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RESUMEN

Titulo: DISENO DE UNA METODOLOGIA PARA LA EVALUACION E
INTEGRACION ENERGETICA APLICABLE A UDCS DE REFINERIA — CASO DE
ESTUDIO: REFINERIA DE BARRANCABERMEJA'.

Autor: Ariel Florez Gonzalez'

Palabras clave: Redes de intercambio de calor; HEN; mudltiples servicios;
optimizacién simultanea; programacion matematica.

En éste trabajo se discuten tres temas importantes en el estado del arte de
generacion de redes 6ptimas de intercambio de calor, que son: El disefio de redes
con multiples servicios, disefio de redes que permitan la manipulacion de
corrientes que cambian de fase y el redisefio de redes de intercambio de calor en
Unidades de Destilaciéon de Crudo.

A través de éste libro se desarrollan una serie de modelos matematicos para el
disefio y rediseio de redes de intercambio de calor, basado en una
superestructura y optimizacion simultdnea que permiten la manipulacion de
problemas que incluyen multiples servicios y corrientes que cambian de fase. La
concepcion de estos modelos se basé en la idea de que el uso de diversos
servicios industriales con diferente costo pueden ser empleados en el intervalo de
temperaturas de las corrientes de proceso, sin embargo, un servicio industrial
econdmico puede generar un alto costo de capital debido a una pobre diferencia
de temperatura.

Los modelos fueron probados con problemas de literatura de diversa complejidad
y tamafo, encontrando en todos ellos su eficiencia en la aplicacién. Al ser
comparados con diversas metodologias demuestran que a pesar de su sencillez
reportan soluciones competitivas y en los casos expuestos mejores.

En la aplicacién de rediseiio hecha sobre una unidad de destilacion de crudo de la
refineria de Barrancabermeja, se desarrollan diferentes escenarios futuros de
costos de servicios. En todos ellos los resultados fueron previsibles, se comprobo6
que la configuracion del tren de precalentamiento para una unidad de destilacién
de crudo actual es insuficiente para la demanda que tendra la misma cuando se
alimente de crudos pesados.

’ Proyecto de grado de Maestria en ingenieria
T Facultad de ingenierias fisicoquimicas, Escuela de ingenieria quimica, Dir. Crisdstomo Barajas
Ferreira, Codir. Ariel Uribe Rodriguez.
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Title: DESIGN OF A METHODOLOGY FOR HEAT INTEGRATION AND
EVALUATION OF REFINERY CDUS — CASE OF STUDY: BARRANCABERMEJA
REFINERY?*

Author: Ariel Flérez Gonzalez®

Keywords: Heat Exchanger Networks; HEN; multiple utilities; simultaneous
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In this study, three important issues in the state of the art for design of optimal heat
exchanger networks were discussed: Design of HENs with multiple utilities, design
of HENSs for the use of streams with phase change and redesign of HENs for Crude
Distillation Units.

Through this book some mathematical models are developed to design and
redesign HENs based on the elaboration of a superstructure and the application of
simultaneous optimization to face tasks with multiple utilities and streams with
phase change. These models are based on the idea that utilities with different cost
can be used in the interval of temperatures for process streams. However, a cheap
utility can cause a high capital cost due to a very low difference of temperatures.

These models were tested by using some literature cases of study with different
complexity and size. For all cases, the models proposed in this work demonstrated
high efficiency. Competitive and better solutions than those reported in the
literature were obtained with these models, when they were compared with other
methodologies to solve the same problems.

In the redesign application made for the crude distillation unit of the
Barrancabermeja refinery, some future scenarios of utilities costs were evaluated.
For all cases, results obtained were foreseeable. Moreover, these results probed
that the configuration of the preheating train of existing distillation crude unit is
insufficient for a future demand when heavy crudes will be fed.

* M.Sc. Engineering Thesis
S Physical Chemistry Engineering Faculty, Chemical Engineering Department, Advisor. Criséstomo
Barajas Ferreira, Coadvisor. Ariel Uribe Rodriguez.



1 CAPITULO I: GENERALIDADES

1.1 PREFACIO

En el Capitulo | se pretende hacer una breve revision de los conceptos sobre
integracion energética y redes de intercambio de calor, los cuales seran
recurrentes a lo largo de este libro. En este mismo capitulo se planteara el
problema de investigacion a atacar y las diversas metodologias mas usadas hasta
el momento para su resolucién; asi como las nociones matematicas de

optimizacién necesarias para el mejor entendimiento de esta tesis.

El Capitulo Il aborda el desarrollo de un modelo matematico basado en una
superestructura para el disefio de redes de intercambio de calor con multiples
servicios industriales. ElI modelo se prueba con buenos resultados con tres

ejemplos de literatura, los cuales han sido resueltos con diferentes metodologias

El modelo matematico desarrollado en el Capitulo Il esta basado en los resultados
obtenidos del capitulo anterior, con la inclusién de un concepto llamado corrientes
de pseudoservicios, con éste ultimo, el modelo para multiples servicios se hace
extensivo a los sistemas que envuelven corrientes de proceso isotérmicas (caso
de rehervidores y condensadores). De nuevo, el modelo es testeado con
problemas de literatura encontrando ventajas sobre las metodologias

tradicionales.

Por ultimo, los modelos se hacen extensivos al redisefio de redes de intercambio
de calor, y se desarrolla el caso de estudio del Capitulo IV, el cual representa un
tren de precalentamiento de una unidad de destilacion de la refineria de
Barrancabermeja, operando con un crudo pesado, bajo una proyeccion tipica de
los afios 2015-2020.



1.2 INTRODUCCION

Para el desarrollo de éste trabajo se pretende abordar la discusién de tres temas
importantes en el estado del arte de generacion de redes 6ptimas de intercambio
de calor: Disefo de redes de intercambio de calor con multiples servicios, disefio
de redes que permitan la manipulacion de corrientes que cambian de fase vy, el
desarrollo y aplicacion de un modelo matematico a un caso de estudio vigente en
el contexto de la industria del petréleo que combine la soluciéon de los dos
problemas anteriores, como es el redisefio de redes de intercambio de calor en

Unidades de Destilacion de Crudo.

Para ECOPETROL es estratégica la redefinicion de los procesos de operaciéon de
refineria dentro de su politica de futura de explotacion de crudos nacionales, el
cambio en las caracteristicas fisicoquimicas de los crudos a futuro representa un
cambio drastico e impactante dentro del esquema actual de refinaciéon. El cambio
de dietas de crudo a refineria tendra un fuerte impacto en las unidades de
destilacién de crudo (UDC) pues son éstas las que lo reciben y manipulan en la

entrada del proceso de refinacion.

Los crudos pesados tienen altas viscosidades, altos contenidos de sal, metales,
azufre, acidos nafténicos y en general son mas dificiles de destilar que los crudos
livianos. Algunos crudos pesados son mas inestables térmicamente debido a la
tendencia de precipitacion de asfaltenos. Estas marcadas diferencias producen
que una unidad que opera habitualmente con crudos livianos disminuya su

rendimiento al alimentarse con crudos pesados[1].

La configuracién de la red de intercambio de calor en UDCs varia de manera
notoria con la fisicoquimica de los crudos[2-4], por ello es dificil prever dicha
configuracion para un caso particular, mas si se habla de un sistema de
separacion atmosférica como el de las refinerias colombianas. La refineria de
Barrancabermeja, que se tomara como caso de estudio para el trabajo, se cuenta

en la actualidad con seis unidades atmosféricas y cinco de vacio, sobre las cuales



muy probablemente se deba reconfigurar no solo su capacidad sino también la

interconexion entre cada una de ellas tanto masica como térmicamente.

De otra parte, desde los primeros modelos que permitian la generacion Optima de
redes de intercambio de calor con multiples servicios, se han usado metodologias
en las cuales los intercambiadores asociados a los servicios se colocan en los
extremos de la red. Sin embargo, cuando se dispone de varios servicios de
calentamiento (Vapor de alta, baja o media presion) y, varios servicios de
enfriamiento (agua de enfriamiento y refrigerantes) dentro del esquema de
servicios asociados a la red, pueden existir diversas posibilidades para la
transferencia de energia entre los servicios y las corrientes de proceso[2, 3], lo
cual hace mas complejo el problema y por tanto su solucidn no se puede obtener a

priori.

Asi mismo, las corrientes que se comportan de manera isotérmica o que cambian
de fase son comunes en sistemas de separacion y refrigeracion. La mayoria de las
metodologias propuestas para resolver el disefio de redes de intercambio de calor
no consideran corrientes que cambian de fase. Para atacar este problema
generalmente se supone una diferencia de temperatura entre la entrada y la salida
de 1 K y luego se aplican las metodologias clasicas y en algunos casos con

algunas modificaciones.

Por todo lo expuesto anteriormente, se hace necesario el redisefio de las redes de
intercambio de calor para UDCs de las refinerias que tienen como alimento
habitual crudos livianos, ya que de manera inevitable se deberan operar con
crudos pesados a futuro. Tomando como base el escenario de la refineria de
Barrancabermeja en los afios 2015-2020 en este trabajo se propone plantear y
evaluar un modelo matematico que permita la integracion energética para afrontar
las consecuencias del cambio de dietas de crudos, con el fin de minimizar su

impacto y asi obtener rendimientos econdmicos satisfactorios.



Dado que el problema de la generacién de redes de intercambio por cualquiera de
las metodologias existentes (metodologia pinch, modelos de transporte y
transbordo, superestructuras) esta basado en la premisa de la ubicacion de los
servicios en los extremos de la misma. Con la presente investigacion se pretende
ahondar en el conocimiento del disefio de redes de intercambio de calor pero con
la posibilidad de existencia de equipos que intercambien energia entre corrientes

de proceso y servicios “dentro” de la red.

Por tanto, en este trabajo se busca proponer un modelo matematico que permita
tratar las corrientes que cambian de fase como si fuesen un “pseudoservicio”, esto
simplifica la manipulacion de dichos problemas manteniendo su rigurosidad al
resolverlos. El concepto de pseudoservicio implica que la corriente que cambia de
fase sea vista en si misma como una carga energética que debe entrar/salir de la
red, al igual que la carga energética de un servicio industrial, con la diferencia de
que dicha carga la fija el objetivo energético del proceso y ademas no tiene costo

asociado a su energia como si lo tiene comunmente un servicio industrial.

1.3 ANTECEDENTES DE DISENO DE REDES DE INTERCAMBIO DE
CALOR

Diversos Investigadores [1, 4-6] han demostrado que la influencia de la calidad de
los crudos afecta directamente la configuracién optima de la red de intercambio de
calor asociada a las unidades de destilacion atmosférica y de vacio, ya que una
red de intercambiadores de calor que es 6ptima para un tipo de crudo liviano
puede no ser necesariamente Optima o siquiera viable para un crudo pesado, por
ejemplo para un caso base un crudo liviano genera una red de 18

intercambiadores mientras que para un crudo pesado se necesitan 15[4].

Figura 1. Diagramas de T vs H Para dos crudos en una configuracion tipica de destilacion atmosférica (7). a) Crudo
liviano (36 API), b) Crudo pesado (20 API) [5].
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La Figura 1 muestra los diagramas temperatura entalpia para un crudo liviano y
uno pesado, en ella se puede apreciar de manera notoria la forma como sus
propiedades fisicoquimicas alteran las curvas compuestas lo cual afectara
posteriormente el planteamiento de las redes de intercambio en las UDCs (Una
Unidad de Destilacion de Crudo (UDC) se compone basicamente de un tren de
precalentamiento de crudo antes del desalador, el desalador, un tren de
precalentamiento después del desalador, una torre de destilacion atmosférica y

una torre de destilacion al vacio).

