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RESUMO

O projeto de um sistema reativo impacta no projeto do processo como um todo,
sendo de grande importancia que o mesmo seja lucrativo. O sistema de
reacoes e o projeto de reator geralmente determinam as caracteristicas de um
processo. Para a realizagdo do projeto do sistema reativo, deve ser feita a
sintese de rede de reatores que consiste na determinacdo da melhor
configuragdo de rede com o objetivo de otimizar um processo quimico. Uma
sintese de rede de reatores envolve a determinagao da estrutura, as condi¢des
de operagdes dos reatores e a melhor configuragao dessa rede, transformando
as matérias-primas fornecidas nos produtos desejados. Neste trabalho a
sintese da rede de reatores é realizada através da formulagdo de um problema
de programagao matematica em que as fungdes objetivo do problema de
otimizacado dependem do estudo de caso em questdo, podendo ser baseada no
rendimento ou seletividade do processo. Este problema de programacao
matematica € formulado sobre uma estrutura de unidades fundamentais que é
o reator continuo de tanque agitado (CSTR) e o reator de fluxo pistonado
(PFR), permitindo que se leve em consideragéo diversos arranjos. O problema
é formulado como uma programagao nao linear (NLP) implantada no sistema
de modelagem GAMS, em que os reatores podem ser arranjados em série e/ou
paralelo. As restricbes do problema sao os balangos materiais nos nés da
superestrutura, nos equipamentos de processo e as equagdes do projeto dos
reatores considerados. O objetivo do trabalho foi de propor um novo modelo de
programacgao em que seja possivel obter o arranjo 6timo de reatores. Algumas
consideracdes sao feitas no modelo para que envolva somente equagdes
algébricas na modelagem, facilitando a obtenc&o do resultado final. O método
de abordagem proposto é aplicavel para diversos mecanismos de reacéo,
desde que conhecida a cinética quimica. Para demonstrar a viabilidade da
superestrutura e a consolidagdo da metodologia proposta, foram-se
selecionadas as reagdes de Trambouze, Van de Vousse, Denbigh e a-Pinene,
assim como foram obtidos resultados satisfatorios tanto no rendimento e
seletividade quanto no volume total encontrado. Os resultados obtidos validam
o modelo proposto no presente trabalho.

Palavras-chave: Rede de reatores, superestrutura, otimizagdo, GAMS



v

ABSTRACT

The design of a reactive system impacts the design of the process, and it is
really important for this design to be profitable. The reaction system and the
reactor design usually determine the characteristics of a process. In order to
accomplish the reactive system design, the reactor network synthesis has to be
done, which is the determination of the best network configuration to improve a
chemical process. A reactor network synthesis involves the determination of the
structure, reactor operating conditions and the best configuration of this
network, transforming the supplied raw materials into desired products. In this
paper the reactor network synthesis is performed through the formulation of a
mathematical programming problem in which the objective functions of the
optimization problem depend on the case study in question, it can be based on
the yield, selectivity or profitability of the process. This problem of mathematical
programming is formulated on a structure of fundamental units which is the
continuous stirred tank reactor (CSTR) and the plug flow reactor (PFR),
allowing the consideration of several arrangements. The problem is formulated
as a nonlinear programming (NLP) implemented in the GAMS modeling system,
where serial and parallel reactor configurations are considered in the
formulation. The constraints of the problem are the material balances at the
nodes of the superstructure, in the process equipment and the equations of the
reactor design considered. A programming model is proposed to obtain the
optimal arrangement of reactors, also the model has some considerations in
order to involve only algebraic equations, facilitating the achievement of the
final result. The proposed approach method is applicable to several reaction
mechanisms, since chemical kinetics is known. In order to demonstrate the
viability of the superstructure and the consolidation of the proposed
methodology, the reactions chosen were Trambouze, Van de Vouse, Denbigh
and a-Pinene reaction. Satisfactory results for yield and selectivity were
obtained, as well as the total volume found. The results obtained validated the
proposed model in the present paper.

Keywords: Reactor network, superstructure, optimization, GAMS
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1. INTRODUGAO

Os processos quimicos industriais sdo projetados com o objetivo de
alcangar seu maximo desempenho a partir da minimizagdo de custos ou
maximizacido dos lucros na conversdo da matéria prima em produtos de alto
valor econébmico. Em diversas industrias o potencial maximo de produgao néo é
alcancado, consequentemente, tém-se espaco para otimizacbdes. Estas tem
como objetivo encontrar o melhor conjunto de variaveis que tornariam mais
lucrativo um processo ou uma planta industrial.

O reator é a unidade operacional de maior influéncia no projeto em
muitos processos quimicos. De acordo com o diagrama apresentado na Figura
1, o projeto do reator ou do sistema de reatores - composto por um ou mais
reatores - € a etapa central na sintese de um processo quimico industrial e tem

fundamental importancia no projeto da planta industrial (SMITH, 2005).

Figura 1 - Apresentacado hierarquica do projeto sistematico de processos.

Reator

Separacdo e
Reciclo

Sistema de Utilidades

Fonte: Adaptado de Smith,1995

O reator quimico € um dos equipamentos industriais mais complexos
para a otimizacdo, pois o mesmo € modelado por equagdes nao-lineares,
dificultando assim a obtencdo de sua solugcdo (PRAXEDES; JUNIOR;

ANTONIO, 2008). O objetivo da sintese de rede de reatores € determinar o
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tipo, a dimensao e o arranjo 6timo de reatores, através da otimizagdo de uma
fungdo objetivo arbitraria, usualmente rendimento ou seletividade.

Uma das estratégias na abordagem de sintese de rede de reatores é a
utilizagdo do método da superestrutura, na qual uma rede fixa de reatores
interconectados é proposta pelo projetista e, a partir da solugdo de um modelo
de programagao matematica, a melhor combinagéo de reatores, de acordo com
uma fungcdo objetivo, € encontrada. A solugdo obtida & dependente da
superestrutura escolhida inicialmente, uma vez que a solugao a ser encontrada
precisa ser necessariamente contemplada na superestrutura proposta. Ainda,
quanto mais complexa for a superestrutura inicial, mais complexo € o modelo
matematico e mais dificil sera a obtencao de sua solugao.

Neste trabalho um modelo de superestrutura foi proposto para a sintese
do sistema de reatores. A configuragdo 6tima da rede de reatores foi buscada,
a partir da solugédo de um problema de otimizagdo aplicado a uma série de
estudos de caso propostos por diferentes autores. Os resultados seréo
comparados aos resultados da literatura para avaliagdo da eficiéncia do
modelo proposto. A avaliagédo sera feita a partir de programacgdes né&o lineares
implementadas no sistema de modelagem (software) GAMS.

