante da taxa
de reação e da constante de equilíbrio em relação à temperatura, seguindo a Lei
de Arrhenius e a Equação de Van’t Hoff, respectivamente. A partir desse modelo
elaborado e dos dados experimentais coletados, os pesquisadores procederam à esti-
mativa dos parâmetros do modelo cinético em condições de temperatura fixa (800 °C
a 900 °C), razão de metano/oxigênio (4 a 7,5) e tempo espacial (30 a 160 kg · s/m3)
sob pressão constante de 657 mmHg. O modelo cinético formulado apresentou uma
precisão com desvio absoluto relativo inferior a 9,1% em relação às medidas experi-
mentais, mostrando um desempenho superior ao previsto pelo modelo de Stansch,
Mleczko e Baerns (1997).

Para contornar a limitação identificada por Stansch, Mleczko e Baerns na ob-
tenção de modelos cinéticos, o trabalho posteriormente publicado por Sun, Thybaut
e Marin [80] buscou abordar a cinética do processo de acoplamento oxidativo em
catalisadores de Sn/Li/MgO e Li/MgO, utilizando um modelo de reator de leito fixo
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unidimensional heterogêneo. Assim, os pesquisadores procuraram propor um mo-
delo cinético que considerasse a relevância das fases catalítica e gasosa na descrição
do processo químico.

Esse estudo apresenta um modelo cinético composto por 14 reações na fase
sólida e 39 reações na fase gasosa, todas elementares e com taxas descritas pela
lei de ação de massa. Além disso, os autores se basearam nos dados experimentais
documentados nos trabalhos de Couwenberg, Chen e Marin [81, 82], que realizaram
experimentos em diferentes condições de pressão (108 a 130 kPa), temperatura (674
a 740 °C) e razão molar de CH4/O2 (2 a 12).

A estimação dos parâmetros do modelo ocorreu por meio da minimização da
soma ponderada dos resíduos quadráticos entre as frações molares observadas em
experimentos e as frações molares calculadas pelo modelo proposto. Para resolver
o problema de estimação, foram utilizados dois métodos de otimização: o método
de Rosenbrock [83] para a minimização inicial e o método de Marquardt [84] para o
refinamento da solução.

O modelo cinético completo pode ser encontrado nas Tabelas 3.4 e 3.5, sendo
que a Tabela 3.4 apresenta as reações em fase gasosa e a Tabela 3.5 apresenta
as reações superficiais. O símbolo * é empregado para denotar os sítios ativos
do catalisador utilizado, enquanto a variável Lt representa a densidade dos sítios
ativos. É pertinente mencionar que a letra M é atribuída a um terceiro corpo
na fase gasosa. No contexto mecanístico da época, M referia-se a uma espécie
desconhecida que poderia afetar as interações reagente-reagente ou reagente-sítio
ativo, uma abordagem considerada usualmente inadequada atualmente. Mais tarde,
os autores conseguiram implementar o mesmo modelo em um sistema de reação que
utiliza o material La-Sr/CaO como catalisador [85].

Tabela 3.4: Sistema de Reações em Fase Gasosa do Modelo Cinético de Sun,
Thybaut & Marin para o Processo OCM.

Reação Química Equação da Taxa de Reação
CH4 + O2 → CH3• + HO2• r1 = k1CCH4CO2

CH4 + H• → CH3• + H2 r2 = k2CCH4CH•

CH4 + O• → CH3• + OH• r3 = k3CCH4CO•

CH4 + OH• → CH3• + H2O r4 = k4CCH4COH•

CH4 + HO2• → CH3• + H2O2 r5 = k5CCH4COH2•

CH3• + O2 → CH3O• + O• r6 = k6CCH3•CO2

CH3• + O2 → CH2O + OH• r7 = k7CCH3•CO2

CH3• + HO2• → CH3O• + OH• r8 = k8CCH3•COH2•

CH3• + CH3• + M → C2H6 + M r9 = k9C
2
CH3•
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Reação Química Equação da Taxa de Reação
CH3O• + M → CH2O + H• + M r10 = k10CCH3O•

CH2O + OH• → CHO• + H2O r11 = k11CCH2OCOH•

CH2O + HO2• → CHO• + H2O2 r12 = k12CCH2OCOH2•

CH2O + CH3• → CHO• + CH4 r13 = k13CCH2OCCH3•

CHO• + M → CO + H• + M r14 = k14CCHO•

CHO• + O2 → CO + HO2• r15 = k15CCHO•CO2

CO + HO2• → CO2 + OH• r16 = k16CCOCHO2•

C2H6 + H• → C2H5• + H2 r17 = k17CC2H6CH•

C2H6 + OH• → C2H5• + H2O r18 = k18CC2H6COH•

C2H6 + CH3• → C2H5• + CH4 r19 = k19CC2H6CCH3•

C2H5• + HO2• → CH3• + CH2O + OH• r20 = k20CC2H5•COH2•

C2H5• + M → C2H4 + H• + M r21 = k21CC2H5•

C2H5• + O2 → C2H4 + HO2• r22 = k22CC2H5•CO2

C2H4 + O2 → C2H3• + HO2• r23 = k23CC2H4CO2

C2H4 + H• → C2H3• + H2 r24 = k24CC2H4CH•

C2H4 + OH• → C2H3• + H2O r25 = k25CC2H4COH•

C2H4 + CH3• → C2H3• + CH4 r26 = k26CC2H4CCH3•

C2H4 + OH• → CH3• + CH2O r27 = k27CC2H4COH•

C2H3• + M → C2H2+ H• + M r28 = k28CC2H3•

C2H3• + O2 → C2H2 + HO2• r29 = k29CC2H3•CO2

C2H3• + O2 → CH2O + CHO• r30 = k30CC2H3•CO2

C2H5• + CH3• → C3H8 r31 = k31CC2H5•CCH3•

C3H8 + H• → C3H7• + H2 r32 = k32CC3H8CH•

C2H4 + CH3• → C3H7• r33 = k33CC2H4CCH3•

C3H7• → C3H6 + H• r34 = k34CC3H7•

O2 + H• → OH• + O• r35 = k35CO2CH•

O2 + H• + M → HO2• + M r36 = k36CO2CH•

HO2• + HO2• → O2 + OH• + OH• r37 = k37C
2
HO2•

H2O2 + M → OH• + OH• + M r38 = k38CH2O2

C2H6 → C2H5• + H• r39 = k39CC2H6

Tabela 3.4 – continuação da página anterior

Tabela 3.5: Sistema de Reações em Fase Sólida do Modelo Cinético de Sun,
Thybaut & Marin para o Processo OCM.

Reação Química Equação da Taxa de Reação
O2 + 2∗ ⇌ 2 O∗ r40 = k40+θ

2
∗Lt − k40−θ

2
OLt

CH4 + O∗ ⇌ CH3• + OH∗ r41 = k41+CCH4θOLt − k41−CCH3•θOHLt
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Reação Química Equação da Taxa de Reação
C2H4 + O∗ ⇌ C2H3• + OH∗ r42 = k42+CC2H4θOLt − k42−CC2H3•θOHLt

C2H6 + O∗ ⇌ C2H5• + OH∗ r43 = k43+CC2H6θOLt − k43−CC2H5•θOHLt

2 OH ∗ ⇌ H2O∗ + O∗ r44 = k44+θ
2
OHLt − k44−θH2OθOLt

H2O∗ ⇌ H2O + ∗ r45 = k45+θH2OLt − k45−θH2Oθ∗Lt

CH3• + O∗ ⇌ CH3O∗ r46 = k46+CCH3•θOLt − k46−θCH3OLt

CH3O∗ + O∗ ⇌ CH2O∗+ OH∗ r47 = k47+θCH3OθOLt − k47−θCH2OθOHLt

CH2O∗ + O∗ ⇌ HCO∗ + OH∗ r48 = k48+θCH2OθOLt − k48−θHCOθOHLt

CHO∗ + O∗ ⇌ CO∗ + OH∗ r49 = k49+θCHOθOLt − k49−θCOθOHLt

CO∗ + O∗ ⇌ CO2∗ + ∗ r50 = k50+θCOθOLt − k50−θCO2θ∗Lt

CO +∗ ⇌ CO∗ r51 = k51+θCOθ∗Lt − k51−θCOLt

CO2 +∗ ⇌ CO2∗ r52 = k52+θCO2θ∗Lt − k52−θCO2Lt

4 HO2•
sup→ 3 O2 + 4 H2O r53 = k53+C

4
HO2• − k53−C

3
O2
C4

H2O

Tabela 3.5 – continuação da página anterior

A equação de Arrhenius (Equação 3.1) foi utilizada para avaliar a relação
entre a constante cinética da taxa de reação e a temperatura, tanto na fase gasosa
quanto na fase sólida, no sentido direto da reação. Entretanto, a constante da
taxa de reação no sentido inverso foi calculada a partir dos valores da constante
de equilíbrio e da constante da taxa no sentido direto, conforme a Equação 3.3,
que aplicando a Lei de Arrhenius permite a estimação do fator pré-exponencial e
das energias de ativação para as reações inversas. Os valores das constantes de
equilíbrio foram obtidos por meio da base de dados termodinâmicos denominada
Chemkin, desenvolvida pelo Laboratório Nacional de Sandia [86].

ki−(T ) =
ki+(T )

Ki(T )
(3.3)

em que:

• ki+ é a taxa intrínseca da reação i no sentido direto.

• ki− é a taxa intrínseca da reação i no sentido inverso.

• Ki é a constante de equilíbrio termodinâmico da reação i.

• Cj é a concentração molar do componente j.

• θ∗ é a fração de sítios vazios.

• θj é o grau de cobertura na superfície pela espécie j.
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Posteriormente, a rede de reações na fase catalítica foi ampliada para 26 eta-
pas elementares no trabalho de Kechagiopoulos, Thybaut e Marin [87], que deram
continuidade ao trabalho anterior estudando a cinética do OCM nos catalisadores
Sn/Li/MgO no mesmo modelo de reator mencionado. O principal objetivo dos auto-
res era propor um modelo cinético mais extenso para uma descrição mais detalhada
do mecanismo da reação na superfície do catalisador. As reações catalíticas adi-
cionais desse novo modelo estão disponíveis na Tabela 3.6. Cabe ressaltar que os
autores eliminaram a reação r53 do modelo anterior.

Tabela 3.6: Reações Complementares na Fase Sólida para Formulação do Modelo
Cinético de Kechagiopoulos, Thybaut e Marin.

Reação na Fase Catalítica Equação da Taxa de Reação

C2H4 + O∗ ⇌ C2H4O∗ r54 = k54+CC2H4θOLt − k54−θC2H4OLt

C2H4O∗ + O∗ ⇌ C2H3O∗ + OH∗ r55 = k55+θC2H4OθOLt − k55−θC2H3OθOHLt

C2H3O∗ + O∗ ⇌ CH2O∗ + HCO∗ r56 = k56+θC2H3OθOLt − k56−θCH2OθHCOLt

C2H5• + O∗ ⇌ C2H4 + OH∗ r57 = k57+θC2H5•θOLt − k57−θC2H4θOHLt

CH3O• + O∗ ⇌ CH2O + OH∗ r58 = k58+θCH3O•θOLt − k58−θCH2OθOHLt

CH2O + O∗ ⇌ CHO• + OH∗ r59 = k59+θCH2OθOLt − k59−θCHO•θOHLt

CHO• + O∗ ⇌ CO + OH∗ r60 = k60+θCHO•θOLt − k60−θCOθOHLt

H2 + O∗ ⇌ H• + OH∗ r61 = k61+CH2θOLt − k61−CH•θOHLt

H2O2 + O∗ ⇌ HO2• + OH∗ r62 = k62+CH2O2θOLt − k62−COH2•θOHLt

OH• + O∗ ⇌ O• + OH∗ r63 = k63+COH•θOLt − k63−CO•θOHLt

H2O + O∗ ⇌ OH• + OH∗ r64 = k64+CH2OθOLt − k64−COH•θOHLt

HO2• + O∗ ⇌ O2 + OH∗ r65 = k65+CHO2•θOLt − k65−CO2θOHLt

HO2• + ∗ ⇌ HO• + O∗ r66 = k66+CHO2•θ∗Lt − k66−COH•θOLt

A taxa de reação de um determinado componente presente na rede de reações
na fase gasosa do modelo cinético é determinada pela Equação 3.4, que se baseia no
somatório das taxas das etapas elementares, ponderados pelos coeficientes estequi-
ométricos de cada reação na fase gasosa da rota que contenha o componente. As
taxas elementares das reações gasosas foram descritas pela Lei de Ação de Massas e
apresentadas na Tabela 3.4, cujos parâmetros foram estimados no trabalho de Sun,
Thybaut e Marin [80].

A estratégia de cálculo foi aplicada também aos componentes presentes na
rede de reações catalíticas, sendo a taxa de reação na superfície do catalisador é
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descrita pela Equação 3.5. No entanto, os autores supuseram que as taxas das
reações elementares são descritas apenas pelo sentido direto da reação, negligenci-
ando o termo referente à reversibilidade da etapa elementar de reação, oriundo das
limitações que a transferência de massa pode causar no sistema OCM. O grau de
cobertura da superfície e a fração de sítios ativos nas taxas de reação são obtidos por
meio da aproximação de estado pseudo-estacionário (HEPE) e o balanço de sítios
apresentados na Equação 3.6 e Equação 3.7, respectivamente.

RG
j =

39∑
j=1

υi,jri (3.4)

RS
j =

53∑
j=40

υi,jri (3.5)

RS
j = 0 (3.6)

θ∗ +

NS∑
j=1

θj = 1 (3.7)

em que:

• RG
j é a taxa de reação global da espécie j na fase gasosa.

• RS
j é a taxa de reação global da espécie j na fase sólida.

• υi,j é a coeficiente estequiométrico do componente j na reação i.

• ri é a taxa de reação específica para a reação i.

• θ∗ é a fração de sítios vazios.

• θj é o grau de cobertura na superfície pela espécie j.

• NS é o número de espécies químicas na superfície do catalisador.

Simultaneamente em relação ao trabalho anteriormente mencionado, foi pu-
blicado o estudo de Ali Vatani e colaboradores [88] que apresentou um modelo
cinético para o processo OCM em catalisadores de Li/MgO. O estudo baseou-se
em dados experimentais da reação obtidos em um reator microcatalítico de leito
empacotado.

Conforme descrito pelos autores, a síntese do OCM foi conduzida à pressão
atmosférica, abrangendo uma ampla faixa de condições operacionais, incluindo tem-
peratura (variando de 710 a 850°C), razão molar de metano para oxigênio (variando
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de 1 a 3) e velocidade espacial (variando de 35 a 100 h−1). Esse estudo meticuloso
resultou na obtenção de uma vasta base de dados experimentais, que inclui informa-
ções sobre conversão e seletividade dos produtos formados ao longo dessas diversas
condições operacionais.

O modelo proposto pelos autores consistia em 16 reações, apresentadas na
Tabela 3.7, para compreender a rota química estudada tanto na fase gasosa quanto
na fase sólida. A formação de etano e a oxidação dos componentes envolvidos
foram descritas por uma equação de taxa do tipo Langmuir Hinshelwood Hougen
Watson (LHHW) de adsorção competitiva, enquanto as demais etapas de reação
do mecanismo cinético tiveram suas taxas de reação descritas por leis de potência.
Uma simplificação adotada no modelo foi tratar as reações na fase catalítica como
reações globais pseudohomogêneas, semelhante ao trabalho de Stansch, Mlecko e
Baerns [73].

Tabela 3.7: Modelo Cinético de Vatani e Colaboradores para o Acoplamento
Oxidativo de Metano.

Reação Química Fase Equação da Taxa de Reação

CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O Sólida r1 =
k1p

m1
CH4

p
n1
O2

(1+K1,CO2
pCO2

)2

2 CH4 + 1
2

O2 → C2H6 + H2O Sólida r2 =
k2p

m2
CH4

(KO2
pO2

)n2

(1+(KO2
pO2

)n2+K2,CO2
pCO2

)2

CH4 + O2 → CO + H2O + H2 Sólida r3 =
k3p

m3
CH4

p
n3
O2

(1+K3,CO2
pCO2

)2

CO + 1
2

O2 → CO2 Sólida r4 =
k4p

m4
COp

n4
O2

(1+K4,CO2
pCO2

)2

C2H6 + 1
2

O2 → C2H4 + H2O Sólida r5 =
k5p

m5
C2H6

p
n5
O2

(1+K5,CO2
pCO2

)2

C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O Sólida r6 =
k6p

m6
C2H4

p
n6
O2

(1+K6,CO2
pCO2

)2

C2H6 → C2H4 + H2 Gasosa r7 = k7p
n7
C2H6

C2H4 + 2 H2O → 2 CO + 4 H2 Sólida r8 = k8p
m8
C2H4

pn8
H2O

CO + H2O → CO2 + H2 Sólida r9 = k9p
m9
COp

n9
H2O

CO2 + H2 → CO + H2O Sólida r10 = k10p
m′0
CO2

pn10
H2
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Reação Química Fase Equação da Taxa de Reação

C2H6 + 1
2

O2 → 2
3

C3H6 + H2O Sólida r11 =
k11p

m11
C2H6

p
n11
O2

(1+K11,CO2
pCO2

)2

C3H6 + 3 O2 → 3 CO + 3 H2O Sólida r12 =
k12p

m12
C3H6

p
n12
O2

(1+K12,CO2
pCO2

)2

C3H6 + 3 H2O → 3 CO + 6 H2 Sólida r13 = k13p
m13
C3H6

pn13
H2O

C2H6 + 1
6

O2 → 2
3

C3H8 + 1
3

H2O Sólida r14 =
k14p

m14
C2H6

p
n14
O2

(1+K14,CO2
pCO2

)2

C3H8 + 7
2

O2 → 3 CO + 4 H2O Sólida r15 =
k15p

m15
C3H8

p
n15
O2

(1+K15,CO2
pCO2

)2

C3H8 + 3 H2O → 3 CO + 7 H2 Sólida r16 = k16p
m16
C3H8

pn16
H2O

Tabela 3.7 – continuação da página anterior

A estimação dos 85 parâmetros do modelo completo foi executado por meio
da minimização da função objetivo de erro médio quadrático (MSE, sigla em inglês
para Mean Squared Error)entre os dados experimentais de conversão e seletividade
e os valores previstos pelo modelo. O problema de otimização foi resolvido aplicando
um método estocástico de algoritmo genético [89], pois os autores consideraram que
a função objetivo era potencialmente não linear e apresentava múltiplos mínimos
locais. Esse método é recomendado na literatura para a busca do mínimo global e
encontra ampla aplicação em problemas de cinética química [90].

Os autores avaliaram a precisão e acurácia do modelo com base em dados
provenientes de 175 experimentos realizados. Eles relataram um erro médio relativo
entre os dados experimentais e os preditos pelo modelo de 2,8% para a conversão de
metano e uma variação de 5% a 10% para a seletividade dos componentes envolvidos
no modelo. Esses resultados indicam que o modelo cinético elaborado apresentou
uma boa capacidade de previsão do sistema OCM para o catalisador utilizado, po-
dendo ser aplicado em simulações de reatores de leito fixo. No entanto, como já
mencionado no trabalho anterior de Stansch, Mlecko e Baerns (1997), o modelo
ainda negligencia em certa medida a fase gasosa. Tal aspecto foi identificado pe-
los autores como uma limitação do modelo proposto, tornando-o inadequado para
conduzir simulações em reatores de leito fluidizado ou borbulhante.

Visando a elaborar uma compreensão simples do comportamento cinético do
sistema reacional que incluísse ambas as fases presentes no meio de reação, o trabalho
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de Mi Ran Lee e colaboradores [27] foi publicado antes do trabalho de Vantani e
colaboradores. Esse trabalho propôs um modelo cinético do sistema OCM baseado
em medidas experimentais em um reator microcatalítico em condições variadas de
velocidade espacial (5000 - 30000 h−1), relação metano/oxigênio (2 - 8) e temperatura
(760 - 850 °C), usando o catalisador gel Na2WO4-Mn/SiO2. O sistema experimental
foi projetado de forma que as reações ocorressem nas proximidades da região de
carga do catalisador.

O modelo cinético proposto pelos autores está disponível na Tabela 3.8 e
consiste em um conjunto de 16 reações elementares que contemplam a adsorção
dissociativa do oxigênio, as reações na superfície catalítica e as reações em fase
gasosa, embasado nos resultados de trabalhos anteriores sobre o mesmo assunto
[35, 73, 82]. É importante destacar que, para a construção do modelo, os autores
admitiram a hipótese de equilíbrio rápido para certas espécies adsorvidas (O2 e H2O),
taxas de reações elementares e estado pseudo-estacionário para o intermediário CHO
na superfície catalítica.

Tabela 3.8: Modelo Cinético de Lee e Colaboradores para o Processo OCM.

Reação Química Taxa de Reação & Equilíbrio

O2 + 2 ∗ ⇌ 2 O∗ KO2 = kO2+/kO2−

2 OH∗ ⇌ H2O + O∗ + ∗ KH2O = kH2O+/kH2O−

CH4 + O∗ k1→ CH3• + OH∗ RS
CH4

= −k1pCH4θO

C2H6 + O∗ k2→ C2H5• + OH∗ RS
C2H6

= k8p
2
CH3• − (k2θO + k13)pC2H6

C2H5• + O∗ k3→ C2H4 + OH∗ RS
C2H4

= (k3θO + k14pH•)pC2H5• − k7pC2H4θO

CH3• + 3 O∗ k4→ CH3O∗ + 2 OH∗ RS
CO = k5θCHO + k11pCHO•pO2 − (k6θO + k12pHO2•)pCO

CHO∗ + O∗ k5→ CO + OH∗ + ∗ RS
CO2

= (k6θO + k12pHO2•)pCO

CO + O∗ k6→ CO2 + ∗ RG
CH3• = k1pCH4 − (k4 + 2k8 + k9pO2)pCH3•

C2H4 + O∗ k7→ C2H3• + OH∗ RG
H• = k13pC2H6 − k14pC2H5•pH•

2 CH3•
k8→ C2H6 RG

C2H5• = (k2 + k13)pC2H6 − (k3 + k14pH•)pC2H5•

CH3• + O2
k9→ CHO• + H2O RG

C2H3• = k7pC2H4 − k10pO2pOH•pC2H3•

C2H3• + O2 + OH• k10→ CHO• + H2O RG
OH• = k12pCOpHO2• − k10pO2pOH•pC2H3•

CHO• + O2
k11→ CO + HO2• RG

OH2• = k11pO2pCHO• − k12pCOpHO2•

CO + HO2•
k12→ CO2 + OH• RG

CHO• = (k9pCH3• + 2k10pC2H3•pOH• − k11pCHO•)pO2

C2H6
k13→ C2H5• + H•

C2H5• + H• k14→ C2H4 + H2

Os parâmetros referentes às frações de sítios vazios e de sítios ativos cobertos
pelas espécies químicas intermediárias O e CHO foram calculados pela Equação 3.8 a
Equação 3.12. Os 16 parâmetros desse modelo, referentes às constantes cinéticas e de
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equilíbrio, foram estimados a partir da minimização da função de mínimos quadrados
ponderados. Essa função foi avaliada pela diferença entre os valores experimentais
e os valores calculados por meio da simulação do processo em um modelo de reator
unidimensional heterogêneo e não isotérmico, utilizando os parâmetros estimados.
O método de otimização escolhido pelos autores foi o algoritmo genético usando o
toolbox disponível no MATLAB [91].

β = 1 +
√

KO2pO2 +

√
pH2O

√
KO2pO2

KH2O

(3.8)

α =
k4KO2

k5
pO2pCH3• (3.9)

θ∗ =
−β +

√
β2 + 4α

2α
(3.10)

θO =
√
KO2pO2θ∗ (3.11)

θCHO = αθ2∗ (3.12)

em que:

• Kj é a constante de equilíbrio de adsorção do componente j.

• pj é a pressão parcial do componente j.

• ki é a taxa intrínseca da reação i.

• θ∗ é a fração de sítios vazios.

• θj é o grau de cobertura na superfície pela espécie j.

• α e β são variáveis auxiliares para o cálculo de fração de sítios ativos.

O resultado da estimação dos parâmetros apontou que o modelo apresentou
um erro relativo de 27,4% para a conversão de metano e um erro relativo no inter-
valo de 11,6 a 26,3% para a seletividade dos principais produtos desse mecanismo
cinético (C2H4, C2H6, CO e CO2). Os autores consideraram os valores avaliados de
erro como toleráveis (o que é criticamente questionável) e atribuíram os mesmos à
possível presença de reações secundárias desconhecidas ou à falta de compreensão
dos efeitos do tamanho da partícula catalisador. Essa afirmação foi comprovada
por meio da realização de F-testes e t-testes para todas as condições experimentais.
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Assim, os autores indicaram o uso do modelo elaborado para fins de otimização no
desenvolvimento de reatores em escala comercial.

Após um salto temporal, foi publicado em 2021 o modelo cinético de Petrov,
Reshetnikov e Ivanova [34]. Os autores descreveram a rota química OCM sobre o
catalisador de SrO-La2O3, a partir de experimentos conduzidos em um reator de leito
fixo isobárico na pressão de 100 kPa, em condições distintas de temperatura (650 a
850 °C) e tempo de contato (0,01 a 0,06 s−1), para obtenção de valores experimentais
de conversão de metano e seletividade.

Os pesquisadores propuseram a rede de reações heterogêneas com base em
cálculos termodinâmicos e análise estequiométrica molar dos produtos gerados nos
experimentos. Dessa forma, foi obtido um conjunto de sete reações globais decorren-
tes da conversão de metano (oxidação parcial e combustão) e da conversão de etileno
(desidrogenação oxidativa, desidrogenação reversível e combustão), esquematizado
na Tabela 3.9. Como mostra a Tabela 3.9, as reações escolhidas para o modelo tive-
ram as respectivas equações de taxa de reação estabelecidas por um procedimento
LHHW.

Tabela 3.9: Modelo Cinético de Petrov, Reshetnikov e Ivanova para o Acoplamento
Oxidativo de Metano.

Reação Química Estequiométrica Equação da Taxa de Reação

2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O r1 =
k1CCH4

CO2

(1+KCO2
CCO2

)2

C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O r2 =
k2CC2H6

CO2

(1+KCO2
CCO2

)2

CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O r3 =
k3CCH4

CO2

(1+KCO2
CCO2

)2

CH4 + 1/2 O2 → CO + 2 H2 r4 =
k4CCH4

CO2

(1+KCO2
CCO2

)2

C2H6 ⇌ C2H4 + H2 r5 = k5CC2H6

(
1− CC2H4

CH2

K5CC2H6

)
C2H4 + O2 → 2 CO + 2 H2 r6 =

k6CC2H4
CO2

(1+KCO2
CCO2

)2

C2H6 + 7/2 O2 → 2 CO2 + 3 H2O r7 =
k7CC2H6

CO2

(1+KCO2
CCO2

)2

Dessa forma, os parâmetros do modelo consistem nas constantes cinéticas de
cada uma das sete reações globais e na constante de adsorção do dióxido de carbono,
as quais foram avaliadas experimentalmente em diferentes faixas de temperatura. A
estimação dos parâmetros foi realizada por meio da minimização da função de desvio
relativo médio entre os dados de fração molar experimentais e os dados obtidos
pelo modelo cinético implementado em um modelo de reator de fluxo empistonado
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unidimensional pseudohomogêneo. A simulação do reator levou em consideração as
variações no volume do gás durante as reações, bem como a operação do equipamento
de forma isotérmica.

O método utilizado para resolver o problema de otimização não foi mencio-
nado. No entanto, os autores afirmam que utilizaram a biblioteca SciPy do Python
como ambiente de otimização. Após elaborar o modelo, os autores compararam o
sistema de reação proposto com outros dois modelos relatados na literatura, que
utilizam La na composição dos materiais catalíticos. Um deles tem um número de
etapas reacionais superior ao do modelo proposto [73], enquanto o outro tem um
número inferior de etapas de reação [92]. O resultado observado foi que o modelo
proposto apresentou um desvio relativo médio de 4,6%, menor do que os dos outros
dois modelos concorrentes (25,8% e 10%). Além disso, o erro relativo de previsão
das variáveis foi inferior a 10%.

Por fim, nesta revisão da literatura sobre os modelos cinéticos envolvidos no
processo, apresenta-se o trabalho recente de Ishikawa e Tateyama, que estudaram o
processo de OCM catalisado por MgO [46]. Os autores propuseram um modelo ciné-
tico, baseado nos trabalhos de Sun, Thybaut & Marin e Kechagiopoulos, Thybaut &
Marin, composto por 170 reações, sendo 109 em fase gasosa e 61 em fase catalítica.
A inovação desse trabalho foi o uso da teoria da densidade funcional (DFT) para a
estimação dos parâmetros cinéticos e termodinâmicos do modelo.

No geral, a revisão da literatura mostra que existem dois perfis de formula-
ção de modelos cinéticos: baseados por meio de reações globais estequiométricas e
por meio de uma rede de mecanismo de etapas elementares. Os modelos formula-
dos por um mecanismo simplificado de reações globais apresentam uma resolução
computacional mais rápida que mecanismos mais detalhados; em contrapartida, os
modelos com maiores etapas de descrição do fenômeno são mais adequados para ex-
trapolação, pois são mais precisos em valores fora da faixa de validade dos modelos
[27, 42, 93].

