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SINTESIS MINLP DE REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR CONSIDERANDO
LOS EFECTOS DE CAIDAS DE PRESION Y DIFERENTES TIPOS DE
INTERCAMBIADORES

JESUS DE LOS SANTOS JUAREZ

MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA

RESUMEN

En las ultimas dos décadas se han reportado avances considerables en lo que respecta a las
estrategias de sintesis de redes de intercambio de calor utilizando tanto la Tecriologia de
Punto de Pliegue (TPP) como las técnicas de programacioén mixta entera no lineal (MINLP).
Sin embargo, la mayoria de los trabajos reportados presentan dos marcadas linitaciones:
i) suponen coeficientes de transferencia de calor de pelicula constantes y ii) consideran que
todos los intercambiadores de la red son de la misma geometria y patréon de flujo.
Recientemente se han presentado modelos que consideran los efectos de las caidas de
presién permisible de las corrientes y lo relacionan con el drea de intercambio de calor y con
los coeficientes de pelicula, permitiendo asi considerarlos como variables de oplimizacién
dentro del proceso de sintesis, ain asi su estructura se reduce a un solo tipo de
intercambiador. Por otra parte, se ha presentado un modelo que aunque coasidera la
posibilidad de que la red se constituya por intercambiadores de diferente tipc, tiene la
desventaja de que considera coeficientes de transferencia de calor constanies y que
posiblemente, no sean iguales a los considerados en el disefio detallado de los ec uipos. En
este sentido, este trabajo presenta un modelo MINLP para la sintesis de redes de intercambio
de calor que, ademés de incorporar los efectos de las caidas de presion, considera 1ambién la
posibilidad de incluir diferentes tipos de intercambiadores en la superestructura de lared. Se
espera entonces que el modelo propuesto sea lo suficientemente flexible como para generar

soluciones acordes a las necesidades industriales.

Dirigida por: Dr. Vicente Rico Ramirez
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NOMENCLATURA

iNDICES:

i = corriente de proceso caliente

J = corriente de proceso fria

k = indice para la etapa 1...NOK y la localizacion de la temperatura 1...NOK+1
= tipo de intercambiador de calor

m = intercambiador de calor

CONJUNTOS:

HP = {i|i es una corriente de proceso caliente}

CP = {j]j es una corriente de proceso fria}

ST = {klk es una etapa de la superestrutura, £ = 1,...,NOK}
HET ={l|l es un tipo de intercambiador}

DTI = {m|m es un tipo de intercambiador}

PARAMETROS Y VARIABLES:

TIN = temperatura de entrada de la corriente

TOUT = temperatura de salida de la corriente

F'= velocidad de flujo multiplicada por la capacidad calorifica
U = coeficiente de transferencia de calor total

HU = servicio de calentamiento

CU = servicio de enfriamiento

CCU = costo por unidad del servicio de enfriamiento




CHU = costo por unidad del servicio de calentamiento
CF = costo fijo para intercambiadores

C = coeficiente del costo de area

B = exponente para el costo de area

NOK = numero total de etapas

Q) = limite superior para el intercambio de calor

I = limite superior para la diferencia de temperatura

QCU = carga de calor total para el servicio de enfriamiento
QHU = carga de calor total para el servicio de calentamiento

dr., = diferencia de temperatura para el acoplamiento (i,j) en la etapa k

ijk

drcu, = diferencia de temperatura para el acopiamiento de la corriente caliene iy el

servicio de enfriamiento

dthu; = diferencia de temperatura para el acoplamiento de la corriente friz. j y el

servicio de calentamiento

g, = calor intercambiado entre la corriente de proceso caliente 7 y la corriente de sroceso

fria j en la etapa k£

gcu; = calor intercambiado entre la corriente caliente i y el servicio de enfriamient
ghu; = calor intercambiado entre la corriente fria; y el servicio de calentamiento
, , = temperatura de la corriente caliente i a la salida del lado caliente de la etapa k

= temperatura de la corriente frfa j a la salida del lado caliente de la etapa &

~

I

variable binaria para denotar la existencia del acoplamiento (i,/) en la etapa ¢

vi



zeu; = variable binaria para denotar que el servicio de enfriamiento intercambia calor con

la corriente caliente i

zhu; = variable binaria para denotar que el servicio de calentamiento intercambi:i calor

con la corriente fria j

yyu = variable binaria para denotar el tipo de intercambiador / en el acoplamiento iik

APs, = caida de presién permisible para el fluido de la coraza

APT; = caida de presion permisible para el fluido del tubo

h; = coeficiente de transferencia de calor sucio de pelicula del fluido de la coraza
n; = coeficiente de transferencia de calor sucio de pelicula del fluido de los tubos

;& — area de contacto para el intercambio i~/

4,., = area de contacto para el intercambio i-cu

icu

A,,; = area de contacto para el intercambio Au-j
= grea de contacto total para la corriente 7

= area de contacto total para la corriente j
M = flujo masico

p = densidad del fluido

n = eficiencia global del dispositivo de bombeo

Tiy,, = temperatura de entrada de la corriente caliente / al intercambiador tipo /

Tiy,, = temperatura de salida de la corriente caliente i del intercambiador tipo /

vii



Tjy, = temperatura de entrada de la corriente fria j al intercambiador tipo /
Tj; = temperatura de salida de la corriente fria j del intercambiador tipo /
o1, = carga de calor para el intercambiador tipo /

AT

i = diferencia de temperatura para los intercambiadores

M‘;H = Diferencia de temperatura para los intercambiadores

7" = temperatura minima de operacion del intercambiador tipo /
7" = temperatura maxima de operacion del intercambiador tipo /

AT™" = diferencia minima de temperatura

AT""F! = diferencia minima de temperatura ( restriccion para el factor de correccisn Ft)
ATY" = diferencia maxima de temperatura

AT? = diferencia minima de temperatura permitida en el bypass

zmy,,, = variable binaria para determinar la existencia de intercambiadores

Tij, = temperatura de entrada de la corriente caliente i al intercambiador tipo m

Tjyum = temperatura de entrada de la corriente fria j al intercambiador tipo m

Om = carga de calor para el intercambiador tipo m

ijkm

dtm = diferencia de temperatura para los intercambiadores

ifkm
Fps = factor de correccion de la ecuacion de presion del lado de la coraza

Fpr = factor de correccion de la ecuacion de presion del lado de los tubos

Amax, = limite superior para el rango de operacion de drea del intercambiador tipo m

Amin, = limite inferior para el rango de operacién de area del intercambiador tipo m




Capitulo 1

carrruro 1 INTRODUCCION

1.1 Sintesis de redes de intercambio de calor

Uno de los componentes mas importantes en un sistema de procesamiento quiriico lo
constituyen las redes de recuperacién de energia debido a que determinan en gran parte la
eficiencia de energia del proceso. Los altos costos de energia observados durante los
setentas motivaron el desarrollo de procesos con uso eficiente de la energia, siendo 1asta la
fecha los servicios de enfriamiento y calentamiento los que ofrecen un mayor potercial de
ahorro para mejorar la economia de un proceso. En la actualidad se han desairollado
técnicas para la sintesis de sistemas que aprovechan las caracteristicas de las co Tientes
involucradas en el proceso: Las corrientes calientes y las corrientes frias intercambi: n calor
para ahorrar el consumo de servicios. Lo anterior tiene como consecuencia que se rsquiera
un numero adicional de intercambiadores de calor pero, a la vez, el ahorro en el costo de

energéticos en la mayoria de los casos compensa en exceso el costo adicional del equipo.

Las investigaciones recientes sobre las sintesis de redes de intercambio de calor han sido en
gran parte realizadas utilizando técnicas de Programacién Mixta Entera No Lineal (I INLP).
En tal estrategia, la configuracién de la red se obtiene de forma que se minimiza el costo de
los intercambiadores de calor y el costo de los servicios de vapor y agua de enfriamiento. La
estructura 6ptima se genera a partir de una superestructura en la que se representan todas las
posibles alternativas de intercambio (Yee y Grossmann, 1990). En este tipo de probl:mas se
utilizan variables binarias para representar el posible intercambio entre una deteiminada
corriente de proceso caliente y alguna corriente de proceso fria. Por otro lado, viriables

como el 4rea, temperatura, costo, etc. constituyen un conjunto de variables continuas.




Capitulo 1

Las técnicas MINLP han mostrado ser capaces de sintetizar redes econdmicamen'e muy
atractivas para problemas industriales reales. Sin embargo, debido a las supos ciones
realizadas por la mayoria de las estrategias existentes, no existe la garantia de que la red
resultante sea totalmente consistente con lo que finalmente se requiere en términos de

equipo industrial.

Aunque existen fuertes y extensas investigaciones sobre el problema de integracién d: calor,
la mayoria de los trabajos reportados que utilizan técnicas MINLP presentan mircadas
limitaciones. Por ejemplo, suponen coeficientes de pelicula de transferencia de calor
constantes, un solo tipo de intercambiador y desprecian los efectos de las caidas de presion
en el intercambiador (Yee y Grossmann, 1990); sin embargo, dado que el disefio detallado
de los intercambiadores se basa en las caidas de presion permisible para las corriente:;, no se
garantiza que los valores supuestos por las técnicas MINLP en la etapa de sintesis
concuerden con los que se obtienen al realizar el disefio detallado del equipo. Esto significa
que las redes generadas pudieran ya no ser consideradas como los mejores disefios (Folley y
Panjeh Shahi, 1991; Jegede y Polley, 1992). Otros trabajos consideran formulaciores que
involucran a los coeficientes de pelicula de transferencia de calor como una funcion de la
caida de presion, pero estan limitados a la existencia de un solo tipo de intercambiiidor de
calor en la red (Frausto, 2002). Finalmente hay algunos reportes que, aunque ircluyen
diferentes tipos de intercambiadores de calor, no consideran los efectos de las ca das de
presion utilizando todavia la suposicion de coeficientes de pelicula constantes (Sorsak y

Kravanja, 2001).

1.2 Objetivo

En este trabajo se desarrollara una nueva estrategia de sintesis de redes de intercaribio de
calor basada en técnicas MINLP. El modelo propuesto ademas de considerar los efectos de
las caidas de presion en el disefio de la red, utiliza una superestructura en la que se in:orpora

la posibilidad de que la red se constituya por diferentes tipos de intercambiadores.
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Para lograr el objetivo se proponen las siguientes extensiones :

. Modificar la superestructura para incluir intercambiadores de doble tubo, de flatos y
marco y de tubos y coraza (tubos en U), ademds de un bypass.

. Se incluyen restricciones de operacion de los intercambiadores de calor comc¢ lo son
los valores méximos y minimos para las 4reas de intercambio. Como se vera, se ufiliza la
formulacién de tipo “ cascarén convexo” (convex hull) para incluir estas restricciones sin
aumentar la no linealidad del problema.

. Se consideran restricciones adicionales para evitar una distribucion infactible de
temperaturas en el intercambiador de tubos y coraza.

. Debido a la existencia de diferentes tipos de intercambiadores, se incluye un factor
de correccion (Ft) para la determinacion de la media logaritmica de la difereacia de
temperatura (LMTD).

. La relacién entre las caidas de presién y los coeficientes de pelicula desarrollada para

el intercambiador de tubos y coraza, ha sido adaptada a los intercambiadores de doble: tubo y

de plato y marco mediante la introduccion de otro factor de correccion.

1.3 Organizacion de la Tesis

Este trabajo se compone de 5 capitulos. El primero es una introduccion al tema y ¢escribe
los objetivos y las principales contribuciones del modelo desarrollado. En el Capitillo 2 se
hace una revision de tres modelos MINLP para las sintesis de redes de intercambio (e calor
que constituyen la base de este proyecto. El Capitulo 3 presenta un modelo MINLP para la
sisntesis de redes de intercambio de calor que considera los efectos de las caidas de presion
permisible para las corrientes y la alternativa de incluir diferentes tipos de intercamb adores.
El Capitulo 4 presenta varios ejemplos numéricos para mostrar el alcance del modelo
propuesto. Finalmente, el Capitulo 5 presenta el andlisis de resultados, las conclusior es y las

recomendaciones para el trabajo futuro.

