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UNTRODUCCION

Los costos de los equipos de process y energlia han ausentado
drashticasents debido a la crisis energética de los 70%. El aumento en
@l precio de la energia es sayor al sumsento en el costo de los
aquipos, wsto ha traido como consecuencia un eayor énfasis ep el
disefio de procesos que sean eficiéntesente energéticos. Entre los
procesos de separacién, la destilacién es uno de los ads simples y el
mds ampliasente usado en la Industria Quimica de Proceso.

Este trabajo parte de la explicacién e importancia de lo que es la
sintesis de procesos en general, y posteriormente se concreta a la
sintesis de secusncias de destilacién, describiendo toda 1la gama de
aftodos que existen desde la eleccién de una secuencia prometedora
hasta la obtencién del "Sptimo™ por medio de algan método algori tmico
Yy su herramienta fundasental que es la programacion aixta entera

(NIP).
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También se analiza a las secuencias de destilacidn complejas, es
importante gue se mencione que las secuencias de destilacién
eompuestas de columnas simples son frecuentemente menos econdmicas que
aquellas que tiemen una o mhs  columnas compleias  tales comes
purificadores laterales, rectificadores, prefraccionadores y columnas
petlyuk. Se presentan modelos de diseffo aproximades, expresiones
simples para ahorros mkximos ¥ para las composiciones de alimentacién
donde estos se encontraron. Se adopta que la solucisn Sptima es
aquella que minimiza la relacién de vapar tatal en el sistema
combinado de columnas.

Al aee la destilacidn el principal sistema de separaciédn on  las
plantas quimicas, =e han observado considerables ahorros en los costos
de operacién cuando se ajustan las presiones de las columnas en  una
secuencia que permita la tranferencia de calor entre el condensador de
una tolumna y el rehervidor de otra. En la sintesis de estos sistemas
de separacién con integracién de enargi{ia existen dos problemasr ciaves
que son: la seleccidén de las condiciones de operacién ¥ la secuencia
de separaciéni ¥ la determinacién de las redes de intercambio de calor
alrededor del sistema de destilacidn. Para determinar el éptimo varios
mk todos son propuestos basados en enfoques termodin&micos, heuristicos
v algori tmicos, poniéndose mayor énfasis en estos Wltimos y en sus
formulaciones MILP y MINLP.

Se intenta visualizar el papel tan destacado que Juegan los
mé todos  algoritmicos en la sintesis de procesos. Es importante
mencionar que la programacién mixta entera (MIP), proparciona un
cuadro matemk tico general para problemas de sintesis. Estas ideas

serhn ejempli-ficadas mediante la rovisién de diferentes aplicaciones
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en las Areas de sistemas de servicios, redes de recuperaciéon de calor
¥ sistemas de procesamiento total. Otros ejemplos ademds mostraran que
la eficiencia computacional es posible con (MIF) w que se pueden
evitar deficiencias asociadas con el uso de heuristicas ¥y con esquemas
de descomposicidén simplificada. los cuales pasan por altos soluciones
mis econdmicas.

Finalmente se discuten no solo ideas relacionadas a los métodos
algoritmicos, también se muestran resul tadog actuales de
problemas—eiemplo que hon sido obtenidos con técnicas MIP. l.a primera
motivacidn al escribir este trabajo es demostrar que 1la programacién
mixta entera es una herramienta Gtil en la sintesis de procesos, que
puede auxiliar al Ingeniero en decisiones donde las reqlas heuristicas
u otros attodos fallaron en la obtencidn de soluciones de bajo costo.
También es clarg que las heuristicas ¥ los métodos termodinamicos son
esenciales al hacer problemas de sintesis y que €1 Ingeniero juega el
papel central en este tipo de actividad. El1 planteamiento del
conacimiento acerca de la sintesis que aqul se presenta, permite
estructurarleo de tal modo que un sistema experto pueda ser traducido a
un lenguaje de altos nivel, aunque esto sea el motivo de otra
investigacidn, sédlo se sientan las bases para poder desarrollar tal

inguietud.