Outro aspecto importante ao avaliar os trabalhos presentes na literatura é
que a grande maioria apresenta um número elevado de parâmetros. Isso pode estar
diretamente relacionado à correlação de parâmetros, quando a estrutura intrínseca
das equações utilizadas no modelo depende fortemente de outros parâmetros do
processo, dificultando a estimação de valores precisos dos parâmetros do modelo [94].
Além disso, a maioria dos trabalhos não inclui uma análise estatística do modelo, o
que permitiria avaliar a capacidade do modelo de explicar os dados experimentais
disponíveis (medição da acurácia do modelo) e a qualidade dos parâmetros estimados
[95]. Dessa forma, é razoável especular que os modelos propostos podem não ser
estatisticamente saudáveis e que podem estar superparametrizados.
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Outra crítica aos trabalhos de modelos cinéticos propostos para o acopla-
mento oxidativo de metano, especialmente aqueles que adotam a abordagem de
uma rede mecanística de etapas elementares, é a impossibilidade de medição expe-
rimental das espécies químicas radicalares definidas como intermediárias de reação
e da fração de sítios ativos das espécies envolvidas no mecanismo. Na concepção
da estimação de parâmetros, é recomendado que o modelo apresente apenas as va-
riáveis mensuradas e os parâmetros, permitindo que os parâmetros sejam estimados
corretamente em toda a faixa experimental avaliada.

3.3 Influência das Variáveis de Processo

Conforme mencionado no início da seção anterior, o modelo cinético tem
como objetivo compreender o funcionamento da rota química do OCM durante a
reação, visando a prever o impacto de diferentes variáveis de operação sobre as
medidas de desempenho do processo, como conversão de metano e seletividade a
eteno.. Além disso, é essencial para o projeto de reatores, pois indica a predição
das quantidades de reagentes consumidos e de produtos formados nas condições de
operação consideradas.

Por esse motivo, os autores costumam investigar os efeitos das variáveis de
operação (ou variáveis de processo) no sistema de reação. O objetivo é identifi-
car as melhores condições para alcançar maior seletividade e rendimento de eteno
possíveis. As condições mais estudadas incluem temperatura, proporção metano/o-
xigênio, tempo de residência (ou velocidade espacial) e porosidade de tortuosidade
do leito catalítico.

A variável de operação mais investigada na literatura é a temperatura, devido
a sua natural relevância para a ativação do metano e ao fato de o sistema de reações
ser exotérmico. Nas reações conduzidas com catalisadores de Li/MgO, observa-se
experimentalmente que a conversão de metano e os rendimentos de etano e eteno
aumentam continuamente com o crescimento da temperatura até atingirem um valor
máximo, o qual varia de acordo com a composição do catalisador [16, 88].

Em valores de temperatura acima do ponto de rendimento máximo de C2,
observa-se uma redução no rendimento de eteno e um aumento no rendimento de
espécies COX conforme a temperatura reacional evolui [16]. O mesmo perfil de
conversão e rendimento é observado para o catalisador SrO - La2O3 em experimentos
realizados na faixa de temperatura de 650 °C a 850 °C [34]. Cabe ressaltar que
diferentes materiais catalíticos podem apresentar diferentes faixas de temperatura
de operação da reação e ativação da molécula de etano.

No entanto, esse comportamento de temperatura e seletividades de produtos
de carbono não é unânime para todos os catalisadores empregados. Por exemplo, foi
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observado um comportamento competitivo entre as seletividades de etano e etileno
na reação catalisada por Mn-Na2WO4/SiO2 durante toda a faixa de temperatura
avaliada (775-875 °C) [76], possivelmente atrelado ao fato de que a produção de
eteno e etano ocorre de forma consecutiva [27]. É interessante notar que, apesar
disso, os dados experimentais mostraram que a seletividade C2 (soma de etano e
eteno) manteve-se constante em uma parte da faixa de temperatura, que começou
em 800 °C e terminou em 850 °C.

A avaliação dos efeitos da temperatura no processo químico foi realizada nos
trabalhos para determinar a faixa de operação adequada para a realização experi-
mental do processo, conforme mostrado na Tabela 3.10. A informação da faixa ideal
de temperatura é muito importante quando se deseja operar de forma autotérmica,
pois nesse modo de operação busca-se minimizar essa faixa para que o reator entre
em ignição em temperaturas baixas, permitindo reduzir os custos de aquecimento
inicial do reator.

Tabela 3.10: Faixas Operacionais de Temperatura Indicadas para o Processo OCM
em Diversos Catalisadores.

Catalisador Composição Mássica Faixa Ideal Referência

Li/MgO 9,1% Li 800 °C − 900 °C [16]

Li/MgO 3,3% Li 760 °C − 840 °C [88]

SrO-La2O3 5% SrO e 95% La2O3 775 °C − 850 °C [34]

Mn/Na2WO4/SiO2 4% Mn e 5% Na2WO4 825 °C − 875 °C [76]

Mn/Na2WO4/SiO2 12% Mn e 20% Na2WO4 700 °C − 800 °C [42]

Mn-Na2WO4/SiO2 2% Mn 725 °C − 800 °C [36]

W-Mn/SiO2 - 640 °C − 720 °C [96]

La2O3/CeO2 - 600 °C − 750 °C [54]

Outra variável operacional importante é a proporção entre metano e oxigênio
na entrada do reator, que exerce influência direta na formação dos produtos finais
da reação. Isso se deve ao fato de que, conforme observado no mecanismo da rota
química de acoplamento oxidativo, a formação de radicais metila no meio reacional
ocorre por meio de espécies de oxigênio disponíveis na superfície do catalisador
[42, 54]. Uma das formas de obtenção dessas espécies é pela adsorção dissociativa
de O2 presente no meio, a qual está diretamente associada à proporção entre os
reagentes alimentados ao reator.

Estudos sobre o processo OCM com catalisadores Mn-Na2WO4/SiO2 e
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Li/MgO indicam que o aumento da razão CH4/O2, devido ao aumento da con-
centração de metano na entrada do reator, resulta em um aumento significativo
na seletividade de etano, sugerindo que as reações de oxidação são prejudicadas
com o aumento da concentração de metano no meio reacional [76, 88]. O mesmo
comportamento de seletividade é observado em catalisadores a base de Li [15].

Esse resultado experimental pode ser explicado pelo aumento da formação
de radicais metila, quando há um aumento da temperatura e pressão no interior do
reator, independentemente do catalisador usado [42]. A existência de uma concen-
tração elevada de metano e uma concentração limitada de gás oxigênio favorece a
formação de etano a partir da união dos radicais metila. Além disso, foi comprovado
que o excesso de metano compete com os produtos etano e eteno nas reações na su-
perfície do catalisador [72], o que resulta em uma redução das reações de oxidação
profunda no meio.

Ademais, os autores Idil Tezcan e Ahmet Avci realizaram estudos envolvendo
simulações das reações com catalisadores La2O3/CeO em reatores tubulares axiais e
observaram que a proporção CH4/O2 exercia uma influência direta na temperatura
no interior do reator [47]. O estudo indicou que, à medida que a razão CH4/O2 de
entrada aumentava, ocorria uma redução da temperatura ao longo do reator, mas
também uma redução no rendimento de etileno. Dessa forma, os autores indicaram
que a melhor proporção para o processo seria de 2,5, pois era essa a razão que
resultava no maior rendimento de etileno na faixa estudada (2 a 10).

O tempo de residência ou tempo espacial é outra variável cuja importância
é crucial para a descrição do sistema em questão. A literatura aponta que a com-
plexidade dessa variável se deve à importância na formação de radicais metila e na
difusão dos radicais formados para a fase gasosa, onde ocorre a formação do etano
por meio do acoplamento dos radicais [51]. Entretanto, em reações realizadas com o
uso do catalisador Li/MgO, não foi observado qualquer efeito significativo na seleti-
vidade dos compostos, apesar da ampla gama de condições experimentais utilizadas
[16].

Entretanto, com o emprego dos catalisadores Mn-Na2WO4/SiO2 e SrO-La2O3

no sistema de reação, foi observado que o aumento do tempo de residência resultou
no aumento da seletividade a etano e da conversão do metano, como também a
redução na seletividade a eteno [34, 76]. A literatura aponta que a justificativa
mais pertinente para o resultado experimental observado é que a velocidade espacial
mais alta (menor tempo espacial) reduz significativamente a produção de eteno via
desidrogenação de etano devido ao menor tempo de contato entre as moléculas do
reagente alimentado e a superfície do catalisador [54, 72]. Esse comportamento
persistiu até atingir um valor de equilíbrio, que variava de acordo com o catalisador
e as condições de temperatura utilizadas, apresentados na Tabela 3.11.
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Tabela 3.11: Tempos de Residência para Atingir o Equilíbrio do Sistema de
Reação em Diversas Condições.

Catalisador Temperatura Tempo de Equilíbrio Referência

Mn/Na2WO4/SiO2 850 °C 30 kg · s · m−3 [76]

SrO-La2O3 800 °C 0,010 s [34]

SrO-La2O3 750 °C 0,045 s [34]

SrO-La2O3 700 °C 0,050 s [34]

Li/MgO 800 °C 102,857 s [88]

A partir das informações descritas na Tabela 3.11, observa-se que, para o
catalisador SrO-La2O3, os efeitos do tempo de residência se estenderam para diversas
temperaturas, indicando que o tempo necessário para alcançar o equilíbrio é menor
em sistemas operados em temperaturas elevadas [34]. Entretanto, os autores não
apresentaram um significado fenomenológico para o resultado encontrado.

Investigações sobre o acoplamento oxidativo de metano catalisado por
La2O3/CeO2, submetidos a experimentos numa faixa de velocidade espacial entre
5000 a 40000 cm3/(g · min), indicaram que a conversão de metano era favorecida na
região de valores baixos de velocidade espacial (tempo espacial elevado), enquanto
a seletividade das espécies C2 era favorecida na região de maiores valores de velo-
cidade espacial (baixo tempo espacial) da faixa utilizada [54], bastante semelhante
ao comportamento observado nos outros catalisadores mencionados no parágrafo
anterior.

A influência das propriedades texturais de porosidade e tortuosidade dos
catalisadores Sn-Li/MgO na seletividade dos produtos e conversão de metano foi
avaliada no trabalho de Thybaut e colaboradores [85]. Os autores observaram que
o aumento da porosidade influenciou positivamente a seletividade do etano e do
eteno, devido ao aumento da contribuição da fase gasosa no sistema de reação. Por
outro lado, a tortuosidade exerceu influência negativa na conversão do metano e nas
seletividades dos produtos C2H6 e C2H4, que diminuíram levemente com o aumento
dessa variável, possivelmente relacionado ao aumento da resistência à difusão.

Posteriormente, a influência da porosidade do pellet para o mesmo catalisador
no processo de acoplamento oxidativo de metano foi investigada por Kechagioupou-
los e colaboradores [87], que observaram o mesmo resultado experimental descrito
anteriormente. Além disso, os experimentos realizados mostraram que também a
conversão de metano aumenta à medida que a porosidade do catalisador aumenta
e, consequentemente, proporciona um maior rendimento na produção de espécies
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C2. Outro variável que os autores investigaram foi a área específica do catalisador,
observando que o aumento desta variável implica em um aumento na seletividade de
CO2, que, segundo os autores, é ocasionado pelo aumento da participação da fase
sólida no mecanismo de reação.

A pressão de operação do reator, apesar de não ser uma variável muito inves-
tigada na literatura, é extremamente importante quando o foco é o escalonamento
do processo, visto que os processos industriais são realizados usualmente em pressões
elevadas para aumentar a produtividade e reduzir custos de capital [97], embora o
aumento da pressão resulte em maiores custos associados a materiais e segurança.
Essa importância foi destacada no trabalho de Yuhang Yu e colaboradores, que de-
senvolveram um mecanismo microcinético para o processo de oxidação parcial de
metano (OCM) utilizando o catalisador La2O3-CeO2 em condições experimentais de
operação de baixa pressão (101 kPa) e alta pressão (101 até 901 kPa) [14].

Os resultados experimentais obtidos pelos pesquisadores indicaram que a se-
letividade para eteno e espécies COX aumentou monotonicamente com a pressão do
reator, enquanto a conversão de metano permaneceu constante em toda a faixa de
experimentação. Essa observação experimental foi atribuída pelos autores à sensibi-
lidade da pressão nas reações em fase gasosa, que são majoritariamente responsáveis
pela formação de eteno no mecanismo de acoplamento.

Sultan Alturkistani e colaboradores investigaram a importância de algumas
variáveis de processo no acoplamento oxidativo de metano utilizando o catalisador
La2O3/CeO2 [98]. Entre as variáveis de processo estudadas, a pressão foi uma delas,
destacando-se pelo fato do estudo utilizar uma faixa de trabalho para a variável
mencionada semelhante à do estudo anterior (1 a 10 bar). Os resultados dos experi-
mentos mostraram que o aumento da pressão no reator resultou em uma queda na
conversão de metano e da seletividade de C2H4, ao passo que aumentou a seletivi-
dade de CO e CO2 no processo.

Um estudo semelhante foi recentemente conduzido por Yuhang Yu e colabora-
dores, desta vez para o catalisador Mn-K2WO4/SiO2, com resultados notavelmente
diferentes dos descritos para os demais catalisadores [99]. Os resultados experimen-
tais revelaram que a conversão de metano e o rendimento das espécies C2 aumentam
até atingir o máximo em 200 kPa e, em seguida, diminuem, alcançando valores pró-
ximos ao limite inferior de pressão utilizado (100 kPa) quando a pressão atinge seu
limite superior (900 kPa). Ao analisar a seletividade por componente, observou-
se que a seletividade do eteno segue um padrão semelhante à conversão de metano,
enquanto a seletividade do etano e do monóxido de carbono apresentam um compor-
tamento monotonicamente decrescente com o aumento da pressão do equipamento.
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3.4 Aspectos Termodinâmicos do Processo

A complexidade da rota de acoplamento oxidativo de metano ressalta a neces-
sidade de uma análise termodinâmica para compreender a viabilidade de algumas
reações do sistema e as limitações termodinâmicas que dificultam, ou até mesmo
inviabilizam, a operação do OCM em escala industrial por meio de um único passo.

Na literatura, um trabalho relevante nesse contexto foi publicado por Ortiz-
Bravo, Toniolo e Chagas [19], que abordaram os principais desafios do acoplamento
oxidativo de metano, destacando as limitações termodinâmicas e cinéticas da tec-
nologia. No estudo das limitações termodinâmicas, os autores estimaram a energia
livre de Gibbs de quatro reações globais encontradas nos modelos cinéticos do OCM
presentes na literatura, abrangendo um intervalo de temperatura compatível com a
faixa de operação do processo, conforme ilustrado na Figura 3.3.
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Figura 3.3: Energia Livre de Gibbs em Função da Temperatura para Reações do
Processo OCM.

Fonte: Ortiz-Bravo et al., 2021 [19].

O resultado encontrado pelos autores mostra que, apesar de todos os pro-
dutos serem termodinamicamente favoráveis (apresentando um valor de energia de
Gibbs negativo), a formação de produtos COX é energeticamente mais favorável
em comparação aos hidrocarbonetos desejáveis. Além disso, essa preferência pela
formação de COX se torna mais acentuada nas condições de temperatura utilizadas
para ativar o metano. Essa conclusão é corroborada por outros trabalhos presentes
na literatura [5, 43].
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Outro trabalho na literatura que merece destaque quanto à análise termo-
dinâmica do sistema é o trabalho de revisão de Da Ros e colaboradores sobre a
produção de etileno via acoplamento oxidativo de metano [12]. No trabalho menci-
onado, os autores conduziram uma análise detalhada da termodinâmica do processo
e dos efeitos das variáveis operacionais nas limitações termodinâmicas observadas
no fenômeno químico. Por meio dessa análise, os autores identificaram que o rendi-
mento máximo esperado para o processo, conforme as limitações termodinâmicas, é
de aproximadamente 36% a 950 °C e 1 bar de pressão, e cerca de 27% para a mesma
temperatura, porém a uma pressão de 10 bar.

3.5 Transferência de Calor e Massa

Na construção de um modelo cinético para compreender um processo químico,
os autores buscam condições experimentais em escala de laboratório para minimizar
os gradientes de massa e temperatura, de modo que o regime de operação seja
limitado apenas pela cinética, mitigando assim os efeitos de transferência de calor e
massa [34, 72]. Entretanto, no projeto de reatores em escala industrial (e em alguns
casos na própria escala laboratorial), essas condições nem sempre são alcançadas, o
que requer o conhecimento dos efeitos de transferência de calor e massa no sistema
em questão, a fim de garantir uma operação eficiente e segura do processo.

Como mencionado nas seções anteriores, a reação ocorre em condições de alta
temperatura (entre 600 °C e 1200 °C), e certas faixas de temperatura favorecem a
formação de eteno e etano, que são os produtos de maior valor agregado do processo.
Além disso, em certas condições é possível que ocorra a formação de pontos quentes
no interior do reator. Nesse caso, a transferência de calor torna-se importante para
manter o meio reacional na faixa de temperatura mais adequada para o processo, a
qual varia de acordo com o catalisador utilizado no projeto.

Portanto, um reator para o processo OCM em nível industrial deve ser ide-
almente construído com um material catalítico de alta condutividade térmica [6],
proporcionando uma melhor distribuição do calor gerado pelas reações e evitando
picos de temperatura, o que permite que o sistema opere com aumento da conver-
são de metano e do rendimento de etano e eteno [47]. O trabalho de Tezcan e Avci
(2014) mostrou que, além de ter alta condutividade térmica, a parede do reator deve
ter espessura superior a 500 µm para garantir pequena variação na distribuição de
temperatura ao longo do reator.

A importância da transferência de massa no processo pode ser crucial devido
ao transporte dos reagentes da fase fluida para o catalisador, bem como o trans-
porte dos produtos formados a partir do catalisador para a corrente principal [100],
conforme indicado na Figura 3.4. Isto é particularmente relevante no processo de
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OCM, em que as etapas de transferência de massa são responsáveis por transportar
os intermediários de reação entre as duas fases do sistema: a fase sólida e a fase
gasosa.
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𝐂𝐀𝒍

𝐂𝐑𝒍

𝐂𝐑𝐬

𝐂𝐑𝐬
𝐒

𝐂𝐑

Legenda:

𝐀: Reagente

𝐂𝐀: Concentração de A na corrente principal

𝐂𝐀𝐬
𝑺 : Concentração de A na superfície externa do catalisador

𝐂𝐀𝐬: Concentração de A na superfície interna do catalisador

𝐂𝐀𝒍: Concentração de A adsorvida no catalisador

𝐑: Produto

𝐂𝑹𝒍: Concentração de R adsorvida no catalisador

𝐂𝐑𝐬: Concentração de R na superfície interna do catalisador

𝐂𝐀𝐬
𝑺 : Concentração de R na superfície externa do catalisador

𝐂𝑹: Concentração de R na corrente principal

Figura 3.4: Etapas de um Processo Catalítico Heterogêneo.
Fonte: Elaborado pelo autor (Adaptado de Froment, Bischoff e De Wilde, 2011 [101]).

No estudo conduzido por Laurien Vanderwalle e colaboradores [6] para ava-
liar o papel da transferência de calor e massa no projeto de reatores para OCM,
os autores concluíram que as limitações da transferência de massa são inevitáveis
devido à presença de intermediários reativos nos poros do catalisador. Além disso,
observaram que o efeito dessas limitações de difusão no rendimento de C2H4 e C2H6

varia entre os diferentes tipos de catalisadores encontrados na literatura: em alguns
materiais, a presença de resistências internas para a transferência de massa resultou
em um aumento na seletividade para C2, enquanto em outros materiais o efeito foi
prejudicial para o rendimento de C2, produzindo uma menor seletividade.

A literatura apresenta alguns critérios para estabelecer a presença de efei-
tos de transferência de massa e calor no sistema [102–104], conforme indicado na
Tabela 3.12. No entanto, um ponto importante a ser considerado é que a rede de
reações do acoplamento oxidativo é complexa e, portanto, alguns critérios podem
ser inadequados para esse processo, como observado no trabalho de Vanderwalle e
colaboradores (2019) [6]. Nesse aspecto, a única forma de avaliar a presença dos
efeitos mencionados é por meio da análise dos dados experimentais adquiridos du-
rante a operação do processo, em experimentos especificamente projetados para esse
fim.
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Tabela 3.12: Critérios de Limitações de Transferência de Calor e Massa.

Critério Avaliação Efeito Negligenciável

Mears Robs
j rcat

kextCbulk
j

< 0, 15 Transferência de Massa Externa

Weisz–Prater −Robs
j r2cat

DeffC
bulk
j

< 1, 0 Transferência de Massa Interna

Mears |∆HR|Robs
j r2cat

λT0
< 0, 75T0R

EA
Transferência de Calor Interna

Mears |∆HR|Robs
j rcat

hsT0
< 0, 15T0R

EA
Transferência de Calor Externa

em que:

• Robs
j é a taxa de reação do componente j observada por unidade de volume do

catalisador.

• rcat é o raio do pellet do catalisador.

• kext é o coeficiente de transferência de massa externa da camada de filme.

• Cbulk
j é a concentração do reagente j na corrente principal.

• Deff é a difusividade efetiva no poro do catalisador.

• T0 é a temperatura na superfície do catalisador.

• ∆HR é a entalpia de reação.

• λ é a condutividade térmica do catalisador.

• hs é o coeficiente de transferência de calor entre o catalisador e o meio.

3.6 Multiplicidade de Estados Estacionários e Ope-

ração Autotérmica

Na modelagem de processos, o modelo matemático é definido como a equa-
ção ou conjunto de equações que estabelecem uma relação precisa entre as diversas
variáveis de um sistema [105]. Essas variáveis podem ser classificadas como variá-
veis de entrada, variáveis de estado e variáveis de saída. As variáveis de entrada
são aquelas que podem ser manipuladas para causar perturbações na operação do
processo.

As variáveis de estado constituem o conjunto mínimo de variáveis cujo conhe-
cimento em t = t0, combinado com o conhecimento das variáveis de entrada para
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t ≥ t0, determina completamente o comportamento do sistema em qualquer mo-
mento posterior a t0 [106]. Essas variáveis são essenciais para entender a dinâmica
interna do sistema e como ele responde às mudanças nas variáveis de entrada.

Por fim, as variáveis de saída são as variáveis escolhidas para serem utilizadas
na análise do processo, podendo incluir tanto as variáveis de estado quanto os resul-
tados de cálculos baseados nelas, como por exemplo a conversão de reagentes. Elas
representam os resultados ou observações de interesse para avaliar o desempenho ou
comportamento do sistema ao longo do tempo.

De maneira mais objetiva, o modelo matemático de um processo representa
a relação matemática entre as variáveis de saída, as variáveis de entrada e as va-
riáveis de estado [107]. Assim, a dinâmica de um sistema ao longo do tempo t é
representada pelo conjunto dessas variáveis e dos parâmetros do sistema (grandezas
que completam os modelos de processo e que não variam durante a operação ou
simulação), conforme indicado pela Equação 3.13 e pela Equação 3.14.

dx(t)

dt
= f(µ, x(t)) (3.13)

y(t) = g(x(t), u(t)) (3.14)

em que:

• t é o tempo.

• µ é o vetor de parâmetros no sistema dinâmico.

• y(t) é o vetor de variáveis de saída no sistema dinâmico.

• x(t) é o vetor de variáveis de estado no sistema dinâmico.

• u(t) é o vetor de variáveis de entrada no sistema dinâmico.

• f e g são vetores n-dimensionais de funções autônomas não lineares.

No contexto de um sistema dinâmico, um estado estacionário é aquele em
que as variáveis de estado não mudam com o tempo; ou seja, em que a taxa de
variação dessas variáveis é zero. O conjunto de valores das variáveis de estado que
satisfazem tal condição matemática são denominados de pontos fixos ou soluções de
equilíbrio do sistema [108]. A multiplicidade de estados estacionários ocorre quando
existem múltiplos conjuntos de valores para as variáveis de estado que satisfazem as
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condições de equilíbrio (taxas de variação nulas para as variáveis de estado) sob um
conjunto fixo de condições ou parâmetros [109].

A multiplicidade de estados estacionários é um fenômeno amplamente es-
tudado em diversos sistemas dinâmicos, incluindo sistemas físicos como pêndulos,
sistemas biológicos como modelos populacionais, e sistemas de engenharia química
como reatores químicos [110]. Esse fenômeno tem sido objeto de estudo desde a
década de 1910 e sua ocorrência pode ser atribuída a não linearidades no sistema,
interações complexas entre as variáveis do sistema, retroalimentação positiva ou
negativa, entre outros fatores [111, 112].

Para ilustrar o fenômeno da multiplicidade de forma mais objetiva, é uti-
lizado como exemplo um reator de tanque agitado (CSTR) de volume constante,
encamisado com fluido refrigerante, onde ocorre uma reação elementar irreversível
exotérmico A → B em fase líquida. Nesse cenário, o interesse é calcular a concen-
tração do reagente na saída e a temperatura do reator no seu estado estacionário.

Os parâmetros operacionais do sistema e a imagem do equipamento são ilus-
trados na Figura 3.5. O modelo matemático desse sistema é formado pela combi-
nação do balanço de massa do componente A e do balanço de energia do reator,
apresentados respectivamente pela Equação 3.15 e Equação 3.16.

Reator CSTR Dados do Problema

Variável Valor Unidade

𝑞 0,1 m3/h

𝑉 0,1 m3

𝑘0 3,4931 × 107 h-1

−∆𝐻𝑅 5960 kcal/kgmol

𝐶𝑝 500 kcal/(m3 × K)

𝐸𝐴 11843 kcal/kgmol

hA 15 kcal/(h × K)

R 1,987 kcal/(kgmol × K)

TC 298,50 K

Ti 298,15 K

CAi 10 kgmol/m3

Figura 3.5: Ilustração do Reator CSTR e Valores de Parâmetros para o Exemplo
de Multiplicidade.

Fonte: Elaborado pelo autor.

V
dCA

dt
= q(CAi − CA)− V k0e

−EA
RT CA (3.15)

V Cp
dT

dt
= qCp(Ti − T ) + (−∆HR)V k0e

−EA
RT CA − hAT (T − TC) (3.16)
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em que:

• t é o tempo.

• CAi é a concentração molar do componente A na alimentação do reator.

• CA é a concentração molar do componente A na saída do reator.

• k0 é o fator pré-exponencial da constante cinética da reação.

• EA é a energia de ativação da reação.

• ∆HR é a entalpia de reação.

• AT é a área disponível de troca térmica.

• h é o coeficiente convectivo do fluido refrigerante.

• V é o volume do meio reacional.

• Cp é a capacidade calorífica do fluido de alimentação.

• q é a vazão volumétrica de alimentação no reator.

• T é a temperatura da corrente de saída do reator.

• Ti é a temperatura da corrente de alimentação do reator.

• TC é a temperatura do fluido da camisa refrigerante.

Ao aplicar a hipótese de estado estacionário ao balanço de massa, obtém-
se uma equação para a concentração de saída do reagente no estado estacionário,
conforme a Equação 3.17. Da mesma forma, ao aplicar essa hipótese ao balanço
de energia do sistema e substituir a equação da concentração de saída no estado
estacionário, obtém-se a Equação 3.18, que descreve o equilíbrio entre o calor gerado
devido à reação química e o calor removido devido ao escoamento e à troca térmica.

CAR =
qCAi

q + V k0e
− EA

RTR

(3.17)

(−∆HR)qCAi
V k0e

− EA
RTR

q + V k0e
− EA

RTR

= hAT (TR − TC) + qCp(TR − Ti) (3.18)

em que:

• CAR é a a concentração molar do componente A na saída do reator no estado
estacionário.
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• TR é a temperatura da corrente de saída do reator no estado estacionário.

Ao analisar a Equação 3.18, que é derivada do balanço de energia em regime
permanente, é possível construir duas curvas: uma representando o calor gerado,
definida pela Equação 3.19, e outra representando o calor retirado, definida pela
Equação 3.20. Ambas as curvas são funções apenas da temperatura do estado es-
tacionário, observando-se que o sistema apresenta três estados estacionários, como
ilustrado na Figura 3.6.

QG(TR) = (−∆HR)qCAi
V k0e

− EA
RTR

q + V k0e
− EA

RTR

(3.19)

QR(TR) = hAT (TR − TC) + qCp(TR − Ti) (3.20)

em que:

• QG é a taxa de calor gerado pela reação química.

• QR é a taxa de calor retirado pelo escoamento e troca térmica.

Figura 3.6: Multiplicidade de Estados no Reator CSTR.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Nesse caso, a existência de múltiplos estados estacionários decorre do fato de
que a taxa de geração de calor cresce de forma sigmoidal com o aumento da tempera-
tura do reator, enquanto a taxa de remoção cresce linearmente com a temperatura,
possibilitando o equilíbrio entre geração e remoção em mais de uma temperatura do
equipamento [110].

Os estados estacionários 1 e 3 encontrados no sistema são classificados como
estáveis, pois são pontos de equilíbrio atraentes [113]. Isso significa que qualquer
trajetória dinâmica cujo valor inicial esteja na vizinhança desses pontos será atraída
por eles e convergirá para o estado estacionário correspondente. Por outro lado, o
estado estacionário 2 é denominado instável, pois é um ponto repulsor (ou fonte).
Isso significa que as trajetórias dinâmicas na vizinhança desse ponto tenderão a se
afastar dele e convergirão para os pontos estacionários extremos 1 e 3.

Essa classificação é essencial para compreender a estabilidade do sistema
em diferentes condições de operação. Portanto, ao operar os sistemas em várias
condições iniciais, o estado estacionário do sistema pode alcançar os valores de con-
centração do reagente e temperatura do reator presentes no ponto 1 ou no ponto
3. Essa afirmação é ilustrada por meio da simulação do processo dinâmico em duas
condições distintas, conforme explicitado na Figura 3.7.

Figura 3.7: Dinâmica do Modelo do Reator CSTR para Diversas Condições
Iniciais.

Fonte: Elaborado pelo autor.

39



Uma abordagem comum para estudar a multiplicidade de estados é avaliar
como um sistema se comporta à medida que um parâmetro é variado. Isso permite
identificar o intervalo de valores do parâmetro nos quais ocorrem a multiplicidade de
estados estacionários. Quando há uma mudança qualitativa e/ou quantitativa nas
soluções estacionárias devido à variação de um ou mais parâmetros do sistema, isso
é chamado de bifurcação. O estudo dessas mudanças no comportamento do sistema
conforme os parâmetros são modificados é denominado análise de bifurcação [114].