Soto y Bagajewicz (2001) aplicaron un metodologia para disefiar la red de
precalentamiento de crudo de una UDC tipica, usando un modelo de transporte
propuesto por Gundersen y Grossmann(1990)[6], en el cual se maximiza la
cantidad de energia transferida en cada intervalo de temperatura. En los trabajos
de Bagajewicz se logran acoplar el disefio de las columnas de destilacion de
crudos junto con el disefio de los trenes de precalentamiento en una metodologia
secuencial, la cual permitia obtener los objetivos energéticos del tren de
precalentamiento manteniendo un rendimiento aceptable de la separacién de
productos del crudo. Sin embargo, la metodologia secuencial usada por
Bagajewicz no garantiza un optimo global en el disefio de la red de intercambio,

ademas, dentro de la metodologia solo se considero un tipo de servicio de



calentamiento y uno de enfriamiento, desaprovechando la oportunidad que se
tiene en la industria de usar diversos servicios industriales, el cual es uno de los

puntos centrales de éste trabajo.

Con respecto al disefio de redes de intercambio de calor, las diversas
metodologias propuestas asumen el uso de un solo tipo de servicio de
calentamiento y enfriamiento, los cuales se posicionan siempre en los extremos de
la red, en éste trabajo de investigacion se quiere retar este paradigma al proponer
una metodologia de optimizacion simultanea que considere varios tipos de
servicios industriales y su ubicacion al “interior” de la misma, con ello se pretende
aprovechar oportunidades no tenidas en cuenta en las metodologias tradicionales
y modificar una concepcion de la estructura que debe tener una red de intercambio

de calor.

A continuacién, se describen las metodologias mas comunmente usadas para el
disefio de redes de intercambio de calor, con las cuales se pretende dar una

mejor comprension del interés de éste trabajo.

La Figura 2 muestra una red tipica de intercambio de calor, en la cual los equipos
que intercambian energia con los servicios se encuentran en los extremos de la

misma.

Figura 2. Configuracion clasica de una red de intercambio de calor con los servicios en los extremos.

Calentadores Enfriadores

— @ -

Red de Intercambiadores

i . de calor
" —0—

Las corrientes calientes (H1 y H2) intercambian energia con los servicios de
enfriamiento unicamente cuando estan a punto de obtener su temperatura final; lo
mismo ocurre con la corriente fria (C1), para la cual (de ser necesario) solo se usa

un servicio de calentamiento para llegar a su temperatura mas alta. En el



momento en que se dispone de varios servicios de calentamiento (Vapor de alta,
baja o0 media presion) y, varios servicios de enfriamiento (agua de enfriamiento y
refrigerantes) dentro del esquema de servicios en los extremos de la red, pueden
existir diversas posibilidades para la transferencia entre los servicios y las
corrientes de proceso [2, 7], esto hace légicamente que el problema se haga mas

complejo y su solucién no se pueda obtener a priori.

Para atacar este problema generalmente se suponia una diferencia de
temperatura entre la entrada y la salida de 1 K, para luego aplicar las
metodologias tipicas. Ponce y colaboradores generaron un modelo para tratar de
manera rigurosa corrientes con cambio de fase que se comportan de manera
isotérmica[8], dichos autores modificaron el modelo propuesto por Yee vy
Grossmann[9], con el cual aplicando restricciones disyuntivas lograron reflejar el
comportamiento energético del cambio de fase de una corriente agregando el
termino del calor latente de vaporizacion[10]. Aunque el modelo permite manipular
corrientes que cambian de fase, esta basado en la misma superestructura dada
por Yee y Grossmann (1990), con sus mismas suposiciones y restricciones;
ademas, al agregar las restricciones disyuntivas, el modelo aumenta su numero de

variables binarias, lo que lo hace mucho mas complejo y de dificil resolucion.

1.4 SINTESIS DE REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR (HEN)®.

El problema de la generacién de la HEN éptima radica en la complejidad que
tienen algunos procesos por el niumero de corrientes que deben ser calentadas y/o
enfriadas. El disefio optimo de una HEN busca la mejor alternativa por las cuales
las corrientes calientes dan energia a las corrientes frias obteniendo un minimo

costo de servicios de calentamiento, enfriamiento y de inversion[11].

Para el disefio de redes de intercambio de calor existen en general dos

metodologias ampliamente usadas, la primera es la llamada Secuencial, que

® Por sus siglas en ingles Heat Exchanger Network (HEN)



resuelve el problema a través de una serie de pasos establecidos, pero que no
siempre garantizan la obtencidén de un 6ptimo global; la segunda es la metodologia
Simultdnea, que busca la solucion optima teniendo en cuenta diversos costos de
operacion e inversion al mismo tiempo, su complejidad es mucho mayor y por la
alta combinacién de soluciones factibles es muy dificil asegurar el encontrar un
optimo global. Para la comprensién de los conceptos principales de este proyecto

a continuacion se esbozaran brevemente las dos metodologias.

1.4.1 METODOLOGIA SECUENCIAL
Para la obtencion de las HEN optima de un proceso se ha seguido

tradicionalmente una metodologia secuencial en tres pasos [11, 12]:

e Minimizar costo de servicios de calentamiento y enfriamiento.
e Minimizar el numero de intercambiadores.

e Minimizar costos de inversion.

Para la realizacion de esta metodologia se pueden usar varios métodos,
generalmente uno grafico (Metodologia PINCH) y otro aplicando programacion
matematica (Método de Intervalos de temperatura - modelo de transbordo). A

continuacion se esbozan ambos métodos.

1.4.1.1 Metodologia Pinch
La metodologia Pinch esta basado en diagramas globales de temperatura Vs

entalpia. En la Figura 3 se ilustran las curvas que representen el cambio de
energia que deben sufrir las corrientes frias y calientes en un proceso, la curva
formada por las corrientes calientes se dibuja por encima de la de las frias y para
determinar los minimos requerimientos externos de energia se acercan las curvas
compuestas hasta que en el punto mas cercano de las graficas se cumpla un
determinado valor de diferencia de temperatura llamado DTmin, este punto se

conoce como punto pinch, y las temperaturas en ese punto reciben el nombre de



temperaturas pinch. Del diagrama pinch se obtienen las energias de los servicios
de enfriamiento y calentamiento como la energia que no se traslapa entre las

corrientes calientes y frias (Qcmin y QHmin).

Figura 3. Diagrama tipico para las curvas compuestas Temperatura Vs Entalpia de corrientes de un proceso
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El método postula que para que una red de intercambiadores use los minimos
requerimientos de energia de servicios industriales, las corrientes de proceso no
deben intercambiar energia a través del punto pinch, es decir, una corriente
caliente a una temperatura superior a la temperatura pinch no debe calentar una

corriente fria que tenga una temperatura inferior a la temperatura pinch.

1.4.1.2 Método de intervalos de temperatura - modelo de transbordo
Diversos investigadores [12, 13] han desarrollado métodos sistematicos en los

cuales los minimos requerimientos de la red (Energia del vapor, Energia del agua
de enfriamiento) se obtienen en la resolucion de un modelo de transporte. En
dicho modelo las corrientes calientes y los servicios de calentamiento son vistos
como fuentes de energia que se distribuyen en intervalos de temperatura, los
cuales luego se convierten en fuentes de energia hacia los sumideros o corrientes

frias del sistema.

En este método se subdivide el problema de acuerdo a rangos de temperatura,

(aunque cada rango puede ser de tamafo arbitrario, no debe ser menor que el



DTmin). Para cada rango se realizan los balances de energia globales, el objetivo
es minimizar el costo de servicios lo que se logra resolviendo un modelo de

transporte (programacion lineal)[11, 12].

En la Figura 4 se muestra el diagrama de intervalos para un proceso tipico, Qs y
Qw son las energias transferidas entre las corrientes del proceso y los servicios de
calentamiento y enfriamiento respectivamente. Para determinar Qs y Qw se
minimizan los costos energéticos asociados, sujetos a restricciones de balance de

energia[11, 12].

Figura 4. Diagrama de intervalos de temperatura para un proceso

Minimizar ~ Z =w,Q, +w,Q_

Ro-Ry=(T—T)*(FCp,—-FCp;) iek jek k=2..,n-1

Qs-R =(T,-T,)*(FCp,—FCp;) iek jek k=1 ™)
R—Qw=(T,-T,)*(FCp,—FCp;) iek jek k=n

R,20 Qw>0 Qs>0 w,>0 w,>0

Ry =Ry =0

La ecuacion (1) muestra el modelo matematico; en el cual las variables Ry son
energias “residuales” que estan disponibles en un intervalo de temperatura y que
pueden ser aprovechado en otro de menor temperatura, en cada intervalo se

plantea un balance de energia con las corrientes de proceso que tienen



temperaturas en ese intervalo. Las restricciones de no-negatividad se requieren
para que el método numérico de optimizacion no viole la segunda ley de la

termodinamica.

Una vez obtenidos los minimos servicios de la red, se replantea el diagrama de
intervalos de temperatura, esta vez teniendo en cuenta las posibles transferencias
de energia existentes en cada intervalo; se replantean las restricciones de balance
de energia y en este punto se minimizan las posibles transferencias entre

corrientes.

Figura 5. Esquema general para el modelo de transporte para el desarrollo de una HEN

lFc}l‘l!.ﬁ:-]

|

RHZ.J: I

1= =t—

intervalo k

Ohlia

O

H
QHZ.&

il -

'

Rypa Ry

En la Figura 5 se ilustra una red en la cual dos corrientes (H1, H2) calientes
potencialmente intercambian energia con dos corrientes frias (C1, W), en el
intervalo k. Como se vé, la energia de las corrientes calientes en el intervalo K,
Quik" Yy Quzx™, combinadas con las energias residuales de las corrientes calientes
en el intervalo k-1, Ru1 k1 Y Ru2k-1, SON transferidas a las corrientes frias C1 o W, o

rechazadas al siguiente intervalo como energias residuales del intervalo k como

RH1k Y Ru2k-
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Figura 6. Esquema de un nivel de temperatura dentro del modelo de transporte

Rr.l:--l
intervalo k
QII'I. - ] ®— _*- Q::R
|
R

ik

Usando la estructura mostrada en la Figura 5 y la nomenclatura de la Figura 6 se

puede plantear un problema MILP como sigue:

Minimizar ~ Z =) > w,y;
]

Rik_Ri,k—l+ZQiik:QiE iEHk k=1...K

jeCy

Y Q. =Q° jeC, k=1..K 2)

ieH,

ZQijk—yijUijSO ieH jeC
K

R = 0 Qijk >0 Vi € 0,1

Rio = RiK =0

Donde Qjx es la energia como calor intercambiado entre la corriente caliente i y la
corriente fria j en el intervalo k, Qi es la energia como calor disponible de la
corriente caliente i en el intervalo k, Rix.1 €s la energia residual disponible de la
corriente caliente i que es transferida del intervalo adyacente mas caliente k-1, Rik
es la energia residual de la corriente i que es transferida al intervalo adyacente
mas frio k+1, y Qi" es la energia que debe ser transferida a la corriente fria j en el
intervalo k. yjes una variable binaria que es uno cuando existe transferencia entre

la corriente i y la corriente j, o cero en caso contrario. El objetivo es minimizar el
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numero de coincidencias (numero de intercambiadores), Ujes un valor limite para

la variable Qjj.