(3]



Ci pitulo 2

carrruroz  SINTESIS DE REDES DE
INTERCAMBIO DE CALCR
(RIC) UTILIZANDO
TECNICAS MINLP

2.1 Introduccion

En este capitulo se presenta una revision de tres modelos que utilizan técnicas MIN _P para
la sintesis de redes de intercambio de calor y que constituyen el fundamento de la tesis. El
primer modelo, presentado por Yee y Grossmann (1990), se basa en una superestruc ura por
etapas en la cual se permiten diferentes secuencias de acoplamientos de corrientes; una
caracteristica importante es que consideran coeficientes de pelicula contantes y un solo tipo
de intercambiador. El segundo modelo propuesto por Frausto (2002) es una extension al
modelo original de Yee y Grossmann (1990); en éste se elimina la suposicion de considerar
coeficientes de pelicula constantes al relacionarlos con las caidas de presion y el area de
intercambio dentro de la etapa de optimizacion. El tercer caso corresponde también a una
extension al trabajo original de Yee y Grossmann (1990), presentado por Sorsak y Kravanja
(2001); dicho modelo incorpora diferentes tipos de intercambiadores. Estos tnodelos
consideran simultaneamente todos los costos en el disefio de la red. Los costos incliiyen los
costos fijos, los del area para los intercambiadores y el de los servicios. El esquema de
solucion determina la red que exhibe el costo minimo anual para una Aproximacion de
Temperatura para la Recuperacion de Calor (HRAT) o Aproximacién Minima de
Temperatura (EMAT), el nimero de unidades, el nimero de divisiones de corriente 1" el drea

de tranferencia de calor. Para el segundo modelo también se obtienen los coefici¢ntes de
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pelicula Optimos para las corrientes, y en el tercer modelo se obtienen los tipos de

intercambiadores Optimos.

2.2  Sintesis de RIC considerando coeficientes de pelicula constantes y un
solo tipo de intercambiador (Yee y Grossmann, 1990)

Para obtener un equilibrio econdmico apropiado entre el consumo de servicios, nir ero de
unidades y areas de intercambiadores, Yee y Grossmann (1990) propusieron un raodelo
simultaneo para la sintesis MINLP de redes de intercambio de calor. El modelo estd »asado
en una superestructura multietapas con las temperaturas como variables de optimi:zacién,
donde cada corriente caliente es potencialmente combinada con cada corriente fria en cada
una de las etapas. La transferencia de calor entre la corriente fria y la corriente caliente toma
lugar en intercambiadores de calor con flujo a contracorriente. La topologia de la red es
determinada por el vector de variables binarias, cuyos valores son obtenidos durante 12 etapa
de optimizacién. La superestructura propuesta es una extension a la presentala por
Grossmann y Sargent (1978), en la cual en cada etapa existen intercambios que >ueden
ocurrir entre algin par de corrientes calientes y algun par de corrientes frias. Sin embiirgo, la
diferencia entre ellas es que, en la superestructura propuesta por Yee y Grossmann el 1:imero
de etapas no tiene que ser igual al nimero de intervalos de energia puesto cue las
temperaturas correspondientes a cada etapa seran tratadas como variables a ser optimizadas.
Esto permite tomar en cuenta la oportunidad de intercambiar calor cruzado cuando las
corrientes tienen diferentes coeficientes de transferencia de pelicula; en realidad, el 1imero
de etapas requerido por el modelo de integracion de energia serd generalmente mayor o igual
que el numero de corrientes calientes, NH, o el nimero de corrientes frias, NC. Esto refleja
también el concepto del disefio espagueti introducido por Linnhoff ef al. (1983), en el cual
las curvas compuestas se dividen en secciones o en una serie de etapas y, en donde ¢demas,
el numero de etapas es igual al nimero de intervalos de energia (Figura 2.1). En cada
seccion de las curvas compuestas, las corrientes frias se acoplan con las corrientes cilientes
correspondientes, en orden tal que se obtiene una transferencia de calor vertical. Como

resultado, el disefio espagueti usualmente requiere de un gran niimero de intercambiz dores.
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Figura 2.1 Transferencia de calor vertical entre las curvas compuestas conduciendo a un disefio es agueti.

2.2.1 Derivacion de la superestructura

La superestructura para el modelo propuesto es derivada de la siguiente manera:

1.- Fijar el nimero de etapas, por lo general a un maximo de NH o NC.

2.- Para cada etapa, la corriente correspondiente es dividida y dirigida a un intercaribiador
para una combinacién potencial entre una corriente caliente y una corriente fifa. Las
corrientes de salida de los intercambiadores son mezcladas isotérmicamente para definir la
corriente de entrada a la siguiente etapa.

3.- Las temperaturas de salida de los intercambiadores de cada etapa son tratadas como

variables.

Como ejemplo, obsérvese la Figura 2.2, en donde interactiian dos corrientes calientes y dos
corrientes frias en dos etapas. Las dos etapas se representan por ocho intercambiado -es, con
cuatro posibles acoplamientos en cada una, mientras que las temperaturas son variables
entre cada una de las etapas. Se pueden tener alternativas de configuracion en paral:lo y en
serie, se incluye ademds el posible reacoplamiento de corrientes. Por simplicidad en la

presentacion, se considera que los servicios tienen lugar a la salida de la superestruci ura.
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La derivacion de la superestructura no requiere la identificacion del punto de pliegue o de

dividirla en subredes.

localizacién de la localizacion de la localizacidn de la
temperatura k=1 temperatura k=2 temperatura k=3

Figura 2.2 Superestructura de dos etapas

2.2.2 Limitaciones de la superestructura

La suposicién de mezclado isotérmico de las corrientes en la superestructura sinplifica
significativamente la formulacién del modelo. La suposicion establece que, para cuando una
corriente sea dividida para intercambiar calor en una etapa, las temperaturas de s¢lida de
cada uno de los intercambios seran iguales, tal y como se muestra en la Figura 2.3, para la

corriente Hy; las temperaturas de salida de ambos intercambiadores H;-Cy y Hj-12; en la

etapa son consideradas iguales. La motivacion detras de la suposicion de que las
temperaturas sean iguales, es que el balance de calor no lineal alrededor le cada
intercambiador y las ecuaciones de mezclado de calor se pueden eliminar p:ra cada

corriente, de forma que sélo se requiere de desarrollar un balance de calor total en cada
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etapa. La simplificacién es especialmente relevante cuando las velocidades ce flujo
multiplicadas por la capacidad calorifica de entrada de las corrientes son fijas. Para estos
casos, la variable flujo no se requiere en el modelo, resultando esto no soélo en una
disminucion de la dimensionalidad del problema, sino también en la definicion del espacio
de factiblidad del problema por un arreglo de restricciones lineales. Debido a que so.amente
las no linealidades se encuentran en el calculo del 4rea en la funcion objetivo, el modelo se

resuelve con relativa facilidad.

ta1 1

]

Figura 2.3 Restricciones en la division de temperaturas.

Hay ciertas alternativas en la configuracién de la red que se desprecian, especificaniente, la
superestructura no ataca los casos en que una corriente va a pasar a través de dos o mas
intercambiadores en serie y en el que hay una desviacion de corrientes. Estas estruc turas se
muestran en la Figura 2.4. En general, el caso de la desviaciéon de corrientes es una
limitacion que la superestructura no considera. La configuracion mds important¢: que la
superestructura desprecia es la de una corriente que se divide para pasar a través de varios
intercambiadores en serie. En ejemplos pequefios, en donde no existe mucha flexibilidad en
la seleccién de estructuras, esta limitaciéon puede causar que la red requiera 4reas jrandes.
Sin embargo, la limitacién es poco significativa para problemas grandes debido a la gran
flexibilidad que se tiene para acoplar y seleccionar una configuracién 6ptima que iguale a
aquella estructura que contenga corrientes que pasen a través de varios intercambia lores en

serie.
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oA

a) Una division de corriente que pasa a fravés
de intercambiadores en serie

s

g
b) Desviacion de una corriente

Figura 2.4 Limitaciones de la superestructura

2.2.3 Definicion del problema

El problema de sintesis de RIC se establece de la siguiente manera:

Dando un arreglo de corrientes de proceso calientes HP por ser enfriadas y un areglo de
corrientes de proceso frias CP por ser calentadas, el objetivo es determinar la red de
intercambio de calor que exhiba el costo anual menor. Se especifican las velocicades de
flujo multiplicadas por la capacidad calorifica de las corrientes calientes y frias, asi como las
temperaturas de entrada y salida. Se proporcionan los servicios de calentamiento HU, los
servicios de enfriamiento CU 'y sus correspondientes temperaturas. La solucion defie la red

que proporciona la siguiente informacion:
1. El requerimiento de servicios.
2. Los acoplamientos entre las corrientes y el numero de unidades.

3. Las cargas de calor y las temperaturas de operacion de cada intercambiador.

4. La configuracion de la red y los flujos para todas las divisiones.
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5. El area de cada intercambiador.

Se pueden especificar las restricciones en los acoplamientos, en la division de corrizntes y

en el numero de unidades.

2.2.4 Descripcion del modelo

El modelo en general, involucra balances de calor total para cada corriente, asigna:ion de
temperaturas a las etapas, calculo de las cargas de servicio de enfriamientc y de
calentamiento, restricciones légicas, y calculo de las diferencias de temperatura. El :nodelo
MINLP obtenido se resuelve para minimizar el costo total anual, comprendiendo el costo de
de servicios, el costo de las cargas fijas de los intercambiadores y el costo del iirea de

transferencia de calor, dando como resultado la obtencién de una red factible.

Balance de calor total para cada corriente

Se requiere un balance de calor total para asegurar el suficiente calentamiento o
enfriamiento de cada corriente de proceso. Las restricciones especifican cue los
requerimientos de transferencia de calor total de cada corriente tienen que ser ignal a la
suma del calor que intercambia con otras corrientes de proceso en cada etapa mas el

intercambio con la corriente de servicio.

(TIN;—TOUT)F, = Z Z 9ijk + geu; ie HP

ke STjeCFP 2.1
(TOUT,~TIN)F; = S Y qputqhu;  jeCP

ke STie HP

Balance de calor para cada etapa

Se requiere también un balance de energia en cada etapa de la superestructura para la
determinacién de las temperaturas. Para una superestructura con NOK etapis, hay

NOK+Ivalores de temperatura.

10
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(Ifk_f.i,k+|)F,'= Z q”k ie HPke ST
. JjeCP 5
(’}k_ﬂ',m ,)Fj = Z 9jjk je CPke ST
ie HF

Asignacion de las temperaturas de entrada a la superestructura

Las temperaturas de entrada de las corrientes de proceso (7IN) se asignan como
temperaturas de entrada a la superestructura. Para corrientes calientes, la entrada de la
superestructura corresponde la temperatura £ = /, mientras que para las corrientes frias su
entrada corresponde a la temperatura k = NOK+1:

t;1 = TIN, ie HP

' 23

ey = TNy~ JRCP

Factibilidad de temperaturas

Se requieren restricciones que especifiquen un decremento monoténico de tempera ura en
cada etapa k. El limite para la temperatura de salida de cada corriente en la superest-uctura
es la respectiva temperatura de salida de cada corriente. Las temperaturas de salida e cada
corriente en la ultima etapa no necesariamente corresponde a la temperatura objetivc de las

corrientes, debido a que el intercambio de servicios puede ocurrir a la salida de la

superestructura:
Lk 2l ke ie HPke ST
L2t gan jeCPke ST 24
TOUT;<t; yog +1 ie HP
TOUT; 2t jeCP

Carga de servicios de enfriamiento y calentamiento

Los requerimientos de servicios de calentamiento (g4, ) y enfriamiento (gcu,) se determinan

para cada corriente de proceso en términos de la temperatura de salida en la Gltima etapa y
del objetivo de temperatura para esa corriente. Las siguientes restricciones son para los

requerimientos de carga de calor de los servicios:

11



Capitulo 2

(t; yok+1~TOUT)F; = geu; ie HP

(TOUT;~ 1, \)F; = qhu;  je CP

Restricciones logicas

Las restricciones logicas y las variables binarias son requeridas para determinar la existencia
de un acoplamiento de corrientes de proceso (i,j) en la etapa k y para algin acoplamie 1to con
la corriente de servicios. Las variables binarias 0-1 son representadas por z,, para los
acoplamientos de las corrientes de proceso, zcu; para los acoplamientos que involucran
servicios de enfriamiento y zhu; para los acoplamientos que involucran servicios de
calentamiento. El valor entero de uno para alguna variable binaria designa que el
acoplamiento esta presente en la red 6ptima.
q,ﬁ—Qz,ﬁSO ie HP,je CP,ke ST

geu;— Qzcu; <0 ie HP
qhuj—ﬂzhujso jeCP

2.6

Zijk0 ZCU), zhuj =0,1

En la Ecuacion 2.6, el limite superior @ es el mas pequefio de los contenidos de calcr de las

dos corrientes involucradas en el acoplamiento.