O gráfico que representa os pontos de equilíbrio do sistema dinâmico é cha-
mado de diagrama de bifurcação. Esse diagrama é uma representação visual das
mudanças nos estados estacionários do sistema à medida que um parâmetro é va-
riado. No eixo das abscissas, temos o parâmetro de bifurcação, enquanto no eixo
das ordenadas temos a variável de estado. Em resumo, o diagrama de bifurcação
nos permite visualizar as transições qualitativas que ocorrem no comportamento do
sistema à medida que o parâmetro é ajustado [115].

No exemplo do reator CSTR mencionado, a análise de bifurcação pode ser
realizada observando os pontos de equilíbrio formados pela temperatura do reator
em relação à variação do parâmetro de temperatura do fluido refrigerante. Para
construir o diagrama de bifurcação nesse caso, é necessário rearranjar algebricamente
a Equação 3.18 de modo a tornar explícita a dependência da temperatura da camisa
com a temperatura de regime do reator, conforme mostrado na Equação 3.21.

TC = TR +
qCp(TR − Ti)

hAT

− (−∆HR)qCAiV k0e
− EA

RTR

hAT

(
q + V k0e

− EA
RTR

) (3.21)

Para construir o diagrama de bifurcação, pode-se seguir o procedimento a par-
tir da Equação 3.21: variar a temperatura do estado estacionário do reator dentro
de um intervalo de interesse e, com base nessa equação, determinar a temperatura
do fluido refrigerante na camisa do reator para cada valor de temperatura de regime
do reator. Os pontos obtidos são então plotados em um gráfico de acordo com a dis-
posição estabelecida pelos diagramas de bifurcação, mantendo os outros parâmetros
constantes.

A título de exemplo, elaborou-se o diagrama de bifurcação do problema em
questão, apresentado visualmente na Figura 3.8. Seguindo a mesma abordagem
e utilizando a Equação 3.17, é possível construir um diagrama de bifurcação da
conversão do reagente em função do mesmo parâmetro, disponível na Figura 3.9.

Ao analisar os diagramas de bifurcação do reator CSTR encamisado, observa-
se que, se a temperatura do fluido no interior da camisa refrigerante estiver no inter-
valo de 289 a 305 K, o sistema apresentará multiplicidade de estados estacionários
para ambas as variáveis de estado mencionadas. Fora dessa faixa, o sistema terá ape-
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nas um único estado estacionário possível. É importante ressaltar que essa análise
considera a manutenção dos outros parâmetros do sistema constantes. Alterações
nesses parâmetros podem resultar em multiplicidade de estados devido à variação
desses novos parâmetros, como observado em alguns trabalhos citados na literatura
[105].
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Figura 3.8: Diagrama de Bifurcação da Temperatura em Função da Temperatura
da Camisa no Reator CSTR.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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Além disso, os diagramas de bifurcação apresentados nas duas figuras ante-
riores são curvas em formato de "S", compostas por três ramos distintos: o ramo
superior, o ramo médio e o ramo inferior. Esses ramos são separados por dois pon-
tos em que ocorre a mudança de direção da curva, também conhecidos como pontos
de viragem. Os ramos inferior e superior são fisicamente estáveis e, por isso, são
representados por curvas contínuas, enquanto o ramo médio é fisicamente instável e
é representado por uma curva tracejada [116].

Os pontos de viragem, por sua vez, são os pontos de bifurcação nos quais o
Jacobiano se torna singular, sendo, portanto, os pontos nos quais a curva em formato
de "S" do diagrama de bifurcação muda de direção (ou se dobra) [117, 118]. Esses
pontos são identificados como ponto de ignição e ponto de extinção, marcados nos
diagramas em verde e vermelho, respectivamente.

No ponto de ignição, qualquer redução do parâmetro no sistema leva o sis-
tema a se deslocar para um estado estacionário estável de maior magnitude (alta
temperatura e alta conversão). Por outro lado, no ponto de extinção, qualquer redu-
ção do parâmetro faz o sistema saltar para um estado estável de menor magnitude
(baixa conversão e baixa temperatura) [119]. Uma ilustração dessa dinâmica do
sistema é representada na Figura 3.10.
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Figura 3.10: Dinâmica dos Pontos de Ignição e Extinção nos Diagramas de
Bifurcação.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Além disso, a multiplicidade de estados estacionários é acompanhada pelo
fenômeno de histerese, que é definida como a dependência do estado de um sis-
tema em relação a sua história [110, 120]. A histerese é observada em sistemas com
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múltiplos estados estacionários quando um parâmetro de bifurcação é aumentado
lentamente e depois diminuído lentamente [112], fazendo com que as variáveis de es-
tado saltem para o ramo superior na ignição e depois decaiam para o ramo inferior
da curva no ponto de extinção. No modelo do reator CSTR encamisado, conforme
indicado na Figura 3.10, o aumento gradual e subsequente diminuição da tempe-
ratura do fluido da camisa permitiriam a observação experimental da histerese do
sistema.

No OCM, a ocorrência de múltiplos estados estacionários tem sido relatada
em diversos estudos na literatura. Um trabalho de destaque nesse campo é o estudo
da produção em escala de eteno e etano por meio do processo OCM, utilizando cata-
lisadores pelletizados de Na2WO4-Mn/SiO2, realizado por Jong Lee e colaboradores
[121]. O referido estudo consistiu na análise do processo de acoplamento de metano
com os catalisadores pelletizados em três escalas distintas de reatores de leito fixo:
diferencial (diâmetro de 1,27 cm), média escala (diâmetro de 2,54 cm) e bancada
(diâmetro de 5,08 cm).

Um resultado relevante no cenário da multiplicidade de estados é que os au-
tores observaram experimentalmente a existência de histerese na temperatura do
leito catalítico em função da variação da temperatura do forno no reator de mé-
dia escala. Analisando os dados experimentais fornecidos, constata-se que a ignição
ocorreu a uma temperatura do forno de aproximadamente 780 °C, elevando o leito a
temperaturas superiores a 1000 °C, enquanto a extinção ocorreu quando a tempera-
tura do forno foi resfriada para um valor próximo de 660 °C. Além disso, os autores
observaram que o rendimento na ignição foi aproximadamente igual a 20%, mas não
mediram a composição na extinção.

Um gráfico de bifurcação referente a esse processo foi construído com base nos
dados experimentais fornecidos e é ilustrado na Figura 3.11. Os autores explicam
que essa histerese surgiu devido à temperatura de ignição, favorecendo a rápida oxi-
dação do metano a espécies COX , que são reações altamente exotérmicas, formando
pontos quentes no interior do leito. Essa afirmação é consistente com as informa-
ções experimentais obtidas pelos autores, que mostraram o aumento da conversão
do metano e a diminuição da seletividade de hidrocarbonetos C2 para temperaturas
de forno acima da temperatura de ignição.

Noon e colaboradores investigaram o processo de OCM utilizando nanofibras
de La2O3-CeO2 em reatores de leito fixo. Eles observaram uma histerese nesse sis-
tema em relação à seletividade das espécies C2 e à conversão de metano, em função
da variação da temperatura de alimentação do reator [122]. Quanto à análise de
bifurcação do sistema, os autores observaram que a ignição ocorre a 450 °C e a ex-
tinção a 300 °C, sendo a seletividade máxima observada na redução da temperatura
de alimentação do reator após a ignição, alcançando o valor em torno de 60%.
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Figura 3.11: Diagrama de Bifurcação no Processo OCM em Reator de Leito Fixo
de Média Escala Reportado por Lee e Colaboradores.

Fonte Lee et al., 2013 [121].

A partir dos resultados encontrados nos dois últimos trabalhos mencionados
e na compreensão dos desafios do emprego da tecnologia de acoplamento oxidativo
em escala industrial, surge na comunidade científica a possibilidade de realizar o
processo em modo autotérmico. A operação autotérmica (AO) é a operação inten-
cional do reator no ramo superior (alta conversão e alta temperatura) na região de
multiplicidade de estados estacionários [123, 124].

A operação autotérmica não requer a adição de calor externo ao reator após a
ignição do sistema (uma vez que a temperatura do sistema está elevada), permitindo
que o sistema opere com uma alimentação mais fria. Esse modo de operação do
equipamento não só reduz os custos operacionais relacionados ao fornecimento de
calor adicional, mas também melhora a eficiência energética do processo, tornando-o
economicamente mais atrativo [29].

Um dos trabalhos pioneiros nessa estratégia de operação do reator OCM foi
realizado por Sarsani e colaboradores em 2017. Esses autores conduziram o processo
de acoplamento oxidativo de metano catalisado por óxido de La-Ce em operação
autotérmica de um reator de leito fixo em escala laboratorial, após a ignição do
reator em 450 °C [125].

Na condição autotérmica utilizada, a temperatura de alimentação do reator
ficou fixada na temperatura ambiente (em torno de 25 °C), e o mesmo foi feito para
o forno, não fornecendo calor externo ao sistema. Os autores apresentaram uma
fotografia comprovando a observação experimental relatada no trabalho, apresentada
na Figura 3.12.
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Figura 3.12: Processo OCM em Operação Autotérmica em Escala Laboratorial
Reportada por Sarsani e Colaboradores.

Fonte: Sarsani et al., 2017 [125].

Não obstante, os autores estudaram o comportamento de bifurcação tanto
para o catalisador de La-Ce quanto para o catalisador Mn-Na2WO4/SiO2 no sistema
de reator de leito fixo de bancada, utilizando um modelo cinético e modelagem
simplificada para interpretar os dados experimentais de conversão de oxigênio (X)
e temperatura do catalisador (T ) em função da temperatura do forno (Tf ). O
diagrama de bifurcação obtido pelos autores é apresentado na Figura 3.13.

Figura 3.13: Diagramas de Bifurcação para Temperatura do Catalisador e
Conversão do Oxigênio em Função da Temperatura do Forno para o Processo

OCM Catalisado por La-Ce e por Na2WO4/SiO2.
Fonte: Sarsani et al., 2017 [125].
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Analisando os diagramas de bifurcação construídos para cada um dos cata-
lisadores, os autores identificaram que a ignição do catalisador La-Ce ocorre em
uma temperatura de forno inferior àquela observada quando se utiliza o catalisa-
dor Mn-Na2WO4/SiO2 para o processo OCM, que está diretamente relacionado à
atividade do catalisador. Dessa forma, os autores indicaram que a atividade do ca-
talisador empregado no processo é de vital importância para a operação autotérmica
do processo, como já poderia ser esperado.

Posteriormente, Aseem e colaboradores investigaram a multiplicidade de esta-
dos estacionários e a durabilidade de catalisadores no processo OCM, utilizando ca-
talisadores de óxidos metálicos mistos [44]. Os autores relataram pela primeira vez o
comportamento de histerese do sistema para o catalisador em pó Cs-Sr/La2O3, além
de descreverem o comportamento de histerese para o catalisador Mn-Na2WO4/SiO2,
corroborando os resultados experimentais visualizados por Sarsani e colaboradores
para esse catalisador.

Os resultados experimentais obtidos pelos autores mostraram que a tempe-
ratura de forno necessária para a ignição no sistema foi de 695 °C para o catalisador
Mn-Na2WO4/SiO2 e de 465 °C para o catalisador Cs-Sr/La2O3. Além disso, consta-
taram que a janela de histerese do último catalisador era maior do que a do primeiro
nas condições experimentais utilizadas. A extinção do catalisador Cs-Sr/La2O3 foi
observada quando a temperatura do forno alcançou 395 °C, enquanto para o catali-
sador Mn-Na2WO4/SiO2 a extinção já era observada em 680 °C.

Apesar da região de múltiplos estados estacionários para o catalisador Mn-
Na2WO4/SiO2 ocorrer em uma faixa de temperatura de forno muito estreita (680
°C a 695 °C), o rendimento de etano e eteno no processo para esse catalisador foi
superior: o rendimento foi de 21% (com conversão de metano em 35% e seletividade
de C2 em 60%). Em comparação, o rendimento para o catalisador Cs-Sr/La2O3 ficou
em torno de 11% (com conversão de metano em 25% e seletividade de C2 em 42%).
Esses resultados reforçam a importância da atividade do catalisador empregado no
processo.

A explicação dos autores para a histerese observada é o efeito termocinético,
resultado da combinação da elevada exotermicidade da rede de reações e da inca-
pacidade do equipamento de remover o calor gerado para condições de operação
de velocidade espacial alta (WHSV = 14400 cm3/(h · g)). Além disso, os autores
reforçaram a ideia de que o ponto quente permite a operação autotérmica do pro-
cesso, funcionando como fonte de calor para sustentar o processo em temperaturas
de alimentação mais baixas.

Um trabalho recente sobre o acoplamento oxidativo de metano autotérmico
foi realizado por Ortiz e colaboradores [126]. Nesse estudo, os autores investigaram
a operação autotérmica do processo utilizando o catalisador Mn-Na2WO4/SiO2 em
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uma unidade de bancada, com o objetivo de avaliar como diferentes parâmetros
operacionais influenciam o comportamento de bifurcação do sistema. Apesar de não
ter sido apresentada uma explicação detalhada sobre os efeitos exercidos por cada
variável, os autores mencionaram a possibilidade da operação autotérmica, embora
tivessem observado que a janela de trabalho era menor, quando feita a comparação
com os resultados apresentados por Aseem e colaboradores.

Alguns outros trabalhos também abordam aspectos relacionados à multipli-
cidade de estados estacionários no processo de acoplamento oxidativo de metano,
embora os resultados sejam similares aos já apresentados e discutidos nos parágrafos
anteriores [127–129].

3.7 Comentários Finais

Neste capítulo foi realizado uma revisão abrangente das diferentes abordagens
ao acoplamento oxidativo de metano (OCM), mostrando de forma evidente que o
campo enfrenta uma série de desafios intrincados em várias frentes. Desde questões
técnicas até considerações econômicas e ambientais, os desafios são multifacetados
e exigem uma abordagem holística para serem superados.

Do ponto de vista técnico, a complexidade do próprio processo OCM é um
ponto central de preocupação. Ainda há lacunas significativas no entendimento da
reação e de seus mecanismos, especialmente no que diz respeito à cinética da clivagem
da ligação C-H do metano. Além disso, o tradeoff entre conversão e seletividade,
juntamente com desafios operacionais como a formação de pontos quentes, destaca a
necessidade de uma seleção criteriosa das condições de operação e dos catalisadores.

No que diz respeito à modelagem cinética, a complexidade da rota química
e o grande número de parâmetros presentes nos modelos propostos na literatura
representam desafios significativos. A falta de uma análise estatística abrangente e
a limitação na descrição da fase gasosa contribuem para a dificuldade na estimação
de parâmetros precisos e na validação dos modelos.

Além disso, a transferência de calor e massa, juntamente com a ocorrência
de múltiplos estados estacionários e a operação autotérmica, apresentam desafios
adicionais no projeto e na operação eficiente dos reatores OCM. A necessidade de
manter condições ideais de temperatura, lidar com a multiplicidade de estados esta-
cionários e implementar estratégias autotérmicas requer uma compreensão profunda
dos fenômenos envolvidos e métodos de controle eficazes.

Apesar desses desafios, avanços significativos estão sendo feitos, e estratégias
para superá-los estão em andamento. A tentativa anterior de implementação indus-
trial do OCM pela Siluria Technologies é um testemunho do interesse e potencial
nessa tecnologia, apesar dos desafios enfrentados.
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Em resumo, abordar os desafios enfrentados pelo OCM exigirá uma colabo-
ração estreita entre a academia e a indústria. Somente por meio de uma abordagem
integrada e holística, que reconheça e aborde as complexidades técnicas, econômicas
e ambientais envolvidas, será possível alcançar avanços significativos na implemen-
tação e otimização do OCM em escala industrial.
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Capítulo 4

Metodologia

Apresenta-se a seguir o procedimento experimental empregado na condução
dos ensaios de OCM, utilizando o catalisador Mn-Na2WO4/SiO2. O propósito é
avaliar os efeitos térmicos do sistema e investigar o comportamento de histerese do
referido catalisador. Posteriormente, é elaborado um modelo térmico simplificado,
abordando duas fases, com o intuito de ajustar os dados experimentais coletados,
com o objetivo de determinar se a modelagem térmica desenvolvida reflete adequa-
damente a realidade dos experimentos em escala laboratorial.

4.1 Procedimento Experimental

As reações de acoplamento oxidativo de metano foram conduzidas em uma
unidade de bancada de OCM (reator de leito fixo). A estrutura da unidade é esque-
matizada na Figura 4.1. Destaca-se nesta configuração o reator tubular de quartzo,
com diâmetro de 1 cm, escolhido dentre a faixa de valores especificados na ilustra-
ção, projetado para minimizar a resistência à transferência de calor devido às suas
dimensões reduzidas. Adicionalmente, a unidade é equipada com dois termopares
para monitorar a temperatura do leito catalítico e a temperatura de saída do reator.

O reator de leito fixo, também conhecido como reator de leito empacotado, é
um tipo de reator químico empregado para conduzir reações químicas heterogêneas.
Nesse tipo de reator tubular, uma estrutura imóvel e compacta de partículas de ca-
talisador (em forma de pellets ou granular, conforme as dimensões do equipamento)
está presente em seu interior, através da qual os reagentes da reação, frequentemente
gases e líquidos, fluem. A literatura destaca como principais benefícios da utilização
de reatores PFR na reação OCM a sua ampla disponibilidade em escala laboratorial
e a facilidade de dimensionamento para aplicações em escala industrial [12, 130].

O catalisador utilizado na unidade de bancada foi sintetizado por meio do
método de impregnação incipiente, como descrito na literatura [36, 131]. O processo
de fabricação do catalisador iniciou-se com a ativação e tratamento térmico do su-
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porte de sílica (Davisil Grade 646, 35-60 mesh, área superficial BET = 401 m2/g)
a 500 °C. Posteriormente, soluções de Mn e Na2WO4 foram adicionadas simultane-
amente ao SiO2 por meio de impregnação incipiente, mantendo a sílica em pó sob
agitação constante, obtendo-se um catalisador com o teor mássico de 2% de Mn, 5%
de Na2WO4 e 92,3% de SiO2. Em seguida, a amostra foi seca a 110 °C durante a
noite e calcinada a 800 °C (com uma taxa de aquecimento de 1 °C/min) por 5 h em
mufla sob ar estático. A área específica BET do catalisador após impregnação foi
inferior a 10 m2/g.

Figura 4.1: Esquema Ilustrativo da Unidade de OCM.
Fonte: Lage et al., 2024 [131].
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Os catalisadores foram caracterizados por procedimentos de difratometria de
raios X (DRX), fluorescência de raios X (FRX), fisissorção de nitrogênio e técnicas
de termodessorção. Adicionalmente, técnicas avançadas de caracterização, como
Raman operando e absorção de raios X (XAS, sigla em inglês para X-ray Absorption
Spectroscopy), também foram aplicadas aos materiais. Os resultados, todavia, fogem
ao escopo do presente trabalho. Para uma descrição detalhada dos procedimentos
adotados em cada técnica e dos achados, o leitor é gentilmente convidado a consultar
os trabalhos de Ortiz-Bravo e colaboradores [36] e Lage e colaboradores [131]. Os
experimentos foram realizados em parceria com o NUCAT, dentro dos objetivos de
projeto de pesquisa com parceiro industrial.

O planejamento experimental adotado para a análise térmica do processo
consistiu na realização de nove experimentos, nos quais as variáveis manipuladas
foram a temperatura do forno, a vazão volumétrica de alimentação do reator e a
fração mássica de catalisador no leito (razão entre a massa de catalisador e a massa
do leito). A vazão de alimentação variou de 50 a 150 mL/min, enquanto a fração
mássica de catalisador foi ajustada entre 20% e 80%. É importante ressaltar que em
todos os experimentos a altura do leito catalítico foi mantida em 1 cm, enquanto a
proporção volumétrica de metano:oxigênio:nitrogênio foi mantida constante e igual
a 2:1:1, como sugerido na literatura [131].

Em cada experimento, a vazão e a fração mássica de catalisador no leito foram
mantidas constantes, enquanto a temperatura do forno foi aumentada em intervalos
de 50 °C, começando em 650 °C e chegando a 850 °C, momento em que o experimento
era concluído. Em cada faixa de temperatura do forno, as temperaturas de saída
do reator e do leito foram registradas como respostas estacionárias. A configuração
da matriz de experimentos e as condições de vazão e fração mássica de catalisador
para cada ponto da matriz são detalhadas na Figura 4.2.

Experimento
Vazão 

(mL/min)

Fração 

Mássica (%)

1 100 80

2 50 80

3 100 50

4 50 20

5 50 50

6 150 80

7 100 20

8 150 50

9 150 20

V
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o
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a

Fração Mássica de Catalisador

20 % (1 : 4) 50 % (1 : 1) 80% (4 : 1)

50 

mL/min

100 

mL/min

150 

mL/min

Experimento 04 Experimento 05 Experimento 02

Experimento 06 Experimento 08 Experimento 09 

Experimento 01Experimento 03Experimento 07

Figura 4.2: Matriz de Experimentos e Planejamento Experimental.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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A abordagem experimental proposta buscou capturar as nuances térmicas do
processo de acoplamento oxidativo de metano, fornecendo dados fundamentais para
análise e modelagem do comportamento do sistema. A estruturação cuidadosa dos
experimentos e a análise minuciosa das variáveis em jogo são essenciais para uma
interpretação robusta dos resultados e para a identificação de padrões significativos
nas respostas térmicas do sistema catalítico em estudo.

Adicionalmente às medições de temperatura do leito e da saída do reator
na unidade de OCM, foram realizadas medições da composição da saída do reator
para os experimentos do planejamento experimental com a menor condição de fração
mássica de catalisador (20%), na faixa de temperatura do forno compreendida entre
700 °C a 800 °C. O objetivo dessas medições era avaliar a produção de etano e eteno
ao final do processo químico.

As simulações do equipamento em escala industrial e a estimação de parâ-
metros dos modelos, que serão abordadas posteriormente, foram realizadas em um
notebook Dell modelo Inspiron 15 i1101-M60S. Este equipamento possui um pro-
cessador Intel Core i7-11390H (11ª geração) com velocidade de até 5,0 GHz, 16 GB
de RAM DDR4, armazenamento SSD de 512 GB PCle NVMe M.2 e GPU NVIDIA
GeForce MX450 2GB GDDR5.

A escolha desse hardware foi fundamentada em sua capacidade de processa-
mento e memória, essenciais para a execução eficiente de simulações complexas e
para a resolução de modelos matemáticos detalhados. Essas especificações garan-
tem a execução rápida e precisa dos algoritmos implementados, proporcionando um
desempenho robusto e confiável durante a realização das análises computacionais.

4.2 Modelagem Térmica

A investigação da modelagem térmica aplicada ao reator de acoplamento oxi-
dativo de metano foi baseada em um modelo caracterizado como unidimensional,
estacionário e heterogêneo, visando a aprofundar a compreensão dos principais as-
pectos operacionais desse processo químico em escala laboratorial. Embora modelos
unifásicos sejam amplamente discutidos na literatura [18, 27, 132, 133], sua validade
está condicionada à suposição de que a temperatura do sólido seja igual à tem-
peratura do gás, uma premissa que, como será detalhado no próximo capítulo, se
mostrou inválida por meio de experimentação. Portanto, a estratégia de modelagem
mais apropriada é a de um modelo bifásico, um avanço que será documentado pela
primeira vez na literatura, baseado em dados de temperatura medidos para ambas
as fases.

Durante a análise preliminar do OCM nessa escala, evidencia-se que o perfil
de aumento de temperatura ao longo da direção axial do reator resulta da interação
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entre os efeitos cinéticos (exotermia do sistema de reação) e os processos de transfe-
rência de calor (convecção do forno e convecção do sólido), sendo descrito em duas
fases distintas: a fase gasosa e a fase sólida. Na fase gasosa, o aumento de tempera-
tura decorre das trocas de calor entre o forno e o gás, e entre o gás e o sólido. Por
outro lado, na fase sólida estabelece-se uma estabilidade entre o calor gerado pela
reação com as trocas térmicas entre o sólido e o gás.

A abordagem inicial da modelagem proposta baseia-se nos balanços de ener-
gia do reator de leito fixo (PFR, do inglês plug flow reactor) para cada uma das fases
do problema, conforme expresso na Equação 4.1 para a fase gasosa e na Equação 4.2
para a fase sólida. Nesse modelo, são adotadas três hipóteses fundamentais: a reação
do sistema ocorre majoritariamente na fase sólida; as taxas intrínsecas do sistema
são descritas pela Lei de Arrhenius, independentemente do modelo cinético utilizado
para descrever o processo; e a temperatura na fase sólida permanece constante ao
longo do reator, ou seja, a temperatura do leito constitui um dado conhecido no
modelo. Essa hipótese admite implicitamente que a condutividade térmica no leito
é suficientemente grande para manter a temperatura do leito homogênea e se deve
parcialmente ao fato de que o leito catalítico é de fato curto. Além disso, o apa-
rato experimental permite a medição de um único valor de temperatura para o leito
sólido, que é tomado aqui como referência de temperatura conhecida.

ρguzCpg
dTg

dx
= hfa (Tf − Tg) + hsa

cat
s (Ts − Tg) (4.1)

NR∑
i=1

(−∆Hi)R
s
i − hsa

cat
s (Ts − Tg) = 0 (4.2)

em que:

• Tg é a temperatura da fase gasosa.

• Ts é a temperatura da fase sólida.

• Tf é a temperatura do forno.

• ρg é a massa específica do meio reacional na fase gasosa.

• uz é a velocidade superficial do gás.

• Cpg é a capacidade calorífica da fase gasosa.

• x é o comprimento dimensional na direção axial do reator.

• hf é o coeficiente de troca de calor entre a fase gasosa e o do forno.
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• a é a área específica do reator.

• hs é o coeficiente de troca de calor entre a fase gasosa e o leito de catalisador.

• acats é a área específica do catalisador.

• Rs
i é a taxa de reação por unidade volumétrica na fase sólida.

• ∆Hi é a variação de entalpia da reação i presente no mecanismo cinético.

• NR é o número de reações do mecanismo cinético.

Usando as regras de Boudart, a taxa de reação de cada etapa do mecanismo
pode ser expressa como o produto de duas funções matemáticas, em que uma função
é dependente da composição do sistema pelas concentrações das espécies químicas
envolvidas, e a outra função é exclusiva da temperatura do meio reacional, comu-
mente denominada constante da taxa de reação ou taxa intrínseca de reação [134],
conforme ilustrado na Equação 4.3. Essa última equação é então substituída na
Equação 4.2, resultando na Equação 4.4, que descreve o balanço de energia na fase
sólida.

Rs
i = ki(Ts)Fi(C

s
j , Ts) (4.3)

NR∑
i=1

(−∆Hi) ki(Ts)Fi(C
s
j , Ts)− hsa

cat
s (Ts − Tg) = 0 (4.4)

em que:

• Rs
i é a taxa de reação por unidade volumétrica na fase sólida.

• ki(Ts) é a taxa intrínseca da reação i na temperatura do sólido.

• Cs
j é a concentração molar da espécie química j na fase sólida.

• Fi(C
s
j , Ts) é a função representativa da composição do sistema e da tempera-

tura do sólido.

Visando a simplificar numericamente o modelo, foi conduzido o adimensiona-
mento da variável de posição axial do reator por meio da introdução de uma variável
adimensional de posição axial (z), definida como a razão entre a posição axial e o
comprimento do leito do reator, conforme apresentado na Equação 4.5. Essa variável
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adimensional foi então incorporada à Equação 4.1, gerando uma nova equação para
a descrição da temperatura nessa fase, apresentada na Equação 4.6.

z =
x

L
(4.5)

ρguzCpg

L

dTg

dz
= hfa (Tf − Tg) + hsa

cat
s (Ts − Tg) (4.6)

em que:

• x é o comprimento dimensional na direção axial do reator.

• z é o comprimento adimensional na direção axial do reator.

• L é o comprimento do leito catalítico do reator.

Por meio de uma reorganização algébrica, a Equação 4.6 pode ser transfor-
mada em uma nova equação diferencial ordinária, como indicado na Equação 4.7.
A partir dessa última equação obtida para o balanço de energia da fase gasosa, um
conjunto de variáveis do sistema pode ser agrupado para obter a equação do modelo
simplificado para essa fase, conforme apresentado na Equação 4.8.

dTg

dz
=

hfLa

ρguzCpg

(Tf − Tg) +
hsLa

cat
s

ρguzCpg

(Ts − Tg) (4.7)

dTg

dz
= U1 · (Tf − Tg) + U2 · (Ts − Tg) (4.8)

Essa equação do modelo simplificado faz uso de dois parâmetros (U1 e U2),
definidos na Equação 4.9 e na Equação 4.10, que representam a variação de tem-
peratura da fase gasosa do reator devido aos efeitos convectivos de troca de calor
com o forno utilizado na unidade de bancada (U1) e com as partículas de catalisa-
dor empregadas no leito (U2), respectivamente. Esses parâmetros são dependentes
da geometria do reator, das propriedades termodinâmicas da corrente gasosa e das
condições do processo (vazão e composição de alimentação).

U1 =
hfLa

ρguzCpg

(4.9)
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U2 =
hsLa

cat
s

ρguzCpg

(4.10)

em que:

• U1 é o parâmetro do modelo térmico relacionado à troca de calor por convecção
entre a fase gasosa e o forno.

• U2 é o parâmetro do modelo térmico relacionado à troca de calor por convecção
entre a fase gasosa e a fase sólida.

Para a equação algébrica que representa a fase sólida do sistema OCM, aplica-
se a hipótese relacionada à influência da cinética na previsão da temperatura do
reator, utilizando a Lei de Arrhenius, conforme indicado na Equação 4.11. Ao
multiplicar todos os termos da equação por um fator comum, conforme indicado na
Equação 4.12, obtém-se a equação simplificada para a fase sólida em termos dos
parâmetros utilizados, conforme representado na Equação 4.13.