1.4.2 METODOLOGIA SIMULTANEA — SUPERESTRUCTURAS.
Consiste en una estrategia para solucionar problemas de sintesis de proceso

usando programaciéon matematica. Dicho método requiere postular una estructura
que incluye todos los equipos que puedan ser potencialmente seleccionados en el
diagrama de flujo final, asi como su posible interconexién[11, 12, 14]. Las
ecuaciones de los equipos, su conectividad, y las restricciones para las
condiciones de operacion son incluidas en un problema de optimizacion donde se
minimiza una funcion de costos o se maximiza una ganancia. Este enfoque
requiere que el uso de variables discontinuas que representan las elecciones de
los equipos, dichas variables de decision son variables binarias que son cero (0)
en el caso en que no se deba tener conexién un equipo o uno (1) si se debe hacer
conexion; en general el modelo formado es un problema de programacion lineal o
no lineal entero mixto (MILP o MINLP).

1.4.3 MODELO DE SUPERESTRUCTURA PARA REDES DE INTERCAMBIO DE
CALOR[9]
Figura 7. Superestructura para dos corrientes calientes (H1-H2) y dos corrientes frias (C1-C2)

CALENTADORES ENFRIADORES
ETAPA K=1 ETAPA K=2

H1 b () tun 2
H1-C2

ez eaz
H2-C1

Locacion de Locacion de Locacion de
Temperatura Temperatura Temperatura
K=1 K=2 K=3
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El modelo propuesto por Yee y Grossmann(1990) plantea que la obtencién de la

red de intercambiadores se haga minimizando el costo total anual de la red a

través de la eleccion de una superestructura como la mostrada en la Figura 7, en

tal estructura dos corrientes calientes y dos corrientes frias intercambian energia

en dos “etapas”; en cada etapa independiente las corrientes frias y calientes se

dividen para dar la posibilidad de intercambiar energia entre si; cabe anotar que

en dicho modelo la transferencia de energia solo puede darse en los extremos de

la estructura y no forman parte de ninguna etapa como tal.

A continuacion se da una descripcidn completa del modelo ya que dada su

importancia, sera la base para el desarrollo del modelo a plantear en este trabajo.

1.4.3.1 Parametros del modelo
Los parametros y variables base para el modelo se enuncian a continuacion.

TIN =
FC =
TOUT =
U =

CCuU =
CHU

CF =

=
(@)
~
I

Temperatura de entrada de las corrientes
Capacidad calorifica por flujo

Temperatura de salida de las corrientes
Coeficiente global de transferencia de calor
Costo unitario para el servicio de enfriamiento
Costo unitario para el servicio de calentamiento
Costo fijo para los intercambiadores
Coeficiente de costo de intercambiadores en funcidn del area de
transferencia de energia

Exponente para el costo del area

Numero total de etapas

Limite superior para la energia intercambiada

Limite superior para la diferencia de temperatura entre corrientes
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1.4.3.2 Variables del modelo

dt,, = Aproximacién de temperatura para la transferencia entre la corriente
caliente i y la corriente fria j en la posicion k

dtcu, = Aproximacién de temperatura para la transferencia entre la corriente
caliente i y el servicio de enfriamiento

dthu; = Aproximacién de temperatura para la transferencia entre la corriente
fria j y el servicio de calentamiento

Uy = Energia intercambiada entre la corriente caliente i y la corriente fria j
en la etapa k

qecu, = Energia intercambiada entre la corriente caliente i y el servicio de

enfriamiento
= Temperatura de la corriente caliente al final de la etapa k

t, = Temperatura de la corriente fria j al final de la etapa k

Zi = Variable binaria que representa la existencia de transferencia de
energia entre la corriente caliente i y la corriente fria j en la etapa k

Zeu, = Variable binaria que representa la existencia de transferencia de
energia entre la corriente caliente i y el servicio de enfriamiento

Zhu, = Variable binaria que representa la existencia de transferencia de

energia entre la corriente fria j y el servicio de calentamiento

1.4.3.3 Balances Globales por Corrientes
El balance global de energia asegura que las corrientes de proceso obtengan los

requerimientos energéticos necesarios de la red. La restriccion especifica que la
energia total transferida a cada corriente sea igual a la suma de energia
intercambiada con las otras corrientes de proceso mas la intercambiada con el

servicio industrial.

(Tin- _Tout- ) FCI = Z Z of ik +qcu;, ieHP
I I keST jeCP v

3)
(Toutj —ij)ch => 3 g, +ghu, jeCP

keST ieHP

1.4.3.4 Balances por etapa
Un balance de energia por etapa es necesario para determinar las temperaturas

de la superestructura. En el caso de la Figura 7 se requieren tres temperaturas.
Las temperaturas son mas altas en la locacion k=1 y mas bajas en la locacion k=3.
Debido a la suposicion de mezcla isotérmica no se requieren balances de energia

en los mezcladores.
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(ti,k _ti,k+l) FC = z Qi ieHP, keST

jeCP (4)
(tl'vk _ti,kﬂ)FCj = Zqi,j,k, jECP, keST

ieHP

1.4.3.5 Asignacién de temperaturas de entrada a la superestructura
Las temperaturas iniciales de las corrientes son asignadas a la superestructura, en

la Figura 7, para las corrie3ntes calientes la entrada corresponde a la locacion
k=1, mientras que, para las corrientes frias las temperaturas iniciales

corresponden a la locacion k=3.

t,=TIN,, icHP
. (5)
tinoc =TIN;, jeCP

1.4.3.6 Restricciones de uniformidad de temperatura (Corrientes de
Proceso)
Las siguientes restricciones son necesarias para asegurar una disminucion

monotona de temperatura desde la locacion k=1, hasta la locacion k= nok+1.
Adicionalmente, se deben agregar restricciones para dar los limites de las

temperaturas de las corrientes a la salida de la superestructura.

t =t,,, 1eHP, keST
ti 2t ., 1€CP, keST
TOUT, <t yos» i€HP
TOUT, >t;,, jeCP

(6)

1.4.3.7 Cargas energéticas de los servicios industriales
Los requerimientos energéticos de los servicios de enfriamiento son determinados

para cada corriente de proceso en términos de las temperaturas de salida de la
ultima etapa y la temperatura objetivo de la corriente. Las restricciones se escriben

como sigue:
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(ti noks1 — 1OUT, ) FC. =qcu,, ieHP
‘ (7)
(TOUT, —t;,)FC, =ghu;, jeCP

1.4.3.8 Restricciones légicas
Se necesitan restricciones logicas y variables binarias para determinar la

existencia de transferencia de energia entre las corrientes en cada etapa y con los
servicios. Las variables z toman valores de uno si en la red optima se encuentran

las transferencias a las que estan asociadas.

Ok —€2,;x <0, ieHP, jeCP, keST

qeu, —Qzeu, <0, ieHP (8)
ghu; -Qzhu; <0, jeCP

1.4.3.9 Diferencia de temperaturas en los intercambiadores
Para calcular la diferencia de temperatura en los lados del intercambiador se usan

variables binarias para activar o desactivar las siguientes restricciones, si z es
igual a 1 el intercambiador existe y por tanto la diferencia de temperatura se
calcula con las temperaturas de las etapas; si z es cero, la restriccién se hace

redundante.

Las restricciones pueden ser expresadas como inecuaciones debido a que la
minimizacién del area de transferencia fuerza a que las diferencias de temperatura

sean los mas altos posibles.

dt,;, <t, -t +AT(1-Z,,), ieHP, jeCP, keST

At s <tiyes —tua + AT (1-Z;;, ), i€HP, jeCP, keST
dtcu, <t \ox., —TOUTCU+AT,, (1-Zcu;), ieHP

dthu; <TOUT,, —t;, +AT,, (1-Zhu;), jeCP

(9)

1.4.3.10 Diferencia minima de temperatura y media logaritmica
Para evitar inconsistencias y limitar la aproximacion de temperatura en los

intercambiadores se introduce la siguiente restriccion:
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dt, > AT, (10)

ijk —

Y, para calcular la media logaritmica en cada intercambiador se usa la

aproximacion dada por Chen (1987)[15].

(11)

1/3
LMTD = (du*dtz*(dm—dtz)J

Donde dt1 y dt2 son la diferencia de temperatura en los dos lados del

intercambiador.

Esta se usa para evitar las dificultades numéricas cuando las aproximaciones de

temperatura a la entrada y salida del intercambiador son muy similares.

1.4.3.11 Funcién objetivo
La funcion objetivo es definida como sigue:

minTAC =[z D> > CRZ + >, CRZcu+ ) CFj,HUZhuj}

ieHP jeCP keST ieHP jeCP
q BI,J Bi,CU

+ Col——ik | 3¢ |
i;Hpj;Pk;ST {LMTDLMULJ ZH:P ‘CU[LMTDLCUULCU (12)
+>.C { ahy, THU+ZCCUqcu + > CHUghu
& " LMTD,, Uy | & :
Donde:
1,0 1,010 11 (13)
Uij i i Ui,cu hi hcu UHU,j hHU hj

El modelo es un MINLP, la funcion de costo minimiza al mismo tiempo el costo
energético de los servicios, y el costo de capital de los equipos de intercambio. La

principal caracteristica del modelo es la naturaleza no-convexa de la funcion

18



objetivo, el cual podria conllevar a que la funcion objetivo exhibiera varios éptimos

locales.

1.5 MODELOS DE PROGRAMACION MATEMATICA.

Las metodologias tanto secuenciales como simultaneas generan modelos
matematicos de optimizacion, que por su importancia, merecen ser analizados con

mas detenimiento.

1.5.1 PROGRAMACION LINEAL (LP®)
Dentro de la definicion de problemas de programacion lineal estan aquellos

modelos de optimizacion en los cuales se debe minimizar o maximizar una funcién
objetivo sujeta a unas restricciones del sistema. Pueden ser representados de la

siguiente forma:

Minimizar  z= f(x,)

sujeta a:

9,(x)<0;i=123...n (14)
h;(x)=0;j=123...m

X >20k=123...p

En este tipo de problemas de optimizacion tanto la funcion objetivo como las

restricciones de desigualdad e igualdad son funciones lineales de las variables
continuas Xk. Los problemas de programacion lineal son en general de facil
resolucion y con un 6ptimo global.

1.5.2 PROGRAMACION NO-LINEAL (NLP?)
Los problemas de programacién no lineal se diferencian de los lineales en que la

funcién objetivo o las restricciones del sistema pueden ser funciones no lineales

de las variables continuas X.

® Por sus siglas en ingles Linear Programming
” Por sus siglas en ingles Non linear Programming
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A diferencia de los problemas de programacion lineal, no es sencillo resolver estos
problemas, ademas dependiendo de si la region de optimizacion es convexa o no,
la funcién objetivo puede exhibir uno o varios 6ptimos locales. En general los
algoritmos desarrollados para resolver problemas NLP no garantizan la

convergencia a una unica solucién éptima[12].

1.5.3 PROGRAMACION LINEAL MIXTA ENTERA (MILP®)
En este tipo de problemas se adicionan variables discretas (generalmente

binarias), que sirven para resolver situaciones de toma de decisiones. Como su
nombre lo indica, tanto la funciéon objetivo como las restricciones del sistema

deben ser lineales.

Minimizar  z=f(x.)+9(y,)
sujeta a:
h(x)+L(y,)<0;i=123...n
0;(x)+r;(y)=0;j=123...m
X 20k=123...p

y, ={0,1};t=123...q

(15)

Los MILP son muy usados para modelar toma de decisiones mediante el uso de

variables binarias, ejemplos como los siguientes son tipicos[12](13):

a. Elecciones multiples

Seleccionar solo un item:
t
dyi=1 (16)
j=1
Seleccionar no mas de un item:

Zyigl (17)

® Por sus siglas en ingles “Mixer Integer Linear Programming”
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Seleccionar al menos un item:
Z y, >1 (18)

b. Restricciones de implicacion:

Si el item k es seleccionado, el item j también debe ser seleccionado,
pero no a la inversa: y, —y; <0

Si una variable binaria y es cero, una variable continua asociada X

también debe ser cero:
x-Uy<0, x>0 (19)

Donde u es un limite superior para x.

c. Restricciones disyuntivas (decisiones si-no)
La restriccion ¢,(x)-Uy<0, g,(x)-U@1-y)<0
Donde u es un limite superior para convenientemente alto.