2. OBJETIVOS

Realizar a sintese de rede de reatores de estudos de caso utilizando
programacado matematica. A partir deste trabalho, busca-se atingir alguns
objetivos especificos abaixo listados:

e Proposicdo de uma superestrutura base que permita considerar
diferentes configuragdes sem levar a um modelo de dificil solugao;

e Desenvolvimento de um modelo de programagdo para a superestrutura
base que seja passivel de solucdo com as técnicas e ferramentas
disponiveis;

e Avaliacdo e validacido do modelo proposto, através da sua aplicacido em

diferentes estudos de caso provenientes da literatura.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Processo

Um processo é definido como: “Qualquer operacdo ou sequéncia de
operacgdes, envolvendo uma mudancga de estado, de composi¢ao, de dimensao
ou outras propriedades que possam ser definidas relativamente a um padrao”
(OLIVEIRA, 1999). No ambito industrial, o termo processo é definido como um
sistema de unidades e correntes, tratadas de modo integrado para a produgéo

de um ou mais produtos.

3.1.1 Sintese de Processos

A sintese de processos lida com a determinagcdo de todo o fluxograma
do processo que converte as matérias-primas fornecidas em produtos
desejados, incluindo também os aspectos do processo como reagao,
separagao, reciclo e integragcdo massica e energética. A sintese de processos
aborda alguns subsistemas de processo, como € o caso das redes de
trocadores de calor e massa, do sistema de separacéo e da rede de reatores.

A etapa de reacgao é muitas vezes o coragao de um processo quimico e
a base para o projeto do processo. A quimica da reagao determina o carater de
todo o processo e tem um impacto significativo no projeto do processo geral
(FLOUDAS, 1995).

Embora seja apenas parte do problema geral de sintese, uma rede de
reatores cuidadosamente projetada € crucial para o projeto de todo o processo.
Diferentemente de outras areas de sintese de processos, como por exemplo
rede de trocadores de calor, existem poucos estudos que tratam da sintese de
rede de reatores pelo fato de que a sua modelagem matematica é
representada por equacgdes nao lineares.

A sintese de processos resulta na obtengdo de um fluxograma que
apresenta a configuragdo dos equipamentos que compdes 0 processo e suas
conexdes. Posteriormente, € necessaria uma analise para avaliar o

desempenho do processo obtido.
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3.1.2 Analise de Processos

Enquanto que na sintese € obtida a combinagdo dos elementos do
processo dentro de subconjuntos, a analise consiste em decompor todos os
elementos e avaliar o desempenho dos mesmos. Para a analise, as
caracteristicas do processo sao preditas usando técnicas de analise que
incluem modelos matematicos, correlagdes empiricas e ferramentas
computacionais. Realizadas a sintese e a analise do processo, pode-se
determinar se os objetivos do projeto serdo ou n&o alcangados.

3.1.3 Otimizagao de Processos

A otimizacdo de processos € uma importante area na engenharia de
processos, responsavel por impactos bastante significativos na industria
(BIEGLER E GROSSMAN, 2002). A otimizacdo, também conhecida como
programagdo matematica, comegou a ser estudada em 1950 com
programacgoes lineares e ndo lineares, em meados de 1990 surgiram os
sistemas de modelagem. No inicio do século XXI, os estudos foram focados na
otimizagdo global de processos e em algoritmos mais eficientes para a solugéo
dos problemas.

A programagdo matematica, em geral, tem encontrado amplo uso na
engenharia de processos quimicos, e grandes resultados estdo sendo obtidos
nao sO pelo progresso dos algoritmos de otimizagdo, mas também pelo
advento das técnicas de modelagem (WILLIAMS, 1985) e sistemas de
modelagem como o GAMS (BROOKE et. al, 1998).

Para uma possivel otimizagdo é de grande importancia a selegdo do
sistema de modelagem assim como a selegédo do solver adequado pelo qual o
modelo sera resolvido. A partir da otimizacdo de processos € possivel reduzir
custos operacionais e de investimento levando a um aumento da lucratividade.
Geralmente a fungédo objetivo a ser otimizada é determinada pelo balanco
material e pelas possiveis combinagdes de reatores, a fim de maximizar o lucro

na obtengdo do produto desejado ou otimizar uma variavel escolhida. Como
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exemplo tem-se a conversdo, o rendimento, a seletividade ou volume total do

sistema de reatores, dentre outros.

3.2 Reatores Quimicos

Um reator quimico € um dos principais componentes na industria de
processo quimico. De acordo com o modo de operagado, os reatores quimicos
podem ser classificados em duas categorias, reatores de batelada ou
descontinuos e de fluxo ou continuos. Para reatores destinados a reacdes
homogéneas, nas quais apenas um estado fisico encontra-se presente,
existem duas categorias principais de reatores ideais mais utilizados nas
industrias quimicas que € o reator CSTR (continuous stirred tank reactor) e o
PFR (plug flow reactor). Os reatores sao ditos ideais pois em sua modelagem
matematica algumas hipoteses simplificadoras s&o consideradas. O reator do
tipo CSTR é usado principalmente em reagdes em fase liquida, onde é
normalmente operado em estado estacionario.

No reator CSTR ¢é feita a consideracdo de perfeitamente misturado,
consequentemente, a temperatura, concentragao e a velocidade de reacédo nao
dependem nem do tempo nem da posigéo espacial dentro do reator (FOGLER,
2009). O reator do tipo PFR normalmente opera em estado estacionario, ndo
ha variagdo radial na concentracdo e o0s reagentes sdo consumidos
continuamente enquanto eles fluem ao longo do comprimento do reator, n&o
tem nenhuma tentativa de induzir mistura de elemento de fluido. A modelagem
matematica em estado estacionario do CSTR leva apenas equacdes
algébricas, enquanto que a modelagem do PFR leva a equacdes diferenciais
uma vez que as propriedades variam axialmente ao longo do reator.

Projetar um reator significa determinar a dimens&o (volume) do mesmo e
as condi¢des operacionais para atender a um critério de performance, como
por exemplo, a produtividade desejada. Os custos operacionais e de
investimento e a receita de venda dos produtos permitem estimar a
lucratividade que pode ser utilizado como um indicador econémico para a
distincdo entre diferentes alternativas. No projeto, um melhor desempenho
técnico e/ou econbmico, pode ser alcangado através do uso de mais de um

reator CSTR e/ou PFR arranjados estruturalmente em configuragbes espaciais
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do tipo série, paralelo ou mesmo uma combinacdo dos dois tipos formando
uma rede de reatores. Ao se deparar com a escolha do tipo, do numero de
reatores e 0 seu arranjo em um processo quimico, nem sempre a escolha é
trivial, devido a natureza combinatdria do problema e o grande numero de
variaveis envolvidas. Desta forma, € necessario que o projetista faga a sintese

de rede de reatores de forma mais sistematica para a tomada de decisao final.