Cdlculo de las diferencias de temperaturas

El célculo de las areas requeridas en cada acoplamiento involucra la determinacién de las
diferencias de temperaturas. La sintesis del modelo dispone de la introduccién de variables
de diferencia de temperaturas dt. Para asegurar que la diferencia de temperaturas sea factible
para cada intercambiador seleccionado en el procedimiento de optimizacidn, se 1isan las
variables binarias para activar o desactivar las siguientes restricciones de la diferencia de

temperaturas:

dtyg <ty—ty+T(1-z;)  ieHP,jeCPkeST
dfy‘kﬂ5‘;‘,k+1““j,k+1+r(1'z;jk) ie HP,je CP,ke ST 27
dtcu; < t; yox + ) — TOUT , + T(1 - zeuy) i€ HP

drhujsTOUThu—rj’l+l"(l-zhuj) jecr

12
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donde 1 representa un limite superior para la diferencia de temperaturas entre las corrientes

de proceso.

Funcion objetivo

La Funcién Objetivo se define como el costo anual para la red. El costo anual involucra el
costo de servicios, el costo de las cargas fijas para los intercambiadores y el costo e area

para cada intercambiador.

min %' %N CFyzy+ Y CFzeu+ Y CFy,zhu 2.8
ie HPje CPke ST ie HP jecp

11
'?gk(;_*”;?)

B

DD IR dig+dtgy '3
ie HPje CPke ST [(df:]'k)(drgk*- 1)(_%)}
1 1 g
qcu,(h—_ - h—)
+ Z C- ] cu
o dricr.- + TOUT;’ = TIN{:M Lz
renr [ (de,)(TOUT; 7N, ; )]
p

1,1

) 9’”‘;‘(@ . E)

+ -

Y Chyj dty,,;i+ TIN,, — TOUT)1/3
jecr |ty )(TINy, ~TOU 7 2 J)]

L

+ z CCUgcu; + Z CHUghu,
ieHP JjeCcpP

El requerimiento del area, sin embargo, requiere el calculo no lineal de los sijjuientes

términos:

S S Y lgp/ (UyLMTD)] 2.9

ie HPje CPke ST

13
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En general, el término de la Media Logaritmica de la Diferencia de Temperaturas (LMTD)
puede presentar dificultades numéricas cuando la diferencia de temperaturas de ambo s lados
de los intercambiadores son iguales. Es por ello que en la mayoria de las técnicas MINLP

para las sintesis de RIC se utiliza la aproximacion de Chen (1987):
LMTD = [(dty) @ty o )@ty + dty g 17 2.10

donde dt; y dr, ., representan la diferencia de temperaturas para el intercambio (i, ) en la

etapa k.

La aproximacioén de Chen (1987) tiene la desventaja de que cuando dzy, 0 dry,., son guales

a cero, la LMTD se subestima levemente, sobrestimando asi los requerimientos de ar:a.

El modelo MINLP para el problema de sintesis de RIC consiste entonces en mininizar la
Funcién Objetivo 2.8 sujeto a la satisfaccion de las Ecuaciones 2.1 a 2.7. Las veriables

continuas (f, g, df) son positivas y las variables discretas pueden valer 0 o 1.

2.2.5 Estrategia de sintesis

La caracteristica mas atractiva del modelo MINLP presentado en la seccién anterior es que
las Ecuaciones 2.1 a 2.7, las cuales definen el espacio de busqueda de la solucién, scn todas
lineales. Por lo tanto, no se requiere de aproximar la region factible por un esquzma de
linealizacion. Esto produce generalmente un tiempo razonable de célculo en la busqieda de
una solucién al problema MINLP. Sin embargo, las no linealidades en la funcion objetivo
pueden producir mas de una solucién 6ptima local, producto de su naturaleza no convexa.
En vista de las caracteristicas del modelo MINLP, el método combinado que involucra una
funcién de penalizacion y el método de aproximacién exterior (Viswanathan y Grossmann,
1990) se aplica para resolver el modelo MINLP; tal algoritmo se encuentra implemer tado en
el resolvedor DICOPT++ dentro del Sistema General de Modelacién Algebraica ((FAMS)
(Brooke et al., 1988).

14
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El esquema de solucidon se muestra en la Figura 2.5, en donde para incrementar la
probabilidad de obtener la mejor solucion se puede usar un esquema de inicializacién jue se
compone de un procedimiento para determinar el costo minimo de servicios (Papoulias y

Grossmann, 1983) y de un analisis preliminar (Daichendt y Grossmann, 1994).

La etapa de inicio involucra la solucién del NLP relajado; este modelo se obtiene al st stituir
las variables binarias por variables continuas en el espacio (0,1). Si la soluciéon del NLP
relajado es entera, el algoritmo termina. De otra manera, si la solucién del NLP relajido no
es entera, se formula un problema maestro MILP que se basa en la linealizacion de la
solucion del NLP relajado. La solucién al problema maestro produce un arreglo de valores
enteros para las variables binarias. El problema maestro involucra ademés la incorpcracion
de variables que permiten la violacion a la linealizacion de funciones no cor vexas,
incorporandolas posteriormente también en una funciéon de penalizaciéon aumentada. Se
resuelve una secuencia de problemas maestros NLP y MILP para los cuales la aproxiranacion
lineal es acumulada en el problema maestro. El ciclo de iteraciones continia hasta jue no
haya una mejora entre los valores de la funcion objetivo de dos subproblemas NLP fzctibles
y sucesivos. Este método ha mostrado eficacia en la solucion de problemas MINLP no
convexos. En general, si se obtiene una solucién buena en el NLP relajado original, s¢ puede

obtener la solucién 6ptima global.

15
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Costo minimo de |
servicios

Modelo SYNHEAT

:

—

Analisis preliminar

‘ Resolver el problema NLP relajado

. Todas las binarias son
enteras?

Sl

NO adicionar linealizacion y
variables inactivas

convergencia?

| Resolverel problema MILP maestro
fijar valores para las variables
- binarias
adicionar
linealizacion
calizact Resolver el subproblema NLP
NO - SI Solucién
Ll ¢ Se cumple criterio de Optima ‘

Figura 2.5 Funcién de penalizacién y método de aproximacion exterior.
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2.3 Sintesis de RIC considerando los efectos de las caidas de presion y los
costos de potencia (Frausto, 2002)

La literatura especializada en el tema de disefio de intercambiadores de calor pressenta
correlaciones experimentales en las que tanto el coeficiente de transferencia de calor como
la caida de presion de un fluido se relacionan a su velocidad de flujo. Esta variable cor 1in ha
permitido que se desarrollen expresiones algebraicas que relacionan la caida de presion del

fluido con el coeficiente de transferencia de calor del intercambiador (Serna, 1999).

Para cualquier tipo de intercambiador de calor, el coeficiente de transferencia de cildor de
pelicula, 4, y la caida de presion de una corriente, AP, pueden expresarse como funcicnes de

la velocidad, v, y la longitud efectiva de transferencia de calor, L,,, de acuerdc a las

fa?

siguientes relaciones generales
h=Kpov" 2.11

AP = KcpL, V" 2.12

Asi, es también posible eliminar la velocidad entre ellas para obtener una ecuacion simple y
general que represente la relacion de la caida de presion de la corriente, area externa del

intercambiador y el coeficiente de transferencia de calor de la corriente:

AP = KAH 2913

Las Ecuaciones 2.12 y 2.13 proporcionan una guia general para obtener las relaciones de las
caidas de presion para ambos fluidos en un intercambiador de calor. El problema de la
Ecuacién 2.13 es que depende de la forma geométrica del lado del intercambiado - por el
cual circulan los fluidos. Esto hace necesario que se analice por separado al fluido que fluye

por los tubos de aquel que fluye por la coraza del intercambiador.

17
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2.3.1 Relaciones de caidas de presion para fluidos del lado de los tubos y
del lado de la coraza

Para el caso de flujo turbulento de fluidos dentro de tubos lisos de intercambiadores de: calor
de tubos y coraza, diversos autores (Chicheli y Brinn, 1956; Polley er al., 1990; Pcters y
Timmerhaus, 1991; Jegede y Polley, 1992; Serna, 1999) han usado la siguiente expresion:

APy = KppA(hp)™ 2.14

y para el flujo turbulento de fluidos que fluyen por el lado de la coraza se puede obter er una

expresion similar (Polley y ez al., 1990; Jegede y Polley, 1992; Serna, 1999)

5.109

donde 4 es el area de transferencia de calor del intercambiador, AP, es la caida de presion
total del fluido de lado de los tubos, ap, es la caida de presion total del fluido de lado de la
coraza, h, es el coeficiente de transferencia de calor limpio del fluido del tubo y #¢ es el
coeficiente de transferencia de calor limpio del fluido de la coraza. Los parametros: K, y
Kps depende de las propiedades fisicas de los fluidos y de algunos datos geométri:os del

intercambiador:

45 172 11/6

Kpp = —3 Dii b [2") 2.16
NN T 73, 176 D, )
0023 g .Mk, Cp,
: 6109 1109 1297
o [670624)5 CAT}(L‘P—D,){ LD, " us .
ps = D 3406 ., 1703 :
g': ! M-Sp.i‘ks Cp.!‘

Las Ecuaciones 2.14 y 2.15 son utiles para el flujo estacionario de fluidos newtonianos

incompresibles y sin cambio de fase.

18
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2.3.2  Definicion del problema

Dado un arreglo de corrientes de proceso calientes HP por ser enfriadas y un arre zlo de
corrientes de proceso frias CP por ser calentadas, el objetivo es determinar la red de
intercambio de calor que exhiba el menor costo anual. En este caso, se especifican las
velocidades de flujo de la capacidad calorifica de las corrientes calientes y de las cor 1ientes
frias, las temperaturas de entrada y salida, la caida de presion permisible (CPP) para cada
corriente, asi como los parametros de disefio del intercambiador y las propiedades fis cas de
las corrientes en cuestion. Se incluyen también los servicios de calentamiento HU y de
enfriamiento CU y sus correspondientes temperaturas de entrada y salida. Ademas, s¢ debe
de especificar el lado por el cual fluyen las corrientes: tubos o coraza. La solucidon que define

la red proporcionara lo siguiente:

1. El requerimiento de servicios.

2. El acoplamiento de corrientes y el nimero de unidades.

3. Las cargas de calor y las temperaturas de operacion en cada intercambiador.
4. La configuracion de la red y los flujos para todos los ramales.

5. El area de cada intercambiador.

6. La caida de presion para el lado del tubo y para el lado de la coraza.

7. Los coeficientes de transferencia de calor de pelicula optimos.

8. Costo de la red, que incluye el costo de los servicios de calentamiento y de

enfriamiento, el costo de inversion de los intercambiadores y el costo de potencia.

Se pueden especificar restricciones en los acoplamientos, en la division de corrientes y en el

numero de unidades.
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2.3.3  Descripcion del modelo

Esta seccidén presenta solamente las ecuaciones que han sido agregadas al modelo MINLP
presentado por Yee y Grossmann (1990) y descrito en la seccidn 2.2. Se considera (ue las
corrientes calientes fluyen por la coraza y las corrientes frias por los tubos. En gen:ral, el
modelo involucra balances de calor total para cada corriente, asignaciéon de temperaturas
conocidas a las etapas, célculo de las cargas de servicio de enfriamiento y calentarniento,
restricciones légicas, cédlculo de las aproximaciones de temperatura, areas de contactc de los
acoplamientos, area de contacto total, determinacion de los coeficientes de transfere icia de
calor de pelicula y de la distribucion de las caidas de presion. El modelo se resuel /e para
minimizar el costo total anual comprendiendo el costo de servicios, las cargas fijas para cada

intercambiador, el costo del area de transferencia de calor y los costos de potencia.

Area de contacto para los acoplamientos ij, icu y huj

Las 4reas de contacto para los acoplamientos entre las corrientes frias y las co Tientes

calientes, y para los acoplamientos entre las corrientes y los servicios de calentamier to y de

enfriamiento vienen dadas por:

_ Qij (l 1 " 5
A df;‘_;‘,i;-f-d:{jk-*l 173 h_,+h_) ie HP,je CP,ke ST
[ty N(—E221)]

Aicy = < (F+ - ie HP
L dt;y + TOUT,— TIN_ 7173 [\B; B, 2.18
_[(dr,-w)(TOUT,. - TINW}( - ﬂ
qhu- 1 1
A P J (_ 2 e 2
by —dt,, * TIN,,— TOUTN173 |\, h) FEGCE
_[(dthuj)(Tle— rour)( - )]
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Area de contacto total para las corrientes calientes y las corrientes frias

Debido a que las relaciones para las caidas de presion estan dadas en términos de las areas
de contacto, es necesario determinar el area de contacto total para las corrientes frias y las

corrientes calientes.