NR∑
i=1

(−∆Hi) k0iexp

(
−EAi

RTs

)
Fi(C

s
j , Ts)− hsa

cat
s (Ts − Tg) = 0 (4.11)

L

ρguzCpg

NR∑
i=1

(−∆Hi) k0iexp

(
−EAi

RTs

)
Fi(C

s
j , Ts)−

hsLa
cat
s

ρguzCpg

(Ts − Tg) = 0 (4.12)

A · exp
(
−B

Ts

)
− U2 · (Ts − Tg) = 0 (4.13)

A equação do modelo simplificado que descreve a fase sólida do sistema de
acoplamento oxidativo, além do parâmetro U2, incorpora os parâmetros A e B, de-
finidos na Equação 4.14 e na Equação 4.15, que são responsáveis pelas variações
térmicas decorrentes da exotermia do processo. O parâmetro A considera as varia-
ções de entalpia das reações envolvidas e os fatores pré-exponenciais no mecanismo
cinético, enquanto o parâmetro B depende das energias de ativação das reações
contidas na rota química estudada.

A =
L

ρguzCpg

NR∑
i=1

(−∆Hi) k0iFi(Cj, T ) (4.14)
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B =
1

R

NR∑
i=1

EAi (4.15)

em que:

• A é o parâmetro do modelo térmico devido à exotermia da rede de reações.

• B é o parâmetro do modelo térmico devido à energia de ativação aparente da
rede de reações.

Um ponto importante a ser destacado é que a função representativa da com-
posição do sistema e da temperatura do sólido, Fi(C

s
j , Ts), é rigorosamente variável.

No entanto, por uma hipótese simplificadora adotada na modelagem proposta, essa
função será tratada como uma constante unitária, ou seja, Fi(C

s
j , Ts) = 1. Dessa

forma, o parâmetro A é considerado constante ao longo do reator. Caso Fi(C
s
j , Ts)

fosse tratado como variável no modelo matemático, o valor numérico do parâmetro
mencionado sofreria alterações ao longo do reator.

Assim, o modelo simplificado do sistema térmico do reator OCM em es-
cala laboratorial, em duas fases, é descrito por um sistema de equações algébrico-
diferenciais, resultante da combinação das equações Equação 4.8 e Equação 4.13.
Antes da estimação de parâmetros, observa-se uma relação direta entre os parâme-
tros A e U2, conforme indicado na Equação 4.13.

Baseado na Equação 4.13, como a temperatura do leito e a temperatura da
saída são medidas e os parâmetros A e B serão estimados (conforme será explicado
posteriormente), o valor do parâmetro U2 é a única grandeza não especificada, po-
dendo ser calculada conforme a Equação 4.16. Utilizando a correlação apresentada
Equação 4.16 na equação diferencial ordinária referente à fase gasosa, ilustrada na
Equação 4.8, obtém-se uma equação que relaciona as temperaturas em ambas as
fases, explicitada na Equação 4.17.

U2 =
A

(Ts − Tg)
· exp

(
−B

Ts

)
(4.16)

dTg

dz
= U1 · (Tf − Tg) + A · exp

(
−B

Ts

)
(4.17)

A partir dessa última equação, foram estimados os parâmetros A, B e U1

em escala laboratorial, utilizando resultados experimentais de temperatura do leito
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e temperatura da saída do reator nos experimentos planejados. Esses parâmetros
foram estimados para cada experimento realizado, visto que eles são diretamente
influenciados pelas condições do processo, como vazão e atividade do catalisador, as
quais são alteradas de um experimento para o outro.

Para a resolução matemática da equação diferencial ordinária descrita na
Equação 4.17, foi utilizado o método numérico de Euler Explícito [135], discretizando
o comprimento axial adimensional do reator. Adotou-se como condição inicial a
temperatura de entrada do reator a 400 °C na fase gasosa e uma hipótese adicional
de temperatura constante no leito, tratando as informações experimentais como
dados para estimar os parâmetros. O método numérico empregado é detalhado na
Equação 4.18 e na Equação 4.19.

[Tg]k+1 = [Tg]k +∆z · f
(
[Tg]k

)
(4.18)

f
(
[Tg]k

)
= A · exp

(
−B

Ts

)
+ U1 ·

(
Tf − [Tg]k

)
(4.19)

em que:

• [Tg]k+1 é a temperatura da fase gasosa no comprimento adimensional z(k+1).

• [Tg]k é a temperatura da fase gasosa no comprimento adimensional z(k).

• f
(
[Tg]k

)
é a função derivada da temperatura em relação ao comprimento adi-

mensional em z(k).

• ∆z é o passo de integração referente à variação de comprimento axial adimen-
sional.

A função objetivo adotada no problema de estimação de parâmetros foi a
função de mínimos quadrados, conforme detalhado na Equação 4.20, que utiliza
como métrica a comparação entre os dados experimentais de temperatura de saída
e as previsões do modelo. Para minimizar essa função objetivo, foi empregado o
método do Gradiente Reduzido Generalizado, utilizando o suplemento Solver do
Microsoft Office Excel [136, 137]. A partir dos parâmetros A, B e U1 estimados o
parâmetro U2 foi então calculado conforme a Equação 4.16.

min
A,B,U1

FObj =

Nexp∑
1

(
T exp
g (z = 1)− Tmodel

g (z = 1)
)2 (4.20)
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em que:

• FObj é a função objetivo.

• T exp
g (z = 1) é a temperatura da fase gasosa experimental na saída do reator.

• Tmodel
g (z = 1) é a temperatura da fase gasosa predita pelo modelo na saída do

reator.

• Nexp é o número de experimentos.

Após a estimação dos parâmetros, torna-se imperativo avaliar a significân-
cia estatística dos resultados obtidos, considerando a capacidade do modelo para
explicar os dados experimentais disponíveis (medição da acurácia do modelo) e a
qualidade dos parâmetros estimados [95]. Neste trabalho, escolheu-se o coeficiente
de determinação (R2) como a métrica para avaliar a qualidade do ajuste entre os
dados experimentais e os preditos pelo modelo após a estimação dos parâmetros. O
coeficiente de determinação é definido como o quadrado do coeficiente de correlação
(r), conforme a Equação 4.21, sendo uma medida amplamente utilizada para avaliar
a qualidade do ajuste em diversos modelos, especialmente quando não há replicatas
dos experimentos.

R2
j = (rj)

2 (4.21)

em que:

• R2
j é o coeficiente de determinação entre variáveis na condição experimental j.

• rj é o coeficiente de correlação entre variáveis na condição experimental j.

O coeficiente de correlação paramétrica entre os dados previstos pelo modelo
e os dados observados experimentalmente é usualmente definido de acordo com a
Equação 4.22. Neste contexto, a barra indica o valor médio dos valores de tempe-
ratura da saída da unidade piloto, previstos pelo modelo (sobrescrito m) e medidos
experimentalmente (sobrescrito e). Assim, quando r é superior, em módulo, a 0,9,
o modelo pode ser considerado adequado [95, 138].

rj =

∑NP
k=1

(
T e
gk − T

e

gj

) (
Tm
gk − T

m

gj

)√[∑NP
k=1

(
T e
gk − T

e

gj

)2] · [∑NP
k=1

(
Tm
gk − T

m

gj

)2] (4.22)
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em que:

• rj é o coeficiente de correlação entre variáveis na condição experimental j.

• T e
gk é a temperatura experimental da saída do reator na medição k.

• Tm
gk é a temperatura da saída do reator prevista pelo modelo na medição k.

• T
e

gj é a média das temperaturas experimentais da saída do reator na condição
experimental j

• T
m

gj é a média das predições do modelo para a temperatura da saída do reator
na condição experimental j

Cabe destacar que existem outras métricas de qualidade dos parâmetros es-
timados que podem ser utilizadas, como a covariância dos parâmetros, a capacidade
de predição, e a significância estatística dos parâmetros, entre outros [95, 139]. No
entanto, como o modelo utilizado no presente trabalho tem natureza empírica e como
o foco deste trabalho é caracterização do comportamento dinâmico do processo, a
análise estatística detalhada dos parâmetros obtidos não foi conduzida no presente
estudo.
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Capítulo 5

Resultados

A partir do aparato experimental configurado para medir a temperatura es-
tacionária no leito catalítico e na saída do reator, foram conduzidos os nove experi-
mentos planejados, conforme descrito no procedimento experimental anteriormente
detalhado. Os dados experimentais de temperatura do leito catalítico e da saída do
reator para cada um desses experimentos estão disponíveis na Figura 5.1, na forma
da matriz de experimentos mostrada na Figura 4.2.
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Figura 5.1: Dados Experimentais de Temperatura do Leito Catalítico e da Saída
do Reator para os Experimentos do Planejamento Experimental.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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A análise desses dados revelou que tanto a temperatura do leito catalítico
quanto a temperatura na saída do reator apresentaram valores distintos em todos
os experimentos realizados. Essa observação conduziu à conclusão de que o modelo
térmico do reator OCM de fato deve ser mais adequadamente descrito por duas fases
distintas (sólida e gasosa), como indicado na modelagem térmica discutida anteri-
ormente. Essa constatação experimental é notável, uma vez que não há registros na
literatura de um trabalho que demonstre a heterogeneidade do sistema OCM por
meio da medição direta da temperatura em cada uma das fases.

Um estudo recente sobre a modelagem do acoplamento oxidativo de metano,
conduzido por Fontoura e colaboradores [140], utilizou simulações de fluidodinâ-
mica computacional (CFD) para investigar o processo em condições reais. Essas
simulações destacaram a possível existência de uma diferença significativa entre as
temperaturas do gás e do sólido no interior do reator, sugerindo a presença de duas
fases distintas. Assim, os dados obtidos neste trabalho demonstram que as conclu-
sões da simulação são consistentes experimentalmente.

Além disso, observou-se em muitos dos experimentos planejados um aumento
abrupto na temperatura do leito, conhecido como ignição, quando a temperatura do
forno está entre 750 °C e 800 °C, variando conforme o experimento. Essa faixa de
temperatura do forno está alinhada com os valores experimentais de temperatura de
ignição relatados para este catalisador ou materiais similares na literatura [44, 121,
125].

Outro ponto relevante é que a diferença de temperatura entre as fases au-
menta à medida que tanto a fração mássica de catalisador no leito quanto a vazão
volumétrica aumentam. Esse fenômeno ocorre devido ao aumento da fração más-
sica de catalisador no leito, resultando em uma maior quantidade de fase ativa do
catalisador, o que, por sua vez, leva a um aumento na atividade catalítica e, con-
sequentemente, em uma maior taxa de reação, favorecendo as reações de oxidação
profunda, que são altamente exotérmicas. Por outro lado, o aumento da vazão volu-
métrica está associado ao aumento da velocidade espacial (considerando um volume
de leito constante nos experimentos), favorecendo o regime de bifurcação de acordo
com a literatura [126], devido aos efeitos de retromistura térmica do sistema.

Os dados experimentais de conversão, seletividade de carbono dos produtos e
rendimento de componentes C2 para os experimentos conduzidos sob a condição de
menor fração mássica de catalisador no leito (20%) estão apresentados na Tabela 5.1.
As condições de vazão volumétrica de alimentação utilizadas em cada um dos ex-
perimentos mencionados na tabela são descritas na Figura 4.2. Adicionalmente aos
dados composicionais na saída do reator para os experimentos mencionados, são
reportados também os resultados composicionais para a realização do experimento
com o reator vazio e com apenas o diluente no leito catalítico (representado por
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SiO2), utilizando uma condição de vazão volumétrica de 100 mL/min.

Tabela 5.1: Dados Experimentais da Composição da Corrente de Saída.

Exp. Tforno

(°C)
Conversão

Metano (%)
Seletividade

C2 (%)
Seletividade
COX (%)

Rendimento
C2 (%)

Reator
Vazio

700 0,40 2,70 97,30 0,01
750 3,70 3,80 96,20 0,14
800 7,50 2,80 97,20 0,21

SiO2

700 6,40 6,0 94,0 0,39
750 9,60 8,30 91,70 0,80
800 12,90 10,70 89,30 1,39

04
700 5,45 8,17 91,83 0,45
750 14,22 14,18 85,82 2,02
800 26,20 10,66 89,34 2,79

07
700 6,65 11,01 88,99 0,73
750 22,39 35,12 64,88 7,86
800 27,44 34,60 65,40 9,49

09
700 2,22 3,28 96,72 0,07
750 26,98 21,88 78,12 5,90
800 26,93 20,15 79,84 5,43

Ao analisar o resultado do experimento com o reator vazio, observa-se um va-
lor baixo de conversão e quase nenhuma atividade para o acoplamento oxidativo de
metano (formação de compostos C2). Por outro lado, o experimento utilizando ape-
nas o diluente, embora apresente uma conversão significativa de metano, demonstra
pouca atividade para o acoplamento. Isso é claramente evidenciado quando com-
paramos os resultados composicionais desse experimento com os do experimento
07, que utiliza o leito catalítico com o catalisador sob a mesma condição de vazão
volumétrica empregada no experimento com apenas o diluente.

Os resultados experimentais indicam que, nessa condição de fração mássica
de catalisador, à medida que a temperatura do forno aumenta (e, implicitamente, a
temperatura do sistema), ocorre um incremento na conversão de metano. Em con-
trapartida, a seletividade para espécies C2 apresenta um crescimento até atingir uma
valor máximo à temperatura do forno de 750 °C, decrescendo a uma temperatura de
forno superior (800 °C). Simultaneamente, a seletividade para espécies COX exibe
um comportamento inverso ao apresentado para a seletividade de etano e eteno.
Esse comportamento experimental está em conformidade com o que a literatura
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reporta sobre a influência da variável temperatura no sistema OCM [16, 34, 88].
A partir dos dados experimentais coletados no planejamento experimental

e da modelagem proposta, procedeu-se à estimação dos quatro parâmetros (A, B,
U1, e U2) do modelo térmico proposto para cada experimento. Como previamente
mencionado, esses parâmetros desempenham um papel fundamental no armazena-
mento das informações cinéticas e de transporte do sistema reacional. Os valores
estimados dos parâmetros para cada experimento estão apresentados na Tabela 5.2.
É importante destacar que a metodologia utilizada para a estimação dos parâmetros
foi detalhadamente descrita ao final do capítulo anterior.

Uma análise preliminar dos valores dos parâmetros estimados revela que o
parâmetro U1 (referente à transferência de calor por convecção com o forno) possui a
mesma ordem de grandeza em todos os experimentos do planejamento experimental,
o que é bastante consistente apesar da natureza empírica do modelo proposto. Além
disso, em termos relativos, ele tende a ter a menor magnitude entre os parâmetros
estimados presentes no modelo, na maioria dos experimentos realizados. Isso evi-
dencia o impacto direto dos esforços feitos para minimização dos efeitos convectivos
de transferência de calor com o forno no aparato usado em escala laboratorial.

Por outro lado, os parâmetros A e B (relativos à exotermia e sensibilidade
à temperatura do processo) apresentam consistentemente a maior magnitude entre
os quatro parâmetros estimados em todos os experimentos do planejamento. Isso
pode ser atribuído à importância da exotermia da rede de reações do processo OCM
para a descrição da temperatura do sólido em comparação aos efeitos convectivos
de transporte de calor, uma vez que pequenas variações nas taxas de reações podem
resultar em variações significativas no calor gerado no sistema.

Tabela 5.2: Estimação dos Parâmetros do Modelo Térmico Simplificado na Escala
Laboratorial.

Experimento A
(K)

B
(K)

U1

(−)
U2

(−) FObj R2
j

1 2,48E+07 1,51E+04 2,60E+00 7,01E–01 63,3070 0,9985
2 1,73E+04 5,84E+03 1,95E+00 9,14E+00 2,1127 0,9999
3 8,47E+03 6,23E+03 2,57E+00 5,67E–01 5,9448 0,9998
4 7,17E+03 4,43E+03 1,59E+00 8,41E+01 11,5159 0,9996
5 6,63E+03 5,05E+03 2,36E+00 5,21E+01 1,7907 0,9999
6 3,86E+07 1,82E+04 2,59E+00 1,66E–01 8,5092 0,9997
7 9,63E+03 6,03E+03 2,63E+00 1,72E+00 7,0790 0,9998
8 3,94E+05 1,13E+04 2,53E+00 3,15E–01 28,2060 0,9991
9 9,04E+03 5,92E+03 2,40E+00 2,17E+00 15,4714 0,9995
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Os valores dos parâmetros estimados para cada experimento, conforme apre-
sentados na Tabela 5.2, seguem a organização da matriz de experimentos ilustrada
na Figura 5.2. Essa disposição facilita a visualização dos valores dos parâmetros
para as diferentes condições de vazão volumétrica e fração mássica de catalisador
utilizadas no planejamento experimental. Ao examinar a exposição dos parâme-
tros do modelo térmico em relação às condições experimentais, é possível identificar
quatro cenários distintos de análise dos valores dos parâmetros.

A 7,17E+03 A 6,63E+03 A 1,73E+04

B 4,43E+03 B 5,05E+03 B 5,84E+03

U1 1,59E+00 U1 2,36E+00 U1 1,95E+00

U2 8,41E+01 U2 5,21E+01 U2 9,14E+00

A 9,63E+03 A 8,47E+03 A 2,48E+07

B 6,03E+03 B 6,23E+03 B 1,51E+04

U1 2,63E+00 U1 2,57E+00 U1 2,60E+00

U2 1,72E+00 U2 5,67E-01 U2 7,01E-01

A 9,04E+03 A 3,94E+05 A 3,86E+07

B 5,92E+03 B 1,13E+04 B 1,82E+04

U1 2,40E+00 U1 2,53E+00 U1 2,59E+00

U2 2,17E+00 U2 3,15E-01 U2 1,66E-01
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Figura 5.2: Organização dos Parâmetros Estimados na Matriz de Experimentos.
Fonte: Elaborado pelo autor.

No primeiro cenário, mantendo a fração mássica de catalisador no leito cons-
tante entre 50% e 80%, observa-se que os parâmetros A e B aumentam à medida
que a vazão volumétrica cresce, enquanto o parâmetro U2 diminui com o aumento
da vazão. Essa relação pode ser explicada pelo fato de que condições de maior ati-
vidade estão associadas a um tempo de residência menor e maior disponibilidade de
reagente no sistema, decorrente do aumento da vazão volumétrica. Isso minimiza a
dispersão térmica interna do reator, pois há um menor tempo de contato entre as
moléculas de gás e o catalisador [54], reduzindo a influência dos efeitos de difusão e
aumentando a eficiência dos efeitos cinéticos.

Além disso, o incremento na vazão volumétrica de alimentação resulta em
uma maior velocidade de entrada dos reagentes no reator, uma vez que a área trans-
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versal do reator permanece constante em todos os experimentos. Nesse contexto, é
importante destacar que maiores velocidades estão associadas a menores valores do
parâmetro U2, conforme definido na equação Equação 4.10.

No segundo cenário, ao analisar os parâmetros em uma fração mássica de
catalisador no leito constante de 20%, observa-se que os parâmetros A e B exibem
um comportamento de "volcano" em relação ao aumento da vazão volumétrica de
alimentação. Esse fenômeno pode ser associado ao Princípio de Sabatier [141], que
sugere que, em certas condições, a taxa de uma reação química atinge um máximo
quando há uma quantidade intermediária de reagentes e uma atividade catalítica
ideal.

Nesse contexto, os dados sugerem que, com o aumento da vazão, aumenta-
se a disponibilidade de reagentes no sistema, favorecendo a atividade da reação.
No entanto, por algum motivo ainda não explicado, há um aumento na barreira
energética do sistema, o que desfavorece a reação a partir de um determinado valor
de vazão volumétrica. Isso resulta em um decréscimo nos valores dos dois parâmetros
analisados. Essa premissa é corroborada pelos dados experimentais apresentados na
Tabela 5.1, que mostram os maiores valores de rendimento de C2 e conversão de
metano na condição de vazão volumétrica de 100 mL/min, valor médio da faixa
adotada para essa variável de entrada.

No terceiro cenário de análise, observa-se um aumento monotônico nos pa-
râmetros A e B, bem como um decréscimo monotônico no parâmetro U2, à medida
que a fração mássica de catalisador no leito aumenta, mantendo-se a vazão volumé-
trica constante em 150 mL/min. Esse comportamento é coerente com a lógica do
primeiro cenário, no qual uma alta vazão resulta em maior disponibilidade de rea-
gente. Consequentemente, à medida que a atividade do catalisador aumenta, a taxa
de reação do sistema se eleva, assim como a geração de calor por unidade de massa
de catalisador. Isso pode levar a um cenário em que a transferência convectiva de
calor do catalisador não consegue dissipar a taxa de geração de calor no sistema,
resultando em um efeito termocinético como explicado no trabalho de Assem e co-
laboradores [44]. Esse fenômeno pode exercer um impacto direto no aumento dos
parâmetros A e B, e na redução do parâmetro U2.

No quarto e último cenário de análise, é realizada uma comparação dos pa-
râmetros nas vazões volumétricas de 50 mL/min e 100 mL/min. Nesse cenário,
observa-se que o parâmetro B apresenta crescimento monotônico com o aumento da
fração mássica de catalisador, enquanto o parâmetro A exibe um comportamento
parabólico convexo com o aumento da fração mássica de catalisador. Essa análise é
interessante porque sugere que em condições de baixa vazão volumétrica a atividade
do catalisador pode possivelmente alterar as taxas de reação do sistema por meio
da modificação do fator pré-exponencial, mantendo ainda valores altos de energia
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de ativação.
É importante ressaltar que o modelo proposto permitiu um ajuste muito pre-

ciso aos dados experimentais. Essa constatação é apoiada pela análise da função
objetivo e do coeficiente de determinação, que revelou valores muito próximos de 1,
bem como pela comparação gráfica dos resultados previstos pelo modelo em relação
aos dados reais obtidos em cada experimento, como ilustrado na Figura 5.3. Ao
examinar detalhadamente a figura mencionada, é evidente que o modelo de duas
fases permite obter adequado ajuste aos dados experimentais em escala laborato-
rial. Isso confirma de forma inequívoca que esse modelo é eficaz para explicar o
funcionamento do sistema OCM em comparação com os modelos de uma fase, que
são comumente utilizados para abordar esse tipo de problema e não conseguiriam
explicar as diferenças de temperatura medidas experimentalmente.

É essencial destacar que para a maioria dos experimentos do planejamento
não foram realizadas medições da composição da corrente efluente do reator, devido
a impossibilidade de ter um cromatógrafo em linha dedicado para a unidade em
bancada. Portanto, a análise dos parâmetros do modelo não se baseia em dados de
composição de saída para compreender como a rede de reações do OCM reage às flu-
tuações das variáveis de entrada do planejamento experimental. Consequentemente,
não é viável inferir em que condições as reações de acoplamento foram favorecidas
em detrimento das reações de oxidação, nem determinar em que circunstâncias as
reações de oxidação ganharam mais importância. Apesar disso, a ausência dessas
informações não prejudica a análise dinâmica proposta, com o objetivo de identificar
os pontos de ignição e extinção térmica.
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Figura 5.3: Ajuste do Modelo Térmico a Duas Fases aos Dados Experimentais.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Capítulo 6

Simulação do Modelo em Escala
Industrial

A partir dos resultados obtidos e da modelagem térmica simplificada pro-
posta, deu-se início à simulação da operação do reator de leito fixo no processo de
acoplamento oxidativo de metano em escala industrial. Nesse contexto, é crucial
ressaltar que, nessa escala de operação, busca-se o funcionamento autotérmico do
reator. Isso implica necessariamente em admitir que o coeficiente de troca de calor
com o forno assume valor nulo, resultando em um modelo matemático no qual o pa-
râmetro U1, obtido na escala laboratorial, tem valor igual a zero. Assim, o modelo
simplificado a duas fases na escala industrial é representado pela Equação 6.1 para
a fase gasosa e pela Equação 6.2 para a fase sólida

dTg

dz
= U2 · (Ts − Tg) (6.1)

A · exp
(
−B

Ts

)
− U2 · (Ts − Tg) = 0 (6.2)

em que:

• Tg é a temperatura da fase gasosa.

• Ts é a temperatura da fase sólida.

• z é o comprimento adimensional na direção axial do reator.

• A é o parâmetro do modelo térmico devido à exotermia da rede de reações.

• B é o parâmetro do modelo térmico devido à energia de ativação aparente da
rede de reações.
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• U2 é o parâmetro do modelo térmico devido à troca de calor por convecção
entre a fase gasosa e a fase sólida.

A análise das equações acima revela que a modelagem elaborada para a pre-
dição do comportamento térmico do reator OCM em escala industrial é também
descrita por um sistema de equações algébrico-diferenciais (DAE) [142]. Neste caso,
no entanto, a temperatura da fase sólida não pode ser considerada constante, tendo
em vista o comprimento possivelmente maior do leito catalítico nas condições de
operação industrial. Assim, a equação algébrica deve ser utilizada para calcular a
temperatura da fase sólida ao longo da variável adimensional z, ao contrário do que
foi admitido para a unidade laboratorial. A presença de DAEs é comum na mo-
delagem matemática de problemas importantes da engenharia química (balanço de
massa e energia) e da física (pêndulos) [143].

Neste capítulo, será apresentada uma estimativa inicial para os valores dos
parâmetros A, B e U2 do modelo térmico em escala industrial, baseada na análise
da definição dos parâmetros e na área específica do catalisador empregado em cada
escala de operação. Posteriormente, serão apresentados os resultados obtidos na si-
mulação do modelo em escala industrial utilizando os valores dos parâmetros obtidos
na estimativa inicial da análise mencionada anteriormente.

6.1 Análise da Área Específica do Catalisador

A análise dos quatro parâmetros do modelo simplificado na escala laborato-
rial, conforme definidos no Capítulo 3, revela que os parâmetros A e B são principal-
mente influenciados pela cinética química e pela exotermia do processo de acopla-
mento oxidativo. Por outro lado, os parâmetros U1 e U2 são afetados pelas condições
do processo, transporte e geometria do reator e do leito, incluindo aspectos como a
área específica do catalisador e a eficiência de transferência de calor.

Dessa forma, ao considerar a simulação do processo em escala industrial, é
viável adotar a hipótese de que os parâmetros A e B estimados em escala laboratorial
do modelo de duas fases são idênticos aos da escala industrial. Isso se deve ao fato
de que, em ambas as escalas, a cinética do processo OCM não será alterada. Cabe
ressaltar que essa hipótese só será válida se a razão L/uz entre as duas escalas for
próxima, o que será avaliado posteriormente.

No entanto, é necessário realizar o reajuste do parâmetro U2 de acordo com
a nova escala de operação do processo, visto que a área específica do catalisador
empregado na escala laboratorial pode ser muito diferente daquela utilizada em
escala industrial. Além disso, é importante destacar que o parâmetro U1 deve ser
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ajustado para zero, uma vez que a operação industrial é adiabática pela operação
autotérmica.

A necessidade de estimar o valor da área específica está relacionada às infor-
mações sobre os catalisadores utilizados em cada escala de operação, apresentadas
de forma ilustrativa na Figura 6.1. É importante destacar que o catalisador indus-
trial retratado na figura é um catalisador de reforma, cujo formato é proposto para
o sistema reacional em questão, conforme discutido posteriormente neste trabalho.

Devido às diferentes geometrias e disposições dos catalisadores nas duas es-
calas de processo, é esperado que apresentem valores distintos de área específica
e porosidade do leito. Portanto, buscar na literatura informações que permitam
compreender a diferença dessa variável de projeto constitui um ponto importante
para estabelecer a relação do parâmetro U2 do modelo térmico simplificado em cada
escala de trabalho, pois ele está diretamente relacionado à área específica.

Escala Laboratorial Escala Industrial

Figura 6.1: Catalisadores do Processo OCM em Diferentes Escalas de Operação.
Fonte: Elaborado pelo autor.

A estimação da área específica do catalisador granular utilizado na escala
laboratorial foi iniciada com a obtenção da faixa Mesh Tyler das partículas que
constituíam o leito, encontrada no trabalho de Ortiz-Bravo e colaboradores [36]. A
partir da caracterização das partículas, foram utilizadas correlações entre os diâ-
metros de abertura de peneira e o diâmetro de partícula [144], permitindo assim
estimar o diâmetro das partículas do catalisador, conforme indicado na Equação 6.3
e na Equação 6.4.

d̄# =
√

d−# · d+# (6.3)
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dp =
d̄#
0, 94

(6.4)

em que:

• d−# é o diâmetro de abertura da peneira através da qual a partícula “passa".

• d+# é o diâmetro de abertura da peneira através da qual a partícula “não passa".

• d̄# é o diâmetro da esfera que passa, sem folga, por uma peneira de abertura
quadrada hipotética.

• dp é o diâmetro da esfera de mesmo volume que a partícula.

A partir do diâmetro de partícula estimado, foi realizada a estimativa da po-
rosidade das partículas do leito utilizando a correlação entre porosidade e diâmetro
da partícula apresentada no trabalho de Yu [145], conforme ilustrado na Figura 6.2.
A análise da correlação no valor de diâmetro encontrado determinou que a porosi-
dade do leito formado pelas partículas do catalisador é de 0,4.

P
o
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s
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a
d

e
 (

-)

Diâmetro de Partícula (μm) 

Figura 6.2: Correlação de Yu entre Porosidade do Leito e Diâmetro de Partícula.
Fonte: Yu, 2004 [145].

Além disso, com o valor estimado do diâmetro das partículas, foi possível
calcular a área específica do leito e o volume unitário das partículas do catalisador,
supondo que as partículas de catalisador são esféricas, conforme demonstrado na
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Equação 6.5 e na Equação 6.6, respectivamente. Por fim, calculou-se a área específica
do catalisador na escala laboratorial, por meio da razão entre a área da partícula e
o seu volume, indicada na Equação 6.7.

acat = πd2p (6.5)

vcat =
πd3p
6

(6.6)

acats =
acat
vcat

(6.7)

em que:

• dp é o diâmetro da esfera de mesmo volume que a partícula.

• acat é a área específica de troca de calor externa e unitária da partícula do
catalisador.

• vcat é o volume unitário da partícula do catalisador.