3.3 Sintese de Rede de Reatores

O objetivo da sintese de rede de reatores é determinar a rede de
reatores que transforma as matérias-primas fornecidas em produtos desejados.
Os primeiros artigos publicados sobre a sintese de rede de reatores foram
baseados em regras heuristicas e técnicas graficas, para reagées com cinética
simples e mecanismos de reag¢ao envolvendo um pequeno numero de espécies
quimicas (reagentes e produtos). Em processos industriais quimicos, no
entanto, as reagbes envolvem sempre um numero consideravel de reagentes,
produtos e caminhos de reagéo, e usando somente este conjunto de técnicas a
solucdo para o problema permaneceria impraticavel. Diversos métodos foram
propostos por diferentes autores na tentativa de incorporar os diferentes
modelos de reatores no problema de sintese de reatores.

Em um primeiro momento os trabalhos focaram na analise dos efeitos
de diferentes modelos de mistura, um dos primeiros trabalhos que abordou a
ideia de uma rede de reatores foi o de Jackson (1968), em que se postulou
uma rede de reatores PFR em paralelo. O trabalho de Jackson foi ampliado por
Ravimohan (1971) que incorporou o modelo CSTR na rede de reatores.
Kokossis e Floudas (1990) formularam uma superestrutura de rede de reatores
que incluia CSTRs e PFRs com varias interconexoes.

Na formulagcédo do problema os PFRs foram aproximados por uma série
de sub-CSTRs de tamanho igual para eliminar as equacdes diferenciais, e
variaveis inteiras foram usadas para representar a existéncia de unidades de
reatores. Esta abordagem foi capaz de lidar com cinética arbitraria para
situagdes isotérmicas e nao-isotérmicas, permitindo assim configuragdes gerais
de rede e o modelo foi formulado como um problema de Programacédo N&o
Linear Inteira Mista (MINLP) de grande escala. Jacobs e Jansweijer (2000)
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propuseram um meétodo heuristico baseado em cinco etapas para a analise de
redes de reatores usando conceitos bem conhecidos em engenharia quimica
para otimizar a converséo e a seletividade. Pahor et al. (2001) apresentaram
uma abordagem que consiste em um MINLP baseada na superestrutura para a
sintese de rede de reatores em um ambiente orientado a equacoes,
compreendendo problemas de reacio isotérmica e nao-isotérmica. Revollar et
al. (2004) apresentou uma abordagem para a sintese e engenharia de
processos integrados considerando também os aspectos econdémicos.

Apos estes estudos, os principais métodos foram propostos na literatura
sobre sintese de rede de reatores. Hillestad (2004) propds o primeiro grupo
gue € o mais utilizado nos processos industriais, sua proposi¢cao é baseada em
modificagdes de um projeto existente, ja a segunda classe de métodos baseia-

se na otimizacao de superestruturas.

3.3.1 Método da Superestrutura

Uma superestrutura geral inclui nés para representar as unidades,
entradas e saidas do processo e setas para representar o fluxo de material
entre os nos. Arcos unidirecionais representam conexdes das entradas para as
unidades e das unidades para as saidas, enquanto que os arcos bidirecionais
representam as interconexdes entre as diversas unidades de processo. O
resultado €& um grafico planar que representa todas as opgbes da
superestrutura. Uma superestrutura conceitual da rede de reatores € mostrada

na Figura 2, onde os nos correspondem aos reatores, misturadores e divisores.

Figura 2 — Superestrutura conceitual de rede de reatores.

Fonte: Schweiguer e Floudas, 1999.
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Um dos principais fatores na abordagem baseada na superestrutura
para a sintese de rede de reatores € determinar quais reatores devem estar na
superestrutura base. A riqueza da superestrutura € determinada pela variedade
e numero de unidades de reatores incluidas e as interconexdes entre elas,
porém muitos reatores e tipos de reatores podem complicar
desnecessariamente a superestrutura e dar origem a redundancias. De acordo
com Feinberg e Hildebrandt (1997) os unicos tipos de reatores necessarios
para acessar todas as composi¢cdes possiveis para um dado mecanismo de
reacao sao os tipos fundamentais de reator dos reatores PFR e CSTR.

Presume-se que algumas informagdes sejam dadas na definicdo do
problema como o mecanismo da reagao, os dados cinéticos, o fluxo de entrada
e 0 objetivo de desempenho. O problema na sintese esta em determinar o tipo,
tamanho e interconexdo das unidades de reatores, determinar as taxas de
fluxo, composicao e temperaturas e determinar os requisitos de aquecimento e
refrigeracdo do sistema. A principal vantagem do método da superestrutura &
que ela pode determinar o valor objetivo, a configuragédo ideal de rede de
reatores e as condi¢gdes de operacao. Uma das limitagdes deste método € que
a solucao 6tima, para ser encontrada, deve estar contida na superestrutura
inicial, no entanto, aumentar a riqueza da superestrutura implica no aumento

de dimensao e complexidade do modelo a ser resolvido.

3.3.2 Sistema de Modelagem

Em 1950 comegou-se o desenvolvimento de algoritmos para solugao de
problemas de otimizagdo de grande escala, porém ocorriam poucas aplicagdes
destes algoritmos devido ao alto esforco de modelagem pela dificuldade de
preparagao de dados, transformacéo para o formato do solver e depuracao dos
codigos. O software privativo utilizado no presente trabalho é o General
Algebraic Modeling System GAMS, seu desenvolvimento ocorreu no final dos
anos 90, o mesmo consiste de um ambiente para modelagem e solugcéo de
problemas de otimizagdo. Grossmann (1991) define o fluxo de informagdes no

ambiente GAMS, conforme indicado na Figura 3.
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Figura 3 - Fluxo de informag¢do no GAMS.

GAMS

Dados de Compilacdo Dadodsade
entrada: —) do modelo — saida:
modelo resultados

matematico

I 1

Otimizacdo

Fonte: Adaptado de Grossmanm,1991.

O GAMS é utilizado para problemas de otimizagdo de grande escala
devido a facilidade na modelagem de problemas complexos (representagéo
algébrica). O software modela o problema como um sistema de equagdes
algébricas, as quais sdo tratadas como restricbes do problema de otimizagao, e
analisa automaticamente a estrutura do modelo e o classifica de acordo com o

tipo de otimizacéo.
4. METODOLOGIA

O trabalho realizado foi de natureza quantitativa e qualitativa, e é
composto pelas etapas apresentadas abaixo:
Formulagdo do problema;
Proposicao de superestrutura base;

Formulagdo matematica e implementacéo;

B bdh =

Aplicagdo do modelo em estudos de caso.