La complejidad de resoluciéon de estos problemas radica en la discretizacidon de las
variables enteras, muchos de los algoritmos se basan en toma de decisiones
acerca del punto inicial. Generalmente los algoritmos hacen una relajacién de las
variables binarias transformandolas en continuas entre cero y uno, luego
resuelven el problema LP, si en el resultado las variables binarias convergen a
valores enteros entonces se reporta la solucion como optima, sino, se toman los
valores obtenidos como limites de las variables binarias y se relajan de nuevo para

otra iteracion.
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1.5.4 PROGRAMACION NO-LINEAL MIXTA ENTERA (MINLP?)
A diferencia de la MILP, en la formulacién de estos problemas, la funcion objetivo

o las restricciones del sistema pueden ser funciones no lineales de las variables

continuas y binarias.

Estos problemas son los mas complejos ya que combinan los inconvenientes de
los modelos no-lineales con los problemas de los modelos mixtos enteros. Este
trabajo se basara en el planteamiento de un modelo matematico MINLP para
redes de intercambio de calor, modificando la superestructura propuesta por Yee y
Grossmann [9], lo cual conllevara al planteamiento de un modelo matematico
MINLP el cual podra manejar multiples servicios dentro de la red; y, con pocas
variaciones, se podra ajustar para la manipulacion de corrientes que sufran

cambios de fase.

1.6 REDISENO DE REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR

En el redisefo de redes de intercambio de calor se parte de una red existente que
posee posibilidades de mejoras en su rendimiento, esto se debe generalmente
cambios de operacion respecto al disefio original o simplemente a un primer
disefio no integrado. El redisefio incluye la ampliacion del area de intercambio,
reempleo, o cambio de los intercambiadores existentes, asi como su

reposicionamiento dentro de la red.

En 1990 Ciric y Floudas [16] modifican un modelo de transporte para el redisefio
de redes de intercambio, en el agregan variables binarias que les permiten
modelar reubicacion, reconexion y aumento del area de los intercambiadores de
calor, el modelo matematico obtenido es un MINLP. ElI modelo evalua
simultaneamente el area de los intercambiadores existentes su potencial

reubicacion, el area adicional requerida por los intercambiadores que estan en la

® Por sus siglas en ingles “Mixer Integer non-Linear Programming”
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red, y el costo estimado de reconexion, mientras optimiza la configuracion de la

red y la transferencia de energia.

De otra parte, Asante y Zhu [17] presentaron una metodologia secuencial en dos
etapas, en la primera se evalua una red de intercambio existente y con base en
una analisis pinch se obtiene una posible reconfiguracién; en la segunda etapa, se
aplica un modelo de programacion matematica (NLP) sobre la estructura
propuesta para optimizar las areas de intercambio y las transferencias de energia
entre las corrientes. Los autores valoran esta metodologia por que le permite al
usuario tener plena conciencia de cada una de las etapas de disefo e interactuar

con él.

Con el objetivo de incluir restricciones operacionales, Silva y Zem [18]
desarrollaron un modelo matematico de transporte en el que la funcidon objetivo
unicamente depende del area total a agregar a la red de intercambio existente.
Los autores incluyen en su modelo restricciones para tener en cuenta que la caida
de presion a través de los intercambiadores no supere un maximo establecido por

cada corriente.

Usando una metodologia de optimizacion simultanea Bjork y Nordman [19]
modificaron el modelo de Yee y Grossmann [9] para el redisefio de redes de
intercambio, aplicando restricciones disyuntivas logran incluir restricciones para el
aumento del area de los antiguos intercambiadores. La modificacién del modelo es

resuelta aplicando algoritmos genéticos y programacién matematica en GAMS.

Las metodologias antes descritas se basan en los modelos de disefio desde cero,
por eso con éste trabajo la aplicacion del modelo matematico a desarrollar puede
generar soluciones satisfactorias no identificables con procedimientos

tradicionales.

Este trabajo se afronta el redisefio de trenes de precalentamiento de crudo en

UDCs, aplicando un modelo matematico, que aproveche la posibilidad de usar
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multiples servicios para suplir las demandas energéticas de la red, con este
modelo se quiere cambiar una premisa de la configuracion general de una red de
intercambio de calor'®; ademas de que, la extensidn de esta idea puede ser usada

satisfactoriamente para redes donde existen corrientes que cambian de fase.

1.7 ALCANCES

Con este trabajo se propone plantear un modelo matematico para el disefio de
redes de intercambio de calor, usando una metodologia simultanea que pueda
manejar multiples servicios de manera no convencional; dicho modelo se ajustara

para la manipulacion de corrientes que cambien de fase.

El modelo se validara con datos reportados en literatura, para redes con multiples
servicios, redes con corrientes que cambian de fase, y que hayan sido reportados

para las metodologias secuencial y simultanea.

Todos los modelos seran programado en GAMS[20] y se seleccionara el solver
que mejor desemperfio presente al resolver el modelo MINLP. En esta tesis no se
pretende desarrollar un nuevo método de optimizacion, ni implementar el uso de
artificios matematicos para desconvexificar la funcion objetivo, principal problema
del modelo; en lugar de ello, se programara GAMS para que realice una seleccion

de puntos iniciales que garantice una solucion optima del modelo.

Como ultimo alcance, se propondra el redisefio de una red de intercambio de calor
para los trenes de precalentamiento de las UDCs de la refineria de
Barrancabermeja con escenario 2015-2020, aplicando el modelo desarrollado en

esta investigacion.

1% | os intercambiadores de los servicios industriales estan en los extremos de la red

24



2 CAPITULO II: HENS CON MULTIPLES SERVICIOS

2.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presenta el desarrollo de un modelo matematico capaz de
manipular sistematicamente multiples servicios industriales en redes de
intercambio de calor. A partir de una modificacién de la superestructura propuesta
por Yee y Grossmann se logra flexibilizar la misma para permitir el uso de
intercambiadores “dentro” de la red. El modelo matematico planteado es un MINLP

y fue resuelto usando el solver DICOPT[21] contenido en el software GAMS.

El modelo matematico es aplicado a tres casos reconocidos en literatura, con ellos
se compara la metodologia propuesta con los resultados de otras, tales como
algoritmos genéticos, metodologia pinch y métodos de transporte, reportando en
todos los casos una disminucion del costo total anualizado de la red, lo cual
evidencia la ventaja del uso de multiples servicios en el interior de la red de

intercambio.

2.2 REDES CON MULTIPLES SERVICIOS INDUSTRIALES

La primera aplicacién a redes con multiples servicios se hizo a través de la
tecnologia PINCH, la cual se basa principalmente en dos pasos importantes, en el
primero se encuentran los targets u objetivos energéticos de la red, y el segundo
se realiza el diseiio como tal de la misma. Los Targets son hallados cuando se
obtienen los minimos requerimientos de servicios industriales para una red con
una ATmin dada; dichos targets corresponden a la maxima cantidad de energia

recuperada en la red.

Shenoy et al. [22] usaron el principio del servicio mas econémico (CUP'") como
objetivo para seleccionar el servicio optimo en una HEN. EI CUP implica el

favorecimiento del uso del servicio mas barato a la vez que maximiza el uso de la

" Por sus siglas en ingles: Cheapest Utility Principle
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energia de las corrientes de proceso. Se fija el ATmin y se varia el uso de los
servicios para determinar cual o cuales producen los menores costos de operacion
y de capital. EI CUP se diferencia al método de la gran curva compuesta
(GCC12)[23] en que toma en consideracion los costos de capital de los servicios en
el proceso para hallar los Targets de la red. Sin embargo, Al igual que en el caso
de la metodologia PINCH con un solo par de servicios, el método no hace un
balance simultaneo de los costos de operacién y de capital en el proceso de
disefio de la red con multiples servicios. Ademas, la metodologia PINCH no
permite manipular facilmente preferencias para la transmision de energia entre un
par de corrientes determinadas. Adicionalmente cuando se realiza un disefio de
redes de intercambio teniendo en cuenta el costo de capital y no solo el
energético, el concepto de punto PINCH no siempre obtiene los mejores
resultados, ya que en ciertas ocasiones la transferencia de energia a través del

PINCH puede generar un menor costo total[12].

Isafiade y Fraser [24], desarrollaron una modificacion del modelo de
superestructura dado por Yee y Grossmann[9], ellos propusieron una estructura
cuyos inicio de etapas estaban determinadas por las temperaturas iniciales de las
corrientes calientes o frias, con dicho modelo pudieron manipular HENS con
multiples servicios. Los autores denominaron a su modelo con el nombre de IBM™.
Sin embargo, su modificacion se basa unicamente en la definicion de las etapas
de la estructura, y no realmente a un cambio fisico de la misma donde se puedan

incluir multiples servicios al interior de la misma.

En general los modelos que permitian disefio éptimo de redes de intercambio de
calor con multiples servicios, usan metodologias en las cuales Ilos
intercambiadores asociados a los servicios se colocan en los extremos de la red
[1-7], o se distribuyen en los extremos de las subredes limitadas por los puntos

PINCH que se encuentren en determinado caso[25]. Sin embargo, cuando se

2por sus siglas en ingles: Grand Composite Curve
' Por sus siglas en Ingles: Interval-Based MINLP Superestructure
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dispone de varios servicios de calentamiento (Vapor de alta, baja o media presion)
y, varios servicios de enfriamiento (agua de enfriamiento y refrigerantes) dentro del
esquema de servicios asociados a la red, pueden existir diversas posibilidades
para la transferencia de energia entre los servicios y las corrientes de procesol[2,
3], lo cual hace mas complejo el problema y por tanto su solucion no se puede

obtener a priori.

2.3 MODELO DE SUPERESTRUCTURA (YEEY GROSSMAN 1990)

En éste trabajo realiza una modificacion a la superestructura para permitir la
transferencia de energia con los servicios industriales en el interior de la misma,
con ello se pretende aprovechar el uso de varios servicios a diferentes
temperaturas de procesos. Los cambios en la estructura modifican el modelo
matematico de manera apreciable, aumentando su complejidad pero obteniendo
soluciones que no son posibles a través de los modelos mencionados para redes

con multiples servicios.

2.4 FORMULACION DEL MODELO MATEMATICO

La Figura 8 muestra la modificacion hecha en este trabajo sobre la estructura
dada en la Figura 7, en ella en cada etapa de la estructura se permite la
transferencia de energia entre las corrientes de procesos y los servicios
industriales. Ademas la inclusion de los servicios dentro de la red genera

modificaciones sobre el modelo matematico dado por Yee y Grossmann[26].
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Figura 8 Modificacién estructural de una red de intercambio propuesta en éste trabajo.
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A continuacion se desarrolla el modelo matematico basado en la superestructura

modificada.

2.4.1 BALANCES DE ENERGIA GLOBALES
Las siguientes ecuaciones son los balances de energia para las corrientes de

proceso. La energia que debe intercambiar una corriente se toma como la energia
que entregal/recibe de las demas corrientes de proceso en cada etapa mas la

energia que transfiere con los servicios en cada etapa.