ATiz ZZA:jk+Aict: ieHP 2.19
k j

AﬁzzzAUkJrAM jeCP 2.20
ki

Cdlculo de caidas de presion total

Para la corriente caliente i, que fluye por la coraza y la corriente fria j que fluye por los

tubos, las relaciones de caida de presion respectivamente se puede escribir como:

1 -5109 )
APS; = KpArd -~ R a,,] ieHP
’ 221

; Dy -35 .
APTy= K!JA?}[E_RdJ) JECF
"

Estas ecuaciones relacionan el coeficiente de transferencia de calor de pelicula a la ciida de
presion de cada corriente. Ademas, los valores de las caidas de presion deben ser meores o

iguales a las permitidas para cada corriente.

APS,; < APp, ieHP

. 222
:}PT}SQPPJ jecCpP

Los coeficientes de transferencia de calor de pelicula usados (#; 0 kg) en las Ecuiciones

2.14 y 2.15, no consideran el fendmeno de ensuciamiento, mientras que las Ecuaciones 2.21

usan los coeficientes de pelicula sucios (4, o ;). Esta diferencia debe ser tomada en cuenta

al realizar la sintesis con el objeto de obtener los resultados correctos. Para las co rientes

calientes 7, ambos coeficientes se relacionan mediante la siguiente expresion:
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fig et 223
[

donde r, es el factor de ensuciamiento especificado para la corriente i. El factor

adimensional f; es igual a 1.0 cuando la corriente fluye a través del lado de la coraza.

Para las corrientes frias j la expresion se escribe como:

hy = —p——— 224

@iy ")

donde b, es el diametro externo de los tubos y p,; es el didmetro interno.

Caidas de presion en las etapas

La caida de presion para cada corriente en cada etapa de la superestructura es deterninada
usando la aproximacion propuesta por Shenoy (1995). Para el caso en que una corriente
dada pase a través de mas de una unidad, su caida de presion es distribuida linealm :nte de
acuerdo al 4rea estimada en la sintesis. Esta suposicion se basa en la forma de las reliiciones
de caidas de presion, las cuales muestran como la caida de presion real de una corriente es
directamente proporcional al area real de un intercambiador, o dos 0 mas intercambiadores

conectados en serie o paralelo que satisfacen una carga térmica comun.

2 ik
AP = -fz—q}j—APSi i€ HP, keST
2.25
2 Ak
APy = ;A;;,- APT;  jeCP,keST

Costos de potencia

La potencia que se requiere para poner en circulacion el fluido a través de los tubos en un

intercambiador de tubos y coraza es Q,-aPT, donde 0, es el flujo volumétrico y AT es la
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caida de presion de la corriente. Andlogamente, Q¢-APS es la potencia requerida por el

fluido que circula a traves de la coraza. Para abordar adecuadamente la consideracijn del
consumo de potencia en su modelo matematico presentado, Serna (1999) usé las féormulas
compactas que relacionan el area de los intercambiadores, los coeficientes de transferencia
de calor y las caidas de presion de las corrientes (Ecuaciéon 2.21) en un intercambiador de
tubo y coraza. Considerando estas relaciones, la expresion que resulta para determinar los

costos de potencia para la corriente caliente i en este trabajo, esta dada por:

1 ~5.109 .
CPOT‘ i HYCP, IQI;KI"AL’.‘J"(){‘_}II _Rdi) ie HP 2.26
it

donde ¢, ; es el costo unitario de la potencia consumida por la corriente i y 4, es el numero

de horas que opera el sistema en un afio.
Para la corriente fria j la expresion resultante es:
Dy; =2 :
Copiiy= HyCp 0K j(IThj ~R,) jecCP 2.27

donde ¢, es el costo unitario de la potencia consumida por la corriente fria ;.

Funcion objetivo

La funcién objetivo consiste en minimizar el costo total anual de la red, y conticne los
mismos términos de costos presentados en el modelo de Yee y Grossmann (1990) , mas dos
términos que consideran los costos de potencia. La funcidn objetivo se presenta a

continuacion:
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2.28

min z Z Z K_fCF,:;Z;jJ("' Z KJCF;CNZu'cu_'— z KJCFJI,UZ}mj

ie HPje CPke ST

* 2 L 255

ie HPje CPke ST

% Z K/Cicu<

ie HP

* Z K)Chuj

jeCP

ie HP JjeCP
1.1
qu(g+h—)
dt, +dt 173
ijk ijk+1
[(df,jk)(df;jk* ])(Tﬂ
1 1 §
soffioiD)
;hr‘ hcu

(dt,

cu

NTOUT,; - T}Nm)(

[

‘?’“‘j(

hfm

dt;., + TOUT, - TH\’N) 173
: ]

1 1

-

[(d:hﬁ)(rm,m ~rour)(

+HY ¥ CCUgew;+HY Y CHUghy,

1/3

dt,, .+ TIN,, - TOUT‘,j
p ]

i HP jecp
My ; 1,1
HYCp, ’(T) Kps, i 9,;,&(;1"_ h_)

+ Z 2! i +
) 1 5109 | diyp+dty 1/3
ie HP n[};; - Rd, J jeCPke ST[(drU.k)(drU“ 1}(T)]

1 1
ol

hy  hy,

i, +TOUT,~TIN 7173

[(d:m}(mw{. s ?mw)( - n
) 1.1
- 2
HYCPJ(T) Kpz,) %‘k(h—_ i h_)
+ z T.J i i
e CP i s . diyp + dtp 1173
jecCr n(f,ﬁ? Rd‘j) i e HPk € ST [(d:,}.k)(d;;j“ 1)(—2 ﬂ
1 1
qhu.(—— 4 .-)
4 h.‘m h_,:
: dty .+ TIN, —-TOUT»A1/3
[(d:h,,j)( TIN,, -1 OUTJ.)( A 5 - f)]

donde X, es el factor de carga fija que anualiza la inversion.
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La solucion de este problema de optimizacion permite cuantificar las interacciones entre el
consumo de potencia, el costo de capital y el costo de energia de redes de intercambio de
calor; lo anterior con el proposito de proporcionar el procesamiento térmico de las corrientes

de proceso de la mejor manera posible desde un punto de vista econdémico.

2.3.4 Estrategia de sintesis

El modelo presentado en esta seccion esta constituido por el espacio factible definido por
las Ecuaciones 2.1 a 2.7, 2.18 a 2.21, 2.25 y la Funcién Objetivo 2.28. Sin emba-go, se
observa que las no linealidades introducidas por las Ecuaciones 2.21 y la funcién objetivo
2.28 pueden producir mas de una solucion Optima local producto de su naturalzza no
convexa. Al igual que en el caso de la estrategia anterior, el modelo resultante se risuelve
usando el método combinado que involucra una funcién de penalizacion y el método de
aproximacion exterior (Viswanathan y Grossmann, 1990). El algoritmo fue descrit> en la

seccion 2.2.5.
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2.4  Sintesis de RIC considerando diferentes tipos de intercambiadorcs
(Sorsak y Kravanja, 2001)

Esta seccion presenta un modelo desarrollado por Sorsak y Kravanja (2001) en el cual se
incorpora la alternativa de que la red se constituya por diferentes tipos de intercambiadores.
El trabajo es una extension al modelo presentado por Yee y Grossmann (1990). La
superestructura presentada en la secciéon 2.2.2 es ahora reemplazada por una nueva

superestructura (Figura 2.6).
etapa 1
| - < | <
| HI-C1 | HI-CI
e Sm t Sm
- ol = - llci2
| | ~— ~
Hy | Bl HI-C2 | | rt HI-C2
1,1 I Sm Sm
- | tip2
|
*@/( ;C_l_z’l T ma [T c22 < ma
Sm |

etapa 2

7? Ay f
e

4-'—'— G
Sm
& | |
| | W,
H, | mo | H2-C2 L[HZ .
tH2,1 Sm Sm R o
| J I tHE,Z |
! | !
I I '
localizacién de la localizacién de la localizacion de la
temperatura k=1 temperatura k=2 temperatura k=3

Figura 2.6 Superestructura de dos etapas (Sm representa la superestructura compuesta)

En la superestructura propuesta, cada intercambiador a contracorriente entre una ¢orriente
caliente i y una corriente fria j, es reemplazado por una superestrcutura compuesta (3Sm) que
comprende los siguientes tipos de intercambiadores (Figura 2.7) :

« Intercambiador de doble tubo (/= 1)

« Intercambiador de plato y marco (/= 2)

» Intercambiador de tubos y coraza (tubos en U) (I = 3)

* Un bypass, cuando no hay transferencia de calor entre las corrientes (/ = 4)
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Doble tubo
r 1

Plato v marco

Tubo vy coraza

recomendados para cada uno de los intercambiadores.

Figura 2.7 Superestructura compuesta

El uso de diferentes tipos de intercambiadores involucra el manejo de diferentes rangos de

temperatura, presion y drea (Hewitt et al., 1994). En la Tabla 2.1 se muestran 1>s valores

Tabla 2.1: Datos para los intercambiadores considerados

. Pmax RangodeT Rangode A B Cv
T Cf ($/afio

PO (MPa) °C) m?) (3/afio) ¢ 2 asio)
Doble tubo 30.7 -100 a 600 0.25a 200 1937 201
Plato y 1.6 -25a250 1a1200 17034 61
marco
Tubo y 30.7 -200 a 600 10a 1000 21615 93
coraza

Para preservar la linealidad en las restricciones, los coeficientes de costos son lincarizados a
partir de relaciones de tipo Guthrie (Guthrie, 1969). El costo del intercambiador de plato y

marco ha sido especificado con un 70 % (Walker, 1990) del costo del intercambiadlor de tubo
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y coraza; el costo del intercambiador de doble tubo ha sido especificado dentro de un rango
de 4rea de 200 m?, mientras que el costo del intercambiador de tubo y coraza ka sido

especificado entre un rango de 200 a 1000 m?. Si el area es mayor a 200 m? entonces un

intercambiador de tubo y coraza es preferido sobre uno de doble tubo.

2.4.1 Definicion del problema

Dando un arreglo de corrientes de proceso calientes HP por ser enfriadas y un arrcglo de
corrientes de proceso frias CP por ser calentadas, el objetivo es determinar la red de
intercambio de calor que exhiba el costo anual menor. Se especifican las velocid:des de
flujo multiplicadas por la capacidad calorifica de las corrientes calientes y frias, asi como las
temperaturas de entrada y salida. Se proporcionan los servicios de calentamiento AU y de
enfriamiento CU y sus correspondientes temperaturas. La solucion define la r:d que

proporciona la siguiente informacion:
1. El requerimiento de servicios.

2. El acoplamiento de corrientes y el numero de unidades.

3. Las cargas de calor y las temperaturas de operacion en cada intercambiador.
4. La configuracion de la red y los flujos para todos los ramales.

5. El area de cada intercambiador.

6. El tipo de intercambiador seleccionado.

2.4.2  Descripcion del modelo

Ademas de las restricciones comprendidas en el modelo de Yee y Grossmann, el modelo de
Sorsak y Kravanja incluye relaciones basadas en limites de operacion y requerimic:ntos de

area para modelar la seleccion del tipo de intercambiador.
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Distribucion factible de temperaturas

El modelo original (Yee y Grossmann, 1990) contiene restricciones para una distribucion
factible de temperaturas unicamente para intercambiadores a contracorriente. Debido a que
el modelo extendido comprende diferentes tipos de intercambiadores, la distribucion de
temperaturas obtenida para intercambiadores a contracorriente puede llegar a ser infactible
si el intercambiador de tubo y coraza de tubos en U llega a ser seleccionado. Este
intercambiador involucra una combinacién de flujos a contracorriente y en paralzlo. El
problema puede observarse en la Figura 2.8, cuando Tco > Tho la distribucion de

temperaturas llega a ser infactible.

Tht Tco

<: Tho

factible infactible
- -

Figura 2.8 Distribucién de temperaturas en un intercambiador de tubos en U.

