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SINTESIS DE PROCESOS GLOBALES$ CON
INTEGRACION DE ENERGIA

por: Mauricio Rico Ramirez

Resumen

El ahorro de servicios ofrece un potencial interesante para mejorar la economia de
un proceso. Por tal motivo, uno de los campos que mas recientemente ta comenzado a ser
explorado es la aplicacién de técnicas que generen integraciones globales de procesos
dentro de las industrias quimicas. Sin embargo, la integracion energética global es una t:rea
muy dificil que encierra una gran cantidad de posibilidades.

El proposito del presente trabajo es el desarrollo de una metodolcgia capaz de lograr
la correcta ubicacion de las corrientes de las columnas de destilacion de un proceso, dentro
de un rango de temperaturas determinado, para obtener su mejor integracion dentro del
proceso global aplicando los conceptos del punto de pliegue. Ademas de incorporar
mecanismos para la correcta seleccion de la AT, de disefio de la red, se propone consid :rar
el efecto que la diferencia de temperaturas entre columnas (DT) tiene sobre el potencia de
integracion global del proceso, definiendo DT como el intervalo de teniperaturas existente
entre el condensador y el reboiler de dos columnas inmediatas. Finalmente, se presenta la
aplicacion de la estrategia de integracion a un caso de estudio del disefio global de una
planta quimica.

Los resultados obtenidos muestran la efectividad de la estrategia propuesta para el

desarrollo de objetivos globales de integracién en procesos que contengan columna:s de

destilacion.

Dirigida por:

Dr. Arturo Jiménez Gutiériez.
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Capitulo 1

Introduccion.

Los altos costos de energia observados durante la década de los setentas motiva on
el desarrollo de procesos con un uso eficiente de energia. El ahorro de servicios ofrece un
potencial interesante para mejorar la economia de un proceso. Se he demostrado, oor
ejemplo, que el costo de servicios en columnas de destilacion represeiita el componente
principal en el costo de operacion de esos procesos de separacién. En n caso particular,
Morari y col. (1980) demostraron que el consumo de servicios que se origina por las
columnas de destilacién puede ser mayor de un 50% de los gastos energéticos totales en
una planta quimica. Por tal motivo, una gran cantidad de los trabajos de integracion qu: se
han hecho hasta el momento se enfocan principalmente en las columnas de destilacion. Sin
embargo, es claro que las columnas de destilacion representan sélo uni. parte del proceso
dentro de la industria quimica.

En un proceso quimico se tienen en forma general varias corrient:s que requieren de
calentamiento y otras que necesitan de enfriamiento. Una préactica comur. es satisfacer estos
requerimientos mediante el uso de servicios (medios externos d calentamienty y
enfriamiento). Durante la década de los setentas se empezaron a estud ar técnicas paia la
sintesis de sistemas que aprovecharan las caracteristicas de las corrienes involucradas en
un proceso, de tal manera que corrientes calientes y corrientes frias in‘ercambiaran cilor.
Actualmente una de las técnicas més utilizada para el disefio de redes de intercambin de
calor es el método del punto de pliegue (Linnhoff y col., 1981).

En los primeros trabajos realizados para ahorrar energia en las plintas industriales es
comun encontrar analisis de los sistemas divididos en bloques para faclitar su estudic. En

muchas ocasiones se han integrado los sistemas de separacion enconirando secuencias o

-
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trenes de separacién 6ptimos. Sin embargo, la optimizacion en ocasiones ¢ s aparente puesto
que sélo se aprecia cuando se analiza el sistema en forma aislada y no tiene los mismos
resultados cuando se analiza el proceso global; algo similar ocurre con ot as técnicas cor1o
el disefio de redes de intercambio de calor. En relacion a lo anterior, Linn 10ff y col. (19¢3)
establecieron que en muchas de las ocasiones la aplicacion de técnicis de integracion
aisladas pueden interferir en la aplicacion de técnicas posteriores de inte gracién y ademids
pueden afectar la ejecucion del proceso global. Por tal motivo, uno d: los campos cue
recientemente ha comenzado a ser explorado es la aplicacion de técnic s que lleven a la
integracion global de procesos dentro de las industrias quimicas.

Para entender més claramente el concepto de integracion global de un proceso se
comenzard por sefialar lo siguiente: si se organiza jerdrquicamente u1 proceso, en los
bloques que lo conforman, se partiria del sistema de reaccion (primer b oque) seguido sor
los sistemas de separaciéon (segundo bloque); ya que se tienen los prccesos basicos :on
balances de materia y energia se puede entonces disefiar un sistema para la recuperacior de
calor (tercer bloque). Finalmente, con la necesidad de identificar clarame ite los servicios en
términos de “cuanto” y “donde” proporcionarlos se requiere disefiar ua sistema para los
servicios (cuarto bloque). La integracion global de un proceso es enton es la optimizacion
mediante un mecanismo interactivo que tome en cuenta los cuatro bloque s anteriores.

En el estudio que se presenta a continuacion se analiza la integricion global de los
procesos quimicos aplicando el método del punto de pliegue. Sin eribargo, el objetivo
primordial de esta investigacion es el de establecer una estrategia de diseflo Optimo de
plantas con integracién de energia mediante la colocacion o integracicn adecuada de sus
columnas de destilacion. En forma general, este trabajo se ubica en el se zundo bloque antes
mencionado, buscando generar algunas reglas sencillas, para visualizar rapidamente la
forma de manipular las columnas de destilacion, de modo que ayuden en la integracion
global y como consecuencia en la economia total del proceso estudiado.

En el segundo capitulo de este trabajo de investigaciéon se presenta un ktreve
resumen de investigaciones reportadas en la literatura que se han revis ido como fuene de
informacion. En el tercer capitulo se presenta la metodologia propuest: para este estuclio y

se analizan las estrategias de integracion utilizadas en su seguimientc. El cuarto cagitulo
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presenta la aplicacion de la metodologia anterior a un caso de estudio. Finalmente, el

capitulo cinco presenta conclusiones generales del trabajo y recomendaciones propues as

para trabajos futuros.

L8]



Capitulo 2

Antecedentes Bibliograficos

En este capitulo se resumen algunos de los trabajos reportados =n el campo de¢ la

integracion de energia que son mas relevantes para el presente trabajo de nvestigacion.
2.1 Integracion de energia en sistemas de separacion

Los esquemas de separacion, principalmente las columnas de destilacion, incluyen
equipos que consumen una gran cantidad de energia; debido a esto, s¢ han originadc un
gran numero de trabajos para integrar este tipo de equipos y disminuir sus gastos
energéticos.

El estudio y sintesis de un sistema de separacion se puede hacer siguiendo cuatro
enfoques generales :

a) Métodos heuristicos.

b) Métodos evolucionarios.

¢) Métodos algoritmicos.

d) Métodos termodinamicos.

Los métodos heuristicos estan basados en la experiencia del dicefio de sistemas de
procesos similares y en la comprension de los fendmenos fisicos y quimicos relacionidos
con las diferentes operaciones unitarias. Los métodos evolutivos tonan una secuencia
obtenida mediante la experiencia y posteriormente se van laciendo pequefias
modificaciones hasta obtener una secuencia mejor. Los métodos algcritmicos garan izan
una solucién optima, dependiendo de las variables de optimizacién quz se fijen para cada

disefio individual. Los métodos termodinamicos se basan en el seguado principio e la
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termodinamica, es decir, que cualquier proceso reversible para lle ar a cabo uia
determinada transformacidn, requiere trabajo.
A continuacion se presenta un breve resumen de algunas investi jaciones que han

ayudado a la evolucion de cada uno de los enfoques anteriores.

2.1.1 Métodos heuristicos

Estos métodos son los mds antiguos. Uno de los primeros ¢n esforzarse en
sintetizar secuencias de destilacion oOptimas fue Harbert (1957) quien propuso dos
heuristicas :

e Dejar al final la separacion mas dificil.
e Separar la alimentacién cerca de 50-50.
Reglas heuristicas como las propuestas por Harbert han llamando la atencion de los

investigadores y han propiciado muchos trabajos posteriores.

Un método simple para la sintesis sistematica de la secuencia inicial par:. la
separacion de mezclas multicomponentes fue propuesto por Nadgir y Liu (1983). El método
aplica las siguientes reglas heuristicas :

e Favorecer la destilacion ordinaria y remover el agente de separacion p imero.

e Evitar la destilacion al vacio y el uso de refrigerantes.

e Favorecer las secuencias que rindan el nimero minimo de productos 1 ecesario.
e Remover los componentes corrosivos y peligrosos primero.

e Realizar al ultimo las separaciones dificiles.

e Remover el componente mas abundante primero.

e Favorecer los cortes equimolares (50-50).

Nadgir y Liu mostraron, con ejemplos resueltos en otros articu os, que su método

obtiene secuencias iniciales mas baratas que aquellas obtenidas mediante otros métodos

heuristicos y heuristicos-evolucionarios.
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2.1.2 Métodos evolucionarios

La técnica evolucionaria es probablemente el método mas usado por los disefiadores

de procesos para resolver la gran tarea de sintetizar el diagrama de flujo de un proceso.

Stephanopoulos y Westerberg (1976) organizaron la légica de la sintesis evolut va
en tres puntos :
e Desarrollar la secuencia inicial basdndose en reglas heuristicas.

e Desarrollar los posibles cambios de la secuencia inicial y guiar la evolucion hacie la

direccion mas prometedora.
e Determinar la estrategia evolucionaria.

Como las reglas heuristicas generan una buena secuencia inicial y reducen el
espacio de busqueda al rechazar las secuencias que no mejoran el costo de operacion del
sistema, Seader y Westerberg (1977) desarrollaron un método combinado de seis reglas
heuristicas y reglas evolucionarias. Posteriormente Nath y Motard (1981) extendieron el
trabajo de Seader y Westerberg y propusieron la descomposicion del problema de sint:sis
en dos fases :

e En la primera fase obtienen una excelente secuencia inicial mediante una computac.ora
digital y ocho reglas heuristicas.

e En la siguiente fase la secuencia inicial se modifica en base a cinco rezlas
evolucionarias. Las reglas evolucionarias cuestionan y relajan las tres primeras rezlas
heuristicas, ya que son las que determinan de manera crucial la seleccion de los

separadores y la secuencia de los cortes, obteniendo asi la secuencia 6ptima que puede

incluir destilacién y destilacion extractiva.

2.1.3 Métodos algoritmicos

Hendry y Hughes (1972) fueron los primeros en utilizar programaciéon dinanica

para la sintesis de sistemas de separacion. En esta metodologia se generan sistematican ente
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subproblemas de separacion de todas las posibles secuencias y se obtien: la secuencia de
separacion optima mediante la construccion progresiva con los minimos de separacion de

los subgrupos.

La solucién Optima para una secuencia de separacién depende fiertemente de os
costos de servicios, por lo cual Rathore y col. (1974a) propusieron un método para reali zar
la sintesis de sistemas de separacion al mismo tiempo que la integracidn energética. Para
esto ocuparon programacion dinamica que generaba todos los subprobleinas de separac 6n
que pueden ocurrir, acoplandola con técnicas de branch and bounca para realizar la
integracion energética. Este método se aplicd con buenos resultados a una mezcla de cinco
componentes, utilizando columnas de destilacion isobdricas para todas las separacior.es.
Mas adelante, Rathore y col. (1979b) estudiaron el mismo caso pero aiora realizando la

optimizacion de las presiones de operacion en las columnas. Ellos reporten ahorros haste de

un 24 % en los gastos totales.

Tedder y Rudd (1978) realizaron un estudio paramétrico, conde comparéron
econdmicamente ocho configuraciones de destilacion que separan mezclas ternarias de
hidrocarburos ligeros de comportamiento ideal. Las ocho configuraciones incluyen
secuencias directas e indirectas con columnas convencionales, coluinnas simples con
salidas laterales (tres corrientes de salida), secuencias con cortes no-perfectos con o sin
prefraccionador y columnas térmicamente acopladas. Presentaron diagramas triangulares
con regiones Optimas para ESI<1.6 y ESI>=1.6 (ESI = indice de facilicad de separacidn).
Establecieron las regiones optimas para las secuencias y las conclusiones resultan ilgo
inciertas, ya que el costo de las diferentes configuraciones depende de mwchas variables de

manera compleja y no solamente del ESI y de la composicion de la alimentacidn ternari 1.