(Tin, _Touti ) FC, = Z z Qijxt Z Z qcu; y «» ieHP (20)

keST jeCP weCS keST
(Tas, =T, JFC; = 2 Do+ > Doahu,,,,  jCP (21)
keST ieHP seHS keST

2.4.2 BALANCES DE ENERGIA POR ETAPA
Los balances de energia de cada corriente en cada etapa se deben expresar en

funcidn de la energia que se transfiere con las demas corrientes de proceso y la

energia que se transfiere con los servicios.
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> Corrientes calientes

(ti,k —tiyka)FCi =Y 0., ieHP, keST (22)

jeCP

(tiywlk —tml) FC.= > qcu,,, ieHP, keST (23)

weCS

» Corrientes frias

(tsjyk—tjykﬂ)FCj=Zqi1j’k, jeCP, keST (24)

ieHP

(tj,k _tsj,k)FCj = Z thS,j,k , J€CP, keST (25)

seHS
2.4.3 RESTRICCIONES LOGICAS
Las siguientes restricciones garantizan que si las variables binarias Z son cero la
transferencia de energia q sea cero, en caso contrario estas ecuaciones se hacen
redundantes respecto a los balances de energia. En las ecuaciones Q es un

parametro limite maximo para la transferencia de energia.

Gy —92;, <0, ieHP, jeCP, keST (26)
qcu;  — €2, <0, ieHP, weCS, keST (27)
ghu, ,, —Qz,,, <0, seHS, jeCP, keST (28)

Las siguientes restricciones garantizan que las corrientes de proceso solo
intercambian energia con un solo tipo de servicio industrial en cada etapa.

> 7, <1, ieHP, keST (29)

weCS

D> z,;,<1l, jeCP, keST (30)

seHS

2.4.4 RESTRICCIONES DE UNIFORMIDAD DE TEMPERATURA
Las siguientes restricciones restringen el modelo matematico para asegurar la

caida monotodnica de la temperatura a través de la estructura.

» Corrientes de proceso
t, >tw,, ieHP, keST (31)
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tw, >t ., ieHP, keST (32)
t, >ts,,, jeCP, keST (33)
tS; 2tr 1€CP, keST (34)

ik =

» Servicios

th >th,, seHS (35)

S+11

tc, >tc

W+l !

weCS (36)

2.4.5 CONDICIONES LIMITE DE TEMPERATURAS
Las siguientes restricciones son necesarias para que las corrientes lleguen a las

temperaturas deseadas partiendo de las temperaturas disponibles.

t,=TIN,, ieHP (37)
tvoxa=TIN,, jeCP (38)
t noxs =TOUT,, ieHP (39)
t,,=TOUT,, jeCP (40)

2.4.6 DIFERENCIA DE TEMPERATURAS EN LOS INTERCAMBIADORES
Con las siguientes ecuaciones se calcula la diferencia de temperaturas a la

entrada y salida de todos los intercambiadores de calor. Estas ecuaciones se
colocan como desigualdad debido a que en la funcion objetivo la diferencia de
temperatura se encuentra en el denominador, por tanto cuando se escoja un
intercambiador el Solver de optimizacion tratara de hacer la diferencia de
temperaturas maxima. Si z es igual a uno las variables dt se hacen menor/igual a

la diferencia de temperatura en el intercambiador, en caso contrario la variable
AT, hace redundante esta restriccion. AT, Es el limite maximo de diferencia de

temperatura entre las corrientes.

dtin, ;, <t —ts;, +AT (1-Z,,,), ieHP, jeCP, keST (41)

max
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dtout, ;, <tw, —t;,, +AT  (1-Z,,), ieHP, jeCP, keST (42)

dtcuin, ,, <t —Tcout, +AT, (1-Z,,), ieHP, weCS, keST (43)
dtcuout, ,, <t,,,,—Tcin, +AT,, (1-Z,,,), ieHP, weCS, keST (44)
dthuin, ;, <Thin —t;, +AT_ (1-Z,;,), seHS, jeCP, keST (45)
dthuout, ;, <Thout, -t ;, +AT, (1-Z;,), seHS, jeCP, keST (46)

Note que debido a las restricciones (29) y (30) solo un valor de Z_;, vy Z; .,
puede ser 1, y solo para el servicio que intercambie energia en la etapa k, por ello

estas restricciones solo se activan para el servicio que intervenga en cada etapa.

Las siguientes restricciones garantizan que la diferencia en los intercambiadores

no sera inferior a un AT .. en cada intercambiador.

dtin, >AT ., ieHP, jeCP, keST (47)
dtout, ; >AT ., ieHP, jeCP, keST (48)
dtcuin, , AT ., ieHP, weCS, keST (49)
dtcuout; , = AT ;. , ieHP, weCS, keST (50)
dthuing; > AT ., seHS, jeCP, keST (51)
dthuout, ; > AT, , seCS, jeCP, keST (52)

La diferencia media logaritmica se calcula en base a la ecuacion de Chen[15].

) U3
(dtin, ,, +dtout, ;, )J
2

LMTD, =[dtin”k*dt0ut”k* (53)

ieHP, jeCP, keST

(dtcuin, + dtcuout,, ) v
LMTD, =[dtCUinik*dtcuoutik* ik ik J

2 (54)

ieHP, weCS, keST
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) 3
(dthuin;, +dthuout, )
2 (55)

LMTD, ;, =| dthuin *dthuout, *

ieHP, weCS, keST

2.4.7 FUNCION OBJETIVO
La funcién objetivo se basa en la minimizacién de los costos de operacién y de

capital (56).

mMIinTAC =

IDIPINATEDID DI

ieHP jeCP keST ieHP weCS keST

D IDIDIPI

jeCP seHS keST

INVCOST *

(56)

Bi.j
i
ACOEF —_—
" 222 { LMTD, U, }

Costos de Capital

- -B

qcui,w,
HACU z Z Z LMTD kU.

ieHP weCS keST i,w,k

iw

— B,
qhus,j,k

+AHU > > > T

jeCP seHS keST s,j,kUs,j

+> > ACUC, > dqcu,,,+ >, > AHUC > ghu,,, }Costos de Servicios

ieHP weCS keST jeCP seHS keST

Los términos en rojo son las modificaciones hechas sobre la funcién objetivo

original dada por Yee y Grossmann[9]. Para los costos de capital el calculo se

hace en base a la formula de economia de escala C

intercambiador

=FC+C,S", mientras

que los costos de operacion se calculan con el costo de los servicios industriales.

2.5 CASOS DE ESTUDIO

Los casos presentados a continuacion fueron escogidos de la literatura con el fin
de mostrar la versatilidad del modelo propuesto, ya que ademas de poseer
multiples servicios industriales, presentan elevado numero de corrientes y diversas

metodologias con las cuales han sido resueltos.
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El modelo fue resuelto usando el software GAMS[20] con el solver DICOPT para el
problema MINLP, CONOPT[27] para el sub problema NLP y XPRESS[28] para el
LP.

2.5.1 CAso 1
Este primer ejemplo cuenta con dos corrientes calientes y una fria, resuelto por

Shenoy [22] usando su metodologia CUP y por Isafiade y Fraser [24] con su

modelo IBM. La Tabla 1 muestra los datos para este caso.

Tabla 1. Datos de corrientes de proceso para el caso 1[22, 24]

Corriente Ts(C) Tt(C) F(kW-C™) (kW™ ,:‘2 'c) (£k\(I:V91Staoﬁso_1)

H1 105 25 10 0,5 -

H2 185 35 5 0,5 -

C1 25 185 75 0,5 -

HPS 210 209 - 5 160

MPS 160 159 - 5 110

LPS 150 149 - 5 50

cw 5 6 - 2,6 10

Parametros de costos
Factor Anualizado = 0,298/aﬁo o
Costos de capital = 800*[Area (m?)"®°] para todos los intercambiadores.

En la Tabla 2 ser resumen los resultados obtenidos en GAMS con el modelo
desarrollado en este capitulo. El costo total anualizado obtenido por el modelo
propuesto en este trabajo y por el modelo IBM es similar, aunque con un

intercambiador menos a favor del modelo dado en este trabajo.

Respecto a la metodologia secuencial también se obtiene un menor numero de

intercambiadores para la red, uno menos que en los trabajos de literatura citados.

Tabla 2. Resultados para el caso 1

Shen[z)zllet al- Isafiade y Fraser [24] TrEaTJtaejo
Qnps (kW) 203 244,61 250,659
Quips (kW) 53 1 0
Qups (kW) 119,5 143,72 124,81
Qcw (kW) 725.5 739,34 725,468
Ndmero de unidades 9 9 8
Costo Total Anualizado 98 263 97 211 96 872,749

Costo en £/afio
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La HEN resultante en este trabajo se muestra en la Figura 9. El modelo propuesto
obtiene menores costos anualizados comparados con las otras dos metodologias
comparadas, esto se debe a la manipulacién sistematica de los servicios
existentes, ya que el modelo se esfuerza en hacer la optimizacion simultanea de
los costos de operacién y de inversion sin restricciones implicitas, como minima

cantidad de servicios, o preferencia de algun servicio particular

Figura 9. HEN resultante para el caso 1

K=1 K=2 K=3 K=4
i i105 i i 76.636 Zii
[ | | 516.356 |
H2 |185 O 130-132| 104.85| 76.823 3§|
| | | gl
| | | 200113 |
! ! ! !
o1 1488 151,579 15| .=, 98.350 81.504] 283.644 25|
| | _/ | Y |
| 250.659 274.341 | 124.81 126.41 | 140.136 |
@ Calentador con HPS  (£9 Calentador con LPS ¢ Enfriador con CW
Qups = 250.659 Qups = 124.81 Qcw = 725.468
Costo Total Anualizado = 96.872,749
2.5.2 CAsO 2

Este caso es tomado de Isafiade y Fraser [24], los cuales asi mismo lo tomaron de
Shenoy et al. [22]. La red cuenta con dos Corrientes calientes, tres frias, tres

servicios de calentamiento y dos de enfriamiento. La

Tabla 3 muestra los datos para este ejemplo.
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Tabla 3. Datos de corrientes de proceso para el caso 2[22, 24]

Coiente  7s(C) T(C) F(W-<C) - h, — ($k€v‘31sta°ﬁso-1)
H 155 85 150 0,5 -
H2 230 40 85 0.5 -
c1 115 210 140 0.5 -
2 50 180 55 0.5 -
3 60 175 60 0.5 -

HPS 255 254 - 0.5 70
MPS 205 204 - 0.5 50
LPS 150 149 - 0.5 20
cw 30 40 - 0.5 10
AC 40 65 _ 0.5 5

Parametros de costos

Factor Anualizado = 0,322/afo ) o
Costos de capital = 13 000 + 1000*[Area (m?)*?®] para todos los intercambiadores.

Los resultados para este trabajo se muestran en la Tabla 4. Los costos
anualizados obtenidos por Isafiade y Fraser son similares a los de este trabajo,
debido a que ambos modelos son basados en la minimizacion simultanea de los
costos de operacion y capital sobre una superestructura base similar. Sin
embargo, el numero de unidades de intercambio es de siete para este trabajo, tres

intercambiadores menos que para el modelo IBM.

Tabla 4. Comparacion de resultados para el caso 2

Shenoy et al. Isafiade y Fraser 3
Este Trabajo
[22] [24]
Qrps (kW) 4885 4298,5 4228,636
Qups (kW) 3575 4033,4 3550
Qrps (kW) 0 1 0
Qcw (kW) 3600 714,85 7078,636
Qac (kW) 4160 19,38 0
Numero de unidades 9 10 7
Costo Total Anualizado
1158,5 1135,89 1126,58

(*10%)

Costo en $/afio

Respecto a la metodologia secuencial dada por Shenoy, también se halla una
mejora en el coste total y en el numero de intercambiadores que pasa de 9 a siete.

La red obtenida en este trabajo se muestra en la Figura 10.
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Figura 10. HEN resultante para el caso 2

K=2

K=3
|

K=5

123.278

o

| X5

115

210
c1 . 179.795

7078.636

115

9071.364

146.997

146.