4.1 Formulacao do Problema

O problema no presente trabalho € encontrar a melhor configuragao de
rede de reatores continuos de mistura (CSTR) e tubulares (PRF) que operam
em condicdes isotérmicas e sem variacbes de massa especifica do meio

reacional. A melhor configuragcdo € baseada em uma funcdo objetivo (critério
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de decisdo), sujeito as restricobes de balangcos materiais nos nés da
superestrutura (misturadores e divisores de corrente), nos equipamentos de

processo e as equagdes do projeto de reatores considerado.

4.2 Proposicao de Superestrutura Base

A superestrutura proposta considera explicitamente todas as
combinagdes possiveis de arranjos série-paralelo de reatores CSTR e PFR,
dentro do limite de numero de reatores utilizados na formulacdo e sera capaz
de contemplar diversos problemas de estudos de caso em busca da solucéo
otima. Cabe salientar que ao resolver o modelo de acordo com a fungao
objetivo, muitas vazdes serdo nulas indicando a inexisténcia daquele ramal.
Outro aspecto a ser mencionado é que o numero de reatores considerados na
rede consiste no maximo numero de reatores em série que a superestrutura
contempla como possivel solugdo. A superestrutura proposta no presente
trabalho é apresentada na Figura 4.

Figura 4 — Superestrutura de rede de reatores.

Mixers Reatores Divisores
Para o Para o
mixer 1 mixer final
»(u —| Reator1 >£ m:
FO I\é!_ixelr FF
Carga do na
i —_—( Corrente de
SR|(s::aetircg Reator k —( Produto
> Reator NR |—» °
Para o Para o
mixer NR * d mixer final
Uma corrente P
de cada divisor Sk Ungsd?:‘g?;g?hﬂzra

Fonte: Autor
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Como forma de exemplificacdo, considera-se uma rede composta por 3
reatores, sendo 1 reator CSTR seguido de 1 CSTR e 1 PRF em paralelo. A

superestrutura seria como a apresentada na Figura 5.

Figura 5 — Exemplo de Superestrutura.

>—F—e
Carga do T\ Corrente de
Sistema Reativo > ° ( : ) > SR > @ > ™ Produto
FO FF

Fonte: Autor

4.3 Formulacdo Matematica e Implementacéo

O modelo matematico € baseado na superestrutura base que considera
todas as combinagdes possiveis de rede de reatores. No modelo matematico é
feito o balango material nos separadores de fluxo e nos misturadores, e
também a modelagem dos reatores CSTR e PFR. A corrente de carga inicial
gue alimenta o sistema reativo passa por um divisor de corrente que envia uma
corrente para cada misturador que antecede o reator k. Esse dispositivo tem
como objetivo misturar as correntes recebidas da carga com as correntes
recicladas da saida de cada reator. A corrente que sai do misturador alimenta
diretamente um reator e a sua corrente efluente é enviada para um divisor de
corrente dividindo na corrente que vai o misturador final e as correntes que s&o
recicladas para o misturador que antecede cada reator. O misturador final tem
como objetivo obter a corrente de produto que segue para condicionamento e
estocagem. A seguir os passos da formulagdo matematica.

Balang¢o material no divisor de corrente inicial da rede:

FO = Z FOry, (1)
KERU
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Balangos materiais nos misturadores que antecedem os reatores:

Frk:FOTk+ Z FTCk,k,kERU (2)

kr€RU

Fr,Ciny, = FOr, CO; + z Frcy,, Couty, i € CP,k € RU
kI/€ERU (3)

Balancos materiais nos divisores de corrente posterior ao k-€simo reator:

FTk=ka+ Z FTCkk,,kERU (4)
kERU

O balango por componente ndo é necessario, pois as concentragdes dos
componentes sdo exatamente aquelas que efluem do reator

Balangos materiais no misturador final da rede:

FZZka,kERU (5)
KERU
KERU

Balanco material no reator de mistura (CSTR):

Rik:ZUijT'jk, i€CP,k€eRU (7)
JER
Tk = f(Ty, Couty), j€R,k €RU (8)

FTk(Cinik - Coutik) + RikVTk = O, i € CP,k € RU (9)

Balanco material no reator PFR representado por uma cascata de NS
reatores CSTR em série:

Rikszzvijrjks, iECP,kERU,SES (10)
JER

Tiks = f (Tks) CSiks), JERk€ERUss€ES (11)
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FTk(CSiks_l - Csiks) + RiksVTk/NS = 0, i € CP,k € RU,S € S (12)

Equacdes de conexdo da cascata inerente ao k-ésimo reator:

CSiks—1 = Cinyy, s=1 (13)
Csiks = Couty, s = Ng (14)

E importante ressaltar que a taxa de cada reagdo em cada reator, ou
sub-reator na cascata, depende da temperatura de operacéo do reator, que no
caso do presente trabalho é constante por se tratar de reatores isotérmicos, e

da concentragao das espécies no reator.

T = f (T, Coutyy) (15)
rjks = f(Tks: Csiks) (16)

As funcbes especificas sdo o modelo cinético para a j-ésima reagao
obtida a partir de dados experimentais. No presente trabalho parte-se da
premissa de que a cinética do sistema reacional é previamente conhecida. As
vazbes de concentragdes sédo definidas como variaveis positivas, ja a taxa é
considerada uma variavel livre podendo assumir valores negativos para
espécies consumidas e positivas para espécies formadas. Além disto algumas
restricbes adicionais possiveis sdo: as especificacbes de carga inicial,
produtividade e volume de um reator; restricdes operacionais tais como
demanda e disponibilidade de recursos; e por fim as definigdes adicionais ao
modelo como critérios de desempenho e de custos.

A fungdo objetivo é utilizada como critério de decisdo dentre as
possiveis solugdes que satisfazem as restricoes do modelo. A fungdo pode ser
especifica para cada estudo de caso a ser avaliado. Em ultima analise, a
lucratividade depende da receita de venda dos produtos, e dos custos de
matéria prima, energético e de investimento nos reatores da rede. Fungdes
especificas também podem ser utilizadas como rendimento no produto
desejado, seletividade dentre outras.