Andrecovich y Westerberg (1985) consideraron que el producto de la carga del
condensador y el rehervidor y la diferencia de temperaturas entre el rehervidor y el

condensador es constante para una columna simple que trabaja en ua amplio rang» de
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presién. Los autores muestran con sus aplicaciones como obtener costo anual para tna

separacion multicomponente.

2.1.4 Métodos termodinamicos

Las investigaciones de este bloque se basan en el segundo principio de la

termodinamica, partiendo del punto de que ninglin proceso real es cien por ciento eficiente.

Petlyuk y col. (1965) fueron de los primeros en tratar de seleccionar la secuencia de
destilacion multicomponente apropiada en base a un analisis termodindmico, utilizando

como objetivo minimizar la irreversibilidad termodinamica.

Partiendo de un sistema de destilacion sin integraciéon de calor. Umeda y col. (1979)
encuentran un método de conservacion de energia. El método se basa en un analisis
termodinamico que utiliza un diagrama de la energia disponible en el sistema, posteriormeite
se modifica ese sistema de manera evolucionaria, originando que las pérdidas de la eneria
disponible y los costos de disefio decrezcan de manera monoétonica, para obtener finalmete

la mejor secuencia con integracién de energia.

Dhole y Linnhoff (1992) buscaron el pliegue para columnas de separacion en forna
aislada o como parte de una secuencia global, y establecen que la minima condicion
termodinamica, para una columna de destilacion, es que se opere en forma reversible o cue
las pérdidas termodinamicas dentro de la columna sean cero. El perfil para cualquiera de las
condiciones anteriores lo presentan en un diagrama de temperatura-entalpia. El pe-fil
anterior es llamado Gran Curva Compuesta para la Columna (CGCC) y esta herramienta
puede ser usada para identificar el campo dentro del cual se pueden hacer modificacione; a
los servicios del condensador o rehervidor mediante el uso de condensadores o rehervido es
intermedios (ver Fig. 2.1). El mismo diagrama puede ser usado para integrar las columnas

mas eficientemente dentro de un tren de separacion.
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T & . T A Reboiler intermedio
Reboiler

=

Condensador Condensador intermedio

(2) (b)

Fig. 2.1 Gran Curva Compuesta para la columna (a) minima condicién
termodindmica (b) minima condicion termodindmica con la ayuda de equipo
adicional.

2.2 Integracion de energia mediante el método del punto de

pliegue

El disefio de redes de intercambio de calor genera casi en forma general una inuy
buena distribucion entre los potenciales calorificos de cada una de las corrientes que for nan
un proceso industrial. Por tal motivo, es éste uno de los campos mas utilizados para la
integracidn de energia.

Una de las técnicas mas aplicada actualmente en el diseflo de redes de intercaribio
de calor, y que ademas ha demostrado proporcionar ahorros energéticos sustanciales cuindo
se aplica a los procesos quimicos, es el Método del Punto de Pliegue (Linnhoff y col.
1981,1983). Esta técnica se caracteriza por generar un punto restrictivo para la integrecién
de calor; a este punto se le conoce como punto de pliegue. Una vez que se ha determiiado
el punto de pliegue del proceso el problema queda dividido en dos zonas, las ciales

determinan los servicios energéticos necesarios en el sistema.
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Linnhoff y col. (1981) establecen el procedimiento y las reglas que se deben respetar
para utilizar su método de integracion. Cuando se tiene un sistema de corrientes, el primer
paso consiste en proponer una diferencia de temperaturas minima para el intercambio AT _;,
y en base a esta diferencia se construira el Diagrama de Curvas Compuestas (DCC). El
DCC es la combinacion de todas las corrientes calientes y frias en un balance de materic. y
energia en términos de sus contenidos de calor (Fig. 2.2). Este diagrama muestra ]os
perfiles globales de calor disponible y calor demandado por el sistema en todo su rango de
temperaturas; ademas, presentan los requerimientos minimos posibles de servicios de
calentamiento y enfriamiento. Otra herramienta grafica empleada en el método de pliegue
es la Gran Curva Compuesta (GCC) que representa la cascada de calor en un intervalo de
temperaturas obtenida para un proceso cuando se le aplica la técnica de pliegue (Fig. 23
La GCC se utiliza principalmente para identificar el tipo de servicios que requiere el
sistema en un determinado rango de temperaturas. Con las dos herramientas anteriores se
procede a construir la red de intercambio de calor que satisfaga los requerimientos de 1na
forma mas economica. Sin embargo, antes de comenzar esta labor se deben tener en cuenta
los tres principios fundamentales del método de pliegue que establecen lo siguiente:

a) No debe de haber servicios de calentamiento por debajo del pliegue.

b) No debe de haber servicios de enfriamiento por arriba del pliegue.

¢) No debe de existir intercambio de calor a través del pliegue.

Qy min
T & «—>

Pliegue

Qc min.

Fig. 2.2 Diagrama de Curvas Compuestas.
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T | Qg min

Q¢ min

Fig. 2.3 Gran Curva Compuesta.

Atn en las primeras publicaciones hechas para esta técnica, las herramientas y los
principios anteriores son los mismos que los que se manejan actualmente. Sin embargc, la
complejidad de los problemas ha ido evolucionando. El mérodo de pliegue en su fo ma
m4ds simple hace las siguientes suposiciones :

e Corrientes con capacidad calorifica constante.
e Para cualquier intercambio servicio-proceso o proceso-proceso se aplica la misma AT .
e Existen s6lo un servicio de calentamiento y un servicio de enfriamiento.

e No se cuenta con ninguna restriccion de seguridad o controlabilidad al realizar el

intercambio.

Las suposiciones anteriores disminuyen notablemente la complejidad de un
problema, pero al mismo tiempo limitan sus resultados. Por tal motivo, Linnhoff y col.
(1983) extienden el algoritmo para poder ser aplicado con mas certeza a los problemas y
proponen las siguientes modificaciones:

e Segun sea el tipo de transferencia de calor vapor-vapor, liquido-liquido o liquido-viipor,

se tiene que definir una determinada AT

min*
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e Se usan relaciones no lineales tanto para entalpia como para temperatura.
e Se generan restricciones para los intercambios de calor previniendo problemas le
seguridad u operabilidad en el proceso.

e Se proponen varios niveles de servicios.

2.3 Integracion de energia en redes existentes

El método del punto de pliegue es una herramienta adecuada en el disefio de recles
de intercambio de calor para ayudar en la economia de un sistema (Linnhoff y col., 1983).
Sin embargo, trabajos posteriores contemplaron la necesidad de crear técnicas capaces de
reajustar redes existentes. Linnhoff y Tjoe (1986) propusieron una técnica de reajste
basada en el mismo método de pliegue. El nuevo método muestra que las redes de
intercambio de calor reajustadas deben ser desarrolladas en dos etapas: objetivos de ahcrro
y disefio del sistema. Para el reajuste de la red existente se debe de calcular el factor de

eficiencia de drea, o, que se define como la relacion del area minima requerida entre el «rea

minima existente.

a = [Amin’!Acxistemc] (2 I)

La relacion dada por la Ecuacion. 2.1 supone un requerimiento energetico
constante. Considerando oo como constante para todo el estudio, se construye un diagrama
drea contra energia en el cual se puede identificar la region mas factible para hacer mejoras
al disefio (Fig. 2.4).

Si ya se ha identificado la region factible para un mejor disefio, se estudiar. las
posibles mejoras al disefio y se traza una grafica de ahorro anual contra tiempo de
recuperacion (Fig. 2.5). De la grafica anterior se elige el AT, para el redisefio que genere
el tiempo de recuperacion de inversion deseado.

Esta metodologia se ha aplicado exitosamente en algunos problemas reales y €s asi
como se han reajustado algunos procesos ya existentes. En estos se han logrado ahorro:; que

van desde un 15 a un 50% en el gasto global (Linnhoff y Tjoe, 1986).
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Oplil’ﬂ@ ot constante

Area

Disefios
Factibles

Disefio costoso

Infactible

Disefios costosos

Requerimientos de energia

Fig. 2.4. Rangos de mejoras factibles para un proceso

Ahorro anual Periodo de recuperacion

1 aflo 3 afios

Mejoras
posibles

Inversion

Fig. 2.5 Dependencia del ahorro sobre la inversién y el tiempo de recuperacior.
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2.4 Integracion de energia en reactores

Glavic y col. (1990) aplicaron la tecnologia de pliegue a sistemas globa es
incluyendo los reactores. Ellos proponen los siguientes dos pasos principales para integ -ar
la energia de un reactor en forma global con el sistema :

1) Clasificar el sistema de reaccién y colocar correctamente el reactor en el proceso.

2) Optimizar la integracion del reactor junto con el proceso tratando de respetar los puntos
siguientes :

e Los reactores exotérmicos deben ser operados por arriba de la temperatura de pliegue.

e Los reactores endotérmicos deben ser operados bajo la temperatura de pliegue.

Para cambiar el perfil de los reactores adiabaticos dentro de la Gran Curva

Compuesta se propone :
e Variar la temperatura de alimentacion al reactor.
e Variar la concentracidn de los reactantes e inertes en la alimentacion al reactor.

e Disminuir el grado de conversion o cambiar la fraccion de producto recirculado.

2.5 Integracion de energia en procesos globales

La integracion de energia en procesos globales es una de las técnicas mas recientes
dentro del campo del ahorro de energia. A continuacion se presentan algunos de los trakajos

relevantes. Esta bibliografia serd la base para el estudio que se presenta en este trabaj>y de

investigacion.

Linnhoff y col. (1983) estudiaron los beneficios de interaccionar los sistemas de
destilacion con el resto del proceso, mostrando que una correcta integracion energ3tica
resulta en la minimizacion de los servicios necesarios. Asimismo, generan conceptos que

ayudan en la integracion de energia. Definen que la correcta integracion energética ce un
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sistema de destilacién ocurre cuando las columnas no interceptan el punto de pliegue qie
origina el proceso cuando no se toman en cuenta las columnas. Para entender un poco mas

el concepto anterior, a continuacién se muestran los principios basicos de esta

investigacion.

Una columna de destilacion convencional (Fig. 2.6) toma el calor Q,, en el reboiler
a la temperatura T,,, y expulsa el calor Q4 en el condensador a una temperatura mas b yja
T... Asi, este sistema puede ser analizado como una caja negra tomando y expulsardo
calor mientras realiza una separacion. Esas cargas de calor, en sus respectivos niveles de
temperatura, son ubicadas frente a la cascada de calor que ya ha sido generada por las
corrientes del proceso sin tomar en cuenta la columna de destilacion. Después de esto es
claro cual es la posicion de la columna con relacion al pliegue. Hay dos posibilidaces,
puede ser que la columna de destilacion cruce el pliegue en la cascada de calor, o que la
columna se ubique totalmente por arriba o por debajo del pliegue. Las consecuencias

originadas en cada uno de estos casos muestran diferencias significativas.

Calor expulsado

Alimentacion ———————>

»
L4

Moo __J
Calor tomado

I

Fig. 2.6 Columna de Destilaciéon Convencional.
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Columna de Destilacion Cruzando el Pliegue

En este caso, el calor Q,,, es requerido a una temperatura mas alta que la temperati ra
de pliegue y el calor Q_,,, s expulsado abajo de la temperatura de pliegue, como se mues ra
en la Fig. 2.7. En otras palabras, se requiere tomar calor de una parte del proceso la cual es
un sumidero y adicionar a otra parte la cual es una fuente. Como resultado de lo anterior,
una unidad Q,,, extra de servicios calientes debe de ser importada y otra unidad Q,,,; exira
de calor debe ser expulsada, de tal forma que el calor es transferido a través del plieguc: y
como consecuencia se debe pagar por este calor en incrementos de servicios usados. I’or

consiguiente, nunca puede ser una ventaja tener una columna cruzando el pliegue.

Lon

Pliegue =0

Qccnd

Yo

Fig. 2.7 Columna de destilacion cruzando el pliegue en la cascada de calor .