5334.812

1734.812

(@]

N

Az
o

@ Calentador con HPS
QMPS = 3550
QHps = 4228.636

2.5.3 CAsO 3

El siguiente caso fue propuesto por Nielsen et al. (1997), posteriormente revisado

5165.188

€D Calentador con MPS
Qcw = 7078.636

¢ Enfriador con CW

Costo Total Anualizado = 1'126.576.252

por Lewin (1998), y por Avila et al. (2008), La Tabla 5 muestra los datos iniciales

para el disefio de la red de intercambiadores. Para este trabajo como segundo

servicio de calentamiento se usa un vapor a 525 K con un costo del 60% respecto

al vapor de alta.

Los resultados del modelo para el caso 3 se muestran en la Tabla 6. Los costos

encontrados en este trabajo son menores a los encontrados por Avila et al. Esto

debido al uso de un servicio de menor valor para el intercambio de energia. Cabe

notar que los modelos con los cuales Lewin y posteriormente Avila et al.

resolvieron este caso fueron algoritmos genéticos, los cuales probaban miles de

posibles redes de intercambio hasta encontrar la que menores costos reportara.
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Tabla 5. Datos de Corrientes de proceso para el caso de estudio 3. [29, 30]

Corrientes T°[K] T [K] CP[kW/K] h[kW/m’K]
H1 514 405 25,84 0,3258
H2 409 297 213,7 0,3440
H3 583 480 30,17 0,1030
H4 474 438 239 0,3540
H5 506 290 42,38 1,3500
H6 554 308 128,9 0,7424
H7 454 433 91,22 0,6230
H8 561 518 185,3 0,4420
H9 613 465 19,3 0,0600
H10 424 308 15,19 0,3000
H11 738 302 100,2 0,5500
C1 288 608 171 0,3506
C2 300 555 124,3 0,7455
C3 380 759 98,04 0,4120
C4 302 445 41,8 1,3500
C5 501 519 185,7 1,0340
C6 443 457 485,9 1,0440
Cc7 447 451 1984 0,4420
Cc8 423 426 3004 0,9370
C9 365 393 172,8 0,6230
C10 377 378 601,8 1,3760
Vapor Alta P 775 773 emmeeeeeee- 0,5
Vapor Media P 525 525 = emmeeeeee- 0,5
Agua de
enfriamiento 274 278 - 0,5
Parametros de Costos

Ley de costo’ Cin [DDK] = 713 943,86+ 514,71*(S(m?))*""

Tiempo de vida util 1 afo

Tasa de Interés 0%

Costo de servicio de calentamiento
Vapor de Alta P 3060 [DDK Kw' afio™]
Vapor de Media P 1800 [DDK Kw"' afio™]

*Enfriadores y calentadores no — incluidos

Los costos de enfriamiento son cero.

Aunque el numero de unidades de intercambiadores que reporta el modelo son 35,
5 mas que los resultados de Lewin y 8 mas que los de Avila, como se ve en la
Figura 11 existen intercambiadores que pueden ser combinados ya que
intercambian energia entre las mismas corrientes en dos etapas consecutivas sin
ninguna interferencia, combinando los intercambiadores consecutivos su numero
se reduce a 31, uno mas que para Lewin y cuatro mas que para Avila. La razén

del porque se presentan estos intercambiadores consecutivos esta en que como la
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funcién objetivo no los tiene en cuenta dentro de los costos de capital es

irrelevante para el calculo total, esta omisidén del costo de los intercambiadores de

servicios es parte de los datos del problema reportados por Lewin.

Figura 11. HEN para el caso 3
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‘ Calentador con HPS
QMps = 39322.99

Qups = 17791.54

Q Calentador con MPS

Qcw = 20399.602

601.8

Q Enfriador con

Costo Total Anualizado = 1.33339E+8
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Tabla 6. Resultados para el caso 3

Lewin[29] Avila et al.[30] Este Trabajo
Qs (kW) 45,4 425 17,791
Qups (kW) 0 0 39,322
Numero de unidades 30 27 35
Costo Total Anualizado 1,81*10° 1,37*10° 1,33*10°

Costo en DDK aiio™

La energia de servicio de enfriamiento no es reportada porque su costo es cero.

En este ejemplo se demuestra que el modelo puede manejar problemas con un
elevado numero de corrientes de proceso, y las soluciones obtenidas son
comparables con los resultados de metodologias estocasticas que se basan en la
prueba de miles de HENs (algoritmos genéticos), que por su esencia deberian
encontrar la mejor solucion al barrer un espectro de posibilidades mas grande que
los métodos deterministicos usados para la resolucion de los problemas de

programacion matematica.
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3 CAPITULO lIl: DISENO DE HENS CON CORRIENTES
QUE CAMBIAN DE FASE (ISOTERMICAS)

Para el tratamiento de problemas que involucran corrientes isotérmicas, en este

libro se define el concepto de pseudoservicios, y con base en esté se desarrolla la

extensiéon del modelo presentado en el capitulo dos.

3.1 PSEUDOSERVICIOS

Cuando una corriente caliente cambia de fase (condensa), debe liberar una
cantidad de energia a una temperatura que se puede considerar constante, de
igual manera que lo haria un vapor de calentamiento; La diferencia esta en que en
el caso de éstas corrientes la energia que deben liberar o absorber son
restricciones dadas por las necesidades del proceso. Por tanto, un Pseudoservicio
es una corriente de proceso que se considera de comportamiento similar al que
tendria un servicio industrial adicional en el sistema y que se mantiene a una

temperatura constante.

3.2 MODIFICACIONES DEL MODELO PARA CORRIENTES QUE
CAMBIAN DE FASE

Aunque la superestructura sobre la cual se basa el modelo a desarrollar es la
misma, algunas restricciones matematicas deben ser incluidas o ampliadas segun
el caso, a continuacion se dan dichas modificaciones al modelo desarrollado en el

capitulo anterior.

3.2.1 BALANCE DE ENERGIA PARA LOS PSEUDOSERVICIOS CALIENTES

Como la corriente caliente que se condensa necesita una cantidad de energia
dada QsH, esta debe ser igual a la energia que entrega a las corrientes de proceso

frias y a los servicios de enfriamiento en cada etapa.

40



> Qhu, ;, + > Qhucu,,, =QsH,, se pcs

jeCP kest weCS

En la ecuacion (57) pcs es el subconjunto de pseudoservicios calientes y QsH es
la energia que debe entregar el pseudoservicio caliente s en todo el proceso. Qsw
es la energia transferida entre un servicio caliente y uno frio, l6gicamente esta

energia es cero si no esta involucrado ningun pseudoservicio.

3.2.2 BALANCE DE ENERGIA PARA LOS PSEUDOSERVICIOS FRIOS
De manera similar, la corriente fria que se evapora necesita una cantidad de
energia dada Quw, esta debe ser igual a la energia que le entregan a las

corrientes de proceso calientes y los servicios de calentamiento en cada etapa.

> > Qey;,, + Y. Qhucy,,, =QWW,,, wewes (58)

ieHP kest seHS

Aqui wcs es el subconjunto de pseudoservicios frios en el proceso y QwW es la

cantidad de energia que se debe agregar al pseudoservicio frio w.

3.2.3 RESTRICCIONES LOGICAS ADICIONALES
Para contar el numero de intercambiadores de calor entre los servicios y

pseudoservicios se hace necesaria la inclusion de la variable binaria Zghucu, la
cual es 1 si existe transferencia entre el servicio y el pseudoservico y cero en caso

contrario, esto se asegura con la siguiente restriccion.
Qhucu, , —Zghucu, , (Qhucu, , ) yax <0, seHS, weCS (59)

Qswmax es la maxima transferencia de energia posible entre el servicio y el

pseudoservicio.

3.2.4 DIFERENCIA DE TEMPERATURAS
Las restricciones de diferencia de temperaturas son basicamente las mismas en

base a la superestructura planteada en el capitulo anterior, sin embargo, debe
agregarse un calculo mas para la determinacion de la diferencia entre servicios y

pseudoservicios.
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En la Figura 12 se muestra un intercambiador entre servicios — pseudoservicios,
DT1 y DT2 son las temperaturas en ambos lados del equipo. Estos parametros
pueden ser calculados de los datos iniciales del problema, ya que en el
intercambiador ocurre la temperatura del servicio y del pseudoservicio son

conocidas.

Figura 12. Intercambiador servicio - pseudoservicio.

Servicio 6 Pseudoservicio

Caliente Ths
2
DT1 U DT2
Tes
Servicio 6
Pseudoservicio
Frio

La Figura 13 muestra que si el ATmin no puede ser cumplido en al menos uno de
los lados del intercambiador la ultima restriccion garantiza que el método de

optimizacién no escogera la combinacién de servicio — Pseudoservicio dada.

Figura 13. Descripcion del procedimiento para el calculo del DTML

< Para cada servicio caliente y frio >

DT1 = Dtmin
And
DT2 =Dtmin

4 4
Zhucu =1

Zhucu =0
DTLM =

(0.5*(DT1+DT2)*Dt1 *Dt2)0.3333

Zghucu < Zhucu
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3.2.5 FUNCION OBJETIVO
Para tener en cuenta la transferencia de energia entre los servicios y

pseudoservicios se hace necesaria la ampliacién de la funcion objetivo mostrada
en la ecuacion (56) (en rojo se marcan los términos adicionados o modificados en
la ecuacion (60)). Cabe notar que la forma en la que esta escrita la ecuacién (60),
es suficiente para no tener que implementar restricciones acerca de la posible
transferencia entre servicios de enfriamiento y calentamiento como tal; ya que al
minimizar el costo de transferencia, las variables binarias Zghucu vy las variables
reales Qhucu tienden a valores de cero a menos que estén restringidas por un

balance de energia.

minTAC =
INVCOST * i; jech kezs; Zijx+ ieZHP WEZC:S kezs; YA
+X 3 D> Zio+ Y, Y. Zghueu,,
jeCP seHS keST R

Bn‘j
ql k
ACOEF L
FACOERD. 2, kEZSLMTD. U, }

T Bi,w

qcy; Costos
+ACU _— .
;HPW;“;ST LMTDlwkU de Capital
C ghu,, |
+AHU S
22 & | v, 0.,

BS.W
+AHUCU > > th}

seHS weCS LMTD U

S,W— s,w

(60)

+>. > ACUC, > qcu;,,,

ieHP weCS keST

+Y > AHUC, > ghu,;, Costos de Servicios

jeCP seHS keST

+> . > (ACUC, + AHUC,)ghucu,,

seHS weCS
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3.3 CAsos DE EsTubiO
Los ejemplos desarrollados a continuacion el costo de capital de los
intercambiadores se relaciona por la siguiente expresién: Costofijo=a+b*S® (S en

m?) y un factor de anualidad de 0.23 afio™. Los casos fueron resueltos usando el
software GAMS® usando el solver DICOPT.

3.3.1 Caso 1
Este ejemplo fue desarrollado por Ponce-Ortega et al., [8]. En la Tabla 7 se

muestran los datos para este caso, se trata de tres corrientes calientes y cuatro
frias, de las cuales dos calientes y tres frias intercambian energia a temperatura

constante.