• acats é a área específica de troca de calor externa do catalisador na escala
laboratorial.

A estimativa da área específica e porosidade para catalisadores em pellets em-
pregados na escala industrial do processo foi obtida por meio das informações sobre
o design do catalisador desejado para o escalonamento do processo, apresentadas no
trabalho de Alberton e colaboradores [146], que trata da otimização da geometria
dos catalisadores utilizados no processo de reforma do metano.

Nesse sentido, utilizou-se como premissa que os catalisadores de reforma de
metano apresentam uma interface geométrica similar aos catalisadores industriais a
serem empregados no processo de acoplamento oxidativo de metano. O tipo de pellet
adotado para este trabalho é o pellet cilíndrico com seis furos iguais: um central e
cinco ao redor do furo central, conforme apresentado na Figura 6.1.

A partir da geometria do catalisador escolhido para o processo, foram deter-
minadas as dimensões características do catalisador com base nas correlações for-
necidas no trabalho de Alberton e colaboradores [146]. Os parâmetros geométricos
do catalisador escolhido são apresentados na Tabela 6.1. Com todas as dimensões
necessárias definidas, calcula-se a área específica do catalisador em escala industrial
utilizando a Equação 6.8, disponibilizada no trabalho anteriormente mencionado.
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acats =
AS

VT

= 2

[
1

Rcat

+
1

Lcat

+ (nF + C) ·
(
rcat
R2

cat

)
− (nF + C2)

Lcat

·
(
rcat
Rcat

)2
]

(6.8)

em que:

• acats é a área específica de troca de calor externa do catalisador na escala
industrial.

• AS é a área específica de troca de calor externa do pellet.

• VT é o volume ocupado por um cilindro cheio com o mesmo R e L do pellet de
catalisador.

• Rcat é o raio externo do pellet.

• Lcat é a altura do pellet.

• rcat é o raio dos furos externos do pellet.

• nF é o número de furos externos do pellet.

• C é a razão entre o raio do furo central e o raio dos furos externos do pellet.

Tabela 6.1: Parâmetros Geométricos Usados para Estimação da Área Específica do
Catalisador na Escala Industrial

Parâmetro Geométrico Valor Numérico Unidade

Rcat 10 mm
Lcat 20 mm
rcat 1,0 mm
C 1 -
nF 6 -
D 100 cm
A1 0,9198 -
B1 0,3414 -
n1 2 -
dcat 5 mm

74



A porosidade do leito catalítico (εT ) é discutida pelos autores usando uma
correlação que define a porosidade total do leito como função da porosidade induzida
pelo empacotamento das pellets (εB). Essa porosidade é uma função da porosidade
intrínseca do catalisador (εP ), que, por sua vez, depende dos parâmetros geométricos
e do número de furos. A correlação utilizada para estimar a porosidade do leito
na escala industrial encontra-se disponível na Equação 6.9, na Equação 6.10 e na
Equação 6.11.

εT = εB + εP − εBεP (6.9)

εB =
A1

(D/dcat)
n1

+B1 (6.10)

εP =
(
nF + C2

)
·
(
rcat
Rcat

)
(6.11)

em que:

• εT é a porosidade do leito catalítico.

• εB é a a porosidade induzida pelo empacotamento do leito.

• εP é a porosidade intrínseca do catalisador.

• D é o diâmetro tubular do reator.

• dcat é o comprimento característico do pellet.

• Rcat é o raio externo do pellet.

• rcat é o raio dos furos externos do pellet.

• nF é o número de furos externos do pellet.

• C é a razão entre o raio do furo central e o raio dos furos externos do pellet.

• A1, B1 e n1 são constantes características referentes ao formato do pellet.

Seguindo a metodologia proposta nesta seção, os valores de área específica e
porosidade dos catalisadores empregados em cada escala de operação foram obtidos
e são apresentados na Tabela 6.2. Observou-se que a área específica do leito de
catalisador industrial é cerca de 40,2 vezes menor do que a do catalisador utilizado
em laboratório. Isso implica que o parâmetro U2 no modelo industrial deve ser
cerca de 40,2 vezes menor do que o obtido na estimação de parâmetros do modelo
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em escala laboratorial, visto que o parâmetro é diretamente proporcional à área
específica do catalisador utilizado no reator.

Tabela 6.2: Estimação da Área Específica do Catalisador na Escala Industrial e na
Escala Laboratorial.

Escala Área Específica Porosidade

Laboratorial 17405 m2/m3 εT = 0,40

Industrial 433 m2/m3 εP = 0,70 | εT = 0,8024

Assim, retomando o contexto inicial do capítulo, pode-se estabelecer como
ponto de partida para o modelo térmico na escala industrial os valores dos parâme-
tros A e B como idênticos aos estimados na escala laboratorial no modelo a duas
fases, enquanto o valor do parâmetro U2 é obtido dividindo o valor do parâmetro
na escala laboratorial por 40,2, representando o fator de proporcionalidade entre as
escalas. Dessa forma, o conjunto de parâmetros (A, B e U2) utilizados como esti-
mativa inicial para a simulação do reator em escala industrial, equivalente a cada
experimento realizado no planejamento experimental, é apresentado na Tabela 6.3.

Tabela 6.3: Estimação dos Parâmetros do Modelo Térmico em Escala Industrial.

Experimento A
(K)

B
(K)

U2

(−)

1 2,48E+07 1,51E+04 1,74E–02
2 1,73E+04 5,84E+03 2,27E–01
3 8,47E+03 6,23E+03 1,41E–02
4 7,17E+03 4,43E+03 2,09E+00
5 6,63E+03 5,05E+03 1,30E+00
6 3,86E+07 1,82E+04 4,13E–03
7 9,63E+03 6,03E+03 4,29E–02
8 3,94E+05 1,13E+04 7,84E–03
9 9,04E+03 5,92E+03 5,41E–02
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6.2 Simulação do Reator OCM em Escala Industrial

A simulação do modelo térmico simplificado do reator industrial foi realizada
no ambiente de programação Python, utilizando a biblioteca Gekko para simulação
e otimização [147]. A biblioteca Gekko resolve as DAEs empregando o algoritmo
de Pantelides e utiliza a colocação ortogonal de elementos finitos como técnica de
discretização, juntamente com solvers esparsos eficientes [147–149].

Inicialmente, foi realizada a simulação do modelo em escala industrial uti-
lizando os parâmetros A, B e U2 estabelecidos na Tabela 6.3. Esses parâmetros
foram obtidos por meio da análise da área específica dos catalisadores, utilizando o
comprimento axial adimensional no intervalo de 0 a 1, que é o tamanho padrão de
um reator OCM laboratorial.

Posteriormente, as simulações foram conduzidas com um comprimento de re-
ator estendido, equivalente ao aumento do comprimento relativo do reator industrial,
o que implicou em ajustes no intervalo do comprimento axial adimensional do reator
a ser empregado nas simulações, uma vez que essa unidade é definida com base no
comprimento do reator em escala piloto. Os resultados obtidos nas simulações do
reator industrial em condições de escalonamento dos experimentos do planejamento
experimental são apresentados nas Figuras 6.3 a 6.11.

Experimento 01: 100 mL/min e 80% Catalisador

Figura 6.3: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 1.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 02: 50 mL/min e 80% Catalisador

Figura 6.4: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 2.
Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 03: 100 mL/min e 50% Catalisador

Figura 6.5: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 3.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 04: 50 mL/min e 20% Catalisador

Figura 6.6: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 4.
Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 05: 50 mL/min e 50% Catalisador

Figura 6.7: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 5.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 06: 150 mL/min e 80% Catalisador

Figura 6.8: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 6.
Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 07: 100 mL/min e 20% Catalisador

Figura 6.9: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 7.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 08: 150 mL/min e 50% Catalisador

Figura 6.10: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 8.
Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 09: 150 mL/min e 20% Catalisador

Figura 6.11: Simulação do Reator Industrial de OCM - Condições Experimento 9.
Fonte: Elaborado pelo autor.
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A análise dos resultados da simulação mostrou que, à medida que o com-
primento do reator aumentava, alguns experimentos no planejamento experimental
apresentavam um aumento abrupto de temperatura no leito, conhecido como ignição,
como nos experimentos 07 e 09, por exemplo. No entanto, houve duas condições ex-
perimentais em que esse fenômeno não foi observado conforme ocorria o incremento
de comprimento do leito, que foram nos experimentos 4 e 5 do planejamento.

Além disso, é importante notar que os valores elevados de temperatura ob-
servados nas ignições estão relacionados às suposições do modelo utilizado, que não
considerou a presença de reações reversíveis (equilíbrio termodinâmico) no interior
do reator, tampouco levou em conta o término dos reagentes no meio reacional, e
portanto, a finalização do calor gerado pela reação.

Dessa forma, os resultados apresentados possuem um caráter mais qualita-
tivo em relação ao processo de acoplamento oxidativo na escala industrial do que
quantitativo. Em outras palavras, nos sistemas reais descritos por equações de taxa
mais apropriadas que as aqui utilizadas, o aumento de temperatura será em algum
momento interrompido pelas restrições termodinâmicas e pelo consumo completo
dos reagentes disponíveis no meio; no entanto, o fenômeno de ignição ocorre a tem-
peraturas moderadas e compatíveis com as medições efetuadas, o que garante a
consistência da previsão desse fenômeno.

Continuando com o estudo de simulação do reator industrial, foi avaliado se os
experimentos que resultaram em fenômeno de ignição apresentavam multiplicidade
de estados. Nessa análise, foi observada a multiplicidade em 6 dos 9 experimentos
do planejamento experimental, sendo que os experimentos em que não foi observada
a histerese são todos aqueles que possuem a menor vazão volumétrica (50 mL/min)
no planejamento experimental em escala laboratorial.

Uma ilustração da multiplicidade de estados observada nas simulações dos
experimentos 07 e 09 está disponível na Figura 6.12. As linhas em azul e vermelho
representam, respectivamente, os caminhos de ida e volta do processo. Em outras
palavras, a simulação foi realizada inicialmente para identificar a ignição do leito
catalítico e, subsequentemente, para observar o resfriamento do reator visando a
extinção do leito.

Portanto, a conclusão mais importante das simulações realizadas é que o pa-
râmetro U2 é um parâmetro de bifurcação, pois a mudança do valor desse parâmetro
no modelo de uma escala para outra indicou a presença ou ausência de ignição e de
uma região de multiplicidade de estados estacionários. Então, é fundamental con-
duzir uma análise de bifurcação para avaliar como esse parâmetro afeta a existência
de múltiplos estados estacionários, assunto que será abordado no próximo capítulo.
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Figura 6.12: Multiplicidade de Estados na Simulação do Reator OCM de Escala
Industrial.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Capítulo 7

Análise de Bifurcação

Os resultados da simulação do reator OCM em escala industrial revelaram
que o parâmetro U2 do modelo térmico simplificado é um parâmetro de bifurcação
do processo. Portanto, para entender a multiplicidade de estados no reator em
escala industrial, é fundamental analisar como a temperatura do leito catalítico
varia ao longo do comprimento do reator em relação às mudanças nos valores desse
parâmetro; ou seja, realizar a análise de bifurcação do sistema.

Os pontos fixos do sistema em estudo são os conjuntos de valores de tem-
peratura da fase gasosa e do leito que satisfazem simultaneamente a Equação 7.1 e
a Equação 7.2, as quais compõem a DAE que representa o modelo térmico elabo-
rado. Esse resultado era esperado, uma vez que a modelagem do sistema considera
a operação em regime permanente.

dTg

dz
− U2 · (Ts − Tg) = 0 (7.1)

dTs

dt
= A · exp

(
−B

Ts

)
− U2 · (Ts − Tg) = 0 (7.2)

em que:

• Tg é a temperatura da fase gasosa.

• Ts é a temperatura da fase sólida.

• z é o comprimento adimensional na direção axial do reator.

• A é o parâmetro do modelo térmico devido à exotermia da rede de reações.

• B é o parâmetro do modelo térmico devido à energia de ativação aparente da
rede de reações.
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• U2 é o parâmetro do modelo térmico devido à troca de calor por convecção
entre a fase gasosa e a fase sólida.

A análise de bifurcação é amplamente consolidada para sistemas de EDOs,
mas a literatura aponta que o desenvolvimento da teoria de bifurcação em DAEs
é escasso [150]. Neste trabalho, propõe-se uma metodologia para contornar essas
dificuldades específicas do sistema em questão. O ponto de partida para essa me-
todologia é manipular a equação algébrica referente à fase sólida, reescrevendo-a na
forma diferencial, conforme indicado na Equação 7.3.

A · exp
[
−B

Ts

]
· B

T 2
s

dTs

dz
− U2

(
dTs

dz
− dTg

dz

)
= 0 (7.3)

Considerando que a variação de temperatura da fase gasosa em relação ao
comprimento axial adimensional do leito é descrita pela Equação 7.1, substitui-se
a equação anteriormente mencionada na última equação. Após essa substituição e
a manipulação algébrica adequada, obtém-se uma equação equivalente à variação
da temperatura do leito em relação ao comprimento axial, conforme mostrado na
Equação 7.4.

dTs

dz
= − U2

2 (Ts − Tg)

A · exp
[
− B

Ts

]
· B
T 2
s
− U2

(7.4)

Ao analisar os resultados obtidos na simulação do reator industrial no capí-
tulo anterior, nota-se que a histerese do sistema ocorre matematicamente quando a
derivada da temperatura da fase sólida em relação ao comprimento axial é infinita,
indicando a ignição do sistema [151]. Para que isso aconteça, é necessário que o de-
nominador da derivada obtida na Equação 7.4 seja igual a zero, como representado
na Equação 7.5. Esse resultado implica uma equação não linear para a temperatura
do sólido, na qual o termo exponencial e o termo quadrático assumem o mesmo
valor, conforme indicado na Equação 7.6.

A · exp
[
−B

Ts

]
· B

T 2
s

− U2 = 0 (7.5)

Fexp(Ts) = exp

[
−B

Ts

]
=

U2

AB
· T 2

s = Fquad(Ts) (7.6)
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em que:

• Fexp(Ts) é a função exponencial da temperatura do leito na multiplicidade de
estados estacionários.

• Fquad(Ts) é a função quadrática da temperatura do leito na multiplicidade de
estados estacionários.

Dessa forma, a partir dos parâmetros A, B e U2, busca-se identificar os valores
de temperatura do leito (Ts) nos quais será observada a histerese do sistema e,
consequentemente, confirmada a multiplicidade de estados estacionários. Em outras
palavras, deseja-se encontrar os valores de temperatura do leito (Ts) que satisfaçam
a Equação 7.6, na qual a curva quadrática e exponencial se interceptam, garantindo o
critério de multiplicidade. Um exemplo ilustrativo da análise de bifurcação proposta
para o sistema em questão é apresentado na Figura 7.1.
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Figura 7.1: Esquema Ilustrativo do Gráfico de Bifurcação para Avaliação da
Multiplicidade de Estados do Reator de OCM.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Esse tipo de estratégia gráfica para observação de multiplicidade de estados
estacionários pode ser encontrado na literatura, como, por exemplo, na dissertação
de Messias sobre a dinâmica da hiperinflação [152], na qual ele observou, por meio de
solução gráfica, a existência de pontos fixos no sistema que relacionava a quantidade
real de moeda com a taxa de inflação, variando três parâmetros que relacionam o
comportamento dos diversos mercados da economia.
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Para a realização da análise de bifurcação do sistema, foram utilizados os
valores dos parâmetros A, B e U2, inicialmente estimados para a escala industrial.
Esses valores foram determinados durante a análise da área específica do catalisador
a ser utilizado no reator dessa escala de operação e estão disponíveis na Tabela 6.3.
O objetivo dessa análise é encontrar as soluções de temperatura do leito, caso exis-
tam, que satisfaçam a Equação 7.6, mostrando se a condição experimental analisada
apresenta ou não multiplicidade de estados. O resultado encontrado na análise de
bifurcação é apresentado na Tabela 7.1.

Tabela 7.1: Resultado da Análise de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator
OCM em Escala Industrial.

Experimento TS1 (K) TS2 (K)

1 881,6314 4,6282E+06
2 937,8132 1,7905E+04
3 695,9488 5,7960E+04
4 - -
5 - -
6 956,7064 1,3042E+07
7 783,7029 3,3638E+04
8 831,4696 7,4867E+05
9 808,6214 2,8344E+04

O resultado da análise de bifurcação expõe a existência de multiplicidade
de estados estacionários para as condições de vazão volumétrica e fração mássica de
catalisador em sete experimentos realizados no planejamento experimental, incluindo
os seis experimentos relatados na simulação do reator. No entanto, em relação a dois
experimentos, não se observa a multiplicidade de estados no sistema de OCM, os
quais estavam entre aqueles em que não foi detectada a ignição.

Nos experimentos em que foi observada a multiplicidade, verifica-se que a
primeira solução encontrada para a temperatura do leito está no intervalo de 695 a
960 K, enquanto a segunda solução apresenta uma temperatura elevada, superior a
18000 K. Esse valor elevado de temperatura do leito encontrado no limite superior
da análise de bifurcação é causado pela cinética incompleta utilizada na modelagem
do problema. Como já explicado, no problema real, o equilíbrio químico e as limita-
ções termodinâmicas do sistema reacional estabilizariam a temperatura do leito em
valores muito menores do que os encontrados na análise.

Após a obtenção dos resultados da análise de bifurcação, realizou-se a plota-
gem gráfica das curvas exponencial e quadrática em função da temperatura do leito
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catalítico, para uma observação visual das soluções apresentadas na análise de bifur-
cação dos parâmetros industriais. Os diagramas de bifurcação de cada experimento
estão disponíveis nas Figuras 7.2 a 7.9.

Experimento 04: Experimento 05:
50 mL/min e 50% Catalisador50 mL/min e 20% Catalisador

Figura 7.2: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimentos 4 e 5.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 01: 

100 mL/min e 80% Catalisador

Figura 7.3: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 02: 

50 mL/min e 80% Catalisador

Figura 7.4: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 03: 

100 mL/min e 50% Catalisador

Figura 7.5: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 3.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 06: 

150 mL/min e 80% Catalisador

Figura 7.6: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 6.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 07: 

100 mL/min e 20% Catalisador

Figura 7.7: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 7.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Experimento 08: 

150 mL/min e 50% Catalisador

Figura 7.8: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 8.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Experimento 09: 

150 mL/min e 20% Catalisador

Figura 7.9: Diagrama de Bifurcação do Modelo Térmico do Reator OCM -
Experimento 9.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Ao examinar a equação que regula os pontos da temperatura no leito catalí-
tico no diagrama de bifurcação, percebe-se que o aumento do parâmetro U2 também
eleva o coeficiente do termo quadrático, ocasionando o crescimento da curva qua-
drática e a redução do intervalo de temperatura para a multiplicidade de estados
estáveis, devido ao termo exponencial permanecer inalterado diante das variações do
parâmetro, mantendo um valor finito conforme a temperatura do leito se aproxima
do infinito. Esse padrão continua até atingir uma condição crítica em que a curva
parabólica não mais cruza a curva exponencial, apenas a tangencia, resultando na
perda da multiplicidade de estados.

Essa análise mostra a existência de um parâmetro U2 crítico, simbolizado por
U2crit. Para calcular esse parâmetro de forma analítica, o primeiro passo é derivar
ambos os membros da Equação 7.6 em relação à temperatura do leito, resultando
na Equação 7.7. Ao dividir a Equação 7.7 pela Equação 7.6, verifica-se que a tem-
peratura do leito crítica (ponto de tangência das curvas), representada por Tscrit, é
a metade do valor do parâmetro B, conforme mostrado na Equação 7.8.

exp

[
−B

Ts

]
· B

T 2
s

= 2 · U2

AB
· Ts (7.7)

Tscrit =
B

2
(7.8)

Substituindo o valor da temperatura crítica na equação de multiplicidade de
estados, obtém-se a equação para estimar o valor do parâmetro U2crit, conforme
representado na Equação 7.9. Ao analisar o parâmetro crítico, nota-se que ele tende
a aumentar à medida que o fator pré-exponencial e a entalpia de reação do sistema
crescem, associados ao incremento do parâmetro A. Isso ocorre devido ao calor sig-
nificativo gerado por essas duas variáveis quando aumentadas, exigindo uma maior
eficiência do catalisador na dissipação desse calor. Por outro lado, o mesmo parâme-
tro tende a diminuir à medida que o parâmetro B (energia de ativação) aumenta, já
que o aumento da energia de ativação desacelera a reação química. Deve-se ressaltar
que a abordagem aqui proposta é original e que soluções analíticas para esse pro-
blema, a despeito da simplicidade do modelo proposto, não foram ainda descritas
na literatura.

U2crit =
4A · exp[−2]

B
(7.9)

Portanto, a partir desse resultado e do cálculo desse parâmetro para uma
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condição experimental específica, estabelece-se um novo critério de multiplicidade:
o sistema apresentará multiplicidade se o valor do parâmetro U2 for inferior ao U2crit;
caso contrário, a multiplicidade de estados não será observada. A partir dos valores
iniciais estimados para os parâmetros A, B e U2 no modelo industrial, determinou-se
o parâmetro U2crit para todos os experimentos envolvidos nessa análise, conforme
mostrado na Tabela 7.2.

Tabela 7.2: Estimação do Parâmetro U2crit no Modelo Térmico do Reator OCM
em Escala Industrial.

Experimento A B U2 U2crit

1 2,48E+07 1,51E+04 1,74E–02 8,89E+02
2 1,73E+04 5,84E+03 2,27E–01 1,60E+00
3 8,47E+03 6,23E+03 1,41E–02 7,36E-01
4 7,17E+03 4,43E+03 2,09E+00 8,76E-01
5 6,63E+03 5,05E+03 1,30E+00 7,10E-01
6 3,86E+07 1,82E+04 4,13E–03 1,15E+03
7 9,63E+03 6,03E+03 4,29E–02 8,64E-01
8 3,94E+05 1,13E+04 7,84E–03 1,88E+01
9 9,04E+03 5,92E+03 5,41E–02 8,26E-01

A análise do valor crítico do parâmetro U2 indica que os experimentos 4 e 5
não apresentarão multiplicidade de estados sob os parâmetros utilizados na escala
industrial, indicando que, em condições de baixa vazão, para operar de forma auto-
térmica, serão necessárias altas atividades do catalisador empregado. No entanto,
os demais experimentos demonstram que ocorrerá a presença de multiplicidade de
estados.

Além disso, observa-se que para determinadas condições experimentais a faixa
de valores para o parâmetro U2 que assegura a multiplicidade é extensa, como nos
experimentos 1, 6 e 8, que atuam em condições operacionais de alta atividade ou
alta vazão volumétrica, indicando que condições experimentais de alta vazão ou alta
atividade possibilitarão a histerese da temperatura do leito catalítico.

Na literatura, o trabalho de Assem e colaboradores [44] reforça parte dessa
ideia, visto que os autores reportam que as condições de histerese são observadas
em virtude de condições de operação de alta velocidade espacial. No caso dos ex-
perimentos realizados em alta vazão volumétrica, isso é atendido devido ao volume
constante em todos os experimentos do planejamento experimental.

Para elucidar a importância do parâmetro U2 crítico, foi realizada uma análise
de bifurcação do experimento 06 em três cenários distintos, conforme indicado na
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figura a seguir. No primeiro cenário, os parâmetros A, B e U2 são exatamente os
estimados para o modelo industrial, conforme a Tabela 6.3. No segundo cenário, os
parâmetros A e B permanecem iguais ao primeiro cenário, enquanto o parâmetro U2

assume o valor crítico encontrado para a condição estabelecida. No terceiro cenário,
os parâmetros A e B permanecem constantes, porém o parâmetro U2 é reajustado
para um valor acima do U2 crítico. Os diagramas de bifurcação obtidos em cada um
dos cenários são apresentados na Figura 7.10, reforçando o critério de multiplicidade
previamente definido.

Cenário 1

Observa-se a multiplicidade e os dois 

pontos de Ts bem definidos.

Parâmetro Valor Numérico

A 3,86E+07

B 1,82E+04

U2 4,13E–03

Cenário 2

Observa-se que as curvas tangenciam e a 

multiplicidade já não é satisfeita.

Parâmetro Valor Numérico

A 3,86E+07

B 1,82E+04

U2 1,15E+03

Cenário 3

Observa-se que nesse ponto não existe 

mais multiplicidade.

Parâmetro Valor Numérico

A 3,86E+07

B 1,82E+04

U2 7,50E+05

Figura 7.10: Ilustração do Comportamento de Multiplicidade pelas Flutuações do
Parâmetro U2.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Estendendo a análise do critério de multiplicidade para a operação em escala
laboratorial, foi determinado o parâmetro U2crit para os conjuntos de parâmetros
estimados na escala laboratorial, conforme apresentado na Tabela 5.2. O cálculo dos
valores de U2 crítico foram realizados conforme indicado na Equação 7.9, para cada
conjunto de parâmetros de cada experimento do planejamento experimental. Assim,
avaliou-se se cada experimento atendia ao critério de multiplicidade estabelecido por
meio da comparação do parâmetro U2 com seu valor crítico. Os resultados dessa
análise estão disponíveis na Tabela 7.3.

Essa análise indica que cinco experimentos do planejamento (experimentos 2,
4, 5, 7 e 9) não apresentarão multiplicidade de estados sob as condições experimentais
utilizadas na escala laboratorial enquanto os demais experimentos (experimentos 1,
3, 6 e 8) demonstram a presença de multiplicidade de estados. Comparando o
resultado da análise de multiplicidade entre as escalas, observa-se que a quantidade
de condições experimentais que apresentam multiplicidade aumenta com o tamanho
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da escala, indicando que a mudança da escala do processo afeta significativamente
a histerese do leito catalítico.

Tabela 7.3: Estimação do Parâmetro U2crit no Modelo Térmico do Reator OCM
em Escala Laboratorial.

Experimento A B U2 U2crit

1 2,48E+07 1,51E+04 7,01E–01 8,89E+02
2 1,73E+04 5,84E+03 9,14E+00 1,60E+00
3 8,47E+03 6,23E+03 5,67E–01 7,36E-01
4 7,17E+03 4,43E+03 8,41E+01 8,76E-01
5 6,63E+03 5,05E+03 5,21E+01 7,10E-01
6 3,86E+07 1,82E+04 1,66E–01 1,15E+03
7 9,63E+03 6,03E+03 1,72E+00 8,64E-01
8 3,94E+05 1,13E+04 3,15E–01 1,88E+01
9 9,04E+03 5,92E+03 2,17E+00 8,26E-01

O resultado apresentado na Tabela 7.3 foi confrontado com a análise expe-
rimental, sendo realizado um experimento adicional para o experimento 06, que
representa uma maior severidade no sistema e que também possui a maior faixa
de valores para os parâmetros U2 que garantirão a multiplicidade e a histerese do
sistema. Nesse experimento, foi realizado tanto o aquecimento até o ponto de igni-
ção quanto o resfriamento, e experimentalmente, observou-se a histerese do sistema,
corroborando a análise do valor crítico do parâmetro U2. Os dados experimentais
estão apresentados na Figura 7.11, demonstrando que a histerese ocorre conforme
indicado pelo critério de multiplicidade.
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Figura 7.11: Diagrama de Bifurcação Experimental - Experimento 06 do
Planejamento Experimental.
Fonte: Lage et al., 2024 [131].
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Capítulo 8

Estimação de Parâmetros em Escala
Industrial

No capítulo anterior, foi realizada a análise de bifurcação do modelo térmico
simplificado para o reator OCM em escala industrial, baseada em uma estimativa
inicial dos parâmetros obtidos a partir dos dados da escala laboratorial e na análise
dos parâmetros em cada escala de operação (análise da área específica). Apesar dos
resultados otimistas e corroborados pela escala laboratorial, ao analisar os quatro
parâmetros do modelo (A, B, U1, e U2), surge um novo desafio: a obtenção desses
mesmos parâmetros a partir do projeto de um reator químico em condições de
operação industrial do processo OCM.

Esse exercício é fundamental para avaliar o quão representativos são os expe-
rimentos em escala laboratorial em comparação com a escala industrial projetada,
permitindo obter parâmetros mais condizentes com a operação efetivamente empre-
gada no projeto. Além disso, é fundamental avaliar se a estimativa inicial utilizada
condiz com os valores dos parâmetros obtidos no sistema em escala laboratorial
quando se tem em posse o projeto do equipamento industrial. O processo de esti-
mativa dos valores dos parâmetros em escala industrial segue três etapas de cálculo
estratégicas: a dimensão do reator industrial, dados do catalisador a ser empre-
gado no processo e o sistema de reação, e dados de composição de alimentação e de
correntes de processo.

Os dados utilizados neste estudo incluem uma gama de valores abrangendo
as dimensões do reator industrial de leito fixo (comprimento e diâmetro do reator)
e as condições operacionais desejadas de vazão e velocidade espacial horária de gás
(GHSV), estabelecidas com o propósito de estimação. Esses dados derivam das
especificações de design de processos fornecidas por um parceiro industrial, sendo
os valores específicos dos dados utilizados omitidos devido à natureza proprietária e
sigilosa dessas informações.
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No projeto do reator industrial, parte-se do pressuposto de que o formato do
catalisador utilizado no processo em escala industrial de acoplamento oxidativo será
do mesmo formato que o catalisador de reforma de metano avaliado na análise de
área específica. Fundamentado na correspondência geométrica entre ambos os tipos
de catalisadores, foram empregadas todas as correlações apresentadas no estudo de
Alberton e colaboradores [146], mencionadas no Capítulo 5 desta dissertação para o
catalisador escolhido e o reator projetado. Essa abordagem resultou na estimação da
porosidade do leito do reator industrial e da área específica do catalisador, conforme
indicado na Tabela 8.1.

Tabela 8.1: Dados Estimados de Área Específica do Catalisador Industrial e
Porosidade do Leito do Reator Industrial.

Variável Valor Avaliado Unidade

acats 433,0 m2/m3

εT 0,8024 -

em que:

• acats é a área específica de troca de calor externa do leito do catalisador.