Columna de Destilacién que no Cruza el Pliegue

Las posibilidades para este caso se ilustran en la Fig. 2.8. Primero se considera una
columna enteramente arriba del pliegue, donde sélo el sumidero del proceso es afectadc. El
calor Q,, es tomado de arriba del pliegue y el calor Q4 expulsado a una temperatura
también arriba del pliegue. La columna pide prestado calor del proceso y lo regresa
mientras aun es utilizable. El cambio en el consumo de servicios calientes guardando el

flujo del pliegue como cero es sélo la diferencia entre las dos cargas, un incremenio si
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Q.. Quong © un decremento si Q.. Q. - Sin embargo, Q.. €s frecuentemente simila a

Q.. por lo tanto estos incrementos o decrementos no seran muy grandes.

Bajo el pliegue se obtendran resultado analogos. No se necesitan servicios extras de
enfriamiento para Q,,=Q., un incremento marginal para Q. ,<Q., y un decremento

marginal para Q,,>Qona-

Considerando los conceptos anteriores podemos concluir los siguientes puntos. Con
columnas totalmente arriba del pliegue la carga de calor Q,,, no necesita ser del proceso. En
otras palabras el reboiler no necesita ser integrado con el resto del proceso. Sin embargo, el

calor Q.4 si debe ser integrado con el proceso.

Bajo el pliegue la logica es andloga. El reboiler debe de ser integrado perc el

condensador no necesita serlo.

De acuerdo a lo anterior sélo el condensador o el reboiler necesitan normalmente ser
integrados con el proceso. Esto obviamente simplifica los problemas de operabil dad

asociados con la integracion de columnas de destilacion.

s

Qlcb
=

caso 1

Pliegue 4—| Quon

Q=0 |

—¢Qma

4—1 Qcond
l Qc

caso 2

Fig. 2.8 Columna por arriba o debajo del pliegue
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Formas de forzar las columnas a alejarse del Pliegue

Para evitar que las columnas intercepten el pliegue, pueden utilizarse las siguientss

opciones :

e Cambiar la presion de operacion de la columna. Esta opcion se utiliza para cambiar !as
temperaturas de operacion del condensador y el rehervidor. Elevando la presion de la
columna, ésta puede desplazarse sobre el punto de pliegue, y disminuyéndola se puede
situar bajo del punto de pliegue.

e Dividir las cargas de la columna. Esto esencialmente significa dividir la alimentacion a
la columna y usar dos 0 mas columnas en lugar de una. Las presiones de cada colum na
deberan ser escogidas de modo que ninguna de las nuevas columnas cruce el plieg 1e.
Sin embargo, en este punto es claro que en términos de capital dos columnas serdn mas
caras que una.

e Acoplamiento térmico. Es una alternativa de solucion cuando la carga de calor esta
limitando las posibilidades de integracién. Con esta técnica se reduce la carga de ca or,
eliminando al menos un rehervidor y/o un condensador de la carga total a ser manejada.

e Adicionar condensadores y rehervidores intermedios. Con esto, se adiciona o se
remueve energia en cualquier etapa dentro de la columna (a diferencia de las columnaas
convencionales). El objetivo es obtener otro nivel de temperatura en la cascada de cilor
del sistema para poder mover la columna de manera que no intercepte el punto de

pliegue del proceso.

Linnhoff y col. (1990) extendieron su trabajo publicado en 1983, y establecieron jue
la aplicacion de técnicas individuales de ahorro como la modificacién en los procesos, la
seleccion de los servicios y la optimizacidn capital en la red de intercambio, cada una por
separado realiza ahorros en sus respectivos costos. Sin embargo, muestran como cada
técnica por separado interactia con las otras (Fig. 2.9) generando conflictos entre e las.

Finalmente proponen una posible ruta de integracién para optimizar el costo total d¢ un
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proceso dado. En su trabajo ejemplifican problemas como los que se exponen a

continuacion.

modificacion
en el proceso

seleccion de los
servicios

costo capital de
la red

Fig. 2.9 Interaccion entre modificacion de procesos, seleccion de servicios y costo
capital de la red de intercambio.

Caso 1. Interaccion entre modificacion a los procesos y seleccion de servicios

Este tipo de interaccion se puede presentar cuando se tiene un sistema que conti:ne
una columna de destilaciéon que cruza el pliegue del proceso. Para poder evitar la
interseccion de la columna con el punto de pliegue, la columna serd sujeta a un aumentc en
su presion de operacién. Con la modificacién anterior al proceso se logra desplaza’ la
columna hacia arriba del pliegue. Sin embargo, la modificacion anterior ha provocado jue
los servicios sufran de igual forma un cambio; esto es, los servicios requeridos en el sistcma
cambiaron de vapor de media presiéon a vapor de alta presién, de modo que los aho Tos
antes logrados en el consumo de servicios mediante la mejor integracion del proceso se ven

afectados por el aumento en sus costo.

Caso 2. Interaccion entre modificacion a los procesos y costo capital de la red de
intercambio

Para explicar este punto, se sefiala el siguiente ejemplo. Tenemos ahora un pro:eso
que al ser integrado mediante el método del pliegue genera un diagrama de curvas

compuestas como el mostrado en la Fig. 2.10.
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T Qh min.

Entalpia.

Fig. 2.10 Curvas compuestas para el proceso sin modificacion.

Como se hizo en el caso 1, se propuso una modificacién en la presion de operacion
de la columna de destilacion, y este cambio provocé que el diagrama de curvas compue:tas
se presenten como lo muestra la Fig. 2.11. Como se puede observar, los servicios miniraos
requeridos son disminuidos considerablemente, pero el costo capital de la red de
intercambio de calor se incrementa drasticamente debido a que los requerimientos de ¢rea
de intercambio aumenten notablemente como consecuencia a la estrechez que existe eatre
la curva de calentamiento y la curva de enfriamiento en el diagrama de curvas de

composicién.
Caso 3. Interaccién entre seleccion de servicios y costo capital de la red de intercam bio

de calor

Este ultimo punto se puede presentar en problemas en los cuales se tengan verios

grados de libertad al momento de seleccionar los servicios, esto es, el problema puede



I~
—

Capitulo 2. Antecedentes Bibliogrdficos

utilizar indistintamente un servicio a diferentes presiones. El detalle de este tipo e
interacciéon se encuentra en lograr un adecuado balance sobre los diferentes rangos de

temperatura que debe de abarcar cada servicio, de modo que el ahorro total al proceso sea el

maximo.

Qh min.

Cond.

Reb.

Qc min.

Entalpia.

Fig. 2.11 Curvas compuestas para el proceso modificado.

Después de analizar estas situaciones, Linnhoff y col. proponen una rut.. de
integracion para lograr optimizar al maximo un problema de integracion en procesos
globales. El camino que ellos siguen comienza al proponer diferentes rangos de presion en
la operacion de la o las columnas presentes en el sistema a integrar. Una vez que :llos
logran encontrar la presion de operacion optima a la que debe de operar la columna, gran

parte del problema queda resuelto. La Fig. 2.12 muestra como enlazan cada una d: las

técnicas de ahorro.
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Rango de
presion optimo.

modificacion
en el proceso

seleccion de los
servicios

costo capital de
la red

Gas/Vapor/CW.

ATmin = opt.

Fig. 2.12. Interaccion entre modificacién de procesos, seleccion de servicios y coiito
capital de la red de intercambio segiun Linnhoff y col.

Glavic y Novac (1993) generaron una estrategia de andlisis en la cual todas las
unidades con energia activa de un proceso no son tomadas en tuenta durante la
construccion de la Gran Curva Compuesta (GCC), y establecen qu: no es adectado
contabilizar todas las unidades del proceso quimico dentro de una siriple GCC por dos
razones principalmente :

e Unidades que son inapropiadamente ubicadas frente a la temperatura e pliegue canczlan

otras corrientes en la GCC. Esto da una falsa imagen de la cascada de znergia.

e Muchas unidades desvian la Red de Intercambio de Calor (HEN) y 'si no participan en
la GCC usual, esto es, energia es importada directamente de fuentes le calor a caid:s de

calor sin llevar a cabo una correcta integracion.

Para superar los dos puntos anteriores, proponen primero zliminar todas las

unidades inapropiadamente ubicadas de la GCC para posteriormente ut carlas como curvas
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compuestas adicionales junto con los adecuados servicios del proceso. 4 la presentacion
anterior se le llama Gran Curva Compuesta Extendida (EGCC). La ECCC se compone
entonces de una GCC que es extendida mediante Curvas Compuestas de & 2rvicios (UCC.).
Por lo tanto, mientras que la GCC representa intercambios de calor ind rectos (flujos le
energia de servicios calientes hacia la HEN a servicios frios), la JCCs reproduce
graficamente intercambios de calor directos entre fuentes y caidas de ener ;fa. Como ultirio

paso de la investigacion se propone la aplicacion de un método de plieg 1e extendido que

utiliza las herramientas anteriores.



Capitulo 3

Metodologia

En este capitulo se presenta la metodologia de andlisis propues a para el estulio
realizado y ademés se analiza cada uno de los puntos que se sigu:n para lograr la
integracion global de un proceso. La idea es poder visualizar rdpi lamente una 1uta

apropiada para la integracion global sin necesidad de realizar un gran nti 1ero de célculos.

3.1 Introduccion

Si se quiere organizar un proceso quimico jerarquicamente de a:uerdo a las pertes
que lo conforman., uno de los esquemas que mejor lo represe itan es el llamado
“diagrama de cebolla” mostrado en la Fig 3.1 (Linnhoff y col., 198 ) y descrito ea el

Capitulo 1

Tradicionalmente la jerarquia que sefiala el diagrama de (ebolla es seguida
secuencialmente con posibles insuficiencias de revision debido a las ' lecisiones apuradas
durante el disefio de los proceso. Es por eso que algunos sistema muestran algunas
deficiencias en su disefio a causa de estos rapidos diagramas de flujo y :omo consecuencia,

una optimizacion posterior al diagrama completo no garantiza el redisefio de un prcceso

6ptimo.
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Reactor

Separador

Servicios

Fig. 3.1 Diagrama de Cebolla.

El anélisis de cada una de las capas que conforman el diagram . de cebolla yz ha
sido estudiado anteriormente, de tal forma que existen algunas técnic:s de optimizacidn
para cada uno de estos bloques por separado. Asi mismo, se pucde encontrar una
bibliografia considerable a este respecto (Capitulo 2). Si bien es cierto jue el analisis por
bloques de un proceso industrial no es del todo facil, mas cierto es que h: cer un analisis que
englobe en su totalidad un proceso quimico se torna demasiado comp icado dado el ;zran
nimero de grados de libertad que se deben de manipular y la naturale za no lineal de los

modelos.

La inquietud por estudiar en forma global los procesos conduce i sugerir un an¢lisis
diferente hacia los mismos. Es asi como se presenta el diagrama de :ebolla modifi:ado
representado por la Fig. 3.2, donde se ilustra esquematicamente la inte accién que det e de
existir entre cada una de las capas de la cebolla para poder hacer un malisis genera! del
proceso. Sin embargo, es la interaccion de las dos primeras capas con l¢ red de intercainbio

de calor lo que conduce a disminuir el sistema de servicios, segin Linnt off y col. (1980).
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Reactor

Separador

Servicios

Fig. 3.2 Diagrama de Cebolla modificado.

3.2 Planteamiento del problema

Como se ha mencionado, la integracion energética global de un | roceso quimico es
una tarea muy dificil que encierra una gran cantidad de posibilidades de i 1tegracion. En 2ste
trabajo se estudian en forma particular los equipos de separacion, esto es, se analizar las
posibles modificaciones que pueden ser realizadas a este bloque para permitir una mejor
integracion global del sistema al aplicar el mérodo de pliegue.

Como se sabe, el método de pliegue utiliza los datos energéticos e las corrientes de
un proceso para generar una red de intercambio de calor que permita ur ahorro econdniico.
Tradicionalmente cuando se aplicaba esta técnica, no importaba muc 10 el origen de las
corrientes que se iban a integrar dado que casi nunca eran modificadi's en sus rangcs de
temperaturas. Sin embargo, la experiencia al integrar procesos globales ha demostradc que
antes de realizar una integracién mediante este método, es recomendabl. clasificar cad:. una
de sus corrientes debido a que hay corrientes que deben de tener un triito especial. Er este
trabajo, se analizan las corrientes que pertenecen a las columnas (le destilacién y se
proponen algunas reglas que ayudan a una mejor integracion de estas ccrrientes con el resto

del proceso.
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3.3 Metodologia propuesta

A continuacion se propone la metodologia que se utiliza en este t'abajo organizala

en los siguientes puntos. Posteriormente, cada uno de los puntos propues' s serd explicalo

brevemente mediante ejemplos sencillos, de modo que quede claro el enfoque que se na

dado a este analisis.