Com o intuito de tratar o problema de otimizagdo somente com o uso de

equacgdes algébricas, o PFR é aproximado a uma cascata de reatores CSTR
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em série. De acordo com Bicca e Secchi o numero minimo de reatores CSTR
€ de 50 unidades para que o PFR seja aproximado com uma margem de erro
aceitavel, assim a otimizagao n&o é prejudicada. Apos formulado o modelo n&o
linear (NLP), o mesmo foi implementado e resolvido no sistema de modelagem
GAMS (General Algebraic Modeling System).

4.4 Aplicagao e Validagado do Modelo em Estudos de Caso

Nesta etapa foi realizada uma revisdo bibliografica com a finalidade de
selecionar diferentes estudos de caso em sintese de rede de reatores. O
projetista deve fornecer o numero de reagées e de componentes do sistema
reacional, a cinética de cada reacdo, a estequiometria de cada reagao e o
numero de reatores a ser contemplado na modelagem e formulagdo do
problema de otimizagdo. Como forma de validagdo do modelo de programacao
sera feito a aplicagcao nos estudos e a analise criticas dos resultados obtidos.
Eventualmente, ao longo do desenvolvimento, futuras funcionalidades podem
ser incorporadas ao modelo permitindo a contemplagcédo de um maior niumero

de problemas.

5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Os estudos de caso selecionados foram baseados em reacgdes classicas
da literatura, assim podendo-se comparar os resultados obtidos por diferentes
autores com o resultado obtido no presente trabalho. As reacgdes escolhidas
foram a reagbes de Trambouze, Van de Vusse, Denbigh e a-Pinene. Os
estudos comparados utilizaram também o método da superestrutura para

otimizagéo.

5.1 Reacgao de Trambouze

A reacao de Trambouze foi primeiro apresentada por Trambouze e Piret
em 1959, sendo utilizada por varios autores como estudo de caso para a
sintese de rede de reatores. A reacdo de Trambouze envolve uma reagao de
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ordem zero, uma de primeira ordem e uma de segunda ordem, todas em

paralelo como descrito na Figura 6:

Figura 6 — Reagéo de Trambouze.

Je.
ALK C

%

Fonte: Autor

A cinética da reac&o e a matriz estequiométrica sdo apresentadas a seguir.

f1 =k (17)

f2 = k,Cy (18)

f3 = k3CA2 (19)
-1 -1 -1

1 0 0

0 1 0 (20)

0 0 1

Os parametros desta reagcao sao apresentados na tabela 1:

Tabela 1 — Parametros para a Reacao de Trambouze.

Parametro Valor
k1 0,025 mol/ (L min)
k2 0,2 min*
ks 0,4 L/ (mol min)
Fo 100 L/min

Cao 1,0 mol/L
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O objetivo na reacdo de Trambouze € maximizar a seletividade global de C,
desta forma, a fungéo objetivo é definida pela equacéo 21:

Sc =Fc/Ft (21)
onde F: é a vaz&do do produto desejado C e F: € a soma das vazdes dos
produtos B,C e D.

Utilizando-se o procedimento desenvolvido no presente trabalho, a
seletividade maxima obtida foi de 0,500 e o arranjo 6timo foi de um reator
CSTR de volume 711,25 litros.

A reagao de Trambouze € conhecida por ter multiplas solugdes, visto
que o melhor arranjo encontrado difere de autor para autor. Paynter e Haskins
(1970) encontraram uma o6tima configuragdo composta por um reator CSTR de
910 litros em serie com um reator PFR de 90 litros, tendo-se uma seletividade
de 0,495. Alguns anos depois o0 mesmo estudo foi feito por Achenie e Biegler
(1986) encontrando-se uma configuragédo de 2 CSTRS, sendo o volume do
primeiro reator de 722,1 litros, do segundo reator de 9,75 litros e uma
seletividade maxima de 0,499, obtendo-se, portanto, uma seletividade maior
que o primeiro estudo. Kokossis e Floudas (1990) encontraram diferentes
estruturas de reatores, todas com uma seletividade de 0,500, sendo a primeira
estrutura de reatores um unico CSTR de 750,325 litros, a segunda estrutura foi
composta de um CSTR de volume 747,977 litros acompanhada de um reator
CSTR de 1,822 litros e a terceira estrutura mostra um CSTR de volume
660,637 litros acompanhada de um reator PFR de volume 149,267 litros.
Schweiberguer e Floudas (1999) obtiveram diferentes solugbes, uma das
redes encontrada foi utilizando apenas um reator CSTR de 750 Ilitros,
encontrando-se uma concentragdo final de C de 0,375 mol/L e uma
concentragao final de A de 0,25. Comparando-se o trabalho de Schweiberguer
e Floudas com o resultado encontrado neste trabalho, € possivel afirmar que a
concentragao final foi bem proxima, visto que a concentragdo encontrada foi de
0,374 mol/L de C e 0,247 mol/L de A e o volume de reator também foi préximo.

Analisando-se o resultado obtido com os resultados da literatura, o
volume total de reatores foi menor comparado com os o volume encontrado
pelos outros autores, portanto a modelagem utilizada foi eficiente no resultado
final. Ja o valor da seletividade foi o0 mesmo encontrado, n&o foi obtido um
resultado melhor. Portanto, o resultado foi validado restringindo-se a um CSTR
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de volume 711,25 litros. A Figura 7 apresenta a concentragdo em fungédo do
tempo espacial de um CSTR para o sistema reacional de Trambouze.

Figura 7 — Concentracdo x Tempo espacial.

Conc

Fonte: Autor

Analisando-se a figura 7, é possivel observar que a velocidade de
formacao do produto C inicialmente &€ maior que a velocidade de formagao dos
produtos A e B, porém com o passar do tempo a concentragao vai se tornando
constante enquanto que a concentragédo de B continua aumentando. A Figura 8
apresenta a seletividade de B em fungcéo do tempo espacial.

Figura 8 — Seletividade x Tempo espacial.

1

P .................... ..................... .....................
0.8 b ¥ — R—— SRR S— ]
0.7 koo e ]
0.6 e
0.5 .

0 2 4 6 8 10

Fonte: Autor
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De acordo com a figura 7 a seletividade de C vai aumentando até
alcancar seu ponto maximo que esta entre 7 e 8 minutos, apds este intervalo
de tempo a seletividade comecga a decrescer, portanto o tempo espacial do
CSTR é de aproximadamente 7 minutos. Os resultados encontrados em
comparagao com os resultados de diferentes autores € apresentando na tabela
2.

Tabela 2 — Resultados da Reacédo de Trambouze.