Para evitar este problema Sorsak y Kravanja proponen la siguiente restriccién para el

intercambiador de tubos y coraza con tubos en U:

i1~ AT (1=y;a) 2 AT"" i€ HP,je CPke ST 2.28

Asi, si el intercambiador de tubos en U (/ = 3) es seleccionado se activara la restricc6n y la
diferencia de temperaturas entre las corrientes a la salida del intercambiador sera :;iempre
mayor o igual que un valor minimo, garantizando que la temperatura de la corriente :aliente

serd siempre mayor que la temperatura de la corriente fria en ese punto.
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Correccion de LMTD para el intercambiador de tubo y coraza

Debido a que el flujo en el intecambiador de tubo y coraza es una combinacion de f ujo en
paralelo y a contracorriente, la LMTD debe tambien ser corregida; se utiliza para ¢llo un
factor de correccion denominado Ft. El factor puede ser obtenido de la ecuac én de

Underwood (Hewitt et al., 1994):

" JR + 1In((1-5)/(1-RS))
(R =1DIn((2-SR+1-JR?*+1))/(2-S(R+ 1+ JR* + 1))

229
A B
_ T‘:’jk!‘ T‘Um 1/
A B
Tfijki= Tijg+ 11

A B
5 Tfijgs = i+ 11

= B
Tigg— Tyk+ 1

R representa la razon de temperatura y S define la eficiencia térmica del intercambiador.
Para obtener los valores de temperatura requeridos para el célculo de R y S, se han

adicionado las siguientes restricciones (Ver Ecuaciones 2.31 y 2.32):

P ninF ; .
= Gay AT (1=y5) 2 AT ie HP,je CP,keST
_ 2.30
fie=tige 1 + ATV (1= yps) 2 AT ie HP,je CP,keST
f= s 1+ AT (1= 00) 2 AT™F ieHP,je CP,keST

Seleccion del tipo de intercambiador

La seleccion del tipo de intercambiador depende de las temperaturas de operacion y presion
de las corrientes involucradas. Como las presiones de las corrientes son fijas, éstas pueden
utilizarse para hacer un procedimiento de exclusion antes de la optimizacion. Sin einbargo,
todas las temperaturas dentro de las etapas son variables de optimizacion y esto afecta la

seleccion del tipo de intercambiador. Los rangos de temperatura de los intercamt iadores
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involucrados han sido modelados por la formulacién de cascaron convexo (convec-hull).

Las siguientes restricciones han sido especificadas para las corrientes calientes:

=3 Figy ie HP,je CP,ke ST
!
tyer = N Tigeey i€ HP.jeCPkeST
i
) 2.31
T T Yy i€ HP,je CP.ke ST,l € HET
Tiggsn< T Vyuy i€ HP.jeCP.keST,l e HET
T2 Ty i€ HP,jeCPkeST,l e HET
T;'gh”z ,”"y,}-“ ie HP,je CP,ke ST,l e HET
Similarmente, las restricciones especificadas para las corrientes frias son:
A y 2
by = Z T ie HP,je CP,ke ST
i
tici= Y Dk ie HP,je CPke ST
!
2.32
TS T "Vyu  i€HP,jeCPkeST,leHET
TigksS T Vg i€ HP,je CP.ke ST, e HET
T2 T} Yy  i€HP,jeCPkeST,l e HET
Tipgsr Ty i€ HP,je CPke ST, e HET
Las restricciones para las cargas de calor han sido definidas como:
Qyjk = Z Q)'U.“ ie HP,je CP,ke ST
1 2.33
Urp 3 :
Olyjys0 Yijkt ie HP,je CP,ke ST, € HET
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mientras que para las diferencias de temperatura:

dyy = ZAT;.“ ie HP,je CP,k e ST
!

drljk"‘l:ZAT‘zk“'“ fEHP,JECP.kEST

; 2.34

up . .
ATjysAT 'y, i€ HP,je CPkeST,le HET

LiP i ; o

BT iy BB Vi i€ HP,je CPkeST,l e HET

Si en algun caso se selecciona un bypass (no intercambiador), entonces las diferercias de
temperatura entre corrientes pueden ser negativas dado que no hay restriccion =n este
sentido:

ATha2 AT %y i€ HP,jeCPkeST

2.35
ATjee1 42AT%,, i€ HP,jeCPkeST

donde A7"? tiene un valor negativo.

Finalmente solo un intercambiador de calor (o bypass) en la superestructura puede ser

seleccionado:

Syju=1  ieHPjeCPkeST 2.36
I

Funcion objetivo

La funcién objetivo del modelo extendido define el costo anual de la red y comp ende el
costo de los servicios de calentamiento y de enfriamiento, la inversion anualizada para los
enfriadores, los calentadores y los diferentes tipos de intercambiadores. La funcién contiene
los mismos terminos que la funcién objetivo original (Yee y Grossmann, 1990) con la
diferencia de que ahora los célculos de area para los intercambiadores es hecha en bise a las

nuevas variables. Se presenta a continuacion:
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min Z Z Z Z CFyU-“—F Z CF, zcu;+ Z CFh,gzhuj 2.37

ie HPje CPke §Tie HET ie HF jeCP

"2 LT 3 2l )

173
ie HPje CPke STl e HET AT;'H_" Aljjp+ 1
[(AT;H){’-\T?}}H u}[f Fliju

1 1 j
|-+ —
C qcu:(hf hcu
+ 2
Y Cicu dt;.,+ TOUT,— TIN \71/3
ieHP [(d:‘.cu)(TOUT,-— TJ’NC:«)( 2 ﬂ

L, 1)
| S
‘?h“f(hhu n,
dty;+ TIN,, - TOUTJj]VE*

2

+ 3 Chu
jece [(drh" DTN, ~TOUT)(

+ Z CCUgcu; + Z CHUghu;
ie HP jeCP

2.4.3  Estrategia de sintesis

Debido a la seleccion simultdnea de diferentes tipos de intercambiadores de calor con la
sintesis de la RIC, el tamafio y la combinatoriedad del problema MINLP se inciementa
drasticamente. En el trabajo de Sorsak y Kravanja (2001) la solucién al problema vieae dada
por el algoritmo OA/ER en forma modificada. En general, el algoritmo OA/ER consiste en
la solucion de una secuencia de subproblemas NLP para una topologia fija y un Pioblema
Master (PM). Cuando la modelacion disyuntiva generalizada es aplicada, los subproblemas
NLP son resueltos solamente para las disyuntivas seleccionadas, cuyos valores
correspondientes a las variables binarias son fijados a uno. Consecuentemente, 36lo las
linearizaciones correspondientes pueden ser derivadas, lo que lleva a una definicion
incompleta del PM. Lo anterior, puede incrementar marcadamente el nimero de iteiaciones

OA/ER, particularmente cuando se resuelven problemas MINLP de gran escala.
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carrruro 3 SINTESIS MINLP DE RIC
CONSIDERANDO EFECTOS
DE CAiDAS DE PRESION Y
DIFERENTES TIPOS DE
INTERCAMBIADORES

3.1 Introduccion

Este capitulo describe un nuevo modelo para la sintesis de RIC utilizando técnicas MINLP.
El modelo, ademas de considerar los efectos de las caidas de presion de las corrientss para
eliminar la suposicién de coficientes de transferencia de calor de pelicula contantes,
considera la alternativa de constituir la red por diferentes tipos de intercambiadores. El
modelo es una extensién al trabajo de Frausto (2002) y estd basado en la form ilacion
presentada por Sorsak y Kravanja (2001), en la cual la selecciéon de cada tipo de
intercambiador esta restringida mediante limitaciones de operaciéon y requerimientos de
4rea. Se utiliza la misma superestructura compuesta (Sm) propuesta por tales autorcs en la
que se incluyen tres tipos de intercambiadores de calor: intercambiador de doble tibo, de
platos y marco y de tubos y coraza. Los coeficientes de costo y las caracteristicas de los
intercambiadores usados en este trabajo son tomados de la Tabla 2.1. La estrat:gia de

sintesis utilizada es la estrategia de solucién propuesta por Daichendt y Grossmann (1994).
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3.2 Definicion del modelo

El problema de sintesis de RIC se establece como sigue:

Dado un arreglo de corrientes de proceso calientes HP por ser enfriadas y un arreglo de
corrientes de proceso frias CP por ser calentadas, el objetivo es entonces determinar la red
de intercambio de calor 6ptima que exhiba el menor costo anual. Se especifican las
velocidades de flujo de la capacidad calorifica de las corrientes calientes y de las coirientes
frias, las temperaturas de entrada y salida, la caida de presién permisible y las propizdades
fisicas para cada corriente, asi como las caracteristicas de cada intercambiador. Se ircluyen
también los servicios de calentamiento HU y de enfriamiento CU y las correspon lientes
temperaturas de entrada y salida. Ademas, se debe de especificar el lado del intercan biador

por el cual fluyen las corrientes. La solucién que define la red proporcionara lo siguiente:

1. El requerimiento de servicios.

2. El acoplamiento de corrientes y el nimero de unidades.

3. Las cargas de calor y las temperaturas de operacion en cada intercambiador.
4. La configuracion de la red y los flujos para todos los ramales.

5. El 4rea de cada intercambiador.

6. La caida de presion para ambos fluidos.

7. Los coeficientes de transferencia de calor de pelicula éptimos.

=]

. Los tipos de intercambiadores seleccionados.

Es posible establecer restricciones sobre el tipo de intercambiador como un proced miento
preliminar; por ejemplo, no usar intercambiador de platos y marco cuando se rianejan

fluidos toxicos debido al problema de derrame.
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3.3  Descripcion del modelo

El trabajo presentado en esta seccion retoma la formulacion presentada por Sorsak y
Kravanja (2001) para modelar la seleccion del tipo de intercambiador y la aplica al niodelo
presentado por Frausto (2001). De esta forma se obtiene un modelo MINLP para la sintesis
de redes de intercambiadores de calor que considera coeficientes de transferencia de calor y
diferentes tipos de intercambiadores como variables de optimizacion. El modelo se tasa en
la superestructura compuesta ( Figura 2.7) que comprende tres tipos de intercambiadcres de

calor y un bypass (cuando no existe carga térmica y ningun intercambiador es seleccionado):

1. Intercambiador de doble tubo (m = 1).

2. Intercambiador de platos y marco (m = 2).

3. Intercambiador de tubos y coraza con arreglo en U (m = 3)
4. Bypass (m =4).

Para el caso 3, intercambiador de tubos y coraza, el factor Ft para la correccior de la
diferencia de temperaturas LMTD, est4 definido mediante la Ecuacion 2.27 y es considerado
por el modelo en el calculo del 4rea de contacto para los acoplamientos entre las corrizntes y
en la funcion objetivo. Los coeficientes de costo y las caracteristicas de cada uno de los
intercambiadores estan basados en los resultados obtenidos por Sorsak y Kravanja (2 001) y

reportados en la Tabla 2.1.

A continuacién se describird unicamente la formulacion desarrollada e integrada al inodelo
MINLP propuesto por Frausto (2002), la formulacién restante es exactamente la mis na que

se considera en el modelo desarrollado por dicho autor.
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Distribucion factible de temperaturas

La combinacion de flujo paralelo y flujo a contracorriente en el intercambiador de tubos y
coraza, puede ocasionar que la distribucion de temperaturas pueda ser infactible cuzndo la
temperatura de salida de la corriente fria llega a ser mayor que la temperatura de salica de la
corriente caliente (Figura 2.8). Para evitar este problema se ha establecido la sijjuiente

relacion propuesta por Sorsak y Kravanja:

Lik+1 -:J.E+ATUP(1 —szB)ZATmm ie HP,je CP,ke ST 3.1

Desagregacion de las variables binarias

Con la consideracion de diferentes tipos de intercambiadores de calor es necesario distribuir
la variable binaria original de cada posible acoplamiento entre los diferentes tipos de
intercambiadores. Para lograrlo, se realiza una desagregacién de las variables binaias :

ik

(Biegler et al., 1999). La restriccion que resulta es :

3
Zi = Y My, ieHP,je CPke ST 3.2
m=1
donde m identifica al tipo de intercambiador Notese que la sumatoria es hecha sobre las tres

primeras alternativas, puesto que la variable original del modelo de Yee y Grossmanm, z,,,

fue definida unicamente para representar la existencia de intercambiadores de¢: calor,

excluyendo la posibilidad del bypass.