1.

o

El punto de partida para cualquier problema de integracién que cuente con columnas de
destilacion mediante el método de pliegue es encontrar la temperatura de pliegue el

proceso sin tomar en cuenta las columnas de destilacion.

Una vez que se tiene el primer pliegue del proceso, se le deben enfrentir las columnas de

destilacion para conocer su posicion frente al pliegue.

. Si alguna de las columnas intercepta el pliegue se debe hacer lo siguie:ite :

a) Visualizar hacia donde y en qué medida desplazar la columna para que no
intercepte el pliegue.

b) Si la columna ya no intersecta el pliegue, se debe bus ar si hay alguna
interseccion entre columnas dentro de sus respectivos rangos de temperatura. Si hay
columnas que se intersectan entre si se debe buscar la forma de que no suceda estc sin
provocar cambios que originen nuevas intersecciones siempre y cuan lo esto sea pos ble.
En este inciso es muy importante sefialar que para que la no intersecc i6n entre coluninas
de origen a una mejor integracién hacia el proceso, provocando un efecto de
acoplamiento entre las curvas compuestas, es necesario que la; columnas no se

intersecten por una diferencia de temperaturas (DT) mayor o igual il AT _;, proptesto

para el disefio de la red.

. Si no hay columnas que intersecten el pliegue, buscar entonce; si hay coluinnas

interceptadas entre si y proponer un cambio como el que se sefiala en el inciso (b) del

punto namero 3.
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5. Una vez que se han realizado las modificaciones necesarias al siste na analizado, e
aplica el método de pliegue a las corrientes del proceso en forma globa! y se analizan 1)s

ahorros totales obtenidos.

6. Finalmente se debe aplicar alguna de las técnicas de relajacion para las curvas

compuestas con la finalidad de encontrar ahorros 6ptimos.

7. Si después de llevar a cabo esta metodologia no se logran ahorros sign ficativos, se debe

de cuestionar el hecho de modificar el sistema estudiado.

La Fig. 3.3 muestra el diagrama de flujo para la metodologia anter or.

Tabla Problema
(Tent Tsal: Fep, Q : h)

COLUMNAS

7

Aplicacion del método de Pliegue al proceso sin tomar :n cuenta las
olumnas de destilacion. Generar la supercurva y enfrentar las columnas de
estilacion.

Proponer modificaciones al proceso que generen la mejor ubicacio
osible para las columnas.

Fig. 3.3 Metodologia propuesta para la integracion g »bal.
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Aplicar el método de pliegue a todo el sistema y analizar ¢ stos totalesl

ara el proceso antes y después de la modificacion

/.
~~T=AT min opt.

AT min

DT opt. entre
'%Jcol‘ mnas.

DT entre co umngs

Costo optimo de la red de
ntercambio de calor.

Fig. 3.3 Metodologia propuesta para la integracion global (¢ontinuacion)
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3.4 Analisis de las estrategias de integracion

Los conceptos proporcionados por Linnhoff y col. (1983, 1990 son sin lugar a
dudas una poderosa herramienta para atacar la integracién de proce.os globales quie
incluyan columnas de destilaciéon. Sin embargo, en esta seccién se ciestionan algunos
puntos con el objetivo de aclararlos, ademas de generar nuevas ideas para a integracion que

ya previamente se sefialaron en la metodologia propuesta.

3.4.1 Ventaja integral al evitar que las columnas intercepten el punto de pliegue

El punto principal del procedimiento propuesto por Linnhoff y ¢ol. (1983) se bisa
en ubicar la o las columnas de destilacion contenidas en un proceso frerte a la cascada de
calor que previamente se ha obtenido con las corrientes propias del pioceso, esto es, se
parte de un primer pliegue en el cual no estdn contendidas las colum as de destilacion.
Como siguiente paso, si hay alguna columna cruzando el pliegue, ¢sta debera de ser
desplazada hacia donde sea posible (totalmente hacia arriba o totalmernte hacia abajo del
pliegue) para posteriormente realizar otro pliegue en el cual ya se conteigan las corrientes
de las columnas de destilacion modificadas. Esto, segtin asegura Linnho!f, proporcionari la
mejor integracion al proceso global. Sin embargo, su trabajo no deja cla o que sucede si se
toman en cuenta las columnas de destilacién no modificadas sin importa: qué crucen o no el
primer pliegue obtenido. Por tal motivo, se aplica esta observacidn al | roblema propu:sto

en la Tabla 3.1 que es parte de un problema presentado por Linnhoff y cc 1.

Una vez realizada una cascada de calor para las corrientes del pioceso sin tomar en
cuenta las columnas, se obtuvo un pliegue de T,= 135.0 °C paraun A= 10.0 °C. La Fig.
3.4 muestra la posicion de las dos columnas contra la cascada, y se nbserva que anbas

columnas cruzan el punto de pliegue.
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Tabla 3.1.- Datos energéticos para el Ejemplo 1.

CORRIENTE | Tng, (©) | Tear, (©) | ECP (KW/O) [ O (KW)
PROCESO

1 25 190 60.606 0000.0

2 -20 200 15.0 3300.0

3 200 150 45.0 1250.0

4 140 80 42.0 2520.0

5 140 35 76.19 3000.0

COLUMNAS

REB(col.1) 140 140 1500.0
COND(col.1) 20 20 1600.0

REB(col.2) 150 150 3000.0

COND(col. 2) 65 65 ---- 3100.0

ﬁh =2436.3
T,;=150C
To=140 C v
T.=135€ T ¥ col. 2
col. 1
Tiurz =65 €
Teopar =-20 C
¢ Qc =1906.32

Fig. 3.4 Ubicacion de las columnas frente al pliegue para el 'Ljemplo 1.

Si se realiza la integracion energética al proceso global de la Tal'la 3.1, se obtiene lo
siguiente: la temperatura de pliegue es de 135 °C, con el mismo AT:10 °C, los servicios
minimos de calentamiento son Qh = 6936.36 Kw y los servicios minimos de
enfriamiento Qc = 6606.32 Kw. Después de analizar los resultadc s, salta a la vista la

siguiente observacion :
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e Se puede apreciar que si se integra el proceso en su totalidad sin modi: \car las columnas,
la temperatura de pliegue no cambia con respecto a la que se obtiene ¢ ando no se tomr an

en cuenta las columnas.

La razon de la observacion anterior es muy sencilla. Si se ariliza la soluc 6n
matematica del método de pliegue, se ve claramente que la temperatu a del pliegue esta
dada por el valor maximo de negatividad producido en la cascada de ca or, cuando no hay
servicios externos de calentamiento. Asi, cuando se encuentra el pliegie en el caso er el
que no se toman en cuenta las columnas, el valor maximo de negatividac estd en T=135 °C.
Cuando se toman en cuenta las columnas sin ser modificadas, el valor maximo de
negatividad sigue correspondiendo a T = 135 °C. Esto se debe a que por :ncima del pliezue
se ubican los calores requeridos para los dos rehervidores de cada coluina, los cuales son
negativos; entonces, dado que se sigue aumentando el valor de negativic id en la cascadii de
calor hasta llegar ala T = 135 °C y debido a que los Unicos calores qu¢ podrian modificar
este valor maximo de negatividad son los positivos de los condensadore ; que se encueniran
por debajo de la temperatura de pliegue, se concluye que no hay nada cue altere el plic gue
obtenido cuando no se toman en cuenta las columnas. Esto ocurrira para cualquier caso en

el que las columnas crucen el pliegue.

Para continuar con el analisis, se considera el caso en que las co amnas se despl izan

hacia abajo, evitando que crucen el pliegue del proceso. Las nueva: modificaciones se

encuentran en la Tabla 3.2.

Al hacer la integracion en su totalidad del proceso sefialado n la Tabla 3.2, los
resultados obtenidos son los siguientes. La temperatura de pliegue s de 130 °C v los
servicios minimos para calentamiento y enfriamiento son 6723.¢4 y 6393.40 Kw,
respectivamente. Como se puede ver, estos datos cambiaron en forna apreciable con
respecto a la integracion anterior. La variacion observada tiene un a orro del 3% e los

servicios minimos de calentamiento y 3.22 % en los servicios minimos le enfriamiento.
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Tabla 3.2.- Datos energéticos para el Ejemplo 1 modificado.

CORRIENTE [Tenry (©) [Tea, (©) [FCP (KW/C) | Q (KW)
PROCESO

1 25 190 60.606 12000.0

2 -20 200 15.0 2300.0

3 200 150 45.0 2250.0

4 140 80 42.0 2520.0

5 140 35 76.19 $000.0
COLUMNAS

REB(col.1) 125 125 1500.0

COND(col.1) -10 -10 1600.0

REB(col.2) 130 130 3000.0

COND(col. 2) 70 70 3100.0

Después de analizar los resultados obtenidos al modificar el Eemplo 1 se pucde
concluir el siguiente punto:
e Si al hacer una integracion global mediante el punto de pliegue sz identifica algina
columna que lo intercepta, la tUnica alternativa para lograr una mejor integracion
energética, mediante la aplicacion del mismo método, es evitar la interseccion. De otra

forma, se tendra que proponer algiin otro mecanismo de integracién.

En relacion al punto anterior, si se analizan los cdlculos para el caso cuando se tornan
en cuenta las columnas sin modificar y cuando se toman en cuenta las columnas
modificadas, se observa que el ligero ahorro de servicios entre un caso y otro se cebe
principalmente a la variacion en sus respectivas temperaturas de pliegue, dado que =sta
variacion en las T's es la que se encarga de hacer una mejor distribucion de los pod:res
calorificos de cada corriente por debajo y por arriba del pliegue. Por tal motivo, si n)y se

propone una ruta para modificar la T,, la integracion no mejorara.
3.4.2 Correcta ubicacion de las columnas entre si y frente al pliegue del proceso
Hasta este momento, se ha analizado el concepto basico descrito por Linnhoff y col.

del cual ya se han obtenido algunas observaciones importantes. Los autores no establzcen

ningun parametro que indique hasta qué punto modificar una columna cuando se ten;ja la
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posibilidad de que ésta pueda seguir siendo modificada. Por tal motivo, se propone la

siguiente estrategia.

Si lo que se requiere es visualizar de una forma rapida hasta qué punto desplazar una
columna de destilacion cuando ésta intercepte el pliegue, una buena :proximacion seria
construir una secuencia de esquemas como el de la Fig. 3.5, propuesto jor Andrecovich y
Westerberg (1985), donde se muestra la supercurva de un proceso sin omar en cuenta la
columna de destilacion. Las cargas energéticas del reboiler y del condensador :on
superpuestas en el diagrama como una “caja negra”. La posicién de la caja frente a la
supercurva muestra claramente a qué temperaturas del reboiler y del con lensador se lograra

un mayor ahorro al hacer la integracién total.

Qh min

‘ ........... }
i T & \
Reb. I - (a) inicial
T E
Cond. /
Qc min
Qh min H

e e (b) intermedio

H'
Qh min
‘ ................................ ’
T &
(c) optimo
N
__________________ Qemin
H

Fig. 3.5 Representacion de las columnas de destilacién frente a la supercurva.
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En el esquema (a) de la Fig. 3.5 se observa que al estar la columiia interceptando el
pliegue, las cargas del rehervidor y el condensador estan en regione; diferentes y por
consecuencia no tienen ninguna interaccion entre si que modifique el pliegue original y la
columna no se integrard con el proceso; en este esquema ese efect> se observa mas
claramente. Si ahora se colocan dos columnas que no interceptan el plic gue de un proceso

frente a la supercurva como en la Fig. 3.5, se tienen dos situaciones.

(a) Cuando las dos columnas no se intersectan entre si, Fig. 3.6

(b) Cuando las columnas se intersectan entre si, Fig. 3.7.

T &
Col. 1 x
Col.2 ™~

>

Fig. 3.6 Columnas de destilacion que no se intersectan entie si frente a la
supercurva del proceso.