Referéncia  Seletividade Arranjo Volume Total

Paynter e - .
Haskins (1970) 0,495 1 CSTR(910L) + 1 PFR (90 L) em série 1000 Litros

Archenie e 0,499 1 CSTR (722,11) + 1 CSTR (9,75 L) em série 731,85 Litros
Biegler (1986) ! ¢ ’ ¢

1 CSTR (750,3 L) 750,3 Litros

Kokossis e 0.500 . '

Floudas (1990) ’ 1CSTR (747,98 L) + 1 CSTR (1,82 L) em série 749,8 Litros

1 CSTR (660,64 L) + 1 PFR (149,27 L) em série com reciclo 809,91 Litros
Schweiberguer

e Floudas 0,500 1 CSTR (750L) 750 Litros
(1999)

Presente

trabalho 0,500 1 CSTR (711,251) 711,25 Litros
(2018)

De acordo com a Tabela 2, o menor volume total foi de 711,25 litros
obtida no presente trabalho com um arranjo de apenas 1 reator CSTR. Alguns
resultados obtidos possuem complicagdes de aplicagdo nas industrias devido a
grande diferenga de volume entre os reatores, sendo, portanto, os mais viaveis
de aplicagdo industrial o primeiro estudo de Kokossis e Floudas (1990), o
estudo de Schweiberguer e Floudas (1999) e do presente trabalho.

5.2 Reacgao de Van de Vusse

A reacado de Van de Vusse foi estudada em 1964, ela é composta pela

combinagdo de reacdes em paralelo e em série, também envolvendo 4
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diferentes compostos. A reacdo de Van de Vusse envolve duas reacgdes de

primeira ordem e uma de segunda ordem.

Figura 9 — Reacdo de Van de Vusse.

Fonte: Autor

A cinética da reacdo e a matriz estequiométrica sdo apresentadas a

sequir.

f1 = Kicy (22)

f2 = Kycp (23)

f3 = K3CA2 (24)
-1 0 -2
1 -1 0

0 1 0 (25)
0 0 1

Os parametros desta reagcao sao apresentados na tabela 3:

Tabela 3 — Parametros para a Reacao de Van de Vusse

Parametro Valor
k1 10s?
ka 1,0s?
ks 0,5L/ (mol s)
Fo 100 L/s

Cho 5,8 mol/L
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O objetivo na reacdo de Van de Vusse € maximizar o rendimento do
produto B. Utilizando-se o algoritmo desenvolvido no presente trabalho, o
maximo rendimento encontrado foi de 0,724 e assim como a reagdo de
Trambouze, o arranjo 6timo € composto por apenas um reator CSTR de
volume 11,331 litros. Comparando-se o resultado encontrado com os
resultados da literatura, Chitra e Govind (1981) encontraram um rendimento
maximo de B de 0,634 sendo um arranjo de 1 CSTR de 11,21 litros e um PFR
de 16,81 litros. O resultado do rendimento de B foi préximo ao encontrado pelo
algoritmo proposto, porém o volume total é de 28,2 litros, valor superior ao
encontrado neste trabalho. Achenie e Biegler (1986) também fizeram o estudo
da mesma reagao encontrando a mesma configuragcédo de reatores de Chitra e
Goving, 1 CSTR de 9,562 litros e 1 PFR de 14,35 litros totalizando em 23,912
litros, porém o rendimento maximo encontrado foi de 0,6372. Kokossis e
Floudas (1990) encontraram um rendimento de 0,6344 também com um arranjo
de 1 CSTR e 1 PFR, sendo o volume do primeiro 11,382 litros e do segundo
16,989 litros, totalizando em um volume de 28,371 litros. Schweiberguer e
Floudas (1999) encontraram um rendimento de B de 0,6348 com uma
configuragdo de 1 CSTR de 11,350 litros e 1 PFR de 16,984 litros totalizando
um volume total de 28,334 litros.

A Figura 10 apresenta a concentragdo em fungao do tempo espacial de
um CSTR para o sistema reacional de Van de Vusse.

Figura 10 — Concentragdo x Tempo espacial.

—A

Fonte: Autor
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Analisando-se a Figura 10, € possivel observar que a velocidade de
formacdo do produto B inicialmente é alta e vai diminuindo com o tempo,
portanto o tempo espacial ndo deve ser alto pois a formacdo do produto
indesejado C é constante, enquanto que a formacédo de B comega crescente e
se torna decrescente. A Figura 11 apresenta o rendimento de B em fungéo do
tempo espacial.

Figura 11 — Rendimento x Tempo

0.75 T T T T

Fonte: Autor
De acordo com a figura 11 o maior rendimento esta entre um tempo espacial
de 0 a 0,2 min, intervalo em que alcanga o rendimento de 0,724 encontrado.
Apos este intervalo de tempo, o rendimento € apenas decrescente. Os
resultados encontrados em comparagdo com os resultados de diferentes

autores sao apresentados na tabela 4.

Tabela 4 — Resultados da Reacao de Van de Vusse

Referéncia  Rendimento Arranjo Volume Total
Chitra e - .
Govind (1981) 0,634 1 CSTR (11,21 L)+ 1 PFR (16,81 L) em série 28,02 Litros

Archenie e - .
Biegler (1986) 0,6372 1 CSTR (9,562L) + 1 CSTR (14,25 L) em série 23,812 Litros
Kokossis e 06344 - .
Floudas (1990) ) 1CSTR (11,382 L) + 1 CSTR (16,989 L) em série 28,371 Litros
Schweiberguer
e Floudas 0,6348 1 CSTR (11,350 L) + 1 PFR (16,984 L) 28,334 Litros
(1999)
Presente
trabalho 0,724 1CSTR(11,331L) 11,331 Litros

(2018)
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A partir destes resultados pode-se observar que o maior rendimento
encontrado foi utilizando o algoritmo do presente trabalho, assim como o menor

volume total validando-se, portanto, o modelo de programacgéo utilizado.

5.3 Reacao de Denbigh

A reagao de Denbigh, terceiro estudo de caso, possui duas reagcbes em
série e duas reagdes em paralelo envolvendo no total 5 diferentes compostos.
A reagao de Denbigh envolve duas reagdes de primeira ordem e duas de

segunda ordem.

Figura 8 — Reacao de Denbigh.