Distribucion de variables continuas

La asignacién de temperaturas, carga de calor y diferencias de temperatura para los tres
intercambiadores se deriva de las variables correspondientes del modelo ¢riginal,
especificandolas mediante el uso de la formulacion de cascarén convexo. Para el caso de las

temperaturas se definen las siguientes restricciones:
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Para las corrientes calientes i:

by Z Tiiigm ie HP, je CP,ke ST
3.3
Tigm < T 2m ie HP, je CP, ke ST, m e DTI
T £5T g ie HP, je CP, ke ST, m e DTI
Para las corrientes friasj :
9k=27jmm ie HP, je CP,ke 8T
! 3.4

Tijkm S To 2m ie HP, je CP, ke ST, m e DTI

m ijkm

i wl i€ HP, je CP, ke ST, me DTI

Las Ecuaciones 3.3 y 3.4 permiten asignar las variables de temperatura a cada tipo de
intercambiador en la superestructura compuesta y garantizan que los valores de dichas
variables se encuentran dentro del rango de operacion de temperatura para el tipo de

intercambiador seleccionado.

Similarmente, las cargas de calor deben ser asignadas a cada tipo de intercambiador de la
superestructura compuesta y deben estar dentro de la carga maxima permitida para el

intercambio. Las expresiones necesarias se muestran a continuacion:

3
G =S Omyyy i€ HP, je CP, ke ST

m=1

35

Oy < 0 2m i i€ HP, jeCP, ke ST, me DTI

Se requiere tambi€n que las diferencias de temperatura sean extendidas a los diferenes tipos
de intercambiadores y al bypass en la superestructura compuesta y que sus va ores se
encuentren dentro del limite de operacion permitido. Las siguientes relaciones fueron

desarrolladas:
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d = Zd.rm,ﬁm ie HP, je CP, ke ST
tic 3.6

dimy, <AT" zmy,, 1€ HP.jeCP keST,meDII

La segunda expresion de la Ecuacion 3.6 permite seleccionar la diferencia de temperaturas

correcta para el tipo de intercambiador seleccionado y su valor es asignado a la variable az,,

mediante la primera expresion.

Para el caso del hypass la diferencia de temperaturas puede ser un valor negativo. La

restriccion es establecida por la siguiente relacion:

dimyjq 20T 2m 1 ieHP, je CPke ST 3.7

Cdlculo de las caidas de presion total

Para el céalculo de los coeficientes de transferencia de calor de pelicula de las corrientes en
base a las caidas de presiébn permisibles y considerando diferentes tipos de
intercambiadores, fué necesario modificar las Ecuaciones 2.21. Dichas ecuaciones fueron
desarrolladas para el intercambiador de tubos y coraza (Serna, 1999). La modiiicacién
consiste en la introducciéon de un factor de correcciéon Fp para validar el uso ce estas
ecuaciones en los intercambiadores de doble tubo y de platos y marco. El factor Fp se ha
considerado como 1 en los intercambiadores de doble tubo y de tubos y coraza, puesto que
las caidas de presion se reportan dentro del mismo orden de magnitud. Para el caso del
intercambiador de platos y marco se han considerado valores distintos. Para el lado donde
fluyen las corrientes calientes se ha considerado para Fps (factor de correccién para el lado
de la coraza) un valor promedio de 0.65 y para el lado de las corrientes frias el valo* de Fpr
(factor de correccion del lado de los tubos) corresponde a 0.84. Estos valores estan »asados

en los resultados obtenidos por V. Ganapathy (1982) y presentados en la siguiente Tebla 3.1:
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Tabla 3.1: Comparacién de las AP en los intercambiadoresde Ty C, yde Py M

AP (KN/m?) AP (KN/m?) AP (KN/m?) AP (KN/m?)

Fluido A Fluido B
(Kg/s) (Kg/s) Tubo y coraza  Tubo y coraza  Platoy Marco  Plato y Marco
Fluido A Fluido B Fluido A Fluido B

1.69 6.72 2.8 20.6 2.1 15.2
109 9.84 131 131 74 61
7.42 2.53 22 31 9.7 31
2.2 243 20 31 21 24

18.8 59.5 72 55 31 69

De la Tabla 3.1 se puede observar que las caidas de presion en el intercambiador de platos y

marco son menores comparadas con las del intercambiador de tubos y coraza.

Las ecuaciones modificadas para el célculo de las caidas de presion total de las corri :ntes se

definen como:

1 5.109 ‘
AP; = Fps;u K, 4 Tf(h___Rd’) ie HP

i

S | 3.8
A‘Pj = FPTUkKP!An(DT];_RdJ) JE cr

Para definir el valor adecuado de Fpsy, Y Fpry para cada intercambiador se definen las

ijk
siguientes restricciones de tipo cascarén convexo:

3
Fps,., = Z Fpls,zm,., ieHP, je CP, ke ST

i
m=1 39
3

FpTyy = z FpIT, zmyy,, ie HP, je CP ke ST

m=1

donde Fpis,, y Fpir, corresponden a los valores del factor de correccion para cade uno de

los intercambiadores, en el lado de la coraza y el lado de los tubos. El uso de las Ect aciones

3.9 permite asignar el factor de correccién de caida de presion correcto que corresponde al
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tipo de intercambiador seleccionado. La ventaja principal radica en que las ecuacicnes de
caidas de presion se utilizan tal y como fueron presentadas originalmente, unicamentz: se ha
considerado el parametro correspondiente al factor de correccion (Ecuacién 3.8). Si i:sto no
hubiese sido hecho, las variables de caida de presion hubieran tenido que ser desagregadas,

aumentando en gran medida la complejidad numérica del problema.

Area de contacto para el acoplamiento ijk

Para el célculo de las caidas de presion total es necesario definir el 4rea de contact) total,
que incluye las 4reas de contacto de los acoplamientos entre corrientes y de los
acoplamientos entre las corrientes y los servicios. La relacion para el célculo del :irea de
contacto de los acoplamientos ijk entre corrientes ha sido modificada del modelo criginal
(Frausto, 2002) debido a la necesidad de integrar el factor de correccidn para las diferencias
de temperaturas (Ft) en el intercambiador de tubos y coraza con tubos en U. La relacion se

muestra en la siguiente ecuacion:

_ 9ijk 1y : 5
Ay = = (_+_) ie HP, je CPkeST 3.10

digy + diy, o h
Py (dty) e, 1)(%}} i

Ft,; depende del tipo de intercambiador seleccionado, por lo que su definicion también se

logra mediante la expresion de tipo cascarén convexo, con la cual el factor de correc:ion de
diferencias de temperatura correcto correspondiente a cada tipo de intercambiador s¢ asigna
adecuadamente. La expresion que resulta es:
3
Ftige = Y Ftlimijim ie HP, je CP,ke ST 3.11

m=1

donde Fiu., es el factor de correccién para la LMTD correspondiente a cada tipo de

ifkm
intercambiador. Para los intercambiadores de doble tubo y de plato y marco, el factor tiene
un valor de 1 y para el intercambiador de tubo y coraza varia entre 0.75 y 1. La importancia
de definir la relacién anterior es que el célculo de area se da para los acoplamientos ijk, a

diferencia del modelo de Sorsak y Kravanja en donde los célculos se dan para los
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acoplamientos #jkl, logrando reducir de esta manera el tamafio del modelo en 72 vec:s en lo

que respecta al célculo del drea de intercambio.

Restricciones sobre las dreas de contato en los acoplamientos ijk

La seleccién del tipo de intercambiador en la etapa de sintesis, se basa en el costo y en las
limitaciones de operacién (temperatura y cargas de calor). Sin embargo, el area cbtenida
debe corresponder al rango de drea impuesto por restricciones operacionales. Es nccesario
entonces definir las siguientes restricciones:

A ie HP, je CPkeST

ukam 3.12
ie HP, je CP,ke ST

ijk < Amax,zm

A

ik = A MR, ZM gy

donde Amax, y Amin, corresponden a los limites superior ¢ inferior del area para los

intercambiadores. El desarrollo de las Restricciones 3.11 y 3.12 permite realizar los célculos
de area mediante la relacion presentada por Frausto (2002), a diferencia de Sorsak y
Kravanja que presentan una expresion més compleja que aumenta la no linealidad del

problema al utilizar desagregacion de variables para el area de transferencia de calor, 4, .
Como se menciond anteriormente, respecto a la ecuacion de disefio de area de inter cambio,
el modelo propuesto requiere m veces menos ecuaciones que el modelo de Sorsak y

Kravanja, y a cambio solo se agregan restricciones lineales.

Seleccion de un solo intercambiador

Solo uno de los tres posibles intercambiadores de calor puede ser seleccionado. Par:i el caso
en el que no exista tranferencia de calor en el acoplamiento ijk se debe activar

automaticamente la seleccién del bypass. Para esto se ha definido la siguiente restriccion:

3 zm, = 1 ieHP, je CPkeST 313
me DTI
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Coeficientes de costo de los intercambiadores

Como veremos mas adelante, la funcion objetivo no involucra la posibilidad de discriminar
entre los diferentes tipos de intercambiadores. Por lo tanto, es necesario establecer las
siguientes restricciones para poder integrar los coeficientes para las cargas fijas y lo:; costos

de inversidén de cada uno de los intercambiadores:

3
CFNy = Y CULzmy, ie HP, je CP,keST

= 3.14

CNy = Y CAl,zmy, ieHP, je CPke ST
m=1
El uso de las restricciones 3.14 permite elegir adecuadamente los valores de los coeficientes

de costo (CFN;, y CN,,) para el tipo de intercambiador seleccionado que seran utilizados en

la funcién objetivo. Se puede observar que la sumatoria de m va de 1 a 3, debido a c ue para

la opcién 4 que corresponde al bypass no se requiere ningdn tipo de costo.

Funcidn objetivo

A diferencia del modelo propuesto por Sorsak y Kravanja (2001), este modelo se
caracteriza porque su funcién objetivo no involucra variables desagregadas que dependen
del tipo de intercambiador, lo anterior debido a que se aplicé la representacién de cascaron
convexo (convex hull) en todas las variables y parametros involucrados en un posible
acoplamiento ijk (Ecuaciones 3.1 a 3.7, 3.9, 3.11 y 3.15). La solucién a estas ectaciones
genera como resultado la determinacién del tipo de intercambiador, asi como todas las
variables relacionadas con €l ( temperatura, calor, diferencias de temperatura y coelicientes

de costo).
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min Z Z Z KJCFN;ijijk+ z KjCF,'NZ:'m+ Z KJ’CFJ;;,thuj

ie HPje CPke ST ie HP JjeCP

1 1
quk(gj“*g)
% Z Z Z KJCNU* dit dtig sy

173
ie HPje CPke ST Ffjj.k[(d{ljk)(d{‘jk+ l)(_z—.)]

1 1 )
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La funcion objetivo del modelo propuesto define el costo anual de la red y comprende los
siguientes términos:

* Costo del consumo de sevicios.

« Inversion anualizada para los enfriadores y calentadores.

« Inversion anualizada para los intercambiadores de diferente tipo.

« Costos de potencia.

3.4 Estrategia de sintesis

El modelo propuesto comprende el espacio factible definido por las Ecuaciones 2.1 a 2.7,
2.18, 2.19, 2.20, 2.24, y 3.1 a 3.14, ademds de la funcion objetivo 3.15. Las no lineilidades
presentadas por las Ecuaciones 3.8, 3.10 y la funcion objetivo 3.15 pueden producir mas de

una solucion optima local producto de su naturaleza no convexa.

La estrategia de sintesis es semejante a la del modelo original presentado po1 Yee y
Grossmann (1990), requiriéndose de la determinacion del costo minimo de los szrvicios
(modelo transitorio expandido de Papoulias y Grossmann, 1983) y de un examen preliminar
(Daichendt y Grossmann, 1994) como esquema de inicializacion. En la soluciér. de los
ejemplos se ha utilizado el sistema de modelacion GAMS (Brooke et al, 1588), en

particular el resolvedor CONOPT++.

3.5 Seleccion especifica de intercambiadores

El modelo MINLP propuesto tiene la caracteristica de que es posible sel:ccionar
especificamente el tipo de intercambiador a ser utilizado en cada acoplamiento anies de la

etapa de sintesis. El problema resulta interesante puesto que se puede reducir
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favorablemente la region de busqueda de la solucién, logrando tiempos de convergencia
menores. Por ejemplo, si las corrientes de proceso son corrientes toxicas podemos es ablecer
que los intercambiadores de plato y marco no deben ser utilizados debido al problema de
goteo y escurrimiento, quedando como alternativa de solucién unicamerte dos
intercambiadores en cada acoplamiento acotando considerablemente la regién factible. El
procedimiento es sencillo, solo se tienen que fijar los valores de las variables »sinarias
correspondientes a cada intercambiador en 1 o 0, dependiendo si se necesita jue los
intercambiadores sean o no seleccionados.