Col. 1 \\_

Col. 2

—
I

1Y
L

H

Fig. 3.7 Columnas de destilacién que se intersectan entre si frerte a la supercurva
del proceso.
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Cuando las dos columnas se intersectan entre si (Fig. 3.7), tenemos que en la
cascada de calor se tendra la suma de las cargas de los dos rehervidores consecutivamente
logrando un maximo global hasta ese punto. Por otro lado, cuando las cos columnas no se
intersectan entre si (Fig. 3.6), la suma de las dos cargas de los rehervidores no es
consecutiva, dado que entre un rehervidor y otro se encuentra el condensador de la colurr na
superior. En relacién al comentario anterior se debe suponer que cuando las columnas ne se
intersectan entre si debe de existir una mejor integracion que cuando ocurre lo contraiio.
Para probar esta hipétesis se propone el siguiente ejemplo (Tabla 3.3), que es una

modificacion al ejemplo original propuesto por Linnhoff y col. (1983).

Tabla 3.3 Datos energéticos para el Ejemplo 2.

CORRIENTE |Tenty (©) [Ty (©) [FCP_(KW/C) | Q (KW)
PROCESO
1 25 190 60.606
2 20 200 15.0
3 200 150 45.0
4 130 80 42.0
5 130 35 76.0
COLUMNAS
REB(col.1) 165 165.1 40000 4000
COND(col.1) 135.1 135 40000 4000
REB(col.2) 190 190.1 47500 4750
COND(col. 2) 160.1 160 47500 4750

Al encontrar el pliegue para el proceso sin tomar en cuenta las columnas se tienen
los siguientes resultados: Tp = 125 °C, Qhmin = 3192.4 Kw y Qcmin = 1480.4 Kw. Cuando

se enfrentan las columnas al pliegue se tiene el resultado que muestra la Fig. 3.8.

De acuerdo con la Fig. 3.8, ambas columnas estan por encima del pliegue Al
realizar la integracién del proceso tomando en cuenta las columras se obtienen los
siguientes resultado: Tp =155.0°C, Qhmin =10121.18 Kw y Qcmin =8404.24 Kw. ’ara
probar si en realidad al evitar la interseccion entre las columnas se logra una mejor

integracién ahora se propone la modificacion mostrada en la Tadbla 3.4, la cual se

esquematiza en la Fig. 3.9.
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;Eh =31924

T,,=190C
T,=165C col.2
Fali
col. 1 FT 2 =160 C
Y1 =135C
T,=125C
v Qc = 1480.4

Fig. 3.8 Ubicacion de las columnas frente al pliegue para el Ejemplo 2.

Tabla 3.4 datos energéticos para el Ejemplo 2 modificz do.

CORRIENTE |Tenr) (©) | Teary (©) [FCP_(KW/O) | 2 (KW)
PROCESO

1 25 190 60.606

2 -20 200 15.0

3 200 150 45.0

4 130 80 42.0

S 130 35 76.0

COLUMNAS
REB(col.1) 165 165.1 40000 4000
COND(col.1) 135.1 135 40000 4000
REB(col.2) 210 210.1 47500 4750
COND(col. 2) 180.1 180 47500 4750
Qh
v Twr=210C
v
col. 2
'LTwndz—lSO C
T..=165C
col. 1
T, ;i=135C
T,=125C
v Qc

Fig. 3.9 Ubicacién de las columnas frente al pliegue para el Ejeniplo 2 modificaclo.
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Ahora que las columnas ya no se interceptan entre si, se obtiene que Tp =130.0°C,
Qhmin=6806.83 Kw, Qcmin =5094.29 Kw. El ahorro logrado con esta nodificacion es de
32.74 % para los servicios minimos de calentamiento y 39.4 % para los servicios minimros
de enfriamiento. Sin embargo, este ahorro se logra a expensas de un co1secuente aumeto

en el area de intercambio, que en este caso fue del 11%.

3.4.3 Técnicas de relajaciéon

Cuando un proceso es integrado lo mas posible en lo que respecta a sus gastos
energéticos, es una ley que los requerimientos de 4rea de intercambio avmenten como yi s€
demostré en el ejemplo anterior. Por tal motivo, si lo que se pretende es ahorrar lo 1mas
posible, entonces se debe buscar el correcto balance entre todas la; modificaciones y
selecciones posibles a un proceso, como lo mencionan Linnhoff y col (1990). Para pc der
hacer un analisis a fondo de como son afectados los puntos antericres, se propone el

siguiente ejemplo en la Tabla 3.5, tomado del mismo articulo de Linnho {f'y col.

Tabla 3.5.- Datos energéticos para el Ejemplo 3.

CORRIENTE |Tgyr, (©) [Tgar, (©) [FCP (KW/C) [ Q (KW)
PROCESO
1 220 165 50
2 160 120 100
3 185 100 55
4 100 200 120
5 140 165 30
COLUMNAS
REB(col.1) 160 160.1 40000 4000
COND(col.1) 120.1 120 40000 4000
REB(col.2) 185 185.1 47500 4750
COND(col. 2) 158.1 158 47500 4750
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La Fig. 3.10 muestra esquematicamente lo que sucede cuando se encuentra e
pliegue al proceso sin tomar en cuenta las columnas de destilacién (las cuales se le

enfrentan posteriormente).

T, =185C

B

col. 2 N

T, =160 C
e ¥T..-=158C
T,=135C -—
T =120 C

da

Fig. 3.10 Ubicacién de las columnas frente al pliegue para el Ejemplo 3.

Se observa que la columna ntimero 1 intersecta el pliegue del proceso. Ademads, la
misma columna 1 intersecta la columna nimero 2. Por lo mencionado anteriormente si se
compara la integracion del Ejemplo 3 sin ninguna modificacion y posteriormente se le Face
una integracion en base a los puntos que ya se ejemplificaron, se debe esperar un ahnrro
considerable de energia, ya que con una buena modificacion a la columna 1 se estaria
evitando la interseccién con el pliegue al mismo tiempo que se anularia la interseccion entre

las columnas.

Para la integracion global del Ejemplo 3 se propone la modificacion al proceso que

se muestra en la Tabla 3.6.
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Tabla 3.6 Datos energéticos para el Ejemplo 3 modificaco.

CORRIENTE [Ty (©) [Tsar, (©) [FCP (KW/C) | Q (KW)
PROCESO
1 220 165 50
2 160 120 100
3 185 100 55
4 100 200 120
5 140 165 30
COLUMNAS
REB(col.1) 149 149.1 40000 4000
COND(col.1) 109.1 109 40000 4000
REB(col.2) 185 185.1 47500 4750
COND(col. 2) 158.1 158 47500 4750

A continuacion se comparan los ahorros energéticos que se logran. Cuando se hice
la integracion sin tener ninguna modificacion de las columnas (Tabla 3.5), se obtiene lo
siguiente: en el pliegue Tp = 155.0°C, Qhmin=11075 Kw, Qecmin=9750.0 Kw para 11na
ATmin = 10 °C.

Cuando se integra el Ejemplo 3 con las modificaciones presentadas en la Tabla ¢ se
obtienen los siguientes resultados: en el pliegue Tp = 153.5 °C, Qhmin=11070.0 Kw,
Qcmin= 9745 Kw, para una ATmin = 10 °C.

La modificacion hecha a las columnas del proceso origin6 un ahorro del 0.0045 %
en los servicios minimos de calentamiento y un 0.051 % en los servicios minimos de
enfriamiento, que son ahorros marginales. Sin embargo, también se origind un decremento

del 17.4 % en el 4rea de intercambio, lo cual es el principal efecto de la integracion.

Si se utilizan unicamente los resultados minimos para obtener e! costo total de lz red
de intercambio de calor, se tiene que el costo total para el Ejemplo 3 es de 1.6755 millones

$/afio y para el Ejemplo 3 modificado es de 1.6512 millones $/afio.
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Los resultados en el costo total de la red establecen un ahorro del 1.5 %. El ahotro
total obtenido para el Ejemplo 3 no es muy significativo. Sin embargo, recordando el
articulo de Linnhoff y col. (1990), faltaria hacer un analisis para buscar €l 6ptimo. Para e:ite
ejemplo, se buscard un éptimo con base al area de intercambio. Esto es, se seguird una nita

que trate de optimizar el problema cuando se modifica el 4rea minima de intercambio de

calor.

Después de andlizar los resultados obtenidos mediante las integraciones de enerzia

anteriores, se proponen las siguientes opciones de relajacion para el DCC para buscar un

balance éptimo entre drea y servicios de la red de intercambio:

e Con las mismas modificaciones hechas al Ejemplo 3, esto es, con lcs datos de la Tebla
3.6, se piensa en buscar una AT, Optima que genere ahorros extras al proceso. Se
propone hacer un barrido para AT,,, desde 1 hasta 40 °C. Para este punto se espera

obtener un comportamiento como el mostrado en la Fig. 3.11.

$fr ano rF'S

AT _;, optimo.

v

AT

min

Fig. 3.11 Efecto sobre el costo total como funcién del cambio en la AT _
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Al proponer caminos para relajar las curvas compuestas se aprecia la influencia qiie
este efecto tiene en el costo total de la red, aunque es obvio que el incremento de ahor-o
logrado para un proceso mediante la identificacion del AT, optimo dependera logicamer te
de las caracteristicas del proceso que se estudie. Sin embargo, con este ejemplo se comienza
por tomar en cuenta algunos grados de libertad adicionales que hasta e. momento no hian

sido propuestos en los métodos conocidos para la integracion global de energia:

e Otra opcidén para buscar ahorros extras es la siguiente: poniendo ¢n practica todo lo
estudiado hasta este momento, se propone ir aumentando la ciferencia entre la
temperatura del hervidor de la columna inferior y la temperatura del condensador de la
columna superior (Fig. 3.12). Como se puede ver se aumentari la diferencia de
temperaturas entre una columna y otra, y una vez que se tenga un rargo de diferencia de
unos 20 °C, se hara una grafica como la que se ilustra en la Fig. 3.13, donde se
representa el cambio en el costo total del proceso contra la diferercia de temperat ira
entre una columna y otra; cada dato de costo graficado sera el que corresponde al A",

optimo para cada diferencia. Tanto esta opcidén como la antericr buscan el mejor

equilibrio entre costos operacionales y capitales para generar los mayores ahorros. Sin
embargo, el ultimo método de optimizacion es més completo dado que implicitame nte

envuelve al método anterior.

A
ECO] 1 Col 1 Col 1
v v v

4DT1
DT 2

F 3
Dc@lz —_ — ola
?

v
Col 2 dn

|

~C012

wr

Fig. 3.12 Aumento consecutivo de DTs entre coluninas.
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o
S/afio A

DT éptimo entre
columnas.

B
L

DT entre columnas

Fig. 3.13 Efecto sobre el costo total como funcién del cambic en el DT entie
columnas.

Los dos caminos de optimizacion anteriores surgen del siguiente analisis. Cuando se
integra un proceso en forma global, se puede obtener el grafico de curvas compuestas para
el proceso. Si a un proceso se le ha aplicado el método de pliegue y si ese mismo proceso
cuenta con columnas que también son integradas como ya se ha explicado en este capit ilo,

las grafica de curvas compuestas que se obtiene tienen la forma mostrada en la Fig 3.14.

T Qh min.
e

// Qc min.

~ e

Entalpia.

Fig. 3.14 Diagrama de Curvas Compuestas para un proceso existente
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Cuando la curva de calentamiento y la curva de enfriamiento estén muy cerca una de
otra, es cuando se debe de hacer una relajacion, acorde con la primera opcion propucsta
anteriormente, la cual provocara que las curvas se separen un pocc mas. Si la curva

compuesta de un proceso proporciona curvas de calentamiento y e1friamiento que se

-

encuentran muy juntas solo en los bloques que corresponden al conden::ador y ebullidor de
las columnas como se muestra en la Fig. 3.15, entonces se deberd celajar el problema

mediante la segunda propuesta.

T. Qh min.

Cond 2. /

Reb 1.

~ Qc min.
< e
< 7

Entalpia.

Fig. 3.15 Curvas compuestas estrechas en los intervalos corr:spondientes
a las columnas de destilacion.