CAPITULO 1

GENERALIDADES

1. EVOLUCION DE UN PROCESD

La realizacidn de un nuewvo proceso procede de una gran
trayectoria, la cual tiene como primera etapa la "idea", es decir, 1la
introduccidn de un nuevo producto al mercado, para esto se realizan
experimentos exploratorios en el laboratorio y estudios de mercado,
que tienen la finalidad de predecir si el nuevo producto es
comercialmente atractivo a medida que avanza la investigacién y de
factibilidad eccondmica, posteriormente la intervencién de la
Ingenieria lleqa a ser mayor vy se establece la fase del diseNo
canceptual del proceso. Toda esta actividad es parte de lo que es el

término denominado "desarrollo de procesos'.
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Cuando la evolucidén de la investigacidn llega a un punto en donde
todos los indicadores para un éxito seguro son positivos, se emprende
14 fase del disefio del proceso preeliminar. Un punto importante, es
que esta fase os una etapa clave en la evoluciédn total del proceso.

El costo del disefio del proceso preeliminar se carga a gastos
corporativos, es decir, no son capitalizados. For lo tanto existe 1a
precisn de minimizar el costo, i es que se piensa llevar al proyecto
hasta el final de la evaluacién econdmica. Por lo tanto los resultados
del diseffo de praoceso preeliminar, determinan si el proyecto continda
hasta la construccion de la planta. Los resultados del disefio del
proceso preeliminar contingGan con un documento llamado alcance del
repor te, este documento es elaborado para solicitar un fondo de
capital ¥y estk basado en un compromiso entre la exactitud técnica,
gastos de trabajo y el tiempo para la produccién comercial.

La decisién de la direccién para fondos apropiados de capital
conduce al disefo del proceso final. Esto es la Ingenieria de detalle,
la cual tiene poca flexibilidad para alterar 1las copdiciones del
proceso ya establecidas.

La Ingenieria lleva a una serie de documentos, incluyendo 1los
diagramas de fluio. Estos documentos pertenecen al paquete "Diceffo de
Frocesos".

Una etapa final de la Ingenieria de Procesos ocurrve despudés que la
planta esté operando. Esto es, la fase de innovacién del proceso, 1la
cual auxilia a la compaffia en la bdsqueda de producir, a bajo costo,

10s productos involucrados. E) trabajo en la  innovacién del proceso
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incluper: elementos de investigacioén exploratoria, investigacién
aplicada v desarrollio de t#cnicas asi como de Ingenierfa. El diseffo,
desarrollo e innovacién del proceso son clasificades por la Ingenierfa
de Procesos ¥y son definidos a continuacién.

La Ingenieria de Procesos es la creacién, cuantificacién v
anklisis de esquemas de proceso que formarn parte de una planta
econdmica, fAcilmente operable y segura, é#sta incluye actividades que

requieren de contribuciones tales comazr

-~ Desarrollo de procesos
= DisoMo do procesos

- Innovacién de procesos

1.1 DESARROLLD DE PROCESOS

Involucra la interacciéon entre el Ingeniero y el personal de
investigacién para @l diseffo conceptual del proceso y estudios de
evaluacién de investigacion orientada, #sta incluye:
= Evaluacién de procesos para el Departamento de Invastigacién
~ Evaluacién de procesos para compra externa.
= Ayuda al desarrollo de nuevos procesos en escalas de prueba y planta

pilota.

~ Revisién de los procesos existentes para innovacién.
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1.2 DISERD E INNDVACION DE PROCESOS

Antes de cualquier calculo de disefNo, es esencial establecer por
escrito una base completa de diseffo. Esta debe incluir la cantidad vy
calidad de productos deseados, las materias primas Y sus
caracteristicas, 1los servicios y sus temperaturas, presiones ¥ otrus
factores tales como la probable aplicacién dt; subproductos.

También deben considerarse la seleccién de los factores de
seguridad que se van a usar en el disefo ¥y la fijacién de la fecha en
que se a de dar término al diseflo de procesos.