• εT é a porosidade do leito catalítico.

Os valores estimados de porosidade e área específica apresentados na tabela
anterior são uniformes para todos os valores dentro da faixa dos dados industriais.
Isso ocorre porque nenhuma dimensão do reator influencia diretamente o cálculo
da área específica do catalisador. Portanto, os valores obtidos são consistentes com
aqueles encontrados na análise da área específica realizada no Capítulo 5. Além
disso, como o diâmetro do reator é significativamente maior que o do catalisador,
isso resulta em valores constantes para a porosidade do leito na faixa avaliada.

A partir dos dados fornecidos do projeto do reator industrial e da estimativa
da porosidade do leito catalítico, foram obtidas novas variáveis de projeto, tais como
a velocidade de escoamento do gás no interior do reator conforme indicado pela
Equação 8.1, o volume do reator representado pela Equação 8.2 e a área específica
do reator conforme ilustra a Equação 8.3. A faixa de valores obtidos para cada uma
dessas variáveis são apresentados na Tabela 8.2.

uz =
4q

πD2εT
(8.1)
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V =
q

GHSV
(8.2)

a =
πDL

V
(8.3)

em que:

• V é o volume do reator.

• uz é a velocidade de escoamento do gás no interior do reator.

• a é a área específica do reator.

• q é a vazão volumétrica de alimentação.

• D é o diâmetro do reator tubular.

• L é o comprimento do leito catalítico reator.

• GHSV é a velocidade espacial horária de gás.

• εT é a porosidade do leito catalítico.

Tabela 8.2: Faixa de Valores de Velocidade de Escoamento, Volume e Área
Específica do Reator no Projeto do Reator.

Variável Limite Inferior Limite Superior Unidade

uz 2,3099 6,9313 m/s
V 0,5715 1,7145 m3

a 1,8061 3,1285 m2/m3

Referente ao sistema de reação presente no processo, a cinética do sistema
foi representada por uma única reação global, que consistiu na conversão do metano
em eteno. A equação química balanceada correspondente é expressa conforme a
Equação 8.4. A variação de entalpia da reação foi adotada como a variação de
entalpia da reação global de conversão do metano em eteno, conforme disponibilizado
no artigo de Cruellas e colaboradores [153].

2CH4 +O2 → C2H4 + 2H2O (8.4)

Os valores da energia de ativação e do fator pré-exponencial foram esti-
mados com base em um modelo matemático desenvolvido a partir dos dados de
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Frequência de Rotação (do inglês Turnover Frequency - TOF) do catalisador de
Mn-Na2WO4/SiO2 em escala laboratorial, os quais foram medidos e publicados por
Ortiz-Bravo e colaboradores [36], estando disponíveis na Tabela 8.3.

Tabela 8.3: Dados Experimentais de TOF do Catalisador Mn-Na2WO4/SiO2.

Temperatura (°C) 650 °C 700 °C 750 °C 800 °C

TOF (s−1) 0,021 0,023 0,113 0,424

O modelo matemático apresentado para este problema é representado pela
Equação 8.5. É importante destacar que a concentração de tungstênio no catalisador
foi estimada em 33,8 kg/m3 para fins de obtenção dos dados experimentais da taxa
de reação de metano. Ao analisar o modelo de ajuste dos dados experimentais,
percebe-se uma correlação de parâmetros entre o fator pré-exponencial e a energia de
ativação, o que é uma característica recorrente na literatura ao lidar com problemas
cinéticos baseados na Lei de Arrhenius [154].

RCH4 = TOF · ρW,cat = k0 · exp
[
−EA

RT

]
(8.5)

em que:

• RCH4 é a taxa de consumo de metano (kg · m−3 · s−1).

• TOF é a frequência de turnover (s−1).

• ρW,cat é a densidade do tungstênio no catalisador (kg · m−3).

• k0 é o fator pré - exponencial (kg · m−3 · s−1).

• EA é a energia de ativação (J · mol−1).

• R é a constante dos gases ideais (J · mol−1 · K−1).

• T é a temperatura (K).

Dessa forma, a determinação da energia de ativação e do fator pré-exponencial
advindo dessa reação é realizada por meio da reparametrização do modelo, visando
reduzir a correlação paramétrica entre esses dois parâmetros, conforme proposto na
literatura em estudos anteriores [94, 138] e expresso nas quatro equações a seguir,
sendo a Equação 8.6 o modelo reparametrizado.
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RCH4 = TOF · ρW,cat = exp

[
αR − βR

(
T − Tref

T

)]
(8.6)

αR = ln k0 − βR (8.7)

βR =
EA

R · Tref

(8.8)

1

Tref

=
1

Nexp

·
Nexp∑
i=1

1

Ti

(8.9)

em que:

• Tref é a temperatura de referência.

• αR é a variável reparametrizada do fator pré exponencial.

• βR é a variável reparametrizada da energia de ativação.

• Nexp é o número de experimentos.

Após a reparametrização, foram estimados os parâmetros αR e βR que mi-
nimizam a função objetivo de mínimos quadrados, calculada pelo quadrado da di-
ferença entre a taxa de reação experimental do metano e a predita pelo modelo,
conforme apresentado na Equação 8.10. Os métodos de otimização utilizados para
esse problema foram o Evolução Diferencial (um método heurístico ou estocástico)
e o BFGS (um método determinístico), implementados no Python pela da biblio-
teca Scipy [155–157]. A Figura 8.1 ilustra o ajuste do modelo reparametrizado em
relação aos dados experimentais extraídos da literatura.

min
αR,βR

FObj =

Nexp∑
i=1

(
Rexp

i,CH4
−Rmodel

i,CH4

)2 (8.10)

em que:

• FObj é a função objetivo.

• Rexp
i,CH4

é a taxa de consumo de metano experimental.

• Rmodel
i,CH4

é a taxa de consumo de metano predita pelo modelo.

• Nexp é o número de experimentos.
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Após a estimação dos parâmetros, utilizando a Equação 8.6 e a Equação 8.10,
foram calculados os valores da energia de ativação e do fator pré-exponencial para
a cinética adotada no projeto industrial, os quais são apresentados juntamente com
a variação de entalpia na Equação 8.4, sendo os mesmo valores para cada uma
das faixas usadas no projeto do reator industrial. As ordens de grandeza tanto
da energia de ativação quanto do fator exponencial estão em conformidade com os
valores apresentados na literatura [125, 134].

Tabela 8.4: Dados Estimados da Cinética do Processo OCM.

Variável Valor Avaliado Unidade

k0 7,11E+12 s−1

EA 2,40E+05 J/mol
−∆HR 8,82E+06 J/kg

Figura 8.1: Ajuste do Modelo Cinético aos Dados Experimentais Coletados de
Ortiz-Bravo e Colaboradores.

Fonte: Elaborado pelo autor.

A composição dos reagentes e do inerte (N2) a serem utilizados, juntamente
com os valores de pressão e temperatura para o projeto industrial do equipamento,
estão disponíveis na Tabela 8.5. A seleção dessa composição de alimentação foi
fundamentada na razão volumétrica de alimentação dos reagentes empregada nos
experimentos em escala laboratorial, considerando também a suposição de compor-
tamento de gás ideal, que estabelece que a fração volumétrica é igual à fração molar.
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Em contrapartida, os valores de pressão e temperatura foram estimados com
base nas previsões das condições operacionais esperadas para o processo em escala
industrial, conforme indicado por diversos trabalhos presentes na literatura [11, 12,
14]. Vale ressaltar que, para a variável de temperatura, foi adotado o valor médio de
uma faixa desejada de valores, baseada nos dados de ponto de ignição do catalisador
utilizado na escala de bancada, disponíveis na literatura [44, 121, 125].

Tabela 8.5: Composição de Alimentação e Dados de Pressão e Temperatura do
Reator Industrial.

Variável Valor Avaliado Unidade

XCH4 0,50 -
XO2 0,25 -
XN2 0,25 -
P 8 bar
T 700 ºC

em que:

• Xj é a fração molar do componente j.

• P é a pressão de operação do reator.

• T é a temperatura do reator.

A partir das informações expostas na tabela acima, foi empregado o soft-
ware VRTherm [158], dedicado à previsão de propriedades termodinâmicas e físico-
químicas de compostos puros e misturas, para realizar o cálculo dos dados de massa
específica da corrente gasosa (ρg) e da capacidade calorífica da corrente (Cpg). Os
valores obtidos foram então disponibilizados na Tabela 8.6.

Tabela 8.6: Estimação de Dados Termodinâmicos via Software VRTherm.

Variável Valor Avaliado Unidade

ρg 2,3144 kg/m3

Cpg 2298,22 J/(kg · K)

É importante mencionar que tanto os dados de correntes de processo apresen-
tados nas Tabelas 8.5 e 8.6 quanto os dados cinéticos do sistema expostos na Tabela
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8.4 são idênticos para os três qualquer cenário de projeto do reator apresentado. Isso
se deve ao fato de que essas variáveis não são influenciadas pelas principais variáveis
de projeto, como a dimensão do equipamento, a vazão de alimentação e o GHSV.

No que diz respeito ao efeito de troca de calor por convecção do sistema,
os valores dos termos convectivos tanto do forno quanto do sólido foram obtidos
da literatura, com base nos dados relatados por Lee e colaboradores [27] para o
forno, que empregaram o mesmo catalisador na reação estudada, e por Vandewalle e
colaboradores [6] para o sólido, utilizando o catalisador Sn-Li/MgO na reação. Esses
dados estão apresentados na Tabela 8.7. É importante ressaltar que a operação
industrial será adiabática, o que na prática implica um termo nulo para a variável
hf . No entanto, para fins de comparação com a escala laboratorial, será adotado
um valor não nulo.

Tabela 8.7: Dados de Coeficiente de Troca de Calor por Convecção do Sólido e do
Forno.

Variável Valor Avaliado Unidade

hf 800 W/(m2 · K)
hs 825 W/(m2 · K)

em que:

• hf é o coeficiente de troca de calor por convecção do forno.

• hs é o coeficiente de troca de calor por convecção do sólido.

Além disso, estudos que envolvem catalisadores de craqueamento sugerem
que a convecção do sólido em relação à velocidade apresenta um limite assintótico,
conforme descrito por Prins e colaboradores [159]. Portanto, é possível trabalhar
com um valor constante proveniente da literatura para velocidades elevadas (como
as utilizadas na escala industrial), em vez de utilizar correlações para estimar essa
variável.

Após a finalização da estratégia e dos cálculos preliminares para a obtenção
de todos os dados necessários para o projeto do reator industrial, os parâmetros
foram calculados para a condição industrial, substituindo-se cada variável apropriada
em cada parâmetro, conforme definido nas Equações 4.9, 4.10, 4.14 e 4.15. Os
valores apresentados na análise, utilizando os dados dimensionais nos limites inferior
e superior fornecidos, bem como o valor de referência, são expostos na Tabela 8.8.
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Tabela 8.8: Estimação de Parâmetros do Modelo Térmico no Reator Industrial.

Parâmetro Limite Inferior Valor de Referência Limite Superior

A (K) 1,23E+13 1,59E+13 2,31E+15
B (K) 2,89E+04 2,89E+04 2,89E+04
U1 (−) 1,78E-02 2,60E-02 9,23E-02
U2 (−) 4,39E+00 5,67E+00 1,32E+01

em que:

• A é o parâmetro do modelo térmico devido à exotermia da rede de reações.

• B é o parâmetro do modelo térmico devido à energia de ativação aparente da
rede de reações.

• U1 é o parâmetro do modelo térmico relacionado à troca de calor por convecção
entre a fase gasosa e o forno.

• U2 é o parâmetro do modelo térmico referente à troca de calor por convecção
entre a fase gasosa e a fase sólida.

Ao analisar os resultados, observa-se uma concordância bastante notável dos
valores dos parâmetros B, U1 e U2 com a faixa de valores prevista na escala laborato-
rial. No entanto, há uma discrepância significativa no valor estimado do parâmetro
A em comparação com os valores na escala laboratorial, indicando que os dados
experimentais apontam atividades menores que as previstas com os modelos, o que
pode indicar a incapacidade da representação cinética proposta para representar as
complexas não linearidades do sistema cinético real investigado.

A discrepância observada no valor do parâmetro A pode ser atribuída a dois
fatores distintos. O primeiro está relacionado a uma possível inadequação no meca-
nismo cinético adotado. É plausível que o sistema seja caracterizado por um número
maior de reações e apresente uma cinética diferente daquela considerada neste ca-
pítulo, na qual Fi(C

s
j , Ts) é igual a 1. Nesse cenário, uma função mais elaborada,

dependente da composição do efluente do reator, poderia fornecer uma representação
mais precisa do modelo.

O segundo motivo pode estar associado ao efeito da escala, que possivelmente
exerce uma influência direta e significativa sobre o parâmetro em questão, em com-
paração com outros parâmetros. Esse fenômeno demanda uma análise minuciosa,
considerando como as variações de escala podem afetar diretamente a determinação
desse parâmetro e sua relação com outros aspectos do sistema.
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A partir de uma análise criteriosa da definição do parâmetro A, conforme
expresso na Equação 4.14, percebe-se que o efeito de escala desse parâmetro está
relacionado à razão L/uz, supondo que as demais variáveis não alterem seus valores
de magnitude (ou ordem de grandeza) ao mudar de escala. Portanto, a análise dessa
razão é fundamental para compreender a discrepância entre os valores obtidos em
diferentes escalas de operação do processo.

Os resultados dos valores da razão mencionada para uma das escalas estão
apresentados na Tabela 8.9. É importante destacar que, na escala laboratorial, o
valor da velocidade na condição máxima de vazão volumétrica empregada no plane-
jamento experimental foi utilizado para essa comparação. Além disso, é importante
notar que as informações sobre o comprimento do reator e a velocidade do gás no
interior do reator industrial não são fornecidas devido ao sigilo de propriedade in-
dustrial dessas informações.

Tabela 8.9: Comparação da Razão L/uz nas Escalas de Operação.

Escala de Processo Variável Valor Avaliado Unidade

Laboratorial
L 0,01 m
uz 2,50E-06 m/s

L/uz 0,12566 s

Industrial L/uz 0,08398 s

Observa-se que a razão L/uz na escala laboratorial é aproximadamente 1,5
vezes maior do que na escala industrial. Isso sugere que os resultados dos parâmetros
A, B, U1 e U2 obtidos na escala laboratorial são representativos como estimativas
de valores para os mesmos parâmetros em escala industrial, como demonstrado na
análise de área específica para a simulação do reator industrial.

Portanto, espera-se que o parâmetro A não apresente uma grande discrepân-
cia (no máximo de uma ordem de grandeza) entre a escala laboratorial e a escala
industrial, uma vez que ambas as escalas de operação do processo ocorrem em condi-
ções de L/uz muito próximas. Dado que o efeito de escala não parece ser um motivo
que explique a diferença entre os valores do parâmetro em cada escala, sugere-se
que a determinação do modelo cinético desempenha um papel crucial na estimação
do parâmetro A na escala industrial, necessitando de maiores investigações para
confirmar tal hipótese.

Após realizar a estimativa dos parâmetros em escala industrial, é empreen-
dida uma análise específica da área do catalisador na histerese do sistema. Essa
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análise tem início ao observar o parâmetro adimensional U2 encontrado na modela-
gem térmica do reator, conforme expresso na Equação 4.10. Entretanto, ao analisar
a bifurcação, nota-se que esse parâmetro possui um valor crítico (representando o
limite da multiplicidade de estados) determinado unicamente em termos dos parâ-
metros A e B, conforme descrito na Equação 7.9.

Dessa forma, ao igualar as equações pertinentes, é possível derivar a área
específica crítica do catalisador (acats,crit), definida pela Equação 8.11. Com isso, ao
obter o valor para essa área específica crítica, é possível discernir quais formatos de
catalisadores resultarão na observação da histerese no processo OCM, seguindo um
critério análogo ao da multiplicidade de U2crit.

acats,crit =
ρguzCpgU2,crit

hsL
=

ρguzCpg

hsL
· 4Aexp[−2]

B
(8.11)

Nesse ponto, faz-se uso de um novo conjunto de parâmetros para o modelo
industrial, considerando os experimentos planejados. Nesse novo conjunto, os pa-
râmetros A e B correspondem exatamente aos obtidos na estimativa inicial dos
parâmetros industriais (Tabela 6.3), enquanto o parâmetro U2 é mantido constante
em todos os experimentos, com o valor obtido da estimação realizada neste capitulo,
conforme descrito na Tabela 8.10.

Tabela 8.10: Parâmetros Estimados no Estudo de Área Específica Crítica.

Experimento A
(K)

B
(K)

U2

(−)

1 2,48E+07 1,51E+04 5,67E+00
2 1,73E+04 5,84E+03 5,67E+00
3 8,47E+03 6,23E+03 5,67E+00
4 7,17E+03 4,43E+03 5,67E+00
5 6,63E+03 5,05E+03 5,67E+00
6 3,86E+07 1,82E+04 5,67E+00
7 9,63E+03 6,03E+03 5,67E+00
8 3,94E+05 1,13E+04 5,67E+00
9 9,04E+03 5,92E+03 5,67E+00

O valor crítico da área específica do catalisador será comparado com os valores
de área específica de três tipos distintos de catalisadores:
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• Catalisador Laboratorial: refere-se ao catalisador em pó utilizado nos experi-
mentos em escala laboratorial do processo.

• Catalisador Industrial: diz respeito ao catalisador projetado para operação
em escala industrial, conforme discutido na seção sobre a área específica do
catalisador.

• Pellet Cheio: trata-se de um catalisador fictício com geometria idêntica à do
catalisador industrial, exceto pela ausência de furos internos.

A Figura 8.2 ilustra os três tipos de catalisadores utilizados na análise, en-
quanto seus respectivos valores de área específica estão apresentados na Tabela 8.11.

Catalisador 

Laboratorial

Catalisador 

Industrial

Pellet Cheio

Figura 8.2: Catalisadores Usados na Análise da Área Específica.
Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 8.11: Área Específica dos Catalisadores da Análise de Área Específica
Crítica.

Catalisador Área Específica (m2/m3)

Catalisador Industrial 433,00
Pellet Cheio 197,58

Catalisador Laboratorial 17405,42
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Dessa forma, o valor da área específica crítica foi calculado para cada um dos
experimentos do planejamento experimental, considerando as condições de escalona-
mento do reator industrial em seu valor avaliado, conforme indicado na Tabela 8.12.
Os resultados obtidos revelam que, nas condições experimentais empregadas nos
experimentos 1 e 6, ocorrerá a multiplicidade de estados em diferentes formatos de
catalisador, visto que o valor da área específica crítica é superior à área específica
dos catalisadores de ambaswe escalas. Por outro lado, nas condições utilizadas no
experimento 8, a multiplicidade de estados será observada apenas em catalisadores
projetados para escala industrial ou em formatos semelhantes, uma vez que a área
específica crítica calculada é superior apenas aos catalisadores em escala industrial,
sendo inferior à área específica de catalisadores em escala laboratorial.

Tabela 8.12: Área Específica Crítica do Catalisador nas Condições de Reator
Industrial no Valor Avaliado.

Experimento A
(K)

B
(K)

U2

(−)
acats,crit

(m2/m3)

1 2,48E+07 1,51E+04 5,67E+00 6,79E+04
2 1,73E+04 5,84E+03 5,67E+00 1,23E+02
3 8,47E+03 6,23E+03 5,67E+00 5,62E+01
4 7,17E+03 4,43E+03 5,67E+00 6,69E+01
5 6,63E+03 5,05E+03 5,67E+00 5,43E+01
6 3,86E+07 1,82E+04 5,67E+00 8,77E+04
7 9,63E+03 6,03E+03 5,67E+00 6,60E+01
8 3,94E+05 1,13E+04 5,67E+00 1,44E+03
9 9,04E+03 5,92E+03 5,67E+00 6,31E+01

Logo, os resultados evidenciam que o design do catalisador desempenha um
papel fundamental na manifestação da histerese no sistema. Isso ocorre porque, em
determinadas condições, a área específica do catalisador exerce um impacto direto
no valor do parâmetro U2, que, por sua vez, pode influenciar a presença ou ausência
da histerese no processo químico, conforme o critério de multiplicidade em relação
ao valor crítico do parâmetro.
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Capítulo 9

Produção de Etileno

No capítulo anterior, uma análise detalhada foi conduzida para estimar os
parâmetros do modelo do reator industrial, baseada em um projeto específico de
reator concebido para operações em grande escala. Um exercício adicional de grande
interesse consiste em acoplar a modelagem térmica à modelagem mássica, com o
propósito de fazer uma previsão preliminar da composição esperada do produto
efluente do reator industrial, além de compreender o impacto dos modelos cinéticos
nesse processo de simulação.

Assim, a partir dos estudos realizados sobre a modelagem térmica do processo
OCM, tanto em escala laboratorial quanto em escala industrial, o presente capítulo se
dedica à modelagem da produção de eteno por meio do processo OCM, integrando
os balanços materiais à modelagem térmica já desenvolvida. A formulação mais
abrangente deste modelo de processo se apoia em quatro elementos primordiais: as
observações experimentais do processo em escala laboratorial, os dados de design do
processo (incluindo as dimensões do equipamento, as condições de alimentação e o
catalisador utilizado), a aplicação de premissas que abordem a natureza intrínseca
do processo e a seleção do modelo cinético adequado, juntamente com correlações
adicionais relevantes.

9.1 Modelo Matemático

As hipóteses adotadas na modelagem do reator industrial de leito fixo para
a produção de etileno por meio do acoplamento oxidativo de metano são delineadas
a seguir:

• Hipótese 1 : O modelo completo do reator de acoplamento oxidativo industrial
é representado por duas fases distintas: a fase gasosa e a fase sólida. Essa
hipótese é derivada da observação experimental obtida na modelagem térmica
simplificada do reator em escala piloto.
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• Hipótese 2 : Os gradientes de concentração e de temperatura na direção radial
foram desconsiderados, implicando que a transferência de calor e de massa
ocorrem exclusivamente na direção axial.

• Hipótese 3 : As propriedades termodinâmicas, como capacidade calorífica,
massa específica e variação de entalpia, juntamente com as propriedades de
transporte, incluindo coeficiente convectivo térmico e coeficiente convectivo de
transferência de massa, são consideradas constantes e calculadas com base nas
condições de alimentação do reator (com exceção da variação de entalpia).

• Hipótese 4 : O reator opera de forma adiabática, o que significa que durante
seu funcionamento não há utilização de forno ou camisa de aquecimento (termo
convectivo do forno nulo).

• Hipótese 5 : Os efeitos térmicos provenientes da cinética na fase gasosa são
insignificantes. Essa hipótese é embasada na revisão da literatura, na qual a
maioria dos modelos cinéticos analisados indica um número reduzido de reações
para a fase gasosa em comparação com a fase sólida [73, 76, 88, 132].

• Hipótese 6 : As equações de balanço de energia do modelo completo em re-
gime estacionário devem convergir às equações do modelo térmico simplificado
adotado.

• Hipótese 7 : O comportamento de gás ideal é considerado aplicável neste con-
texto.

• Hipótese 8 : A porosidade do leito é admitida como constante e o tamanho das
partículas do catalisador é uniforme.

O modelo completo, que engloba os aspectos térmicos e materiais, do reator
de acoplamento oxidativo de metano está fundamentado nas equações de balanço
transiente de massa e energia aplicadas a um reator PFR em direção axial, como
descrito na literatura [160–162]. As equações de balanço material por componente
são expressas na Equação 9.1 para a fase gasosa e na Equação 9.2 para a fase
sólida. Os balanços de energia são apresentados na Equação 9.3 para a fase gasosa
e na Equação 9.4 para a fase sólida. Uma análise dimensional das equações e uma
investigação sobre a convergência dos balanços de energia no estado estacionário são
minuciosamente abordadas no Apêndice A deste estudo.

∂Cg
j

∂t
+ uz

∂Cg
j

∂x
= Rg

j −
km,j

εB
· acats ·

(
Cg

j − Cs
j

)
(9.1)

∂Cs
j

∂t
= ρb ·Rs

j + km,j · acats ·
(
Cg

j − Cs
j

)
(9.2)
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L

uz

∂Tg

∂t
+ L

∂Tg

∂x
= U1 · (Tf − Tg) + U2 · (Ts − Tg) (9.3)

ρbCpsL

ρguzCpg

∂Ts

∂t
=

L

ρguzCpg

NR∑
i=1

(−∆Hi) ρbR
s
j − U2 · (Ts − Tg) (9.4)

em que:

• Cg
j é a concentração molar da espécie química j na fase gasosa.

• Cs
j é a concentração molar da espécie química j na fase sólida.

• Tg é a temperatura da fase gasosa.

• Ts é a temperatura da fase sólida.

• Tf é a temperatura do forno.

• t é o tempo.

• x é a posição axial do reator químico.

• km,j é o coeficiente convectivo de transferência de massa do componente j.

• U1 é o parâmetro do modelo térmico relacionado a convecção entre a fase
gasosa e o forno.

• U2 é o parâmetro do modelo térmico referente a convecção entre a fase gasosa
e a fase sólida.

• ρg é a massa específica do gás.

• ρb é a massa específica do leito catalítico.

• Cpg é a capacidade calorífica do gás.

• Cps é a capacidade calorífica do sólido.

• uz é a velocidade de escoamento do gás no interior do reator.

• L é o comprimento do leito catalítico do reator.

• acats é a área específica de troca de calor do catalisador.

• εB é a porosidade induzida pelo empacotamento do leito.

• Rg
j é a taxa de reação global do componente j na fase gasosa.

• Rs
j é a taxa de reação global (em termos de massa do catalisador) do compo-

nente j na fase sólida.
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• ∆Hi é a variação de entalpia da reação i presente no modelo cinético.

• NR é o número de reações da fase sólida do modelo cinético.

Foram utilizadas, no modelo matemático desenvolvido, além das equações
diferenciais previamente mencionadas, equações algébricas fundamentadas na aná-
lise do desempenho do reator. Dentre estas, destacam-se a conversão de metano
(Equação 9.5), a seletividade dos produtos de carbono (Equação 9.6 a Equação 9.9)
e o rendimento de espécies C2 (Equação 9.10). Tais variáveis de resposta assumem
relevância significativa na avaliação quantitativa do processo em escala laboratorial
[163, 164] e nos estudos de viabilidade econômica do processo, conforme abordado
na revisão bibliográfica [51–55].

χCH4 %(x) =
N g

CH4
(x = 0)−N g

CH4
(x)

N g
CH4

(x = 0)
· 100 (9.5)

SC2H6 %(x) =
2N g

C2H6
(x)

2N g
C2H6

(x) + 2N g
C2H4

(x) +N g
CO(x) +N g

CO2
(x)

· 100 (9.6)

SC2H4 %(x) =
2N g

C2H4
(x)

2N g
C2H6

(x) + 2N g
C2H4

(x) +N g
CO(x) +N g

CO2
(x)

· 100 (9.7)

SCO %(x) =
N g

CO(x)

2N g
C2H6

(x) + 2N g
C2H4

(x) +N g
CO(x) +N g

CO2
(x)

· 100 (9.8)

SCO2 %(x) =
N g

CO2
(x)

2N g
C2H6

(x) + 2N g
C2H4

(x) +N g
CO(x) +N g

CO2
(x)

· 100 (9.9)

YC2 %(x) =
χCH4 %(x) · (SC2H6 %(x) + SC2H4 %(x))

100
(9.10)

em que:

• χCH4 é a conversão percentual de metano no comprimento axial x.

• Sj é a seletividade percentual do produto j no comprimento axial x.

• YC2 é o rendimento percentual de espécies C2 no comprimento axial x.

• N g
j (x) é a vazão molar do componente j na fase gasosa no comprimento axial

x.
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• N g
j (x = 0) é a vazão molar do componente j na fase gasosa na entrada do

reator.

As condições de contorno adotadas na entrada (x = 0) do reator para a
resolução do modelo estão explicitadas na Tabela 9.1. Essas condições de contorno
são cruciais para definir o comportamento do sistema e garantir a resolução precisa
do modelo proposto para o reator de OCM. Na entrada do reator (x = 0), as
concentrações e temperaturas dos gases e do sólido são definidas de acordo com as
condições iniciais no tempo zero.

Tabela 9.1: Condições de Contorno do Modelo Completo do Reator Industrial de
OCM.

Variável Condições de Contorno

Concentração na Fase Gás Cg
j (x = 0) = Cg

j (t = 0)

Concentração na Fase Sólida Cs
j (x = 0) = Cs

j (t = 0)

Temperatura na Fase Gás Tg(x = 0) = Tg(t = 0)

Temperatura na Fase Sólida Ts(x = 0) = Ts(t = 0)

Na tentativa de encontrar uma resolução numérica para o problema apresen-
tado nas equações desta seção, aplica-se a discretização em cada uma das equações
ao longo de toda a malha representada pelo espaço de comprimento axial, dividindo-
o em 100 partes. O objetivo é obter uma solução em cada um dos pontos da malha
discretizada. O modelo matemático obtido após a discretização foi resolvido uti-
lizando um solucionador padrão de equações diferenciais ordinárias, o ode15i do
software MATLAB [165, 166]. Como resultado, foram obtidos perfis axiais no inte-
rior do reator para as seguintes variáveis de resposta: temperatura do leito e do gás,
concentração das espécies químicas, seletividade dos produtos de carbono, conversão
de metano e taxa de calor gerada por cada reação.