Cuando se aplicaron las técnicas anteriores al Ejemplo 3 se obtuvieron los sigui¢ntes
resultados. Mediante la primera opcién para relajar las curvas compusstas del proces), la
grafica de costos contra AT, ,, mostrada en la Fig. 3.16, indica que el costo minimo se
obtiene para un valor de AT, =9 °C, y que equivale a 1.3x10° $/afio, lo cual represenia un
ahorro del 22.4 % en el costo total. Los ahorros en los servicios minirios de calentamiento
fueron del 38.8%, y en los servicios minimos de enfriamiento del 44.1 "o, el drea minim a de
intercambio aumentd en un 42.53 %, con lo que se demuestra qu¢ la primera ruta de

relajamiento para las curvas de composicion ofrece resultados atractivcs para este caso.
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Fig. 3.16 Efecto sobre el costo total como funcién de la AT, para el Ejemplo 3.

Mediante la segunda opcién, la Fig. 3.17 presenta la grafica ce costos contra DT
6ptima de separacion entre columnas, en la cual el costo minimo lograco se detecta par:. un
valor de ATmin = 9 °C, al igual que para el caso anterior, con una diferencia entre colum nas
de 20 °C. El costo obtenido fue de 1.281x10° $/afio, lo cual refleja un <horro del 23.51 En
este caso el ahorro en los servicios minimos de calentamiento fue del 37.5 % y el ahorro
para los servicios minimos de enfriamiento fue del 42.56 %, mientras qiie el area minima de
intercambio aumenté en un 35.2 %. Estos resultados muestran que la segunda rute. de
relajamiento para las curvas compuestas proporciona ahorros adiciona es en el costo total.
Sin embargo, para este ejemplo en particular el hecho de separar mas ina columna de otra

no se aprecia que ayude tanto al ahorro en el costo total de la red de intercambio de cillor;
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esto puede ser debido a que el sistema estudiado presenta un estrecham ento mas 0 menos
constante a todo lo largo de las curvas compuestas y no solamente en los bloques ue

pertenecen a las columnas de destilacion como en la Fig. 3.15.

$/ano
129600

128200

128800 -

128400

~

128000 — e - — M
1 1 1 1 1 20

DT de espaciamiento entre columnas

Fig. 3.17 Efecto sobre el costo total como funcién de la DT entr¢ columnas para el
Ejemplo 3.

Como tltimo comentario se mencionara que todos los problemas presentados fuzron

resueltos con las siguientes suposiciones :

e El desplazamiento de las columnas hacia nuevos rangos de temperaiura se hizo en forma
arbitraria, esto es, no se conocian las condiciones de operacion real:s para las colutanas

de cada uno de los ejemplos propuestos.
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e El costo total que se maneja es el obtenido unicamente de sumar €. costo capital y de
operacion, calculados en base a los requerimientos minimos que presenta el método de
pliegue para el proceso, sin tener una adecuada seleccion de servic.os al momento de

balancear las curvas compuestas.



Capitulo 4

Caso de Estudio

A continuacién se analiza un caso de estudio del disefio glcbal de una plaata
quimica para mostrar la aplicaciéon de los conceptos presentados cn este trabajo de
investigacion. Ademas se hace un estudio comparativo de la técnica propuesta dado que el

problema ha sido analizado previamente por un enfoque alterno.

4.1 Eleccion del Problema

Para aplicar la estrategia de integracién disefiada en este trabijo se selecciono el
proceso de produccién de estireno. Este proceso fue estudiado e integrado previament¢ en
la tesis de maestria elaborada por Diaz (1997). Sin embargo, en ese trabajo la integracion se
aplicé con un enfoque diferente dado que el principal objetivo era analizar la corr:cta
integracion de los reactores en los procesos globales. Aun cuando en el trabajo mencion ado
no se estudia tan a fondo la integracion de las columnas de destilacidn al proceso, si se
realiza el desplazamiento de las columnas para evitar intersecciones con el pliegue comd lo
mencionan Linnhoff y col. (1983).

Para fines de comparacion, en este capitulo se reproducird una de las corrdas
realizadas por Diaz (1997) para una conversion en particular respetaido primero el caso
original, seguido por las modificaciones hechas a las columnas en el trabajo previo, jara
finalmente proponer una nueva modificacion en base a los puntos sefiilados anteriormante

(Capitulo 3).
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4.2 Construccion del problema

Con el fin de reconstruir el proceso seleccionado se fijan sus caracteristicas como lo
hizo Diaz (1997) de modo que el proceso se realice bajo las misraas condiciones de
operacion. A continuacion se establecen los datos necesarios para realizar la simulacion del
proceso. La herramienta utilizada para llevar a cabo el analisis fue el sirnulador de procesos

ASPEN-PLUS version 9.3.1.

4.2.1 Reacciones involucradas

Una de las vias utilizadas industrialmente para la produccion de estireno es a piwrtir
de etilbenceno. Este fue el camino seleccionado en el trabajo referido. =1 procedimiento de
produccion se realiza teniendo como primer paso la alquilacién de beaceno con etilend, y
posteriormente se realiza una deshidrogenacién para obtener el estireno. Los catalizad »res
posibles a utilizar en este proceso son cloruro de aluminio, acido fosforico solido o silice-
alimica. De acuerdo a Sheel y Crowe (1969), existen un total de 16 rea:ciones involucridas

en este proceso, de las cuales sélo se utilizan las principales (ue se presentan a

continuacion:
C.H,CH,CH, > CH.CHCH, - H, (4.1)
Etilbenceno Estireno
C,H,CH,CH; — C.H, + C,H, 4.2)
Etilbenceno Benceno

CHCHCH, + H, —> CHCH, + CH, (43)

Etilbenceno Tolueno
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Al analizar las reacciones anteriores, se tiene que la reaccion principal para el
proceso es la Reaccion 4.1, en la cual se produce el estireno. Esta reaccion es endotérmi :a,
reversible y con incrementos en el nimero de moles totales; ademas, se opera a
temperaturas altas y a baja presion y si se diluye la mezcla reaccionante con vapor se
favorece la productividad de estireno. Las Reacciones 4.2 y 4.3, que se pueden identifi :ar
como reacciones secundarias, llevan a la produccién de benceno y tolueno. Es claro que si
se quiere tener una conversion alta de estireno se debe mantener baja la selectividad hacia

los productos secundarios.

Para evitar problemas de craqueo térmico de etilbenceno y estireno, por lo general la
mezcla se introduce al reactor a temperaturas superiores a 610 °C. Aun en las condicioaes
de alimentacion anteriores seguird existiendo algo de craqueo. Sin embargo, si se reduc: el

tiempo de residencia y se optimiza la geometria en el reactor este problema se puzde

minimizar (Kirk-Othmer, 1983).

4.2.2 Caracteristicas de disefio

Para llevar a cabo la simulacion del proceso de produccion de estireno se utiliza
como base el disefio presentado por Smith (1947). Este disefio corresponde a la planti. de

Dow Chemical Company ubicada en Los Angeles California.

En el proceso se alimentan al reactor etilbenceno y vapor de agua sobrecalentado.
Los productos de salida del reactor se encuentran en dos fases, una acuosa y otra forniada
por hidrocarburos, ambas condensadas. Antes de enviar los productos al tren de destilacidn,
la fase acuosa es eliminada de la fase de hidrocarburos; posteriormente, los gase: no
condensables se eliminan mediante un sistema de venteo. Para realizar la purificacior del
estireno se hace uso de un sistema de destilacién que opera a presiones de vacio. El mctivo
por el cual algunas columnas tienen que operar a vacio se debe principalmente a la

necesidad de manejar temperaturas no muy altas, dado que el estireno aumenta su velocidad
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de polimerizacién por arriba de los 100°C. Sin embargo, Frank y col. (1969) muestran cue
este proceso se puede operar satisfactoriamente a temperaturas mucho mayores si la ca:da

de presion en el rehervidor es pequefia y el tiempo de residencia es bajo.

La Fig. 4.1 representa esquematicamente el sistema utilizado, donde se pucde
apreciar que el tren de separacion cuenta con cinco columnas de destilacion. En la prim:ra
columna se destilan benceno y tolueno para posteriormente ser purificados en las Columnas
2 y 3, respectivamente. El producto de fondos de la Columna 1 contiene principalmeate
etilbenceno y estireno, los cuales también son destilados en las Columnas 4 y 5
respectivamente. El etilbenceno purificado es recirculado a la corriente de alimentacior. al
reactor. Finalmente, para simular el proceso se utiliza un hidrocarburo pesado en la mezcla

que representa los efectos del inhibidor de polimerizacion.

Al momento de comenzar con las simulaciones en ASPEN-PLUS, se manejan las

siguientes condiciones base para la simulacion:

e Produccion de estireno = 66.2 ton/dia

e Pureza de estireno = 99.8 % mol

e Pureza de benceno = 99.4 % mol

e Pureza de tolueno = 99.0 % mol

o Para la alimentacién al reactor la relacién molar de vapor de agua / etilbenceno = 14

» Se utilizan condensadores totales en los esquemas de destilacion.

Las condiciones de disefio base anteriores y la temperatura de operacion del rea:tor
reportada por Smith (1947) permanecerén fijas cada vez que se obtengan los requerimientos

energéticos para las corrientes del proceso.
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43 Obtencion de las caracteristicas energéticas para las

corrientes del proceso

4.3.1 Simulacion inicial al proceso.

Los datos energéticos de las corrientes de esta primera simulecién al proceso de

produccién de estireno se obtienen bajo las suposiciones que se dan ense zuida:
Parametros de operacion para el sistema :
¢ La temperatura de entrada al reactor es de 650 °C.

« La Tabla 4.1 muestra las conversiones que se manejan en el reactor para el estireno y los

productos secundarios.

o La Tabla 4.2 muestra las presiones de operacién para cada una de las cinco columnas del

proceso

o FEnlas Columnas 1, 2 y 3 se manejan relaciones de reflujo iguales a |.2 veces la minima,
mientras que en las Columnas 4 y 5 se utilizan relaciones de reflyjo que dan lugar a

columnas con un niimero de etapas igual 20 y 26, respectivamente.

De los pardmetros anteriores, todos se mantienen constantes durante este tra 30
excepto las presiones de operacion de las columnas, pues en base 1 estas presiones se

modifica la ubicacién de las columnas frente al primer pliegue del proc:so.
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Tabla 4.1 Conversiones utilizadas para el proceso de produccior. de estireno.

Conversiones
Componente molares
(% mol)
Estireno 0.50600
Benceno 0.03011
Tolueno 0.04095

Tabla 4.2 Presiones de operacion iniciales para las columnas

del proceso de produccién de estireno.

Presiones de
Equipo operacion
(atm )

Col.1 0.4
Col.2 0.35
Col.3 0.5
Col.4 1.0
Col.5 1.0

Al llevar a cabo la simulacion manejando los pardmetros antericres se obtuvieron las
caracteristicas energéticas para cada una de las corrientes marcadas «n la Fig. 4.1. Estos
resultados se presentan en la Tabla 4.3, y son el punto de partida para e ste estudio. Ahoa se
conocen los requerimientos energéticos para cada una de las corrient:s del proceso en su

condicion inicial. En lo que respecta a los coeficientes de pelicula estos se mantiznen

constantes durante este estudio.
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Tabla 4.3 Caracteristicas energéticas iniciales para el proceso de produccion de

estireno.
Tent. | Tsal. | FCp Q h ]
Equipo No. | Tipo | (°C) | (°C) |(Kw/°C)| (Kw) (Kw/m?°C)
Precalentador 1 Fria | 57.4 | 545.0 | 3.032 | 1478.5 1567 |

Sobrecalentador de 2 | Fria | 118.0 | 720.0 | 4.211 | 2535.0 3214
Vapor

8]

Efluente del reactor Cal. | 576.5 | 211.7 | 6.845 | 2498.4 4.574

Condensador 4 | Cal. | 211.7 | 49.0 3.750 609.0 1.903
Separador ligeros 5 | Cal. | 49.0 | 0.0 | 3.383 [ 166.0 0.626 |
Alimentacion a las 6 | Fria | 31.5 | 75.0 | 1.609 | 70.0 1.788 |

Columnas

Condensador Col.1 7 Cal. | 66.8 | 65.8 208.3 208.3 1414

Rehervidor Col.1 8 | Fria | 110.0 | 111.0 | 265.0 | 265.0 2.143

Condensador Col.2 9 Cal. | 101.5 | 100.5 | 1269.9 | 1269.9 7518

Rehervidor Col.2 10 | Fria | 1104 | 111.4 | 1263.4 | 1263.4 1.254

Condensador Col.3 11 | Cal. | 121.5 | 120.5 | 623.2 623.2 3.939

Rehervidor Col.3 12 | Fria | 133.4 | 1344 | 633.7 | 633.7 0.023

Condensador Col.4 13 | Cal. | 80.9 | 79.9 234 23.1 0.198

Rehervidor Col.4 14 | Fria | 112.1 | 113.1 | 26.5 26.5 0.113

Condensador Col.5 15 | Cal. | 112.1 | 111.1 28.5 28.5 0.112

Rehervidor Col.5 16 | Fria | 1142 | 115.2 252 252 0.002
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4.3.2 Primera modificacién al proceso

A continuacién se presentan los datos energéticos de las corrientes del proceso ¢on
la primera modificacién hecha a las columnas de destilacion. Para realizar esctas

modificaciones, Diaz (1997) siguié la estrategia que sefialan Linnhoff y col. (1983).