En forma concreta el diseffo de procesos involucra la formacidn del

paguete siguiente:

— Bages de disefio
~ Balances de masa y energla
~ Piagrama de flujo

- Especificaciones del equipo

Especificaciones de control basico

1

Datos de servicios
=~ Datos de impacto ambiental
- Procedimiento de operaciédn

- Anilisis de seguridad ¥ riesqos

Este disefio consta de dos partes: el preliminar, son las

actividades y estudios dirigidos hacia la preparacién de una solicitud
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de - asignacién de fondos la cual puede incluir las siguientes
actividades:s
- Preparacidn de diagramas de flujo
— Preparacién de balances de masa y energifa
- Recoleccién de datos de propiedades de las sustancias o compuestos
involucrados
~ Retroalimentacion al esfuerzo de disefio de procesos
El diseffo final ser&n las actividades dirigidas hacia ia compra de
equipo e instalacién e incluir&n:
~ Datos de funcionamiento de equipo
— Especificaciones de equipo
— Revisién de diagramas de tuberias, eléctricos e instrumentos
La ipnovacién de procesos son las actividades dirigidas hacia 1a
mejora de las instalaciones de proceso existentes ¥ en algunos casos

dirigidas hacia la mejora de las estrategias de operacién.

1.2.1 SINYESIS DE PROCESDS

Tradicionalmente en la formacién de Ingenieros Guimicos se ha
hecho incapie en dos aspectos Tundamentales de 1la profesién: el
primero es el an&lisis de proreso que consiste en predecir cuales
seriAn los productos obtenidos en un proceso o mediante un equipo una
ver que se han especificado las variables de diseffo y las condiciones

de operacitn, la simulaciédn #s la téenica que nos permite realizar
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esta etapa mas eficientemente. El segundo aspecto consiste en el
diseNMo del quipu, para 1o cual es hecesario determinar las
caracterf sticas, dimensiones y condiciones de operacidgn del mismo que
permitan la transformacién dal matarial que serviri de aliménta:ién en
uno @ varios productas con caracteristicas determinadas. Este problema
@s en cierta medida un problema de sintesis, sobre todo en lo que se
refiere a la seleccién del tipo de equipo y al diseNo de sus
componentes entre las diferentes alternativas disponibles. Sin
embargo, el entrenamiento dado raramente va mis alla del simple uso de
las herramientas de chlculo para determinar las dimensiones del equipe
previamente especificado. Con esta preparacién, el profesional gque se
ecth formando es capaz de hacerse cargo de los aspectos de Ingenierifa
involucrados en la construccién de plantas que emplean tecnologla
conocida, peroc no esth capacitado para desempeffar una de las funciones
mhs impartantes de la profesién, la de generar y adaptar la tecnologla
necesaria, adecuada a los problemas ¥y condiciones especificas de
nuestro pais. Esto se debe a que uno de leos renglones mhs descuidados
en la formacidn de los Ingenieros Quimicos ha sida el de la Ingenieria
de Frocesos que proporciona las herramientas necesarias para concebir
y diseffar en forma integral, un proceso capaz de producir a un costo
minimo los productos deseados, conociendo dnicamente los datos que se
refieren a materias primas Yy servicios disponibles. La gran mayoria de
los Ingenieros Chimicos desconocen los trabaios realizados en les
daltimos affos en el Area de sintesis de procesos, trabajos que han

canducido al desarrolle de una gama considerable de herramientas vy
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técnicas de diseffo que peraiten la qeneracidn v evaluacidn
sistemstico-ordenada de las alternativas mis prometedoras para la
configuracién de uh proceso. Si bien estas téenicas de sintesis no
sustituyen a la experiencia de un buen Ingeniero de proceso, si hacen
mucho mas facil v expedita la adgquisicién de dicha experiencia.

FPuaro, & Por qué las ttcnicas de sintesis de procesos, siendo ésta
una actividad tan importante, han recibido tan escasa atencidn,
mientras que las de andlisis de procesc v disefo de equipa han logrado
un estado tan grande de desarrollo?. La razédn fundamental #s que las
técnicas de andlisis (L& separacidn de un todo en sus componentes para
su  estudio individual) implica una lé&gica deductiva, fhcil de
slstematizar, mientras que las técnicas de sintesis (l.a combinacion de
elementos separados para la integracién de un teodo coherente)
requieren de una légica inductiva que presenta mucho més dificultades
metodolégicas para su estudio y sistematizacidn. £n la fig. 1.1 se
hace una comparacién asgquemktica entre el anilisis y la sintesis de
procesas en ella las corrientes de alimentaciédn y de productes no  se
refieren exclusivamente a factores fisicos sino también a corrientes
de informacién, como sucede en el diseffo de equipo donde. se emplean
técnicas de andlisis para obtener 1los parametros de diseffio como

producto principal.
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ALIMENTACION rmrocEEoO (PRODUCTOR)
_——— _—