Essa abordagem permitiu a transformação das equações diferenciais parciais
em um conjunto de equações diferenciais ordinárias, facilitando a aplicação do solver
ode15i. A escolha desse método numérico deve-se à sua capacidade de lidar efici-
entemente com sistemas de equações diferenciais rígidas e implícitas, características
comuns em modelos matemáticos de reatores industriais. A discretização em 100
partes assegurou uma resolução espacial adequada, possibilitando uma análise de-
talhada das variações de concentração e temperatura ao longo do reator. Esse nível
de detalhamento é crucial para a obtenção de resultados precisos e para a validação
do modelo, permitindo a previsão acurada do desempenho do reator sob diferentes
condições operacionais.
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9.2 Desenho Industrial do Processo

Os dados pertinentes ao design do processo, abrangendo as dimensões do
equipamento e certas condições operacionais, que foram empregados na modelagem
do reator industrial exposto anteriormente, estão consolidados na Tabela 9.2. Estes
dados foram discutidos previamente no capítulo anterior, exceto pela densidade do
leito e a capacidade calorífica do sólido, as quais foram obtidas a partir da literatura
[33, 167]. Vale ressaltar que algumas variáveis relacionadas às condições operacionais
não foram detalhadas, uma vez que, como será explorado ao longo deste capítulo,
serão ajustadas para este estudo específico.

Tabela 9.2: Dados de Design do Projeto do Reator na Modelagem de Produção de
Eteno.

Categoria Variável Valor Unidade

Dimensão do Reator
V 1,3288 m3

a 2,0515 m2/m3

Condições de Alimentação

Xg
CH4

0,50 -
Xg

O2
0,25 -

Xg
N2

0,25 -
Xs

CH4
0,00 -

Xs
O2

0,00 -
Xs

N2
0,00 -

P 1 atm

Forno
hf 0 W/m2/K
Tf 673,15 K

Catalisador

ρb 1220 kg/m3

ϵB 0,3415 -
acats 433 m2/m3

Cps 1000 J/kg/K

em que:

• V é o volume do reator.

• a é a área específica de troca de calor do reator.

• Xg
j é a fração molar do componente j na fase gasosa.

• Xs
j é a fração molar do componente j na fase sólida.

• P é a pressão de operação do reator.
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• hf é o coeficiente convectivo térmico do forno.

• Tf é a temperatura do forno.

• ρb é a massa específica do leito catalítico.

• εB é a porosidade induzida pelo empacotamento do leito.

• acats é a área específica do catalisador.

• Cps é a capacidade calorífica do sólido.

9.3 Modelo Cinético

O processo de modelagem térmica e mássica de um reator de leito fixo en-
volve uma escolha fundamental: o modelo cinético a ser adotado. Essa decisão,
como documentado na revisão bibliográfica, é essencial para uma análise abran-
gente do comportamento do reator. Nesse contexto, para atender aos objetivos de
investigar a influência do modelo cinético na modelagem e simulação do reator, três
modelos cinéticos foram empregados, baseados em estudos da literatura nos quais
os parâmetros cinéticos e termodinâmicos foram estimados em condições reacionais
que empregam o mesmo catalisador ou similar, bem como o mesmo tipo de reator.

Os modelos cinéticos adotados foram os seguintes:

• Modelo Cinético 1: Esse modelo cinético, desenvolvido por Ghiasi e colabo-
radores [75], está detalhadamente descrito na Tabela 3.2. O modelo consiste
em 52 parâmetros, distribuídos entre a ordem das taxas de reação, a energia
de ativação e o fator pré-exponencial de cada etapa elementar, bem como as
constantes de equilíbrio e as variações de entalpia de adsorção para as espécies
químicas O2 e CO2.

• Modelo Cinético 2: Desenvolvido por Daneshpayeh e colaboradores [76], o
Modelo Cinético 2 é apresentado na Tabela 3.3. Esse modelo é composto por
42 parâmetros distribuídos entre a ordem das taxas de reação, a energia de
ativação e o fator pré-exponencial de cada etapa elementar, além da constante
de equilíbrio de adsorção do oxigênio e da variação de entalpia de adsorção
para o mesmo componente.

• Modelo Cinético 3: Proposto por Valadkhani e colaboradores [132], conforme
indicado na Tabela 9.3, esse modelo consiste de um conjunto de 9 reações
químicas, sendo uma em fase gasosa (etapa 6) e as demais na fase sólida do
catalisador. As taxas de reação para cada etapa do mecanismo foram descritas
pelos autores como leis de potência dos reagentes, totalizando 36 parâmetros,
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que incluem a ordem das taxas de reação, energia de ativação e fator pré-
exponencial de cada etapa elementar.

Tabela 9.3: Modelo Cinético do Processo OCM de Valadkhani e Colaboradores.

Etapa Reação Química Equação Taxa de Reação

1 CH4 + 1/4 O2 → 1/2 C2H6 + 1/2 H2O r1 = k1p
m1
CH4

pn1
O2

2 C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O r2 = k2p
m2
C2H6

pn2
O2

3 CH4 + O2 → CO + H2O + H2 r3 = k3p
m3
CH4

pn3
O2

4 CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O r4 = k4p
m4
CH4

pn4
O2

5 CO + 1/2 O2 → CO2 r5 = k5p
m5
COp

n5
O2

6 C2H6 → C2H4 + H2 r6 = k6p
m6
C2H6

7 C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O r7 = k7p
m7
C2H4

pn7
O2

8 CO + H2O → CO2 + H2 r8 = k8p
m8
COp

n8
H2O

9 CO2 + H2 → CO + H2O r9 = k9p
m9
CO2

pn9
H2

Para determinar a taxa intrínseca e as constantes de equilíbrio de adsorção
relevantes para cada modelo cinético adotado, são utilizadas as equações constitu-
tivas apropriadas. A constante da taxa de reação é expressa pela Lei de Arrhenius,
conforme apresentado na Equação 9.11 para a fase gasosa e na Equação 9.12 para
a fase sólida. Por sua vez, a constante de equilíbrio é descrita pela Equação de
Van’t Hoff, como referenciado na Equação 9.13. Os parâmetros utilizados para cada
modelo estão disponíveis no Apêndice B deste trabalho.

ki = k0i · exp
[
−EAi

RTg

]
(9.11)

ki = k0i · exp
[
−EAi

RTs

]
(9.12)

Ki,j = K0i,j · exp

[
−
∆Hads

j

RTs

]
(9.13)

em que:

• ki é a taxa intrínseca da reação i.

• k0i é o fator pré-exponencial da constante cinética da reação i.

117



• EAi é a energia de ativação da reação i.

• Ki,j é a constante de equilíbrio do componente j na reação i.

• K0i,j é a constante de adsorção do componente j na reação i.

• ∆Hads
j é a entalpia de adsorção do componente j.

• R é a constante dos gases ideais.

• Tg é a temperatura da fase gasosa.

• Ts é a temperatura da fase sólida.

• ri é a taxa de reação específica para a reação i.

• pj é a pressão parcial do componente j.

• mi é a ordem de reação do componente j na reação i.

• ni é a ordem de reação do componente j na reação i.

A análise dos modelos cinéticos selecionados para a modelagem do problema
em questão revela que todos os modelos examinados incorporam a pressão parcial
dos componentes envolvidos no sistema reacional em suas equações de taxa de rea-
ção. Portanto, é crucial contar com uma equação constitutiva que permita o cálculo
preciso da pressão parcial de cada componente em cada fase do sistema em estudo.
Para isso, é adotada a suposição de comportamento ideal da fase gasosa e extra-
polada para a fase sólida, como ilustrado na Equação 9.14 para a fase gasosa e na
Equação 9.15 para a fase sólida.

pgj = Cg
j ·R · Tg (9.14)

psj = Cs
j ·R · Ts (9.15)

em que:

• pgj é a pressão parcial do componente j na fase gasosa.

• psj é a pressão parcial do componente j na fase sólida.

• Cg
j é a concentração molar da espécie química j na fase gasosa.

• Cs
j é a concentração molar da espécie química j na fase sólida.

• R é a constante dos gases ideais.

• Tg é a temperatura da fase gasosa.
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• Ts é a temperatura da fase sólida.

Por outro lado, a determinação da concentração molar de cada componente
em todas as fases do sistema é alcançada multiplicando-se a concentração global
da fase pela composição molar do componente específico daquela fase, conforme
demonstrado na Equação 9.16 para a fase gasosa e na Equação 9.17 para a fase
sólida.

Cg
j = Cg

t ·X
g
j (9.16)

Cs
j = Cs

t ·Xs
j (9.17)

em que:

• Cg
j é a concentração molar da espécie química j na fase gasosa.

• Cs
j é a concentração molar da espécie química j na fase sólida.

• Cg
t é a concentração molar global da fase gasosa.

• Cs
t é a concentração molar global da fase sólida.

• Xg
j é a fração molar do componente j na fase gasosa.

• Xs
j é a fração molar do componente j na fase sólida.

A variação de entalpia de cada etapa do mecanismo cinético em cada um
dos modelos foi considerada constante, com seus valores extraídos do trabalho de
Fontoura e colaboradores [140], dado que todas as etapas elementares utilizadas são
comuns aos modelos estudados. Os dados relativos à variação de entalpia estão
disponíveis na Tabela 9.4. Esta abordagem é fundamental para garantir a preci-
são e a consistência dos cálculos termodinâmicos realizados durante a análise do
comportamento do reator.

Tabela 9.4: Variação de Entalpia das Reações dos Mecanismos Cinéticos
Utilizados.

Etapa Fase Reação Química
Variação de

Entalpia (kJ/mol)

1 Sólida 2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O -176,59
2 Sólida CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O -802,62
3 Sólida CH4 + O2 → CO + H2O + H2 -277,82
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Etapa Fase Reação Química
Variação de

Entalpia (kJ/mol)

4 Sólida CO + 1/2 O2 → CO2 -283,26
5 Sólida C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O -210,51
6 Sólida C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O -652,17
7 Sólida C2H4 + 2 H2O → 2 CO + 4 H2 315,10
8 Gasosa C2H6 → C2H4 + H2 31,31
9 Sólida CO2 + H2 → CO + H2O 41,16
10 Sólida CO + H2O → CO2 + H2 -41,16

9.4 Coeficientes de Transporte Convectivo

Os coeficientes convectivos de transferência de massa por componente (km,j)
e de transferência de calor do sólido (hs) são influenciados por uma gama de variá-
veis, incluindo a natureza do componente em difusão, as condições de turbulência na
superfície dos grânulos e as propriedades físicas e termodinâmicas do meio reacional
[168]. Esses coeficientes convectivos são determinados utilizando o fator de transfe-
rência de massa de Chilton e Colburn (JM), conforme expresso na Equação 9.18, e
o fator de transferência de calor de Chilton e Colburn (JT ), detalhado na equação
Equação 9.19.

JM =
km,j

uz

[
µ

ρgDm,j

]2/3
(9.18)

JT =
hs

Cpguzρg

[
µCpg

kg

]2/3
(9.19)

em que:

• JM é o fator de transferência de massa de Chilton e Colburn.

• JT é o fator de transferência de calor de Chilton e Colburn.

• km,j é o coeficiente convectivo de transferência de massa do componente j.

• Cpg é a capacidade calorífica do gás.

• ρg é a massa específica do gás.

• uz é a velocidade de escoamento do gás no interior do reator.
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• hs é o coeficiente de troca de calor por convecção do sólido.

• µ é a viscosidade dinâmica do gás.

• kg é a condutividade térmica da corrente gasosa.

• Dm,j é a difusidade efetiva do componente j na mistura gasosa.

Dessa forma, os coeficientes convectivos de transporte térmico e mássico são
calculados por meio da manipulação algébrica das duas últimas equações apresenta-
das, conforme exposto na Equação 9.20 e na Equação 9.21. O fator de transferência
de massa de Chilton e Coulborn é calculado em função do Reynolds (Re) e/ou da
porosidade do leito (εB) por meio de correlações semiempíricas. Para leitos fixos,
tem-se a correlação de Dwydevi and Upadhay [169], indicada na Equação 9.22.

km,j = JM · uz ·
[
ρgDm,j

µ

]2/3
(9.20)

hs = JT · ρg · uz · Cpg ·
[

kg
µCpg

]2/3
(9.21)

JM =
0, 454

εB ·Re0,41
(1 < Re < 10000) (9.22)

Cabe ressaltar que o número adimensional de Reynolds é calculado pela Equa-
ção 9.23, e no caso de partículas de geometria cilíndrica o diâmetro de partícula é
assumido como um diâmetro equivalente correspondente ao diâmetro de uma esfera
com a mesma superfície externa [170, 171], conforme indica a Equação 9.24.

Re =
dpuzρg

µ
(9.23)

dp =

√
dpcatLcat +

d2pcat
2

(9.24)

em que:

• dp é o diâmetro da esfera de mesmo volume que a partícula.

• dpcat é o diâmetro do catalisador.

• Lcat é a altura do catalisador.

Inicialmente, os autores Chilton e Coulborn assumiram que JM = JT [172].
Tal relação é adotada em diversos livros de fenômenos de transporte. Entretanto,
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observações experimentais coletadas por De Acetis e Thodos (1960) [173] mostram
que essa relação matemática é descrita pela equação Equação 9.25. Assim, a partir
da obtenção de um dos fatores de Chilton-Coulborn, por meio da relação apresentada
por De Acetis e Thodos, obtém-se o outro fator [174].

JT = 1, 51 · JM (9.25)

Na prática, o primeiro fator encontrado costuma ser o fator mássico, pois exis-
tem na literatura diversas correlações de estimação de coeficiente de difusividade.
No problema em questão, para o cálculo do coeficiente de difusividade mássica de
cada componente do meio reacional, foram utilizadas, em ordem, as seguintes corre-
lações: Correlação de Fuller, Schettler e Giddings (Equação 9.26) para determinação
do coeficiente de difusividade entre os pares de componentes no meio reacional, Cor-
relação de Wilke (Equação 9.27) para determinação do coeficiente do componente
na mistura reacional e correlação de difusividade em meios porosos (Equação 9.28)
para determinar a difusividade utilizada no modelo, considerando que o meio poroso
é randômico.

Dkj =
10−3T 1,75

P
[
(
∑

υ)
1/3
k + (

∑
υ)1/3j

]2 ·
[

1

Mk

+
1

Mj

]1/2
(9.26)

Dj−m =

[
NC∑
k ̸=j

yk
Dkj · (1− yj)

]−1

(9.27)

Dm,j = ε2B ·Dj−m (9.28)

em que:

• Dkj é o coeficiente de difusão molecular para as espécies em difusão no fluido.

• T é a temperatura do fluido.

• P é a pressão do meio.

• Mj é a massa molecular do componente j.

• (
∑

υ)j é o volume atômico estrutural do componente j.

• Dj−m é a difusividade mássica do componente j na mistura gasosa.

• yj é a fração molar do componente j no meio.
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• Dm,j é a difusidade efetiva do componente j na mistura gasosa.

Cabe ressaltar que a temperatura empregada no cálculo do coeficiente de
difusividade, conforme a Correlação de Fuller, Schettler e Giddings, corresponde à
temperatura da fase gasosa na condição de alimentação, conforme a hipótese 3 do
modelo.

9.5 Condições Iniciais

As condições iniciais utilizadas na modelagem do reator para a temperatura
do leito e do gás estão apresentadas na Tabela 9.5. A condição inicial 1 fundamenta-
se na operação inicial do equipamento após o aquecimento do leito catalítico até
a temperatura desejada, prática comum em diversos processos industriais, como o
Craqueamento Catalítico Fluido [175], a Reforma a Vapor de Metano [176], o Hidro-
tratamento de Combustíveis [177] e o Processo Haber-Bosch [178]. Este aquecimento
visa ativar o catalisador, otimizando a eficiência da reação. A condição inicial 2, por
sua vez, baseia-se no equilíbrio térmico entre o leito e a corrente gasosa, estabelecido
antes do início do processo químico no interior do reator.

A partir da temperatura do gás estabelecida como condição inicial na mo-
delagem e da composição da alimentação do reator, os valores de massa específica
da corrente gasosa, capacidade calorífica do gás, condutividade térmica do gás e
viscosidade foram calculados utilizando o software VRTherm [179]. Os resultados
obtidos para essas variáveis estão apresentados na Tabela 9.6. Com base nessas in-
formações, combinadas com aquelas previamente discutidas neste capítulo, é viável
determinar os coeficientes convectivos de transporte de calor e massa, os quais são
apresentados na Tabela 9.7, conforme descrito na seção anterior.

Tabela 9.5: Condições Iniciais Utilizadas na Modelagem Completa do Reator.

Fase Condição Inicial 1 Condição Inicial 2

Gás 400 °C 400 °C
Sólido 750 °C 400 °C

Tabela 9.6: Dados da Alimentação na Condição Inicial de Temperatura.

Variável Valor Unidade

ρg 0,4168 kg/m3
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Variável Valor Unidade

µ 2,79E-05 kg/(m · s)
Cpg 1916,2 J/(kg · K)
kg 0,0660 W/(m · K)

Tabela 9.7: Dados dos Coeficientes Convectivos de Transporte na Modelagem.

Variável Valor Unidade

hs 442,50 W/(m2· K)
km,CH4 0,0938 m/s
km,O2 0,0926 m/s
km,N2 0,0925 m/s
km,C2H6 0,0735 m/s
km,C2H4 0,0759 m/s
km,CO2 0,0792 m/s
km,CO 0,0910 m/s
km,H2 0,2082 m/s
km,H2O 0,1064 m/s

9.6 Simulações e Discussão dos Resultados

A partir da metodologia previamente exposta, foram realizadas simulações
para cada condição inicial, durante um período suficiente para que o sistema atingisse
o estado estacionário. A consistência do modelo matemático e do código computa-
cional implementado foi testada e é reportada no Apêndice C deste trabalho. Ao
final do processo computacional, foram gerados perfis axiais no interior do reator
para as seguintes variáveis de resposta: temperatura do leito e do gás, concentração
das espécies químicas, seletividade dos produtos de carbono, conversão de metano e
taxa de calor gerada por cada reação. Ademais, foram obtidos perfis dinâmicos de
concentração dos componentes e temperatura do sistema para assegurar que a mo-
delagem transiente alcançou o estado estacionário. Os resultados de cada simulação,
considerando os diferentes modelos cinéticos e condições iniciais, são apresentados
nas Figuras 9.1 a 9.15.
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Figura 9.1: Perfis Axiais da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 1 na
Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.2: Perfis Dinâmicos da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 1
na Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.3: Perfis Axiais da Taxa de Calor por Reação na Modelagem Completa
usando o Modelo Cinético 1 na Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.

126



0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Comprimento Adimensional

0

1

2

3

4

5

6

7

8

9

10
C

on
ce

nt
ra

çã
o 

(m
ol

/m
³)

Fase Gasosa

CH
4

O
2

C
2
H

6

C
2
H

4

CO
2

CO
H

2

H
2
O

N
2

(a) Composição Fase Gás

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Comprimento Adimensional

0

1

2

3

4

5

6

7

8

9

C
on

ce
nt

ra
çã

o 
(m

ol
/m

³)

Fase Sólida

CH
4

O
2

C
2
H

6

C
2
H

4

CO
2

CO
H

2

H
2
O

N
2

(b) Composição Fase Sólida

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Comprimento Adimensional

650

700

750

800

850

900

950

1000

1050

T
em

pe
ra

tu
ra

 (
K

)

Fase Gasosa
Fase Sólida

(c) Temperatura

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Comprimento Adimensional

0

5

10

15

20

25

30

35

40

X
C

H
4
 (

%
)

Conversão

(d) Conversão de Metano

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Comprimento Adimensional

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

S
el

et
iv

id
ad

e 
(%

)

Seletividade

C
2
H

6

C
2
H

4

CO
2

CO

(e) Seletividade

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Comprimento Adimensional

0

2

4

6

8

10

12

14

16

Y
C

2
 (

%
)

Rendimento

(f) Rendimento C2

Figura 9.4: Perfis Axiais da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 2 na
Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.5: Perfis Dinâmicos da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 2
na Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.6: Perfis Axiais da Taxa de Calor por Reação na Modelagem Completa
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.7: Perfis Axiais da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 2 na
Condição Inicial 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.8: Perfis Dinâmicos da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 2
na Condição Inicial 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.9: Perfis Axiais da Taxa de Calor por Reação na Modelagem Completa
usando o Modelo Cinético 2 na Condição Inicial 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.10: Perfis Axiais da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 3 na
Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.11: Perfis Dinâmicos da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético
3 na Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.12: Perfis Axiais da Taxa de Calor por Reação na Modelagem Completa
usando o Modelo Cinético 3 na Condição Inicial 1.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.13: Perfis Axiais da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético 3 na
Condição Inicial 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.14: Perfis Dinâmicos da Modelagem Completa usando o Modelo Cinético
3 na Condição Inicial 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 9.15: Perfis Axiais da Taxa de Calor por Reação na Modelagem Completa
usando o Modelo Cinético 3 na Condição Inicial 2.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Uma análise detalhada revela ao leitor a ausência dos resultados da modela-
gem completa do modelo cinético 1 na condição inicial 2. Esse fato deve-se à falha
na obtenção de uma solução numérica durante o período de integração estipulado
na simulação. Consequentemente, os resultados não foram apresentados, pois são
válidos apenas para um intervalo de tempo inferior ao estabelecido, o que poderia
gerar confusões e desviar do objetivo deste estudo.

Após os esclarecimentos sobre a ausência de parte das simulações, ao analisar
os resultados, observa-se que cada modelo cinético apresentou respostas distintas
quanto à composição dos componentes do sistema em cada fase, mesmo considerando
a mesma condição inicial. Exemplos dessa variação são evidentes nas Figuras 9.1,
9.4 e 9.10, que representam os resultados da modelagem completa utilizando cada
modelo cinético escolhido operando na condição inicial 1.

Este fato é previsível conforme discutido na revisão bibliográfica deste tra-
balho. A literatura destaca que uma das principais críticas aos modelos cinéticos
existentes sobre o processo de acoplamento oxidativo de metano é a ausência de um
modelo universal, devido à forte influência que o catalisador exerce sobre o meca-
nismo cinético do processo.

Assim, modelos cinéticos desenvolvidos para catalisadores semelhantes ou
até idênticos, mas com composições diferentes na fase ativa e no suporte, podem
gerar respostas distintas. Portanto, é ideal escolher um modelo cinético baseado
em um catalisador que seja semelhante não apenas em estrutura, mas também em
composição de fabricação. Dessa forma, o modelo cinético poderá refletir mais
precisamente a cinética esperada do processo.

Ainda na comparação das simulações do modelo completo utilizando diferen-
tes modelos cinéticos na condição inicial 1, observa-se que um ponto relevante é a
variação nos valores de conversão de metano, seletividade e rendimento das espécies
C2. Esses resultados estão indicados nas Figuras 9.1d, 9.1e, 9.1f, 9.4d, 9.4e, 9.4f,
9.10d, 9.10e e 9.10f. Os valores obtidos para cada uma dessas variáveis na saída
do reator e o tempo de simulação médio, utilizando cada modelo cinético, estão
resumidos na Tabela 9.8. Adicionalmente, foram inseridas na tabela as informações
sobre essas variáveis do catalisador reportadas na literatura em uma condição de
temperatura próxima a obtida na saída do reator nas simulações [36].

Analisando os modelos cinéticos selecionados, observa-se que a principal di-
ferença entre eles reside na quantidade de constantes de equilíbrio de adsorção uti-
lizadas na elaboração de cada modelo. Os resultados apresentados na Tabela 9.8
demonstram diretamente o impacto dessas constantes na modelagem completa do
equipamento e indicam o quão próximos ou distantes esses modelos podem estar da
operação real do equipamento em escala industrial.
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Tabela 9.8: Dados de Conversão de Metano, Seletividade C2 e Rendimento C2 nas
Simulações do Modelo Completo em cada Modelo Cinético.

Modelo Cinético Conversão
(%)

Seletividade
C2 (%)

Rendimento
C2 (%)

Tempo de
Simulação (s)

Ghiasi et al. (1) 26,20 4,71 1,24 1248
Daneshpayeh et al. (2) 39,18 38,86 15,23 907
Valadkhani et al. (3) 99,99 97,82 97,81 634

Dados do Catalisador 35,80 48,20 17,26 -

O modelo cinético 3 não utiliza nenhuma constante de equilíbrio de adsorção
e apresenta valores de conversão e rendimento de eteno e etano quase totais (acima
de 97,5%). Esses resultados, embora promissores, não refletem as limitações ter-
modinâmicas impostas ao processo, indicando que esse modelo é inadequado para
representar o comportamento real do sistema,

Por outro lado, o modelo cinético 1 incorpora o maior número de constan-
tes de equilíbrio de adsorção em sua descrição cinética e obteve como resultado um
rendimento de eteno e etano de aproximadamente 1,2%. Esse valor diverge significa-
tivamente das estimativas laboratoriais reportadas na literatura para o catalisador
utilizado, oferecendo uma visão pessimista do processo, apesar de apresentar uma
conversão de metano consistente.

Por último, o modelo cinético 2, apesar de apresentar valores de seletividade
para os componentes C2 diferentes dos dados da literatura, demonstra valores de
conversão de metano e rendimento de espécies C2 bastante próximos às referências
literárias para o catalisador em questão. Esse alinhamento com a literatura sugere
que o modelo cinético 2 é mais adequado para estimativas preliminares do processo
industrial, principalmente por atender valores de rendimento próximos aos indicados
da literatura que é uma variável de saída importante na escala industrial.

O procedimento realizado pode ser considerado uma forma de discriminação
de modelos cinéticos, um processo em que, diante de múltiplos modelos capazes de
representar o fenômeno estudado, se analisa qual deles é o mais adequado. Embora
a discriminação de modelos geralmente se baseie em dados experimentais e planeja-
mento experimental, neste caso foi baseada nas respostas das simulações realizadas
[139]. Esse processo de discriminação é de grande importância para futuras modela-
gens do processo completo e para a investigação de modelos cinéticos que busquem
prever o comportamento do sistema em condições industriais.

Outro ponto relevante sobre o uso de constantes de equilíbrio de adsorção,
estendendo-se aos tipos de equações de taxa de reação, é que quanto maior o número
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de constantes e a sofisticação das equações de taxa presentes no modelo cinético,
maior será o tempo necessário para a resolução numérica do modelo completo do
reator. Conforme ilustrado na Tabela 9.8, o modelo cinético 1 apresentou o maior
tempo de resolução numérica, enquanto o modelo cinético 3 apresentou o menor
tempo. Isso reforça que a complexidade do modelo cinético adotado está direta-
mente relacionada ao tempo de resolução e à robustez das ferramentas numéricas
empregadas. Além disso, destaca-se que os aspectos cinéticos influenciam significa-
tivamente o processo de modelagem do equipamento.

Na comparação das simulações do modelo completo do reator, utilizando o
mesmo modelo cinético mas diferentes condições iniciais, observa-se nitidamente re-
sultados distintos para o comportamento estacionário em cada caso. Esse fenômeno
é evidenciado nas Figuras 9.4 e 9.7 para o modelo cinético 2, bem como nas Fi-
guras 9.10 e 9.13 para o modelo cinético 3. Assim, comprova-se numericamente a
existência de multiplicidade de estados estacionários no sistema em questão, uma
vez que diferentes valores de condições iniciais para as variáveis de estado resultam
em diferentes valores de estado estacionário do modelo matemático.

Quanto à operação autotérmica do processo, as simulações do modelo com-
pleto do reator OCM indicam que esta foi viável para todos os modelos cinéticos
na condição inicial 1, conforme mostrado nas Figuras 9.1c, 9.4d e 9.10c. Contudo,
na condição inicial 2, a operação autotérmica foi viável apenas para o modelo ciné-
tico 3, conforme apresentado na Figura 9.13c. Essa viabilidade é corroborada pela
análise dos perfis axiais da taxa de calor oriunda das reações em fase sólida, repre-
sentada nas Figuras 9.3a, 9.6a, 9.12a e 9.15a. Esses perfis mostram que, na entrada
do reator, é gerada uma quantidade significativa de calor, na ordem de megawatts
(MW), devido às reações exotérmicas presentes no meio, aumentando a temperatura
do catalisador e permitindo que a fase gasosa no interior do reator alcance a mesma
temperatura do sólido, sem a necessidade de um coeficiente convectivo diferente de
zero para o forno.

Outro ponto a destacar na análise dos perfis axiais da taxa de calor das re-
ações em cada fase é que, enquanto as reações na fase gasosa produzem energia
na ordem de megawatts, as reações na fase gasosa presentes no modelo completo
consomem muito pouco, na ordem de watts, com exceção do modelo cinético 3, que
apresenta consumo de energia na fase gasosa uma ordem de magnitude menor que
a produção de energia na fase sólida. Isso sugere a validade da hipótese 5. Poste-
riormente, pode ser interessante reescrever o modelo matemático desconsiderando a
hipótese 5 para o uso do modelo cinético 3, com o intuito de avaliar o quão distintos
podem ser os resultados numéricos e, possivelmente, tornar o modelo viável para
uma análise preliminar.
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A partir da prévia discriminação dos modelos efetuada, procedeu-se à simu-
lação do modelo completo do reator utilizando o modelo cinético 2, levando em
consideração as dimensões da escala laboratorial do processo OCM e as condições
operacionais delineadas na condição 6 do planejamento experimental. O objetivo
era avaliar a capacidade do modelo completo em realizar estimativas precisas dos
dados experimentais de temperatura da saída do reator, mediante as condições ex-
perimentais reproduzidas na unidade piloto.

Os valores dos parâmetros U1 e U2 empregados no modelo foram os mesmos
estimados para o experimento delineado no planejamento, e o modelo completo foi
submetido a avaliação em cada uma das cinco temperaturas de forno empregadas no
procedimento experimental. Os perfis axiais estacionários de temperatura obtidos
nas simulações do modelo completo para cada nível de temperatura do forno são
apresentados na Figura 9.16. Os resultados referentes à temperatura de saída pre-
vistos pelo modelo, juntamente com os dados experimentais correspondentes, estão
dispostos na Tabela 9.9.

(a) TForno = 650 °C (b) TForno = 700 °C

(c) TForno = 750 °C

Figura 9.16: Perfis Axiais de Temperatura na Modelagem Completa do Modelo
Cinético 2 em Escala Laboratorial em Distintas Temperaturas de Forno.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela 9.9: Dados de Temperatura de Saída preditas pelo Modelo Completo em
Escala Laboratorial usando o Modelo Cinético 2.