Tabla 7. Datos de corrientes de proceso para el ejemplo 1

FCp(kW/K) T cambio de fase

Corrientes Tin (K) Tour (K) h(kW/(m2 K))

FA(KW) (K)
H1 503 308 66,4 - 0,81
H2 425 425 33020 425 1,78
H3 381 381 12 870 381 1,62
HU 627 627 - - 2,5
C1 323 503 49,1 - 0,72
Cc2 408 408 184131 408 1,91
Cc3 391 391 184984 391 1,76
c4 353 353  16347,9 353 1,84
cu 303 315 - - 1

Parametros de costos
Ley de Costo de

_ 0.65 )
Intercambiadores C =1650*S $conSenm

Factor de anualizacion 0,23 afio™
Servicio de Calentamiento 100 $/kW
Servicio de Enfriamiento 10 $/kW
A = Energia de vaporizacion

En este caso los resultados obtenidos son de 9 unidades de intercambio con un
costo total de inversién de 154 697,6 $/afio, 18 470 y 510 640 $/afio de costo
energético de enfriamiento y calentamiento respectivamente; esto da como
resultado total un costo de 683 807.632 $/afio. La Figura 14 muestra la estructura

resultante éptima para el caso de estudio 1.
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Figura 14. Red 6ptima para el ejemplo 1.

425

381

323

408

391

Hq 503 ()_444.393 410378 358 335816 O » 308
1847
425 o
" /)_/ -
381
H3 >
503
C1 - . 399 353
5106.4 2258.6 1473
408
Cc2 =
Nﬂ,s /
3‘91 14521.6
C3 ™
18498.4
ca 353

3477.9

/

@ Calentador con HPS
QHPS =5106.4

Qcw = 1847
Costo Total Anualizado = 683.807.632

12870

) Enfriador con CW

353

Los resultados reportados por Ponce et al. Son similares (ligeramente mejores) a

los encontrados en este trabajo, sin embargo, el modelo desarrollado aqui es mas

sencillo ya que no se usan restricciones disyuntivas que multiplican el numero de

variables binarias en el modelo matematico.

3.3.2 CAaso 2

El siguiente ejemplo es tomado de [25], se trata de una planta para la produccién

de Anhidrido ftalico. En el proceso o-xileno reacciona con oxigeno en un reactor

catalitico en un rango de temperaturas de 380 — 400°C, generalmente como medio

de enfriamiento se usa una sal fundida. En la Figura 15 se muestra el diagrama de

flujo para el proceso.
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Figura 15. Proceso de Anhidrido ftalico

Venteo

0= 7000 kW
Sy

127°C

Absobedor
37°c

= v = 800 kW
280°C Q=400 kW 197°C Q=800 kW
Reactor Sl Efluente T
Sa
Venturi Fundida 705 .. |Anhidridol
i 279°C 196°C[ . ..
o-Xylene . 70°C —No Condensables »| ftlice
375°C ow
= 2400 kW
¢ — Columna 1 Cohmnna 2
Q= 1600 kW
. - ‘-“-_‘_1
Adre 20°C AH = 3600 kw
Tanque
Compresor 160°C 170°C de Deposito
290°C 291°C
0 =900 kW Q=400 kW Q=700 kW

Los de datos se muestra en la Tabla 8 se muestran los datos

extraidos para el

proceso. En este caso la corriente de sal fundida es tomada como un

pseudoservicio caliente debido a que su cambio de temperatura es pequefo.

Tabla 8. Datos de corrientes de proceso para ejemplo 2

Corrientes Tipo T (°C)  Tour (°C)  AH(kW) h(kW/m?*-°C)
Enfriamiento del Producto H1 376 180 -3600 0,81
Sublimacién del Producto H2 180 70 -2400 0,81
Enfriamiento del Reactor H3 377 375 -7000 1
Condensador Columna 1 H4 279 279 -400 1
Condensador Columna 2 H5 196 196 -800 1
Aire Alimento C1 60 160 1600 1
Alimento o-xyleno Cc2 20 130 200 1
Producto fundido C3 70 160 900 1
Alimento al tanque deposito C4 160 260 200 1
Rehervidor Columna 1 C5 290 290 400 1
Rehervidor Columna 2 C6 235 235 700 1

Parametros de costos

Ley de Costo de
Intercambiadores

C =4000+500*S

$ con S en m?

Factor de anualizacion 0,2638
Servicios de Calentamiento
Vapor a 41 bar 100 $/kW
Vapor a 10 bar 70 $/kW
Servicios de Enfriamiento
Agua Caliente 80 °C 5 $/kw

Agua de Enfriamiento25 — 30

oG 20 $/kW
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El resultado de la red se muestra en la Figura 16, para la red se usan 11 unidades
de intercambio y se encuentra un costo total de 211 564 US$. Es importante notar
que en este problema no se requiere ningun servicio de calentamiento, e incluso,
desde un principio se podia observar que la sal fundida tenia una temperatura mas
alta de la del vapor de alta presion.

Es importante resaltar que este tipo de problemas no es facilmente tratable, ya
que, por ejemplo software como HX-NET no pueden manipular problemas donde
una corriente de proceso tenga mayor temperatura que un servicio de
calentamiento, ya que los algoritmos que usa siempre necesitan una fuente de

energia externa al proceso.

Figura 16. HEN resultante para el proceso de anhidrido ftalico

376 ~ 361.844
H1 @ O_' 180
i 180 ) 115.833 ~ 3340 .
O U
477 —F—O— ~ 1000
H3 O > 375
S o &
M)
Ha 270 ? A > 279
Hs 196 O > 196
800
160
o1 135 ~ 60
400 1200
130 )
C2 % 20
160
C3 = O 70
260 A 900
C4 ™ }6{3 160
290
C5 < O) 290
4
ce 25 ) 235

700

Costo Total Anualizado = 211 564.593
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4 CAPITULO IV: REDISENO DE HENS

4.1 MODIFICACIONES DEL MODELO PARA REDISENO DE HENS

Para tener en cuenta la existencia de un ndmero de intercambiadores de calor con
areas definidas se hace necesaria la inclusion de ciertas variables y ecuaciones

adicionales sobre el modelo matematico planteado en capitulos anteriores.

4.1.1 RESTRICCIONES LOGICAS
La ecuacion (61) asegura que solo un intercambiador existente sera usado para la

transferencia de energia i-j en la etapa k. En dicha ecuacién la variable 6;jxn s
una variable binaria que es igual a uno si el intercambiador n es asignado, y cero
en caso contrario.

Zei,j,k,nsj" iEHP, jECP, kEST (61)

neEn

Para tener en cuenta la adicion de un nuevo intercambiador a la red, se define la
variable binaria m;jk, la cual es igual a uno si se compra un intercambiador de
calor nuevo para la transferencia de las corrientes i-j en la etapa k, o cero en
caso contrario. La ecuacion (62) asegura que, si no existe transferencia entre las

corrientes i-j en la etapa k (Zijx = 0), no se debe asignar un intercambiador

existente ( Z 0, ;xn =0), ni comprar uno nuevo (m;;x=0).

neEn

Z@i'j'k,n+mi'j’k—zi’j’k=O, ieHP, jeCP, keST (62)

neEn

4.1.2 AREA EXTRA NECESARIA PARA LA TRANSFERENCIA DE ENERGIA
En los problemas de redisefio, existe una disponibilidad de area de intercambio de

calor dada por los equipos existentes, la ecuacién (63) se agrega al modelo para
calcular el area necesaria a adicionar a la red; el primer termino es el area
necesaria para un intercambio de energia dado entre las corrientes i-j en la etapa

k, el segundo termino es el area disponible cuando el intercambiador n es
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empleado en la transferencia, y Xjjx es la cantidad de area a adicionar de ser

necesaria.

ql k f .
W z Ijkn = ljk’ |EHP, JECP, kEST (63)

nekn

4.1.3 FUNCION OBJETIVO
La funcion objetivo debe ser ampliada para tener en cuenta el area adicional. En la

ecuacion (64) se resaltan en color rojo los términos adicionados a la funcién
objetivo, ademas de las variables mencionadas anteriormente para indicar un
nuevo intercambiador y una adicion de area, se agrega un parametro REL;;, la

cual indica el costo de reubicar el intercambiador existente n en la transferencia i-j.

minTAC =
INVCOST * i; j;l' k; miyj'k ’ i; W;S keZST Zi,w,k

+X 3 D> Zio+ D, D, Zghucu,,
JCP sehiS kesT seHS weCS

+2,2, 2, 2. 0,kR

ieHP jeCP keST neEn

+ACOEF Y. 3 [ X ,,k]
icHP jeCP keST Costos
_ -B

qey; ,, de Capital

HACU z Z Z LMTD, U

ieHP weCS keST i,w,k

_ -B. ;

ghu

FAHU 2. 2 2, LMTDSij

jeCP seHS keST s,j.k

S,\W

ghucug
+AHUCU > > W

seHS weCS S,W S,W

+>. > ACUC, > qcu; .,

ieHP weCS keST

+> > AHUC, > ghu, Costos de Servicios

jeCP seHS keST

(64)

+>. > (ACUC, + AHUC)ghucu,,

seHS weCS
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Note que, si un intercambiador ya era usado en la transferencia i-j su costo por
recolocacion es cero (REL;j, = 0), en caso contrario el costo de recolocacion
implica la construccion de cimientos, obras civiles y adecuacion de su nueva
posicion[31]. Note que el parametro de recolocacion se debe multiplicar por la
variable 6;;xn para asegurar que dicho valor solo es sumado cuando se usa un

intercambiador existente en la transferencia i-j en la etapa k.

4.2 CASO DE ESTUDIO: UDC DE REFINERIA BARRANCABERMEJA

Esta vez el escenario de redisefio es una unidad de la refineria de
Barrancabermeja, alimentada con crudo pesado entre los afios 2015-2020. El
cambio a crudos pesados como dietas de estas unidades es un fuerte reto para la
seccion de precalentamiento, y se espera que se requiera mayor area para el
intercambio de energia al existente en la actualidad. Para calentar el crudo hasta
la primera torre de destilacion se usan todas las corrientes producto de las dos
torres, asi como las corrientes de los circuitos Pumparound de la torre
atmosférica; incluso, se hace necesario el uso de dos hornos para llegar a la
temperatura deseada de entrada. Esto convierte el sistema en un fuerte
demandante de energia de calentamiento. En la Tabla 9 se muestran los datos

recogidos para la UDC mencionada.

Tabla 9. Datos obtenidos para el tren de precalentamiento de crudo

CORRIENTES TI[°F] TOI[°F] MCP [MM BTU/aio- h
°F] [MMBTU/ano-
OF]
Crudo (Antes de Desalador) C1la 90 302 4632,4 1,577
Crudo (Despues de Desalador) C1b 302 565 4632,4 1,557
Cima T-2101 H1 285 205 2337,9 1,577
ACPM T2101 H2 540 323 5224 1,577
Refinado medio T2101 H3 459 356 1627 1,577
Refinado inferior T2101 H4 616 525 990,8 1,577
Asfalto T2103 H5 713 481 984,8 0,350
Refinado medio T2103 H6 463 106 371,9 1,577
Gasoleos T2100+ GPV T2103 H7 520 450 3434,3 0,998
GPV T2103 H8 548 500 3242,3 0,998
Parametros de costo
Ley de Costo* Cb = 12504 + 1407(S) US$ con Sen ft°
Facto_r - de 0.264
anualizacion:
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La Figura 17 muestra el esquema de una Unidad de Destilacion de crudo tipica,
compuesta por una torre de destilacién atmosférica y una de vacio. La Figura 18
muestra el tren de precalentamiento de crudo existente en una de las unidades de
la refineria de Barrancabermeja. Los nombres que aparecen en la figura son
cbdigos para las corrientes y equipos existentes en el tren de precalentamiento de
la UDC.

La Tabla 10 muestra los costos estimados para la recolocacion de los
intercambiadores dentro de la red, dichos valores fueron calculados con
suposiciones heuristicas, como un porcentaje del 25% de la compra de un

intercambiador de tamanio igual al existente[31].