ANALISI®S

ALIMENTAGION r  mocE = O RODUCTOR }
— —_—

S INTESIS

F10. t.1 COMFARACION ENTRE ANALIBIR YV BINTESIR

Las técnicas de analisis han recibido una gran atencién, .sobre
todo a partir del concepto de operacién unitaria, y mks recientemente
ge han visto refarzadas por el desarrollo tedrico de los fendmencs de
transporte y por la aparicién de herramientas para 1la simulacién de
procesos, cada dia mks necesarias y poderosas, gracias al uso tan
extendido de la computadora. Sin embargo no Ffué sino bhasta aNos
recientes cuando diversos investigadores emprendieron un esfuerzo
organizado para desarrollar diferentes técnicas de sintesis de
procesos que han resultado cada vez mis dtiles en la resolucién de
problemas industriales. El interés generado en la industria por estas
técnicas se puede medir por el apoyo que s& ha dado a las diferentes
instituciones de investigacién para intensificar los esfuerzos en ese
cAMPO.

Uno de los obietives bisicos que se persiguen al tratar de
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desarrollar nuevas y mds poderosas téenicas de sintesis de procesos es
el de racionalizar el wmétode inductivo que sigue un  Ingeniero
experimentado para llegar a la selecqidn de un proceso en particular a
partir de unas especificaciones dadas.

La sintesis de procesos es una de las mads importantes areas dentro
del disefic de procesos quimicos, puesto que trata con el problema de
cémo integrar secuencias de procesos para manufacturar procesos
quimicos.

Idealmente el obietivo @s derivar estructuras de secuencias que
son econdmicamente atractivas, energéticamente eficientes y las cuales
al mismo tiempo exhiben buenas caracteristicas de operatividad asi
como flexibilidad, elasticidad y sequridad.

La sintesis de procesos es el acto de determinar la interconexién
mhs viable de las unidades de proceso, asi como el tipa y disefo de
éstas dentro del sistema. La interconexidn de las unidades de proceso
es llamada la estructura del proceso. La tarea es seleccionar un
sistema en particular fuera del gran ndmero de aliernativas, el cual
encuentra el funcionamiente especificado.

La sintesis de procesos puede ser llevada mediante los siguientes

pasas:

— Definir los objetivos del sistema
- Definir criterios para evaluar el sistema
- Seleccionar la tecnhologla para alcanzar los ebjietivos

~ Descamponer el prablema en un conijunto de tareas intercanectadas
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- Realizar las tareas con la tecnologlia seleccionada

Los priseros tres pasos son llasados “proceso de planeacisn® y los
dos dltimos “proceso de diseffo® (Ichikawa, 1971). Es sorprendente
encontrar la poca atencién que se da a la teoria de procesos en
materia de sintesis, antes del trabajo pionero de Rudd y MWatson. Esto
es quizé debido a la naturaleza combinatoria de los problemsas de
si{intesis de procesos, los cuales son bien documsentados en previas
revisiones de articulos (Hendry, 19733 Ichikawa, 19725 Hlavacek,
19783 #asterberg, 1977). Se puede ilustrar el problesa considerando la
sintesis de la secuencia de separacidén siguiente.

fara una mezcla de N componentes a ser separados en N productos
puros, usando M métodos de separacitn el ndmero de posibles secuencias

de separacién es dado por (Thompsoh y King, 1972).

Ro= SL2CH.Z 1000 e (EC-1-1)
N!(N-1)!

Cada separador debe dividir su msezcla de alisentacién en dos
corrientes de praoducto, cada componente en la alimsentacién debe salir
en sdlo una de estas corrientes.