K1 T K2 C

>

3 S

4—

O

E

Fonte: Autor

A cinética da reacdo e a matriz estequiométrica sdo apresentadas a

sequir.

fi = K1CA2 (26)

f2 = Kycp (27)

f3 = Kzcy (28)

fa = K4C32 (29)
-1 0 -1 0
1 -1 0 -1

0 1 0 O (30)
0 0 1 0
0 0 0 1
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Os parametros desta reagao sao apresentados na tabela 5:

Tabela 5 — Paradmetros para a Reagao de Denbigh

Parametro Valor
k1 1,0 L/(mol s)
ka 0,6
ks 0,6
Ka 0,1L/ (mol s)
Fo 100 L/s
Cno 6,0 mol/L

O objetivo na reagcdo de Denbigh € o mesmo que da reacdo de Van de
Vusse, maximizar o rendimento do produto B. Foram realizadas simulagdes
para o modelo fazendo-se variar o numero de reatores CSTR na cascata que
aproxima o comportamento do PFR. Os resultados sdo mostrados na tabela
abaixo:

Tabela 6 — Parametros otimizados para diferentes cascatas de reatores

Cascata de 10 reatores CSTR
Composigdo de B (mol/L) 0,987
Rendimento de B 0,288
Volume CSTR (L) 0
Volume PFR (L) 47,809
Cascata de 15 reatores CSTR
Composigdo de B (mol/L) 0,989
Rendimento de B 0,288
Volume CSTR (L) 0
Volume PFR (L) 47,882
Cascata de 25 reatores CSTR
Composigdo de B (mol/L) 0,99
Rendimento de B 0,288
Volume CSTR (L) 0
Volume PFR (L) 47,94
Cascata de 50 reatores CSTR
Composigdo de B (mol/L) 0,991
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Rendimento de B 0,288
Volume CSTR (L) 0
Volume PFR (L) 47,989
Cascata de 200 reatores CSTR

Composigdo de B (mol/L) 0,062
Rendimento de B 0,666
Volume CSTR (L) 9,005
Volume PFR (L) 0

Analisando-se o0s resultados das tabelas acima, inicialmente
considerando-se o reator PFR como uma cascata de 10 reatores CSTR, o valor
da composicédo de B foi o0 menor entre os valores, porém também foi proximo
do valor médio obtido. Geralmente 10 reatores CSTR n&o é o suficiente para
simular o comportamento dindmico de um reator PFR. Quando comparadas as
tabelas com aproximagdo de 15, 25 e 50 reatores CSTR, o valor da
composicédo de B foi bastante proximo, assim como os respectivos valores de
rendimento e volume.

Ao aumentar o numero de reatores na cascata, mais precisa € a
descricdo do comportamento do PFR, porém o modelo matematico também
fica maior podendo convergir para solugbes diferentes e obter uma solugéo
irreal, o que pode ser observado na tabela 6e em que ao utilizar 200 reatores
na cascata gerou um valor muito baixo da composi¢do de B e um arranjo de
somente um reator CSTR. Portanto, o numero de reatores escolhido para a
cascata ira afetar o resultado na questao precisao e facilidade da obtencéo da
solugao.

Visto que ndo teve uma diferenga significante entre os valores nas
aproximacoes de 15, 25 e 50 reatores na cascata, foi utilizado o reator PFR
aproximado por uma cascata de 50 reatores CSTRs neste estudo de caso para
comparar os valores encontrados com os valores publicados por diferentes
autores na literatura.

O maximo rendimento encontrado foi de 0,288 em que o arranjo 6timo &
composto por um reator PFR de 47,989 litros. Comparando-se o resultado
encontrado com os da literatura, Achenie e Biegler (1990) encontraram um
rendimento de 0,2203 de B utilizando-se um reator PFR de volume 20 litros,

enquanto Kokossis and Floudas (1990) obtiveram um rendimento de B de
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0,219 com um reator de volume 20,7061 litros. Em um artigo publicado por
Silva et al (2008) na Universidade Estadual de Maringa foi obtido um
rendimento de 0,22 de B com um arranjo de 1 reator PFR de 17,03 litros. No
presente estudo obteve-se um rendimento superior ao encontrado pelos
autores citados, porém o volume do reator também foi superior. Os

resultados encontrados sao apresentados na Tabela 7.

Tabela 7 — Resultados da Reagao de Denbigh.

Referéncia Rendimento Arranjo Volume Total
Archenie e
20,0 Lit

Biegler (1988) 0,2203 1 PFR(20,0L) ,0 Litros

Kokossis e 0,219 1 PFR (20,7061 L 20,7061 Lit
Floudas (1990) ! (20, ) ’ Itros

Silva etal 0,22 1PFR (17.03 L) 17.03 Litros

(2008) ’ : :
Presente 0,288 1 PFR (47,989 L) 47,989 Litros

trabalho (2018)

Visto que o objetivo & obter o rendimento maximo do produto B, o
melhor resultado final seria utilizando uma cascata de 200 reatores, porém o
valor da composicdo de B € de apenas 0,062 mol/L, portanto o melhor
resultado obtido foi utilizando-se 50 reatores na cascata pois o valor da
composicao de B esta mais fiel as outras aproximagdes. O resultado obtido no
presente trabalho foi melhor comparado aos resultados dos autores analisados
no quesito rendimento, porém o volume total também aumentou.

A obtencao destes resultados foi realizada limitando-se a rede a 1 CSTR
e 1 PFR, as tabelas a seguir mostram os resultados encontrados variando-se o

numero de reatores na modelagem:
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Tabela 8 — Resultados obtidos com diferentes nUmeros de reatores

Rede de 2 CSTR e 1 PFR
Composigdo de B (mol/L) 0,96
Rendimento de B 0,283
Volume CSTR 1 (L) 50,65
Volume CSTR 2 (L) 0
Volume PFR (L) 0
Rede de 3 CSTR e 1 PFR
Composigdo de B (mol/L) 0,96
Rendimento de B 0,283
Volume CSTR 1 (L) 50,65
Volume CSTR 2 (L) 0
Volume CSTR 3 (L) 0
Volume PFR (L) 0
Rede de 1 CSTR e 2 PFR
Composigdo de B (mol/L) 0,991
Rendimento de B 0,288
Volume CSTR (L) 0
Volume PFR 1 (L) 48
Volume PFR 2 (L) 0
Rede de 2 CSTR e 2 PFR
Composigdo de B (mol/L) 0,991
Rendimento de B 0,288
Volume CSTR 1 (L) 0
Volume CSTR 2 (L) 0
Volume PFR 1 (L) 48
Volume PFR 2 (L) 0

Analisando-se os diferentes valores, € possivel concluir que os
resultados convergiram em um volume de aproximadamente 48 litros, além
disso é possivel observar que ao variar o numero de reatores pode-se variar
também o arranjo. Quando analisados em fungdo do rendimento, o melhor
valor continua sendo o encontrado anteriormente com um rendimento de B de

0,288. Para decidir qual a melhor configuragdo dentro de uma industria, outros
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quesitos também devem ser levados em conta como custo de matéria prima,

custo do reator, preco do produto final entre outros.