Tabla 10. Recolocacién de intercambiadores [Valores en US$]

REL,; oy 0g =0 REL, 7 5 =0 REL, ,, =939744, icHP, jeCP
REL, 00 =0  RELygcpm =0 REL, ,,, =169389, ieHP, jeCP
REL,y5 0105 =0 RELygcomo=0  REL,=217438, icHP, jeCP
RELy3c0m =0  RELyucom =0 REL, . =282057, ieHP, jeCP
RELyscos =0  RELy,cpms =0  REL ,, =422090, ieHP, jeCP
REL,scons =0  RELyscpms =0 REL, ,,, =161279, icHP, jeCP

RELyocony =0  RELyjcpm =0 REL, ,,, =282057, ieHP, jeCP
REL,, ,=210582, icHP, jeCP  REL,=532657, icHP, jeCP
REL, 1 =532657, ieHP, jeCP  REL,, =212625, ieHP, jeCP
REL, .., =296206, icHP, jeCP  REL,,=296206, icHP, jeCP
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Figura 17 Esquema de una UDC de refineria
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Figura 18. Tren de precalentamiento de la UDC
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La Tabla 11 resume la disponibilidad de area existente para el redisefio de la red.
Estos datos fueron tomados de una simulacién hecha en PROII8.3, construida por

investigadores del Instituto Colombiano del Petroleo (ICP).

Tabla 11. Area de Intercambiadores existentes en la red

Nombre  Area Efectiva (ft) Nombre Area Efectiva (ft)

N1 E-2101AB 10110,9 N8 E-2109AB 2032,9

N2 E-2103AB 1815,2 N9 E-21102 51544

N3 E-2105AB 2332,6 N10 E-2110B 51544

N4 E-21042 2725,7 N11 E-2108 2052

N5 E-2107 4082 N12 E-2128AB 2862,1

N6 E-2129 1556,9 N13 E-2128C 2862,1

N7 E-2104B 2725,7

En el problema de redisefio se tiene incertidumbre acerca del costo de los
servicios industriales disponibles en la refineria de Barrancabermeja para el
escenario deseado (afios 2015-2020). Por ello, se realizo una variacién de dichos
costos en las unidades de destilacion de crudo. La prediccion de costos de
servicios industriales son en el mejor de los casos complejas[11, 25, 31], sin
embargo, se pueden plantear escenarios es los cuales los costos de un servicio
varien respecto de otro en relaciones definidas, estas variaciones pueden ser

luego escalables mas facilmente ya que se notara que la tendencia se mantiene

. Enla Tabla 12 y Tabla 13 se muestran los escenarios planteados en este trabajo,

y los resultados globales del modelo.

El escenario 1 esta desarrollado en una situacion hipotética en la cual solo existe
disponibilidad de usar los gases de combustion que estan en el horno existente en
la unidad, este escenario se prueba para determinar la posibilidad de mantener la
red de intercambio con minimos cambios, esto debido a que el cambio energético
que se desee asumir por el servicio en realidad se da en un equipo ya existente
(Horno).

Los resultados del Escenario 1 muestran una red en la cual se usan los

intercambiadores existentes en una nueva posicidon pero se disminuye el uso de
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los mismos, ademas de que no se necesita adicionar area a ningun
intercambiador.

Tabla 12. Escenarios de Costos de Servicios industriales en la refineria de Barrancabermeja.

Escenario 1: Solo uso de Gases de Combustién (HORNO)
Costo: 3590 U$/MMBTU

VVVY

La red no necesita servicios de enfriamiento.

Se adiciona 885 006,264 MMBTU/afno de energia al horno.

Se usan diez de los 1,3 intercambiadores existentes.

No hay que agregar Area a los intercambiadores.
H1 285 205
Ho 540 323
H3 459 356
Ha 816 525
s 113 N 481
He 396 106
7520 430
Hg 536 500

565 | 302
c1b+=>@)
| E5 E7 N—
Cla 302 E12 90
\EG ) / \ E1 ) / AN ( EZ/
E3 E11 E2

El escenario 2 se plantea con la disponibilidad de tres servicios de calentamiento
(Vapor de alta presion, vapor de baja presion y gases de combustion), los costos
de estos servicios son aproximadamente los que se manejan en la actualidad en la
refineria de Barrancabermeja, en la cual el costo del vapor tanto de alta y de baja

son mucho menores que el de los gases de combustion.

El resultado del escenario 2 es una red en la cual se debe aprovechar al maximo
el area de los intercambiadores existentes e incluso agregar mas. También se
deben agregar intercambiadores con los vapores de calentamiento que no existen
en la red actual. Otro punto es la gran cantidad de divisiones de corrientes (siete,
seis después del desalador) que debe sufrir la corriente de crudo para lograr la

temperatura deseada (tres veces mas que para el escenario 1).
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Tabla 13 Escenarios de Costos de Servicios industriales en la refineria de Barrancabermeja (Cont.).

Escenario 2: Uso de Gases de Combustién (HORNO), Vapor de baja a 150 psia y Vapor de alta a 400 psia
Costo Gas : 3590 U$/MMBTU
Costo Vapor de alta: 6.1 U$/MMBTU
Costo Vapor de baja: 7.87 U$/MMBTU

La red no necesita servicios de enfriamiento.

Se adiciona 885006.264 MMBTU/afio de energia a dos nuevos intercambiadores calentados con vapor
de alta.

Se usan todos los intercambiadores existentes.

Hay que agregar 612.3 ft? a los intercambiadores existentes.

H1 285 205
Ho 540 323
H3 .459 356
H4 616 525
H5 713 481
He 396 106
H7 520 450
Hg 536 | 500
c1p 385 __E5 E11 | » e N\ E E3 302
c1a292 \_Qéz \_éég - 10 L(JE;/ Ow E2 90

AN v

E6

@) Vapor de Alta €9 Intercambiador con Ampliacion
de area
Escenario 3: Uso de Gases de Combustion Escenario 4: Uso de Gases de Combustion (HORNO),
(HORNO), Vapor de baja a 150 psia y Vapor de alta Vapor de baja a 150 psia y Vapor de alta a 400 psia
a 400 psia Costo Gas : 6.1 U$/MMBTU
Costo Gas : 359 U$/MMBTU Costo Vapor de alta: 6.1 US/MMBTU
Costo Vapor de alta: 6.1 U$/MMBTU
> lgual solucién escenario 2. » Igual solucién escenariof.

El escenario 3 y escenario 4 fueron hechos para ver el efecto de la disminucion de
la diferencia entre los costos de los vapores y los gases de combustién. El vapor
de baja fue descartado en estos casos porque siempre estaria en desventaja con
el vapor de alta, que es mas barato y de mayor temperatura, por ello el modelo
siempre preferira el uso de vapor de alta sobre vapor de baja que dara un costo de

servicio y un area de transferencia menor comparado con el vapor de baja.

Los resultados de los diferentes escenarios muestran una gran diferencia en las
configuraciones de las redes. La complejidad de la misma aumenta fuertemente
con el uso de vapor de alta en lugar de gases de combustién, esto se debe a que

el vapor no tiene la temperatura suficiente para hacer llegar la corriente de crudo

55



hasta la temperatura deseada a la entrada del Horno. Ademas, el vapor tiene una
menos temperatura que los gases de combustion, lo cual genera que no solo no
baste el area existente, sino que también se deban agregar nuevos

intercambiadores para lograr suplir las necesidades de la red.

En todos los casos se encuentra que, para un crudo pesado es imposible
conseguir la temperatura deseada a la entrada del horno con la disponibilidad de
area actual; e incluso, la configuracion actual en la cual no se usa ningun servicio

de calentamiento también es insuficiente para las temperaturas deseadas.

La mejor opcidn para el redisefio podria ser el aumento de la capacidad del Horno,
de esta manera no solo se ahorraria el uso de intercambiadores de calor
calentados con vapor que habria que introducir a la red sino que también, se
reduce la complejidad de la misma, lo que redunda en una mas facil operatividad y

controlabilidad.

Debido a la incertidumbre en los precios de servicios no se puede asegurar una
red 6ptima final para el rediseio, maxime cuando se nota que dichos valores son

afectados por factores externos dificiles de determinar.

56



5 CAPITULO V: CONCLUSIONES

En este trabajo se propuso una serie de modelos matematicos para el disefio y

redisefio de redes de intercambio de calor, basado en una superestructura que
permiten la manipulacion de problemas que tienen multiples servicios y corrientes
que cambian de fase. La concepcion de estos modelos se basa en la idea de que
el uso de diversos servicios industriales con diferente costo pueden ser usados en
el intervalo de temperaturas de las corrientes de proceso, sin embargo, un servicio
industrial econdmico puede generar un alto costo de capital debido a una pobre
diferencia de temperatura. Por ello en su planteamiento los modelos no
discriminan o favorecen ningun servicio en particular por econémico que este sea
respecto a otro, ya que en la funciéon objetivo se determina cual genera menor

costo combinado de operacion y de capital.

A través de éste libro los modelos fueron probados con problemas de literatura de
diversa complejidad y tamafo, encontrando en todos ellos su eficiencia en la
aplicaciéon. Al ser comparados con diversas metodologias demuestran que a pesar
de su sencillez reportan soluciones competitivas y en los casos expuestos
mejores; esto sin duda se debe a la manipulacion sistematica de los servicios e
intercambiadores existentes, ya que los modelos se esfuerzan en hacer la
optimizacién simultanea de los costos de operacion y de inversion sin restricciones
implicitas, como minima cantidad de servicios, o preferencia de algun servicio

particular.

En la aplicacién de redisefo desarrollada en este libro se hallan dificultades
debido a la incertidumbre de los datos de entrada al modelo, ya que son basados
en condiciones futuras de corrientes, temperaturas y costos; sin embargo, para
contrarrestar este efecto se probaron varios escenarios de costos de servicios, y
se usaron varias relaciones entre los costos de los mismos. En todos los
escenarios los resultados fueron previsibles segun la teoria sobre los crudos

pesados, se comprobd que la configuracion del tren de precalentamiento para una
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unidad de destilacion de crudo actual es insuficiente para la demanda que tendra

la misma cuando se alimente de crudos pesados.

Aunque el modelo matematico MINLP es complejo, el software GAMS con los
solver DICOPT, CONOPT y XPRESS resuelve de manera satisfactoria y con muy

poco tiempo de calculo los casos mostrados en este trabajo.
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6 RECOMENDACIONES

Los modelos demuestran gran versatilidad en el tipo de problemas que pueden
manipular; sin embargo, puede ser mejorado incluyendo ecuaciones que permitan
hacer las mezclas de las corrientes de forma no isotérmica. Esto agregaria mas
no-linealidades al modelo y haria mas dificl su convergencia, aunque los

resultados podrian ser compensatorios.

La inclusion de ecuaciones que tuvieran en cuenta el factor de correccion Ft en los
intercambiadores de calor también seria un aspecto a considerar para mejorar los
modelos aqui propuestos; Sin embargo, la inclusion de dichas ecuaciones,
ademas de su naturaleza no-lineal (fracciones con raices en el denominador),
conllevarian el uso de mas variables binarias para discriminar el tipo de
intercambiador entre las muchas posibles configuraciones existentes. Esto
comprometeria la convergencia del método numérico y el tiempo de calculo

empleado.

La adicién de energia a través de vapor de alta y baja presion a la UDC tratada en
este libro, genera una red de alta complejidad y visible dificil controlabilidad; pero,
aunque el uso unicamente de gases de combustion puede generar una red mas
sencilla, hay que tener en cuenta la capacidad maxima del horno y determinar si
es mejor hacer un revamping del mismo para lograr el objetivo energético de la

red.
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