En el capitulo siguiente se ejemplifica lo anterior mediante un caso en donde se ha fijado
previamente el tipo de intercambiador que se ha de utilizar en cada acoplamiento anies de la

etapa de la sintesis de la red.
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carrruro 4 SOLUCION NUMERICA DE
CASOS DE ESTUDIO

4.1 Introduccion

En este capitulo se presenta la solucion numérica de tres casos de estudio, tomados de la
literatura, para demostrar el alcance y las limitaciones del modelo propuesto. El primer
ejemplo corresponde a un caso reportado en el trabajo de Shenoy (1995), y resuelto ~ambién
por Serna (1999), que consta de 4 corrientes en total, 2 frias y 2 calientes. El segundo
ejemplo es un problema de sintesis introducido por Sagli et al. (1990) y presentado por
Polley and Panjeh Shahi (1991) para una HRAT de 20 °C. Este caso de estudic consta
también en total de 4 corrientes. El ultimo caso de estudio viene dado por un p-oblema
utilizado por Polley et al. (1990) y por Nie y Zhu (1999) para demostrar la importan:ia de la
incorporacion de las caidas de presion permisible en el redisefio de las redes de inte ‘cambio
de calor. El problema consta de 6 corrientes de proceso calientes y solamente 1 corriente

fria, para una HRAT de 36 °C.
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4.2 Ejemplo 1: Caso 451

El primer ejemplo involucra dos corrientes calientes y dos corrientes frias con una
superestructura de tres etapas, segin el procedimiento de examinacion preliminar. Las
temperaturas de entrada y salida de las corrientes estan dadas en la Tabla 4.1. La Tabla 4.2
proporciona los datos para las caidas de presion y las propiedades fisicas para el mismo
problema. En este ejemplo el valor de HRAT es de 20 °C. Los coeficiertes de
transferencia de calor de pelicula de los sevicios se han considerado como 5000 W/m2°C
para el vapor y 2500 W/m2°C para el agua de enfriamiento. El problema que corresponde al
caso de estudio 4S1 presentado por Shenoy (1995) fué resuelto mediante el modelo c¢riginal
de Frausto (2002) utilizando DICOPT++; tal modelo presentd 16 variables binarias y 101
variables continuas. Con el modelo propuesto en este trabajo se registraron 64 v:riables
binarias y 389 variables continuas utilizando el mismo resolvedor. La red resultante
involucra un consumo minimo de servicios de 605 KW para el caso de calentamiento y de
525 KW para el servicio de enfriamiento, con un costo minimo de $65,570.78/afio. Iin total

nueve unidades fueron seleccionadas (ver Tabla 4.4), un calentador, un enfriador y siete

intercambiadores, con un drea total de 387 m?', un costo de inversién anualizado de
$37,493.74/afio, y un costo de potencia de $5,586.72/afio. Por lo tanto el cosio total
anualizado de la red es de $108,651.24/afio. En la Tabla 4.3 se presentan los valores ¢ ptimos
obtenidos para los coeficientes de transferencia de calor de pelicula de las corriertes. La
Figura 4.1 muestra la distribucion de las unidades en la red (topologia) y la Tabla 4.4
presenta los resultados para los intercambiadores seleccionados. Se puede observar que la
red resultante involucra ahora dos tipos de intercambiadores: de doble tubo y de plato y
marco aunque la mayoria de las unidades corresponden al primer tipo. Lo anterior se debe a

que las areas de intercambio de calor requeridas corresponden a valores pequefios, rienores

a 200 m?.
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Tabla 4.1: Datos de temperatura para las corrientes del Ejemplo 1

Corriente Tin (°C) Tout (°C) FCP (KW/°C)
H1 175 45 10
H2 125 65 40
Cl 20 155 20
Cc2 40 112 15
Vapor 180 179 -
Agua 15 25 -

Tabla 4.2: Propiedades fisicas y caidas de presion permisibles para las corriente s del
Ejemplo 1

Corriente Hl H2 Cl €2
AP permisible (KPa) 30 25 10 10 o
Rd (m%°C)/W 0.00015 0.00015 0.00015 0.0001¢
Cp (J/Kg°C) 1658 2684 2456 2270
p (Kg/m?) 716 777 700 680
1 (Kg/ms) 0.24E-3 0.23E-3 0.23E-3 0.23E-:
k (W/m°C) 1.1 0.24 0.12 0.011

Tabla 4.3: Coeficientes de transferencia de calor para las corrientes del Ejemplo 1

Corriente h Calculado (W/m?°C)

H1 2.666
H2 1.402
C1 0.904
C2 0.182
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3.41 KPa 3.41 KPa 11.82 KPa
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Figura 4.1 Disefio de la red del Ejemplo 1

Tabla 4.4: Solucion del Ejemplo 1

Intercambiador Tipo Area (m?) Carga de calor (KW)
I Doble Tubo 17.83 395 )
2 Doble Tubo 16.47 105
3 Doble Tubo 7.94 57.95
4 Doble Tubo 83.37 917.05
5 Plato y Marco 199.57 917.05
6 Doble Tubo 27.48 742
7 Doble Tubo 2.08 40.91
8 Calentador 20.93 605
9 Enfriador 11.34 525
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4.3 Ejemplo 2: Un caso de cuatro corrientes

El Ejemplo 2 fue resuelto para una HRAT de 20 °C. El caso corresponde al probleina de
cuatro corrientes presentado por Sagli et al. (1990) y resuelto por Polley y Panjeh Shahi
(1991). Las especificaciones para las temperaturas de entrada y salida de las corrientes
estan dadas en la Tabla 4.5. La Tabla 4.6 proporciona los datos para las caidas de presién y
las propiedades fisicas para el mismo problema. En este ejemplo no son proporcionacos los
costos de los servicios, se ha fijado el consumo minimo de ellos a 400 KW para el ciso de
enfriamiento y 1075 KW para el servicio de calentamiento. Se desea entonces determ nar el
costo total minimo de transferencia de calor para el disefio de la red. El problema resuelto
por Frausto (2002) conteniene 16 variables binarias y 101 variables continuas, a diferencia
del modelo propuesto el cual presentdé 64 variables binarias y 389 variables cor tinuas
ambos modelos resueltos por el resolvedor DICOPT++ (Vishwanathan y Grossmann, 1990).

La red resultante involucra en total siete unidades, un calentador, un enfriador y cinco

intercambiadores, con un area total de 599.29 mz, un costo de inversion anualizido de
$59,487.20/afio, y un costo de potencia de $11,739.027/afio. Por lo tanto el cost) total
anualizado de la red es de $71,226.23/aio. El costo de potencia para este problema :s mas
significativo en comparacion con el Ejemplo 1, aproximadamente un 17 % del costo total de
la red. La Figura 4.2 muestra la topologia de la red, y la Tabla 4.7 presenta los resnltados

para los intercambiadores seleccionados.

Tabla 4.5: Datos de temperatura para las corrientes del Ejemplo 2

Corriente Tin (°C) Tout (°C) FCP (KW/°C)
H1 150 60 20
H2 90 60 80
4 20 125 25
C2 25 100 30
Vapor 180 180 -
Agua 10 15 -
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Tabla 4.6: Propiedades fisicas y caidas de presion permisible para las corrientes d:I
Ejemplo 2

Corriente H1 H2 Cl1 C2
AP permisible (KPa) 20 30 10 60
Rd (m2°C)/W 0.00018 0.00018 0.00018 0.00018
Cp (J/Kg°C) 2600 2600 2600 2600
p (Kg/m?) 800 800 800 800
n (Kg/ms) 0.0005 0.0005 0.0005 0.0005
k (W/m°C) 0.12 0.12 0.12 0.12
12.17 KPa 1.425 KPa 6.405 KPa
Hl 150 ~ % ~ 80 }\ 60
\]J 2 Q’/\ — e
30.0 KPa
H2 90 60
70
% Mo -
4
1.14 KPa (-;
Cl 125 /4118 A~ T0 _/s 20
- }if L) < =
4.95 KPa 3.91 KPa
30.05 KPa 29.95 KP4
CE' 100 /g( 70 D 25

}/ I

Figura 4.2 Diseiio de la red del Ejemplo 2
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Tabla 4.7: Solucién del Ejemplo 2
Intercambiador Tipo Area (m?) Carga de calor (KW)
1 Doble Tubo 152.94 1200
2 Doble Tubo 17.91 200
3 Doble Tubo 102.90 1350
4 Doble Tubo 104.76 1350
5 Calentador 35.18 175
6 Calentador 105.09 900
7 Enfriador 80.51 400

Tabla 4.8: Coeficientes de transferencia de calor para las corrientes del Ejemplc 2

Corriente h Calculado (Wr’mz"C)
H1 0.6636
H2 0.9258
Cl1 0.5725
c2 1.0006

Notese que en la solucion de este problema han sido seleccionados cuatro intercamtiadores

del mismo tipo (intercambiador de doble tubo), con un rea menor a 200 m? para cada uno.

La red resultante obtenida por Frausto (2002) para este ejemplo presenta el mismo tipo de

intercambiador; sin embargo, la red obtenida en este trabajo es diferente debido a las

restricciones impuestas sobre el area de transferencia.
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4.4  Ejemplo 3: Recuperacion de energia en un tren de precalentamiento
del petroleo crudo

El ultimo ejemplo, corresponde al problema utilizado por Polley et al. (1990) y por Nie y
Zhu (1999) para demostrar la importancia de la incorporacion de las caidas de presion
permisibles para las corrientes en el redisefio de una red. En nuestro caso, el proslema
consiste en disefiar la red y no en redisefiarla como en el trabajo original. El ej:mplo
involucra seis corrientes calientes y solo una corriente fria. Las temperaturas de entiada y
salida de las corrientes estdn dadas en la Tabla 4.9. La Tabla 4.10 proporciona los datos para
las caidas de presion y las propiedades fisicas para el mismo problema. En este ejerr plo el

valor de HRAT es de 36 °C. Los coeficientes de transferencia de calor de pelicula de los

sevicios se han considerado como 5.0 KW/m?°C para el vapor y 2.5 KW/m?C para el agua
de enfriamiento. Se desea entonces determinar el costo total minimo de transferencia de
calor para el disefio de la red de intercambiadores. Frausto (2002) resolvi6 este prcblema
para el cual se presentaron 49 variables binarias y 289 variables continuas. Con el modelo
propuesto el problema resgistré 217 variables binarias y 1318 variables contintvas. El
resolvedor utilizado en ambos casos fué¢ DICOPT++ (Vishwanathan y Grossmann, 1990). La
red resultante involucra un consumo minimo de servicios de 48,880 KW para el caso de
calentamiento y de 102,596 KW para el servicio de enfriamiento. Los costos de los
servicios, al igual que en el ejemplo anterior, no son proporcionados. Por lo tanto, no son
considerados en la solucién del problema. Utilizando nuestro modelo, se seleccionaron un

total de diez unidades: un calentador, seis enfriadores y tres intercambiadores, con 1in area

total de 5,088.36 m?, un costo de inversién anualizado de $592,948.88/afio, y un costo de
potencia de $1,167,029.664/afio. Por lo tanto el costo total anualizado de la rec es de
$1,759,978.54/aii0. El costo de potencia para este ultimo problema, en comparacion zon los
ejemplos anteriores, es significativemente alto, aproximadamente un 65 % del costo "otal de
la red. La Figura 4.3 muestra la distribucion de las unidades en la red disefiada por el
modelo propuesto en este trabajo (topologia), y la Tabla 4.12 presenta los resultados para los

intercambiadores seleccionados. En este ultimo caso de estudio las areas de intercarabio de

calor requeridas son considerablemente grandes (cerca de 1000 m? para cada una) en
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comparacion con los casos anteriores, lo cual genera la seleccion de intercambiado es de

tubo y coraza y de doble tubo en el esquema de solucion.