5.4 Reacgao a-Pinene

O quarto estudo de caso possui sete reagdes envolvendo cinco
compostos diferentes, entretanto sua modelagem € mais complexa comparada
as reagdes anteriores. A reacdo o-Pinene possui duas reagbes de segunda

ordem e cinco reagdes de primeira ordem, como pode ser vista na Figura 9.

Figura 12 — Reacao a-Pinene

Fonte: Autor

A cinética da reacdo e a matriz estequiométrica sdo apresentadas a

sequir.
f1 = Kica (31)
f, = Kaca (32)
fs = Kscp (33)
fa = Kycp? (34)
fs = Ksca® (39)

fo = KoCp (36)
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f7 = Kycc (37)
-1 -1 0 0 -2 0 0
0 0 1 0 0o -1 0
0 0 0 1 1 0 -1 (38)
0 1 -1 -2 0 1 2
1 0 0 0 0 0 0

Os parametros desta reacao sdo apresentados na Tabela 9:

Tabela 9 — Parametros para a Reacgao a-Pinene

Parametro Valor
ki 0,33384 s
ka 0,26687 s
ks 0,14940 s?
K4 0,18957 L/ (mol s)
Ks 0,009598 L/ (mol s)
Ke 0,29425 st
K7 0,011932 st
Fo 100 L/s
Cao 1,0 mol/L

O objetivo na reagcédo a-Pinene é de maximizar a seletividade de C em
relagcdo a D. Na modelagem foi considerado um tempo espacial maximo de 60s
e uma concentracdo minima de D de 0,01 mol/L. O motivo desta concentracéo
minima se deve ao fato de que a concentracéo final de D ao variar o numero
de reatores pode ser zero, provocando erro na modelagem. Foram realizadas
simula¢gdes para o modelo fazendo-se variar o numero de reatores CSTR na
cascata que aproxima o comportamento do PFR. Os resultados sdao mostrados

nas tabelas abaixo:
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Tabela 10 — Parametros otimizados para diferentes cascatas de reatores

Cascata de 10 reatores CSTR
Composigdo de C (mol/L) 0,145
Composi¢do de D (mol/) 0,104
Seletividade 1,39
Volume PFR (L) 6000
Cascata de 25 reatores CSTR
Concentracgdo de C (mol/L) 0,146
Concentracdo de D (mol/L) 0,103
Seletividade 1,42
Volume PFR (L) 6000
Cascata de 50 reatores CSTR
Concentracgdo de C (mol/L) 0,148
Concentracdo de D (mol/L) 0,101
Seletividade 1,47
Volume PFR (L) 6000
Cascata de 200 reatores CSTR
Concentracgdo de C (mol/L) 0,217
Concentracdo de D (mol/L) 0
Seletividade INDEFINIDO
Volume PFR (L) 6000

Comparando-se os resultados encontrados variando-se o numero de
reatores CSTR na cascata de reatores, € possivel observar que o melhor
resultado de seletividade obtida foi utilizando 50 reatores. Os resultados
encontrados utilizando 10 e 25 reatores foram préximos aos resultados com a
cascata de 50 reatores, porém com um valor de seletividade menor. Ja a
simulacdo feita utilizando 200 reatores CSTR obteve-se um erro pois a
concentragdo minima considerada de D é de 0,1, e nesta simulagdo a
concentracgao foi proximo de 0, obtendo-se um valor de seletividade indefinido.

A maxima seletividade encontrada foi de 1,47, sendo a concentragao
final de C 0,148 mol/L e a de D 0.101 mol/L, e o arranjo 6timo um PFR de 6000
litros. Kokossis e Floudas (1990) encontraram uma seletividade maxima de
1,402, ndo sendo definido o volume do reator em seu estudo. Balakrishna and
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Biegler (1992) em sua simulag&o encontraram um rendimento de 1,48 com um
PFR de 6000 litros, valor praticamente igual ao encontrado no presente

trabalho. Os resultados encontrados sao apresentados na Tabela 11.

Tabela 11 — Resultados da Reacéo a-Pinene

Referéncia Seletividade Arranjo Volume Total

Kokossis e Floudas

PFR
(1990) 1,402 1
Balakrishna e Biegler .
(1992) 1,48 1PFR 6000 Litros
Lakshmanan e Biegler 1,48 1PFR 6000 Litros
(1996) !
Presente trabalho
FR 6000 Lit
(2018) 1,47 1P itros

O resultado encontrado valida o modelo de programacéo utilizado neste
trabalho, porém nao foi possivel obter um resultado superior, 0 que, como visto,
aconteceu com as outras reagdes. Por ser uma reagdo complexa com muitas
reagdes, a modelagem, consequentemente, se torna mais complexa também.
Uma forma de obter uma seletividade maior seria ndo utilizar o limite de 60s,
porém a conversido de D fica préxima de zero, assim como a conversido de C
vai diminuindo, no ponto de vista industrial € mais positivo que tenha uma
seletividade de 1,47 com uma maior conversdo do que ter um resultado

superior de seletividade com uma conversao mais baixa.

6. CONCLUSAO

Neste trabalho a sintese de rede de reatores dos diferentes estudos de
caso foi feito a partir de programacgdes néo lineares implementadas no software
GAMS utilizando o método da superestrutura como base.

No primeiro estudo de caso, Reagdo de Trambouze, foi utilizado o

modelo matematico proposto no presente trabalho obtendo-se a mesma
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seletividade maxima encontrada pelos autores comparados, porém com um
volume total inferior, sendo, portanto, um resultado satisfatério.

No segundo estudo de caso, Reagao de Van de Vusse, o rendimento
final encontrado a partir do modelo proposto foi de 0,724, rendimento maximo
superior comparado aos outros autores. Além disto, o volume total foi menor
que o volume encontrado nos artigos comparados.

Ja o terceiro estudo de caso, Reacdo de Denbigh, obteve-se um
rendimento maximo superior comparado a revisdo bibliografica, porém o
volume total foi maior. Neste caso, na perspectiva industrial, deve-se analisar
se o custo maior do reator € viavel para obter um maior rendimento.

No quarto estudo de caso, Reacgéo a-Pinene, a seletividade encontrada
foi a mesma seletividade maxima encontrada por outros autores, assim como o
volume total.

Pode-se concluir que o modelo proposto foi validado a partir dos
resultados obtidos nos estudos de caso analisados, visto que a melhor
configuragdo de rede de reatores e resultados satisfatorios foram obtidos de
acordo com a fungao objetivo de cada reagdo. Como sugestdo para trabalhos
futuros, pode-se implementar o modelo de programagéo proposto com analise
de custo, obtendo-se assim resultados com ambitos mais econémicos. Pode-se

também expandir o modelo para sistemas nao isotérmicos.
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