Como primer punto se obtiene el pliegue de las corrientes de la 1 a la 6 de la Tabla
4.3, y a continuacion se enfrentan las cinco columnas de destilacion frente a este priiner
pliegue para analizar su ubicacion.

Los resultados que se obtienen mediante el método de pliegue para las corrientes 1 a
6 son : Qh_, = 1018.0 Kw, Qc,,, = 207.9 Kw y Tp = 122.5 °C. La Fig. 4.2 muestra
esquematicamente como se ubican las cinco columnas del proceso frente a este primer

liegue.
=]

thin

S

Tp=122.5

e Col. 5

Col. 1 ICol 4

L]

>

Qcmin

Fig. 4.2 Ubicacion de las columnas frente al pliegue para la condicion inicial.
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De acuerdo a los resultados anteriores se observa que la Columna 3 cruza el pliegue
del proceso, lo cual obliga a hacer alguna modificacion para que esto no ocurra. Para toriar

en cuenta lo anterior, Diaz establece las presiones de operacion para liis columnas que se

muestran en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4 Presiones de operacion para las columnas del proceso

de produccién de estireno en su primera modificacion

Presiones de
Equipo operacion
(atm )
Col.1 0.26
Col.2 0.20
Col.3 0.30
Col.4 3.20
Col.5 0.80

Después de variar las presiones de operacion originales para las columna: de
destilacidn, los datos energéticos del proceso se ven afectados logicamente en las coluninas

de destilacion y en la Corriente 1, debido a que esta corriente se altera por la recirculacion

del destilado de la Columna 2.

La Tabla 4.5 muestra las caracteristicas energéticas del proceso con las nuzvas

condiciones de operacion.
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Tabla 4.5 Caracteristicas energéticas para el proceso de produccion de estireno en su

pimera modificacion

Tent. | Tsal. | FCp & h ]
Equipo No. | Tipo | (°C) | (°C) | Kw/°C) | (Kw) | (Kw/m*°C)
Precalentador 1 | Fria | 453 | 545.0 | 2982 | 149).0 1.567 |

Sobrecalentador de 2 Fria | 118.0 | 720.0 4211 2535.0 3214
Vapor

J

Efluente del reactor Cal. | 576.5 | 211.7 | 6.845 | 24984 4.574

Condensador 4 | Cal. | 211.7 | 49.0 3.750 | 60.0 1.903
Separador ligeros 5 | Cal. | 490 | 0.0 3.388 165.0 0.626 |
Alimentacioén a las 6 | Fria | 31.5 | 75.0 1.609 70.0 1.788 |

Columnas
Condensador Col.1 7 | Cal. | 55.0 | 54.0 | 2123 2123 1.414 |
Rehervidor Col.1 § | Fria | 97.2 | 982 | 246.1 | 245.1 2.143

Condensador Col.2 9 Cal. | 8535 84.5 1209.6 | 12(9.6 7.518

Rehervidor Col.2 10 | Fria | 94.1 | 95.1 1197.9 | 1197.9 1.254

Condensador Col.3 11 | Cal. | 105.6 | 104.6 598.1 598.1 3.939

Rehervidor Col.3 12 | Fria | 117.0 | 118.0 | 608.5 608.5 0.023

Condensador Col.4 13 | Cal. | 124.0 | 123.0 29.8 20.8 0.198

Rehervidor Col.4 14 | Fria | 158.8 | 159.8 392 352 0.113

Condensador Col.5 15 | Cal. | 1044 | 1034 274 27.4 0.112

Rehervidor Col.5 16 | Fria | 106.4 | 107.4 28.7 28.7 0.002
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4.3.3 Aplicacion de la metodologia al proceso

En este punto se desarrolla la técnica propuesta en el Capituo 3 para hacer la
integracion del proceso. La aplicacion de la metodologia se hace al proczso ya modifica lo,

de modo que se puedan apreciar las mejoras si es que existe alguna.

Como primer paso se construye la supercurva del proceso tnicamente con sus seis

primeras corrientes. La Fig. 4.3 presenta la supercurva del proceso sin ‘omar en cuenta las

columnas de destilacion.

T (°C)

725
700

-25 0 10 200 300 400 500 600 700 800 900 100 110

Entalpia (Kw)

Fig. 4.3 Supercurva del proceso de produccién de estireno sin tomar en cuenta las
columnas de destilacion.
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La supercurva que presenta el proceso anterior tiene las siguientes caracteristicas :

e Una de las principales observaciones es el hecho de que la supercurvil se presenta corno

si tuviera dos pliegues. Este fenémeno abarca el rango de temperaturas entre 122.5 y 60

°C aproximadamente.

o Es precisamente en el rango de temperaturas del punto anterior donde se encuentian

ubicadas las columnas de destilacion.

Para ver mejor la ubicacion de las columnas frente a la supercu-va del proceso, se
hace la ampliacién de la zona sobre la cual se ubican las columnas. La F'g. 4.4 muestra este

aspecto después de la primera modificacion.

T{C i
( )200 /o
180 -
180 -
170 +
i Col. 3
T,
> Col. 2 \
i Col. 1
-500 -450 -400 -350 -300 -250 -200 150 100 -50 50 100 150 200 250 300

Entalpia (Kw)

Fig. 4.4 Ubicacion de las columnas frente a la supercurva del prociso de produccion
de estireno para la primera modificacién.
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De acuerdo con los conceptos que se explican en el Capitulo 3 ubicar las columnas
de destilacion frente a la supercurva del proceso es el paso principal de' andlisis, dado cue
permite visualizar rapidamente los posibles cambios y sus ventajas. Después de analizas la

Fig. 4.4 se pueden mencionar las siguientes caracteristicas :

e Como primer punto, ninguna de las cinco columnas de destilacion intercepta el plie;rue
del proceso, por consiguiente esto ya debe presentar una ventaja de integracién con

respecto a los datos iniciales.

o El rango de temperaturas que manejan las columnas de destilacion corresponde a 1na
zona de la supercurva que es muy rigida, dado que permite muy poca penetracion de las
columnas hacia la carga térmica del sistema. Debido a lo anterior, se debe esperar jue

atn cuando las columnas ya no interceptan el pliegue el ahorro logrado no sera riuy

grande.

e Para logran una mayor penetracién de las columnas hacia el sist:ma, éstas deberian
desplazarse mas apreciablemente con respecto al punto de pliegue. Si se habla en
términos operacionales un cambio de esa magnitud provocaria manejar presiones de

operacion muy diferentes de las actuales.

« El dltimo punto que queda por aplicar es el hecho de evitar 1 interseccién entre
columnas. Como se puede ver hay dos pares de columnas interceptidas entre si. Por tal

motivo, es aconsejable proponer un cambio en relacion a esta tltima opcion.

Antes de proponer los cambios mas indicados que se deben hacer a la modificazion
de Diaz, se analiza mas detalladamente cada una de las columnas y li zona con la que se

cuenta para proponer los cambios de ubicacién. A continuacion se hzce un planteamiznto

rapido a este respecto.
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-~

Recordando la estrategia propuesta en el Capitulo 3 se menciona que mient:as
mayor sea la DT de separacion entre las columnas y la penetracion ¢lcanzada por éstas
hacia el sistema, se lograran mayores ahorros en la integracion. Por otro lado también se
sabe que si alguna columna estd muy cerca del punto de pliegue, ésta se integrard muy
levemente con el proceso. A este respecto el proceso estudiado presenta las siguier tes

desventajas :

o La columna 1 no puede tener un desplazamiento mas abajo de los 25 °C en su
temperatura del condensador, dado que se tendria que trabajar a unii presién muy bija,
ademas de que se provocaria el uso de refrigerantes. Por lo tanto, el r:ingo de temperaiura
disponible por abajo del pliegue para maniobrar las Columnas 1, 2 y 3 es muy reduc do.
Por tal motivo. no se pueden manejar DTs entre columnas mayores a los 15 °C, dado jue
esto provocaria que una de las columnas quedase muy cercana al plicgue o en su defi:cto
se tendria que desplazar a la regién superior, lo cual provocarfa cor flictos relacionz dos

con el manejo de presiones de operacion muy altas.

o Las cargas calorificas de las Columnas 4 y 5 son pequefias en comyaracion a las ca-gas
de las otras columnas. Por tal motivo, tal vez sea mejor no llevar a cabo la reubica:ion
de la columna 5 hasta una posicién que exija una alta presiéon de opzracion, pues pcdria
suceder que el ahorro logrado no sea comparable con los gastos di: operacién que esta

columna genera al trabajar con una presion mucho mayor a la que tenfa inicialmente.

De acuerdo a lo anterior se puede concluir lo siguiente :

o La principal mejora que puede hacerse al sistema es evitar la interseccion de la Columna
1 con la Columna 2, ademas de proponer una penetracion hacia el proceso lo mas posible

para las Columnas 1, 2 y 3. Estos cambios sin lugar a dudas pusden genera ahorros

extras.
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Se proponen entonces los siguientes cambios :

1. La Columna 5 regresara a la posiciéon que tenia en el problema inicial. dado que esta
columna afecta en muy poco la integracién del proceso cuando estd nal ubicada debido

a la baja carga térmica que tiene.

2. Las Columnas 1, 2 y 3 seran reubicadas buscando como primer pun'o que no estén :an
cercanas del pliegue, vy en seguida que tengan una mayor penetracion a la supercurva sin

que se intercepten entre si. Para esto la DT entre ellas sera propuesta tratando que sea

como minimo 10 °C.

LS

. La Columna 4 se mantendra en la posicién propuesta por Diaz, dado que presenta las
mismas caracteristicas que la Columna 5 y aparentemente la ubicacion anterior perniite

maniobrar mejor las demds columnas.

Para llevar a cabo los puntos anteriores en la Tabla 4.6 se proponen las siguientes

presiones de operacion para las columnas.

Tabla 4.6 Presiones de operacion para las columnas del proceso

de produccion de estireno en su segunda modificacijn

Presiones de
Equipo operacion
(atm)

Col.1 0.08
Col.2 0.14
Col.3 0.24
Col.4 3.20
Col.5 1.00
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La Tabla 4.7 presenta las caracteristicas energéticas del proceso para la segurda
modificacion en la presion de operacion de las columnas de destilacion. _a Fig. 4.5 muestra

la ubicacion de las columnas de destilacion para esta modificacion.

Tabla 4.7 Caracteristicas energéticas para el proceso para el procesc de produccion de

estireno en su segunda modificaciéon.