Tabla 4.10: Propiedades fisicas y caidas de presion permisible para las corrientes del

Tabla 4.9: Datos de temperatura para las corrientes del Ejemplo 3

Corriente Tin (°C) Tout (°C) FCP (KW/°C)

H1 180 30 59.80
H2 270 40 114.40
H3 350 30 33.80
H4 380 50 145.60
HS 150 100 657.80
H6 290 190 384.80
C1 20 235 520.00

Vapor 430 429 -

Agua 10 15 -

Ejemplo 2
Corriente AP permisible Rd Cp p 5 k
(KPa) m>cyw  (/KgC) (Kg/m?) (Kg/ms) (W/m>C)
H1 592 0.00052 2600 700 0.3E-3 0.12
H2 277.6 0.00167 2600 700 0.4E-3 0.12
H3 14.0 0.00135 2600 750 0.5E-3 0.12
H4 6.2 0.0012 2600 750 0.5E-3 0.12
H5 171.9 0.00062 2600 630 0.2E-3 0.12
Hé 115.8 0.002 2600 750 0.4E-3 0.12
cl 456.6 0.00123 2600 800 1.0E-3 0.12
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Figura 4.3 Disefio de la red del Ejemplo 3
Tabla4.11: Coeficientes de transferencia de calor para las corrientes del Ejemplo 3

Corriente h Calculado (KW/m?°C)
HI1 0.8125
H2 0.4147
H3 0.3801
H4 1.3452
H5 0.9899
H6 0.3891
Cl 0.4694
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Tabla 4.12:  Solucion del Ejemplo 3

Area Carga de calor

Intercambiador Tipo (m?) (KW) Ft
1 Tubo y Coraza 1000.00 26320.09 0.94
2 Tubo y Coraza 945.42 19976.02 0.83
3 Plato y Marco 982.35 16623.89 1
4 Calentador 477.68 48880.00 -
5 Enfriador 155.50 8970.00 -
6 Enfriador 246.50 6335.98 -
7 Enfriador 232.45 10816.00 -
8 Enfriador 22735 5104.02 -
9 Enfriador 353.51 32890.00 -

10 Enfriador 467.60 38480.00 -

Los ejemplos demuestran que el modelo MINLP para la sintesis de redes de intercainbio de
calor considerando los efectos de las caidas de presion permisibles de las corrizntes y
diferentes tipos de intercambiadores propuesto en este trabajo, es capaz de sintetizir redes
cercanas a las necesidades industriales. Sin embargo, las no linealidades introducidas por
las Ecuaciones 3.8 y 3.10, y la funcién objetivo 3.15 pueden producir mas de una solucién

optima local producto de su naturaleza no convexa.
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4.5  Ejemplo 4: Seleccion especifica de intercambiadores para el caso de
cuatro corrientes

El ejemplo corresponde al caso de estudio presentado en la Seccion 4.3, con los niismos
datos para las corrientes de proceso, sélo que ahora se ha especificado la existencia de dos
intercambiadores de doble tubo y dos intercambiadores de plato y marco. La distribucion de
los intercambiadores se ha realizado en base a los resultados obtenidos anteriormente. Se
han fijado entonces los dos intercambiadores de doble tubo a los dos requerimientos (le area
menores y los dos intercambiadores de plato y marco, se han asignado a los acoplaniientos
restantes. El costo de potencia requerido para este caso es de $13,669.38/afio, el costo de
inversion de los intercambiadores equivale a $57,707.03/afio para un d4rea tctal de
intercambio de 586.25 m?, haciendo un costo total de la red de $71,376.41/afio. La topologia
de la red es similar a la presentada en la Figura 4.2, con algunas pequefias variacione: en las
caidas de presion de las corrientes debido a que se han modificado en pequefias cantidades

las areas requeridas.

12.01 KPa 1.406 KPa 6.584 KPa
H1 150 ~ % ~ 80 S 60
(4 2 \l\ =
30.0 KPa
H2 9 ~ 60
o -
4

1.20 KPa =
< / \

g9 125 5 118 fﬁ 70 '/'3\ 20

/\J \_/ \_/
4.94 KPa 3.86 KPa
. 4 30.80 KPa 2920 KP3
100 70 25
- 6 (4)

}J N

Figura 4.4 Disefio de la red del Ejemplo 4
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Tabla 4.13: Solucion del Ejemplo 4
Intercambiador Area (m?) Carga de calor (KW)
1 Plato y Marco 147.54 1200
2 Doble Tubo 127 200
3 Doble Tubo 99.74 1050
4 Plato y Marco 101.73 1350
5 Calentador 35.04 175
6 Calentador 104.89 900
7 Enfriador 80.05 400

Tabla 4.14: Coeficientes de transferencia de calor para las corrientes del Ejemplo 4

Corriente

h Calculado (W/m?°C)

HI
H2
€l
C2

0.6943
0.9602
0.5888
1.0224

De acuerdo a los resultados podemos observar que el costo de la red resultante en este caso

es ligeramente mayor al obtenido cuando no se especifica el tipo de intercambiador :n cada

acoplamiento. Sin embargo, el problema se presenta para demostrar la flexibilidad del

modelo propuesto.
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carrruro s ANALISIS DE RESULTADOS Y
CONCLUSIONES

5.1 Introduccion

Finalmente, en este capitulo se realiza un andlisis comparativo entre los resultados obtenidos
mediante el nuevo modelo MINLP para la sintesis de RIC presentado en el Capitulo 3, con
los resultados obtenidos por Frausto (2002) mediante su modelo original (secciéon 3.2) para
los mismos ejemplos. El estudio comparativo se basa en los componentes principa es que
contribuyen al costo fijo de la red: ntumero de unidades seleccionadas y area total de los
intercambiadores y en el costo total anual de la red. Se presentan las conclusioies del

modelo propuesto, considerando sus alcances y su ventaja con respecto a otros mode 0s.

5.2 Numero de unidades

Los resultados obtenidos por el nuevo modelo MINLP para la sintesis de RIC difizren en
una forma incierta de los resultados presentados por Frausto (2001), en cuanto al ntitnero de
unidades. Los: resultados no siguen una sola tendencia, es decir, el nimero de uaidades
puede ser mayor, igual o menor entre los dos modelos. La inspeccion de la Tabla 5. . revela
que para el primer ejemplo, el numero de unidades de intercambio es mayor para los
resultados obtenidos por el nuevo modelo MINLP, para el segundo problema el ntunero de
intercambiadores es igual para ambos modelos y en el tltimo caso, el nimero de uniclades es

mayor para el modelo propuesto por Frausto (2001). Para el caso en el que el nlinero de
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unidades es igual, es importante mencionar que la distribucion de los intercambiadores

(topologia de la red) varia considerablemente.

Tabla 5.1: Comparacién del nimero de unidades entre el modelo de Frausto (20)1) y el
modelo propuesto

Biemuilh No. de unidades No. de unidades
Frausto (2001) Modelo propuesto
1 7 9
2 7 i
3 11 10

5.3 Area total de intercambio

Los resultados obtenidos en el calculo del area total de intecambio de calor inlican en
promedio un disminucién en los valores calculados a partir del modelo MINLP propuesto.
Para el primer caso el 4rea disminuye aproximadamente un 18 % con respec o al area
calculada con el modelo de Frausto (2001), en el segundo ejemplo el 4rea se ve aimentada
en un 6 %, y en el ultimo problema el area nuevamente disminuye, esti vez en

aproximadamente un 28 % del 4area total presentada por Frausto.

Tabla 5.2: Comparacion del area total de intercambio de calor entre el modelo dz Frausto
(2001) y el modelo propuesto

Ejemplo ?:2213;2% 0(6?3) Q;Ziizogépgﬁt)o
: 471.78 387.00
2 568.34 599.29
3 7053.71 5088.36
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5.4 Costo total anual

En la Tabla 5.3 se presentan los costos totales anuales obtenidos mediante el modelo
propuesto para los ejemplos considerados en el capitulo 4, tambien se muesiran los
resultados obtenidos mediante el modelo de Frausto (2002) para los mismos ejemplos. El
incremento en el nimero de unidades y el 4rea se ve compensado satisfactoriamer te en la
seleccion de intercambiadores con diferentes coeficientes de costo. Sin embarzo, una
comparaciéon de los resultados entre los dos modelos no es una comparacion coclusiva
puesto que la base sobre la cual se ha realizado el célculo de los costos es diferente en cada
modelo. En nuestro caso se utilizan relaciones linealizadas propuestas por Sorsak y
Kravanja (2001) para obtener los costos de drea de intercambio, a diferencia de Frausto
(2002) que considera relaciones no lineales. Cabe mencionar que aun utilizando relaciones
no lineales, la comparacién no consideraria la misma base, pues en el modelo de Frausto no
hay la posibilidad de incorporar diferentes rangos de operacién y costo pzra cada

intercambiador dado que considera un solo tipo.

Tabla 5.3: Comparacién del costo total anual de la red entre el modelo de Frausto (2001) y
el modelo propuesto

Ejemplo Costo ($/afio) Costo ($/afio)
Frausto (2001) Modelo propuesto
1 164,538.43 108,651.24
2 112,732.90 7122623
3 2,088,6121.63 1,759,978.54

5.5 Conclusiones

Las redes de intercambio de calor representan un factor importante al determinar la
eficiencia de energia de un proceso. Encontrar la mejor combinacion entre las coriientes de

proceso a ser calentadas y las corrientes de proceso a ser enfriadas, el nimero de
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intercambiadores a ser empleados y en qué configuracion, es un problema de siatesis.
Debido a la significancia de este problema en la industria, un numero considerasle de
técnicas han sido desarrolladas para resolverlo. Sin embargo, las marcadas limitaciones en
los trabajos propuestos dan pie al desarrollo de mejores alternativas. En la busquede de un
modelo eficiente cuyos resultados estén apegados a los requerimientos industriales re: les, se
ha desarrollado un nuevo modelo MINLP para la sintesis de redes de intercambio d: calor
que considera los efectos de las caidas de presion permisibles de las corrientes para ¢ btener
coeficientes de transferencia de calor de pelicula dptimos, y la posibilidad de que la red se
constituya por diferentes tipos de intercambiadores. El modelo descrito en el Capitulo 3, da
fin a la suposicion de coeficientes de transferencia de calor de pelicula constantes 3 de un
solo tipo de intercambiador en la etapa de sintesis. Aunque el modelo estd basad» en la
formulacion presentada por Sorsak y Kravanja (2001), en el modelo propuesto se ha logrado
reducir considerablemente el numero de ecuaciones relacionadas a la modelacién lel tipo
de intercambiador mediante la desagregacion de variables. La funcidén objetivo ha sido
modificada unicamente en el calculo del 4rea al introducir el factor de correccién de LMTD
por lo que queda expresada en términos de las variables originales del modelo de ~raustc
(2002). Con estas mejoras el nuevo modelo desarrollado disminuye considerablemznte en
tamafio y complejidad en comparacion con el modelo presentado por Sorsak y Kravanja
(2001) para la seleccion del tipo de intercambiador 6ptimo, permitiendo un menor tiempo de
computo en la obtencion de la convergencia. En el Capitulo 4 se presentaron tres e emplos
que muestran el alcance del modelo propuesto y aunque en algunos casos se reqiiere un

mayor nimero de unidades y un 4rea mas grande, el costo se ve reducido. Esto se debe a que

para 4reas relativamente pequefias, menores a 200 m?, se pueden seleccionar unidades de

menor costo (intercambiadores de doble tubo).

5.6 Recomendaciones para el trabajo futuro

Aunque el modelo propuesto en este trabajo es un modelo mas riguroso, en el sentid > de que

considera las caidas de presiéon permisible de las corrientes y diferentes tipos de

63



Cayitulo 5

intercambiadores en la red simultaneamente, presenta todavia algunas limitaciones
interesantes. Una de ellas es que el calculo de las caidas de presion en los intercambiidores
de doble tubo y de plato y marco se hace utilizando la expresion desarrollada para el
intercambiador de tubo y coraza ajustandola unicamente a través de un factor de correccion.
Por otra parte, no se puede visualizar el alcance econdmico del modelo propuesto en
comparacion con otros modelos puesto que la funcion de costos no es homogéne:. entre
dichos modelos. Finalmente, por el reducido nimero de ejemplos resueltos en este irabajo
no se realizd un andlisis para identificar algin factor determinante en la variacion de los
costos de potencia entre los ejemplos resueltos. Debido a lo anterior se hacen las sigiiientes
recomendaciones para el trabajo futuro:

» Desarrollar una relaciéon correspondiente a la caida de presion para los intercambiadores
de doble tubo y de plato y marco de acuerdo a la metodologia presentada por Serna
(1999).

» Incorporar costos de potencia al modelo utilizado por Sorsak y Kravanja (200 ) para
poder realizar una comparacion rigurosa y determinar el alcance econdémico del niodelo.

¢ Resclver un numero mayor de ejemplos mediante el modelo propuesto y real zar un
andlisis de sensibilidad paramétrico para identificar el factor determinante en la

variacion de los costos de potencia entre los ejemplos.
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