Temperatura do Forno
(°C)

Experimental
(°C)

Modelo
(°C)

Erro Relativo
(%)

650 629,38 632,26 0,46
700 679,61 676,04 0,53
750 727,85 723,67 0,57

Na simulação da unidade piloto sob as temperaturas de forno de 800 °C e
850 °C, tal como na simulação da modelagem completa utilizando o modelo ciné-
tico 1 na condição inicial 2, não resultaram em uma solução numérica dentro do
intervalo de tempo de integração selecionado. Esta ocorrência está possivelmente
relacionada à evidência experimental de que o catalisador entra em ignição nessa
faixa de temperatura, um fenômeno que, presumivelmente, não foi abordado na
elaboração do modelo cinético presente na literatura, visto que o próprio trabalho
não informa a ocorrência de histerese. Isso pode ser atribuído à possibilidade de
o material catalítico empregado no modelo cinético não apresentar histerese, ou as
condições operacionais utilizadas na estimação de parâmetros cinéticos não permi-
tirem a existência desse fenômeno.

Na prática, isso implica que, embora os dados da Tabela 9.9 sejam altamente
significativos em relação aos dados experimentais antes da ignição do catalisador, o
modelo cinético acoplado não é absolutamente confiável para prever a condição de
operação do equipamento após a ignição do catalisador no reator laboratorial. Isso
prejudica na sua utilização ao modelar com base na condição de operação autotér-
mica, que ocorre após a ignição. Portanto, é crucial dispor de dados experimentais
das medidas de composição na saída do reator, seja em escala laboratorial ou indus-
trial, para que a cinética do processo OCM possa ser adequadamente descrita para
o catalisador utilizado na operação do reator. É essencial que todos os fenômenos de
ignição e histerese sejam devidamente capturados para uma descrição mais precisa
do processo químico em andamento.
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Capítulo 10

Conclusão e Perspectivas Futuras

Neste trabalho, foi desenvolvido um modelo térmico simplificado para o sis-
tema de acoplamento oxidativo de metano (OCM) em escala de bancada. A partir
de dados experimentais de temperatura do leito e da saída do reator em escala piloto,
confirmou-se que a modelagem térmica do processo OCM abrange duas fases (sólida
e gasosa), evidenciado pelo ajuste das previsões do modelo aos dados experimentais
da temperatura da fase gasosa.

O modelo térmico simplificado foi obtido a partir do balanço de energia do
reator PFR para cada fase e é governado por quatro parâmetros: A, B, U1 e U2.
O parâmetro A reflete as variações térmicas resultantes da exotermia do processo
de OCM, influenciado pelas variações de entalpia e pelos fatores pré-exponenciais
das reações envolvidas no mecanismo cinético. O parâmetro B reflete as variações
térmicas resultantes da exotermia do processo de OCM, derivadas das energias de
ativação das reações contidas na rota química estudada. Os dois últimos parâmetros
representam a variação da temperatura na fase gasosa devido aos efeitos convectivos
de troca de calor do forno (U1) e ao catalisador(U2).

Os resultados obtidos a partir do aparato experimental desenvolvido para
medir a temperatura estacionária no leito catalítico e na saída do reator foram
fundamentais para validar o modelo térmico proposto para o reator OCM, eviden-
ciando a heterogeneidade térmica do sistema OCM. A análise detalhada dos dados
experimentais revelou diferenças significativas de temperatura entre as fases sólida
e gasosa, proporcionando insights valiosos para a compreensão do comportamento
térmico do reator. Esse achado é inédito na literatura, uma vez que até o presente
momento, não havia registros de trabalhos que demonstrassem a heterogeneidade
do sistema OCM por meio da medição direta das temperaturas em cada uma das
fases.

Os fenômenos observados, como a ignição abrupta do leito catalítico entre
750 °C e 800 °C e o aumento da diferença de temperatura entre as fases com o au-
mento da fração mássica de catalisador e da vazão volumétrica, estão alinhados com
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os dados disponíveis na literatura, validando ainda mais os resultados obtidos. Estes
fenômenos foram explicados pelo aumento da taxa de reação exotérmica e pelos efei-
tos de retromistura térmica, conforme detalhado na modelagem e nos experimentos
realizados.

A estimação dos parâmetros A, B, U1 e U2 do modelo térmico para cada expe-
rimento do planejamento experimental proporcionou uma visão clara das interações
térmicas e cinéticas no reator. Observou-se que os parâmetros A e B, relacionados
à exotermia do processo, apresentaram as maiores magnitudes, indicando a prepon-
derância das reações exotérmicas na descrição térmica do sistema. Por outro lado, o
parâmetro U1, relacionado à transferência de calor convectiva, mostrou-se menos sig-
nificativo, refletindo a minimização dos efeitos convectivos no aparato experimental
utilizado.

Os cenários analisados para diferentes condições de vazão volumétrica e fra-
ção mássica de catalisador evidenciaram comportamentos específicos dos parâmetros
estimados, como o aumento monotônico de A e B com a vazão volumétrica constante
e a variação parabólica de A com a fração mássica de catalisador. Estes comporta-
mentos são consistentes com as teorias cinéticas e de transferência de calor presentes
na literatura.

Para simular o modelo térmico simplificado em uma escala industrial ope-
rando de forma adiabática, realizou-se uma análise detalhada dos parâmetros. Ini-
cialmente, os parâmetros A e B foram mantidos iguais aos da escala laboratorial,
considerando a estabilidade do sistema reacional entre escalas, enquanto o valor de
U2 foi ajustado proporcionalmente à área específica dos catalisadores, que varia en-
tre escalas. Com base no design de catalisador esperado para o processo industrial
e nas correlações apropriadas, a área específica do catalisador industrial revelou-se
cerca de 40,2 vezes menor que a do catalisador de laboratório, resultando em um pa-
râmetro U2 no modelo industrial 40,2 vezes menor que na escala laboratorial. Dessa
forma, obteve-se uma estimativa inicial dos parâmetros para o modelo em escala
industrial para todas as condições experimentais do planejamento experimental.

A simulação do reator industrial adiabático utilizando o ambiente de simula-
ção Gekko indicou que quase metade dos experimentos sofreriam ignição do leito na
escala industrial e que seis dos nove experimentos apresentaram multiplicidade de
estados estacionários. Alguns experimentos revelaram temperaturas significativa-
mente elevadas da fase gasosa e sólida devido à cinética incompleta na modelagem.
No entanto, nos cenários reais, o equilíbrio químico e as limitações termodinâmicas
estabilizariam a temperatura do leito em valores muito menores do que os simula-
dos. Além disso, as simulações mostraram que o parâmetro U2 é um parâmetro de
bifurcação do sistema.
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Ao identificar U2 como o parâmetro de continuidade do sistema, conduziu-se
um estudo de bifurcação utilizando os parâmetros inicialmente estimados para as
simulações. Isso resultou em uma equação em função da temperatura do leito, cujas
soluções numéricas indicaram histerese em sete dos nove experimentos analisados.
As análises do diagrama de bifurcação revelaram uma condição crítica determi-
nada pelo parâmetro U2 crítico, que é função dos parâmetros A e B do modelo,
evidenciando a existência de um critério de multiplicidade baseado na comparação
do parâmetro U2 estimado com o seu valor crítico. Esse critério de multiplici-
dade foi consistente com os valores dos parâmetros estimados na escala laboratorial,
comprovado pelo resultado experimental de histerese em um dos experimentos do
planejamento.

A partir de um projeto do reator industrial e de uma revisão extensa da
literatura, foram estimados os parâmetros industriais. A análise revelou que três
parâmetros (B, U1 e U2) estavam dentro do mesmo intervalo que os estimados na
escala laboratorial. No entanto, o parâmetro A mostrou uma discrepância signifi-
cativa, evidenciando a limitação da modelagem cinética utilizada. Além disso, a
análise da razão L/uz indicou valores semelhantes entre as escalas, sugerindo que os
parâmetros em escala laboratorial teriam valores próximos aos estimados na escala
industrial, reforçando a limitação do modelo cinético utilizado. Por fim, foi desta-
cado que mudanças no design do catalisador afetam significativamente o valor do
parâmetro U2, o que pode influenciar na condição de multiplicidade do sistema e,
consequentemente, na histerese do sistema.

Por último, foi realizada a modelagem completa do reator, associando os
balanços de massa aos de energia derivados do modelo térmico simplificado. Isso
permitiu a comparação e a avaliação da influência de diferentes modelos cinéticos
no modelo matemático, bem como a adoção de condições iniciais distintas para a
simulação. Os resultados revelaram a existência de multiplicidade de estados esta-
cionários e a viabilidade de operação autotérmica, além de permitir a discriminação
entre os modelos cinéticos. O modelo de Daneshpayeh e colaboradores se mostrou o
mais adequado para a previsão do problema estudado. Observou-se também que a
quantidade de constantes cinéticas e a complexidade das equações de taxa utilizadas
afetam diretamente o tempo necessário para a simulação.

No entanto, ao utilizar a modelagem completa com o melhor modelo ciné-
tico nas condições laboratoriais para a previsão dos dados de temperatura de saída
obtidos no experimento 6 do procedimento experimental, observou-se que antes da
temperatura de ignição o modelo apresentava resultados consistentes aos dados ex-
perimentais, e após a temperatura de ignição o modelo não apresentou solução nu-
mérica para as condições analisadas. Isso evidencia a necessidade de realizar análises
composicionais detalhadas nos experimentos para a elaboração de um modelo ciné-
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tico apropriado para a operação do reator com o catalisador utilizado, especialmente
nas regiões onde ocorrem a ignição e a histerese do sistema.

Apesar dos resultados obtidos mostrarem a viabilidade da operação auto-
térmica do reator de OCM catalisado por Mn-Na2WO4/SiO2, existem perspectivas
futuras para aprofundar a compreensão do processo de acoplamento oxidativo de
metano. Uma delas é a análise da composição no caminho de retorno do processo de
histerese para confirmar a produção de eteno nessas condições. Além disso, propõe-
se a expansão da modelagem térmica com um modelo cinético detalhado para melhor
compreensão do sistema estudado. Também é relevante explorar o processo cata-
lítico em novas formulações de catalisadores, buscando encontrar catalisadores nos
quais o processo de autoignição ocorra em temperaturas mais baixas, o que poderia
melhorar ainda mais a viabilidade técnico-econômica do processo.
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Apêndice A

Análise Dimensional do Modelo
Matemático Completo

Balanço de Massa por Componente na Fase Gasosa:
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Balanço de Massa por Componente na Fase Sólida:
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Balanço de Energia na Fase Gasosa:
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Balanço de Energia na Fase Sólida
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Estado Estacionário dos Balanço de Energia na Fase Gasosa:

L
dTg

dx
= U1 · (Tf − Tg) + U2 · (Ts − Tg) (A.13)

L

L

dTg

dz
= U1 · (Tf − Tg) + U2 · (Ts − Tg) (A.14)

dTg

dz
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Estado Estacionário dos Balanço de Energia na Fase Sólida:
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Apêndice B

Parâmetros dos Modelos Cinéticos

B.1 Modelo Cinético 1

Tabela B.1: Parâmetros Cinéticos de Energia de Ativação, Fator Pré-Exponencial
e Ordem de Reação Estimados no Modelo Cinético de Ghiasi e Colaboradores.

Reação k0i (mol · g−1 · s−1 · Pa−(m+n)) EAi (kJ · mol−1) mi ni

1 20.9 181 − 0.76
2 1.5 · 10−5 46 0.24 0.76
3 4.7 · 10−7 102 0.50 0.93
4 9.0 · 10−6 103 1.00 0.60
5 3.9 · 10−1 152 0.95 0.41
6 3.0 · 10−2 164 1.00 0.96
7 8.9 · 10+3 340 0.87 0.00
8 4.2 · 10+5 251 1.00 −
9 3.1 · 10−2 212 1.00 1.00
10 2.1 · 10−4 181 1.00 1.00

Tabela B.2: Parâmetros Cinéticos de Entalpia de Adsorção e Constante de
Equilíbrio de Adsorção Estimados no Modelo Cinético de Ghiasi e Colaboradores.

Reação K0
i,CO2

(Pa−1) K0
i,O2

(Pa−1) ∆Hads
CO2

(kJ · mol−1) ∆Hads
O2

(kJ · mol−1)

1 7.6 · 10−14 1.9 · 10−12 −181 −124

2 2.5 · 10−13 - −175 -
3 2.3 · 10−14 - −196 -
4 6.0 · 10−13 - −171 -
5 3.9 · 10−13 - −166 -
6 1.6 · 10−13 - −211 -

164



B.2 Modelo Cinético 2

Tabela B.3: Parâmetros Cinéticos de Energia de Ativação, Fator Pré-Exponencial e
Ordem de Reação Estimados no Modelo Cinético de Daneshpayeh e Colaboradores.

Reação k0i (mol · g−1 · s−1 · Pa−(m+n)) EAi (kJ · mol−1) mi ni

1 2.94 · 10+1 212.6 1.00 0.75

2 3.07 · 10−7 98.54 0.85 0.50

3 6.65 · 10−8 146.8 0.50 1.57

4 5.26 · 10−4 114.6 0.50 0.50

5 2.70 · 10−3 153.5 0.91 0.50

6 1.81 · 10−1 174.4 0.72 0.40

7 4.61 · 10+2 394.2 1.62 0.71

8* 1.08 · 10+7 291.9 0.88 -
9 5.77 · 10−3 158.0 1.00 1.00

10 5.24 · 10−6 131.3 1.00 1.00

*A unidade de k0i é (mol · m−3 · s−1 · Pa−(m+n))

Tabela B.4: Parâmetros Cinéticos de Entalpia de Adsorção e Constante de
Equilíbrio de Adsorção Estimados no Modelo Cinético de Daneshpayeh e

Colaboradores.

Reação K0
i,O2

(Pa−1) ∆Hads
O2

(kJ · mol−1)

1 4.39 · 10−11 −121.9
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B.3 Modelo Cinético 3

Tabela B.5: Parâmetros Cinéticos de Energia de Ativação, Fator Pré-Exponencial e
Ordem de Reação Estimados no Modelo Cinético de Valadkhani e Colaboradores.

Reação k0i (mol · kg−1 · s−1 · Pa−(m+n)) EAi (kJ · mol−1) mi ni

1 1.73 · 10+2 158.43 1.12 0.96

2 1.31 · 10+4 256.02 0.57 0.45

3 9.47 · 10−3 92.44 0.54 0.97

4 1.91 · 10+4 667.29 1.17 1.21

5 1.92 · 10+8 385.83 1.98 1.01

6* 2.94 · 10+6 161.81 1.61 -
7 4.23 · 10−1 290.65 0.61 0.90

8 3.03 · 10+5 542.19 1.00 1.00

9 8.53 · 10+1 209.34 1.00 1.00

*A unidade de k0i é (mol · m−3 · s−1 · Pa−(m+n))
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Apêndice C

Teste de Consistência do Modelo
Matemático Completo

O modelo matemático desenvolvido foi submetido a uma análise rigorosa de
consistência dos dados, visando avaliar se a fenomenologia esperada do processo es-
tava adequadamente representada pelo sistema de equações algébricas e diferenciais
adotado. Essa análise incluiu diversas simulações para cada modelo cinético, par-
tindo da condição inicial 1. Para cada simulação, a validade do modelo cinético em
relação a cada reação foi verificada com base nos componentes presentes no sistema.

Quando a reação incluía reagentes presentes na alimentação, o modelo ma-
temático era analisado considerando apenas a taxa cinética dessa reação específica,
enquanto as demais taxas eram zeradas. No caso de reações envolvendo reagentes
ausentes na alimentação inicial, utilizou-se uma combinação de reações que permi-
tisse a produção desses reagentes no processo e zerando as demais etapas que não
eram necessárias.

Após a realização das simulações, os dados obtidos foram analisados para
verificar se a simulação computacional atendia à estequiometria da reação global,
com base no consumo do primeiro reagente. Um exemplo ilustrativo é apresentado
na Figura C.1, que representa um dos testes de consistência relacionados ao modelo
cinético 2 para as concentrações do produto em fase gasosa. Os conjuntos de reações
utilizados e a reação global em cada um dos testes de consistência realizados para as
etapas dos mecanismos cinéticos selecionados para o processo estão apresentados na
Tabela C.1 para os modelos cinéticos 1 e 2 e na Tabela C.2 para o modelo cinético
3.

Os valores de concentração dos componentes em fase gasosa encontrados em
cada um dos testes de consistência realizados estão apresentados na Tabela C.3 para
o modelo cinético 1, na Tabela C.4 para o modelo cinético 2 e na Tabela C.5 para o
modelo cinético 3. Os resultados indicam que os desvios relativos entre a simulação
e a estequiometria são, na maioria dos casos, nulos ou inferiores a 5%. Em alguns
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casos específicos, esses desvios chegam a 20% para determinados componentes, o
que pode ser atribuído ao fato de a estequiometria considerar o processo global e
não cada etapa individualmente.

Sistema de Reações
2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O

C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O

Reação Global 2 CH4 + 1 O2 → C2H4 + 2 H2O

Simulação

CH4 O2 C2H4 H2O

Consumo 8,337 Consumo 4,162 Geração 4,165 Geração 8,408

Estequiometria (Termos de "CH4“)

CH4 O2 C2H4 H2O

Consume 8,337 Consume 4,168 Produz 4,168 Produz 8,337

Desvio Relativo

CH4 O2 C2H4 H2O

0,00% 0,15% 0,30% 0,85%

Figura C.1: Ilustração do Teste de Consistência do Modelo Matemático

Tabela C.1: Sistemas de Reação e Reação Global dos Testes de Consistência dos
Modelos Cinéticos 1 e 2

Teste Sistema de Reações Reação Global

1 2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O 2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O

2 CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O

3 CH4 + O2 → CO + H2O + H2 CH4 + O2 → CO + H2O + H2

4
CH4 + O2 → CO + H2O + H2 CH4 + 3/2 O2 → CO2 + H2O + H2CO + 1/2 O2 → CO2

5
2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O 2 CH4 + O2 → C2H4 + 2 H2OC2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O

6
2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O

2 CH4 + 3 O2 → 2 CO + 4 H2OC2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O
C2H4 + 2 O2 → 2 CO + 2 H2O

7
2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O

2 CH4 + O2 → 2 CO + 4 H2C2H6 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O
C2H4 + 2 H2O → 2 CO + 4 H2

Continua na próxima página
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Tabela C.1: (Continuação) Sistemas de Reação e Reação Global dos Testes de
Consistência dos Modelos Cinéticos 1 e 2

Teste Sistema de Reações Reação Global

8
2 CH4 + 1/2 O2 → C2H6 + H2O 2 CH4 + 1/2 O2 → C2H4 + H2O + H2C2H6 → C2H4 + H2

9
CH4 + O2 → CO + H2O + H2

CH4 + 3/2 O2 → CO + 2 H2OCO + 1/2 O2 → CO2

CO2 + H2 → CO + H2O

10
CH4 + O2 → CO + H2O + H2 CH4 + O2 → CO2 + 2 H2CO + H2O → CO2 + H2

Tabela C.2: Sistemas de Reação e Reação Global dos Testes de Consistência do
Modelo Cinético 3

Teste Sistema de Reações Reação Global

1 CH4 + 0,25O2 → 0,5C2H6 + 0,5H2O CH4 + 0,25O2 → 0,5C2H6 + 0,5H2O

2
2CH4 + 0,5O2 → C2H6 + H2O 2CH4 + O2 → C2H4 + 2H2OC2H6 + 0,5O2 → C2H4 + H2O

3 CH4 + O2 → CO + H2O + H2 CH4 + O2 → CO + H2O + H2

4 CH4 + 2O2 → CO2 + 2H2O CH4 + 2O2 → CO2 + 2H2O

5
CH4 + O2 → CO + H2O + H2 CH4 + 1,5O2 → CO2 + H2O + H2CO + 0,5O2 → CO2

6
2CH4 + 0,5O2 → C2H6 + H2O 2CH4 + 0,5O2 → C2H4 + H2O + H2C2H6 → C2H4 + H2

7
2CH4 + 0,5O2 → C2H6 + H2O

2CH4 + 3O2 → 2CO + 4H2OC2H6 + 0,5O2 → C2H4 + H2O
C2H4 + 2O2 → 2CO + 2H2O

8
CH4 + O2 → CO + H2O + H2 CH4 + O2 → CO2 + 2H2CO + H2O → CO2 + H2

9
CH4 + O2 → CO + H2O + H2

CH4 + 1,5O2 → CO + 2H2OCO + 0,5O2 → CO2

CO2 + H2 → CO + H2O
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Tabela C.3: Resultado do Teste de Consistência na Fase Gasosa do Modelo
Cinético 1

Modelo Cinético 1 - Fase Gasosa

Teste Consistência 1 CH4 O2 C2H6 H2O
Estequiometria 4,50241 1,125603 2,25121 2,25121

Simulação 4,50241 1,125590 2,25137 2,25137
Desvio Relativo 0,0000% 0,0011% 0,0073% 0,0073%

Teste Consistência 2 CH4 O2 CO2 H2O
Estequiometria 2,25236 4,50472 2,25236 4,50472

Simulação 2,25236 4,50473 2,25236 4,50473
Desvio Relativo 0,0000% 0,0001% 0,0000% 0,0002%

Teste Consistência 3 CH4 O2 CO H2O H2

Estequiometria 3,72145 3,72145 3,72145 3,72145 3,72145
Simulação 3,72145 3,72144 3,75903 3,75903 3,75903

Desvio Relativo 0,0000% 0,0002% 1,0098% 1,0098% 1,0098%

Teste Consistência 4 CH4 O2 CO2 H2O H2

Estequiometria 2,87508 4,31262 2,87508 2,87508 2,87508
Simulação 2,87508 4,30505 2,87510 2,87510 2,87510

Desvio Relativo 0,0000% 0,1756% 0,0007% 0,0007% 0,0007%

Teste Consistência 5 CH4 O2 C2H4 H2O
Estequiometria 8,757998 4,378999 4,37900 8,75800

Simulação 8,757998 4,379010 4,37883 8,75786
Desvio Relativo 0,0000% 0,0003% 0,0039% 0,0016%

Teste Consistência 6 CH4 O2 CO H2O
Estequiometria 3,01605 4,524075 3,01605 6,03210

Simulação 3,01605 4,504120 3,02643 6,01177
Desvio Relativo 0,0000% 0,4411% 0,3442% 0,3370%

Teste Consistência 7 CH4 O2 CO H2

Estequiometria 8,734003 4,367002 8,7340 17,4680
Simulação 8,734003 4,366911 7,0087 14,0193

Desvio Relativo 0,0000% 0,0021% 19,7539% 19,7430%

Teste Consistência 8 CH4 O2 C2H4 H2O H2

Estequiometria 8,86292 2,21573 4,43146 4,43146 4,43146
Simulação 8,86292 2,21573 4,00847 4,43146 4,00843

Desvio Relativo 0,0000% 0,0000% 9,5452% 0,0000% 9,5461%

Teste Consistência 9 CO2 H2 CO H2O
Estequiometria 3,03554 3,03554 3,03554 3,03554

Simulação 3,03554 3,06471 3,03504 3,03504
Desvio Relativo 0,0000% 0,9609% 0,0165% 0,0165%

Teste Consistência 10 CO H2O CO2 H2

Estequiometria 4,20730 4,20730 4,20730 4,20730
Simulação 4,20730 4,16562 4,20726 4,20726

Desvio Relativo 0,0000% 0,9907% 0,0010% 0,0010%
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Tabela C.4: Resultado do Teste de Consistência na Fase Gasosa do Modelo
Cinético 2

Modelo Cinético 2 - Fase Gasosa

Teste Consistência 1 CH4 O2 C2H6 H2O
Estequiometria 4,50241 1,125603 2,25121 2,25121

Simulação 4,50241 1,125590 2,25137 2,25137
Desvio Relativo 0,0000% 0,0011% 0,0073% 0,0073%

Teste Consistência 2 CH4 O2 CO2 H2O
Estequiometria 2,22891 4,45782 2,22891 4,45782

Simulação 2,22891 4,45782 2,22891 4,45782
Desvio Relativo 0,0000% 0,0001% 0,0000% 0,0000%

Teste Consistência 3 CH4 O2 CO H2O H2

Estequiometria 2,68204 2,68204 2,68204 2,68204 2,68204
Simulação 2,68204 2,68202 2,70880 2,7097 2,68266

Desvio Relativo 0,0000% 0,0007% 0,9977% 1,0041% 0,0231%

Teste Consistência 4 CH4 O2 CO2 H2O H2

Estequiometria 2,75873 4,13810 2,75873 2,75873 2,75873
Simulação 2,75873 4,13369 2,74989 2,78633 2,75882

Desvio Relativo 0,0000% 0,1066% 0,3204% 1,0005% 0,0033%

Teste Consistência 5 CH4 O2 C2H4 H2O
Estequiometria 8,33671 4,16835 4,16853 8,33671

Simulação 8,33671 4,16220 4,15601 8,40767
Desvio Relativo 0,0000% 0,1476% 0,2961% 0,8512%

Teste Consistência 6 CH4 O2 CO H2O
Estequiometria 3,05751 4,58627 3,05751 6,11502

Simulação 3,05751 4,43790 2,96287 6,00159
Desvio Relativo 0,0000% 3,2350% 3,0953% 1,8533%

Teste Consistência 7 CH4 O2 CO H2

Estequiometria 7,73937 3,86969 7,73937 15,47874
Simulação 7,73937 3,84167 6,24231 12,36222

Desvio Relativo 0,0000% 0,7421% 19,3434% 20,1342%

Teste Consistência 8 CH4 O2 C2H4 H2O H2

Estequiometria 4,50238 1,12560 2,25119 2,25119 2,25119
Simulação 4,50238 1,12559 2,22493 2,27385 2,22493

Desvio Relativo 0,0000% 0,0004% 1,1665% 1,0066% 1,1665%

Teste Consistência 9 CO2 H2 CO H2O
Estequiometria 3,03554 3,03554 3,03554 3,03554

Simulação 3,03554 3,06471 3,06568 3,06568
Desvio Relativo 0,0000% 0,9609% 09929% 0,9929%

Teste Consistência 10 CH4 O2 CO2 H2O
Estequiometria 3,24040 3,24040 3,24040 6,48080

Simulação 3,24040 3,24039 3,12014 6,42559
Desvio Relativo 0,0000% 0,0003% 3,7113% 0,8519%
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Tabela C.5: Resultado do Teste de Consistência na Fase Gasosa do Modelo
Cinético 3

Modelo Cinético 3 - Fase Gasosa

Teste Consistência 1 CH4 O2 C2H6 H2O
Estequiometria 9,01252 2,25313 4,50626 4,50626

Simulação 9,01252 2,25313 4,50626 4,50626
Desvio Relativo 0,0000% 0,0001% 0,0001% 0,0001%

Teste Consistência 2 CH4 O2 C2H4 H2O
Estequiometria 9,01081 4,50541 4,50541 9,01081

Simulação 9,01081 4,49925 4,49308 8,99849
Desvio Relativo 0,0000% 0,1367% 0,2736% 0,1367%

Teste Consistência 3 CH4 O2 CO H2O H2

Estequiometria 4,50330 4,50330 4,50330 4,50330 4,50330
Simulação 4,50330 4,50330 4,50330 4,50330 4,50330

Desvio Relativo 0,0000% 0,0001% 0,0000% 0,0000% 0,0000%

Teste Consistência 4 CH4 O2 CO2 H2O
Estequiometria 0 0 0 0

Simulação 0 0,0 0,0 0
Desvio Relativo 0,0000% 0,0000% 0,0000% 0,0000%

Teste Consistência 5 CH4 O2 CO2 H2O H2

Estequiometria 3,01784 4,52676 3,01784 3,01784 3,01784
Simulação 3,01784 4,50408 2,97248 3,01784 3,01784

Desvio Relativo 0,0000% 0,5010% 1,5031% 0,0000% 0,0000%

Teste Consistência 6 CH4 O2 C2H4 H2O H2

Estequiometria 9,01251 2,25313 4,50626 4,50626 4,50626
Simulação 9,01251 2,25313 4,55021 4,50626 4,55021

Desvio Relativo 0,0000% 0,0001% 0,9754% 0,0001% 0,9754%

Teste Consistência 7 C2H4 O2 CO H2O
Estequiometria 0 0 0 0

Simulação 0 0 0 0
Desvio Relativo 0,0000% 0,0000% 0,0000% 0,0000%

Teste Consistência 8 CO H2O CO2 H2

Estequiometria 4,20730 4,20730 4,20730 4,20730
Simulação 4,20730 4,16562 4,20726 4,20726

Desvio Relativo 0,0000% 0,9907% 0,0010% 0,0010%

Teste Consistência 9 CO2 H2 CO H2O
Estequiometria 4,14716 4,14716 4,14716 4,14716

Simulação 4,14716 4,14656 4,14691 4,14691
Desvio Relativo 0,0000% 0,0146% 0,0060% 0,0060%
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Após esclarecer a ausência de parte das simulações, a análise dos resultados
revela que cada modelo cinético apresentou diferentes composições dos componentes
do sistema em cada fase, mesmo sob a mesma condição inicial. Isso é evidenciado
nas Figuras 9.1, 9.4 e 9.10, que mostram os resultados (perfis axiais e estacioná-
rios) da modelagem completa utilizando cada modelo cinético escolhido, operando
na condição inicial 1. Este fenômeno é previsível, conforme discutido na revisão bi-
bliográfica deste trabalho, onde uma das principais críticas aos modelos cinéticos do
processo de acoplamento oxidativo de metano é a ausência de um modelo universal
devido à forte influência do catalisador no mecanismo cinético.

Modelos cinéticos desenvolvidos para catalisadores com estruturas semelhan-
tes, mas com composições de fase ativa e suporte diferentes, podem, de fato, produzir
respostas distintas. Portanto, é crucial escolher um modelo cinético baseado em um
catalisador que seja semelhante não apenas em estrutura, mas também em composi-
ção de fabricação. Dessa forma, o modelo cinético poderá refletir mais precisamente
a cinética esperada do processo.
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