Tent. | T sal. FCp O h |
Equipo No. | Tipo | (°C) | (°C) | (Kw/°C) | (Kw) | (Kw/m*°C)
Precalentador 1 | Fria | 382 | 545.0 | 2.955 | 1470.6 1.567 |

Sobrecalentador de 2 Fria | 118.0 | 720.0 4211 2535.0 3214

Vapor
Efluente del reactor 3 | Cal. | 576.5 | 211.7 | 6.845 | 24¢8.4 4574 |
Condensador 4 | Cal. | 211.7 | 49.0 3.750 605.0 1.903 |
Separador ligeros 5 | Cal. | 49.0 0.0 3.388 165.0 0.626 |
Alimentacion a las 6 Fria | 31.5 | 75.0 1.609 70.0 1.788 |

Columnas

Condensador Col.1 ¥ ojcalk | 228 1 264 220.9 220.9 1.414

Rehervidor Col.1 8 | Fria | 66.6 | 67.6 202.9 202.9 2.143
Condensador Col.2 9 | Cal | 780 | 77.0 | 11546 | 1154.6 7.518
Rehervidor Col.2 10 | Fria | 85.5 | 86.5 1176.7 | 1176.7 1.254

Condensador Col.3 11 | Cal. | 98.1 97.1 587.8 587.8 3.939
Rehervidor Col.3 12 | Fria | 1084 | 109.4 600.7 6(9.8 0.023
Condensador Col .4 13 | Cal. | 124.0 | 123.0 28.9 23.9 0.198

Rehervidor Col.4 14 | Fria | 158.8 | 159.8 40.9 41).9 0.113

Condensador Col.5 15 | Cal. | 112.1 | 111.1 28.5 23.5 0.112

Rehervidor Col.5 16 | Fria | 114.1 | 115.1 ¥ 25.2 0.002
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Fig. 4.5 Ubicacién de las columnas frente a la supercurva del proceso de produccion
de estireno para la segunda modificaci6n.

A continuacién las caracteristicas energéticas de las corrientes >ara cada una de las
modificaciones anteriores son integradas mediante el método del puato de pliegue. Los

datos que se obtienen de la integracion se presentan en seguida.

4.4 Resultados

4.4.1 Comparacion entre los costos totales para el proceso de prodi ccién de estirer o

La Tabla 4.8 presenta los resultados minimos de las integracioes por el método de

pliegue, para cada uno de los casos anteriores para un AT, de 10 °C.
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Tabla 4.8 Resultados minimos para el proceso de produccién de estireno

Caso Qh.in QCrin Anin

(Kw) (Kw) (m?)

Problema inicial 2606.1 1732.1 341.6

Problema 1™ modificacion | 2463.5 1597.7 372:5
Problema 2® modificacion | 2157.8 | 1302.8 374.5

La Tabla 4.9 presenta los costos totales en relacion a los servicios minimos para

cada uno de los casos estudiados, y el ahorro que se logra en relacion al problema inicial

Tabla 4.9 Costos totales para el proceso de produccioén de estireno.

Caso Costo total Ahorro
( $/afio ) (%)
Problema inicial 510,932.26
Problema 1™ modificacién 495,578.30 3.01
Problema 2* modificacion 460,672.61 9.83

Después de analizar los resultados obtenidos para cada modificacion se puede hacer

el siguiente comentario :

El ahorro logrado al aplicar la estrategia de integracion propuesta en el Capitulo 3 es de
9.83 % en relacion al problema original. El ahorro que se logré con la integracién heche. por
Diaz fue de 3.01 %, también , en relacion al problema original. Por lo tanto, de la prim:ra a

la segunda modificacion, se genera un aumento de 6.82 %.
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4.4.2 Analisis grafico

A continuacion se analizan las figuras obtenidas mediante el método del punto de
pliegue para el problema estudiado, para lo cual se hace uso de las graficas de curvas

compuestas.

Las Figs. 4.6, 4.7 y 4.8 presentan los diagramas de curvas compuestas pare el
proceso para el caso inicial, primera modificacién y segunda modificacion,
respectivamente. Algunos de los comentarios mas sobresalientes que se pueden haccr a

estos esquemas son los siguientes :

e Si se analiza la Fig. 4.6 y la Fig. 4.7, se observa que la diferencia entre una y otra se debe
al reacomodo que sufren las curvas compuestas como consecuencia de evitar la
interseccion de las columnas con el pliegue. La situacion anterior provoca que el métado
de pliegue proponga una nueva Tp para el proceso, la cual redistrituye de mejor fo ma

los potenciales calorificos del sistema estudiado.

e Si ahora se observa la Fig. 4.8 comparandola con cualquiera de las otras, Fig. 4.6 0 4.7,
se observa que el ahorro se debe mas que nada al efecto de acoplamiento que existe en la
zona encerrada por el circulo. Este efecto se presta como resultado de evita- la
interseccion entre las Columnas 1 y 2, ademas de que hay una mejor penetracién de las

Columnas 2 y 3 al sistema.

e El efecto de acoplamiento entre curvas mencionado en el purto anterior sieripre
provocara una mejor integracion del sistema en lo que respecta a los servicios minimos
necesarios. Sin embargo, se debe tener cuidado con este tipo de efectos dado que piiede
ocasionar aumentos considerables en el area de intercambio y por consiguiente en el

costo de capital de la red de intercambio de calor.
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o En relacién al punto anterior, seré siempre recomendable que si se evita la intersecciin
entre columnas, su DT de separacién sea la maxima que permite ¢l proceso; de o'ra
forma se deben esperar aumentos considerables en el 4rea de intzrcambio. Esto 2n
ocasiones provocard que el costo total no presente ahorros e incluso puede llegar a cer

mayor del que se tenia antes del cambio.

e Una situacién que no se habia contemplado anteriormente y que e presento en este
problema en particular, fue el hecho de que una o algunas cclumnas contengan
caracteristicas térmicas mucho mayores que las demas, pues esta sitvacion rompe con el
efecto de acoplamiento y de poco sirve después evitar la interseccion entre todas las

columnas.
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Fig. 4.6 Diagrama de curvas compuestas para la condici(n inicial.
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Fig. 4.7 Diagrama de curvas compuestas para la primera w odificacién.
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Fig. 4.8 Diagrama de curvas compuestas para la segunda rodificacion.
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4.4.3 Comparaciéon entre los costos totales después de seleccionar los servicios

utilizados

El costo total de la red para el proceso queda definido de acuerdc a:

Costo total de la red = Costo capital + Costo de operacion 4.4)

Para tener resultados relacionados con los servicios utilizacdos, se encuentri a
continuacion el 4rea minima de intercambio para el proceso. Para esto, primero se
seleccionan los servicios requeridos de la forma descrita en el Capitulo 2. La Fig. 4.9

presenta la seleccién de servicios hecha para el proceso.

T(°C)

750 —
725
700 —

N

Horno

Refrigerant: a -10 °C

-25 0 200 400 600 800 100 120 140 160 180 2000 2200 2401 2600 2800
Entalpia (Kw)

Fig. 4.9 Seleccion de servicios para el proceso de produccién de estireno.
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De acuerdo con la Fig. 4.10, el proceso utiliza los siguientes serv cios :

Servicio de calentamiento a 760 °C.

Servicio de calentamiento a 160 °C.

Servicio de enfriamiento a 25 °C.

Servicio de enfriamiento a -10 °C.

Los servicios anteriores se mantienen para todos los casos estudiados en este

capitulo, dado que se supone son los servicios con los que cuenta el sistema

En base a lo anterior se calcula el drea minima de intercambio para la red Jel
proceso de acuerdo con los servicios de calentamiento y enfriamientc utilizados. La Fig.

4.10 presenta el diagrama de curvas compuestas para la condicion inicial, dividida en los
intervalos correspondientes.
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Fig. 4.10 Intervalos ocupados para calcular el 4rea minima de la r'ed para el proceso
de produccion de estireno.
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La Tabla 4.10 presenta los costos totales para cada caso estudiaco, después de hazer

las curvas compuestas balanceadas con los servicios seleccionados.

Tabla 4.10 Costos totales para el proceso de produccion d: estireno

al seleccionar los servicios utilizados

Caso Costo total Arza

( $/afio ) (n?)

Problema inicial 337,250. 16 .6.
Problema 1™ modificacion 299.732. 1149.
Problema 2® modificacion 289.780. 1030.

La Tabla 4.11 presenta el ahorro que genera cada modificacion :on relacidn al costo

del proceso original.

Tabla 4.11 Ahorros para la primera y segunda modificaciér del proceso

de produccion de estireno con respecto al problema inicial.

Caso Ahorro
(%)
Problema 1™ modificaciéon 11.1
Problema 2* modificacién 14.1

Como se puede observar, una vez que se seleccionan los servic os necesarios paa el
sistema, los ahorros en el costo total son mayores de los logrados en tase inicamente . los
gastos minimos anteriores. Se puede apreciar que la segunda modificacién genera ahcrros

mas grandes que la primera.
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4.5 Conclusiones

(8]

. Al aplicar la técnica propuesta en el Capitulo 3 se obtuvieron ahorros extras con respe :to

al problema inicial del caso estudiado, tanto en los requerimientos minimos de servic.os

como en el costo total después de seleccionar los servicios requeridos por el sistema.

. El caso de estudio presento algunos problemas para obtener una mejor integracion, co no

fueron: la estrecha zona sobre la cual se ubicaban las columnas de destilacion, la poca
penetraciéon que la zona anterior ofrecia a las columnas y el estrecho rango de

temperaturas que presentaba el diagrama para el desplazamiento de las mismas.

. De acuerdo a los resultados obtenidos al aplicar la metodologia propuesta, también se

generaron ahorros extras con respecto a la integracidn realizada por Diaz (1997), la cual

ya presentaba ahorros atractivos.

. Como consecuencia a los problemas de integracion presentados por el caso de estudio,

las técnicas de relajacion presentadas en el Capitulo 3 no fueron aplicadas para este caso

y se decidio presentar todos los resultados para una AT, de 10 °C.

. Un punto importante a sefialar es la situacién que se provoca cuando la diferencia de

cargas térmicas entre las columnas es muy grande, dado que se pierde el efecto de

acoplamiento entre columnas cuando éstas no se interceptan.
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Conclusiones Generales

A continuacion se presentan las conclusiones mas importantes Jue se generaror en
este trabajo. Se exponen también algunas recomendaciones para estudios futuros jue

realicen trabajos de integracion dentro del mismo campo.
5.1 Conclusiones

e La técnica que se muestra en el presente trabajo permite la aplicacicn de un analisis igil
hacia la integracion de las columnas dentro de los procesos globales. Un desarrollo que
permita llevar a cabo efectivamente todos los conceptos estudiacos generard aho Tos
substanciales, siempre y cuando no se pierda de vista regular el 4rea originada para la red

de intercambio de calor en cada modificacion.

e El efecto sefialado por Linnhoff y col. (1990), que se presentz como un aums:nto
considerable en el area de la red de intercambio de calor como «onsecuencia de una
efectiva minimizaciéon en los servicios minimos requeridos, ha «uedado identificado
plenamente de forma que es predecible desde el momento mismo de la reubicacién de

las columnas.

e Los ahorros obtenidos al aplicar la estrategia de integracion propi esta dependen de la
rigidez que presente el proceso estudiado en la zona de la superciirva sobre la cuzl se
localicen las columnas de destilacion, y de la flexibilidad de las columnas a operar a

diferentes rangos de temperatura en su rehervidor y condensador.
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e En un sistema de mas de 3 columnas de destilacién, en el cual uia de las columnas
contenga cargas calorificas en su condensador y rehervidor muho mayores a las
correspondientes de las otras columnas, el evitar la interseccién eatre columnas snlo
tendra un efecto apreciable entre la columna de cargas calorificas m tyor y las columnas

inmediata superior e inmediata inferior a ella.

e Los servicios seleccionados para ser utilizados en un determinado p-oblema deben e:tar
plenamente identificados antes de comenzar a aplicar la técnica de in egracion propue sta.
Lo anterior es debido a que estos servicios marcan limites muy importantes en el

desplazamiento de las columnas de destilacion.

5.2 Recomendaciones

o Conocer verdaderamente hasta donde asciende el ahorro logrado cuando se integra un
proceso mediante una estrategia, como la que se ha propuesto en ests trabajo, implic:. un
estudio en el cual se consideren resultados adicionales a los cue estrictamente se
originan mediante el método de pliegue. Un estudio que estuiera acorde cor. el
comentario anterior deberfa tomar en cuenta algunos factores :xtras como equipo

utilizado, medios de control necesarios, servicios disponibles y operibilidad del proceso.

e Seria interesante proponer casos de estudio adicionales que prescnten variedad e el
niimero de columnas de destilacion contenidas y en sus caracterist cas termodindmicas.
Asi mismo, hacer la seleccion de servicios requeridos en cada casc para determinar los
posibles rangos de temperaturas que cada servicio debe cubrir, segiia sean las posiciones
finales de las columnas en el proceso. Lo anterior es propuesto bajo la hipotesis de que
un estudio asi debe ayudar a establecer reglas de integracién glotal més contundentes

como consecuencia de extender el andlisis y tomar dentro del prcblema otro gradn de

libertad.
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