Una consecuencia es que la ec. 1.1 es restringida a secuencias
donde cualquier agente de “saparacién masa" (semejante al agente usado
en la destilacién extractiva) es recobrado por reciclo en un separador
adjunto al cual fue introducido.

Cualquier aproximacién basada en la enumeracién completa Y
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evaluacidn de todas las alternativas es claramente una abrumadora
tarea computacional igualmente para valores bajos de N y M (Tabla 1.1)
Este problema combinatorio es muy dificil de atacar.

As!l una mayor atenciédn debe enfocarse para encentrar medios
etficientes que eviten la naturaleza combinatoria de los problemas de
dlntesis de procescg.

Tras problemas impartanies existen en la sintesis de procesos

{Motard ¥ Westerberg, 1978)3

a) PROBLEMWA DE REPRESENTACION. ¢ FPuede una representacidn ser
desarrollada bastante para permitir que todas las alternativas sean

inclulday y exhibir habilmente apciones no factibles?

b) PROBLEMA DE EVALUACION. ¢ Pueden las alternpativas evaluarse

sfuctivamente de sanera que sean comparadas?

©) PROBLEMA DE ESTRATERIA. ¢ Pusde una estrategia sver desarrnllada
para localizar rapidasente las meiores alternativas sin enuserar

totalmente las opciones?

Ninguno ds los problemas anteriores es facil de reaclver, paro la
sfnteais de procesos es la herramienta que buscarh responder a laws

prequatas antes formuladas.

[
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TABLALL
MUMMERO DE BECUENCIAS DE GEPARACION NITIDAS PARA VALORES DE N Y M

NUMERO DE NUMERO DE MMERO DE
CIMPONENTES METODOS SELCUENCIAS

» L]

3 1 I 2

3 2

3 1 14

S 3 1134

9 3 530,729,973

1.2.2 OPTINIZACION

La optimizacién es una de las mejores bherramientas cuantitativas
en la mfcanica de toma de deniciones. Una aaplia variedad de
problesas en el disaflo, construccidn; operacién ¥y andlisis de plantas
quimicas (asi como otros msuchos procesos industriales) pueden ser
rasualtos por optiaizacién.

La seta de la optimizacién es encontrar los valores de las
variables en.los procesos las cuales produzcan el wsejor wvalor del
criteric de ejecucién (funcién objetiva), por ‘-j“plo, en la operacidn

de plantas, se puede mejorar el funcionamiento de éstas, incresentando
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la produccién de los productos (o reducienda la produccién de
contaminantes), disaminuyendo el consumo de energia o aumentando las
relaciones de procesamiento.

La solucian de problemas de optimizacion invaolucra varias
caracteristicas matemh ticas. Consecuentemente, la formulacién de un
problema de optimizacién debe ser wvia expresién matembtica, aunque
#sta no necesariamente implique un alto grado de complejidad. A
continuacién se describe como deberhn ser arganizados algqunos
problemas de proceso, complejos o simples, para los cuales se desea la
solucién éptima . Primeramente se debe considerar (a) el modelo que
representa el proceso y (b)t la eleccién de una funcién objetivo
:onvanisntcr.que gue a la toma de desicidn.

En general, todos las problemas de optimizacién contienen tres

categorias esencialest

1. Al menos una funcién objetivo a ser optimizada ( Funcién gqanancia,
Funcién costo, etc.).
2. Retricciones de igualdad (Ecuaciones).

3+ Restricciones de desigualdad,

tas categorias 2 y 3 comprenden el modelo del prn:eéo o equipo; la
cateqoria 1 es llamada al mismo tiempo el modelo esconomico.

Una solucién factible en un problema de optimizacién, significa
que un conjunto de variables, deben de satisfacer las categorias 2 y

3. La figura 1.2 ilustra la regién factible, gque @3 la regidn de
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soluciones factibles, definidas por las categorias 2 y 3. En este caso
la regiébn factible consiste de una linea limitada por dos
restricciones de desigualdad. Una solucién éptima es un  conjunto de
valores de las variables que satisfacen el sistema de ecuaciones de
las categorias 2 y 3, y ademks proporcionan un valor &ptimo para la
funcién en la categoria 1. En muchos casos la solucién dptima es
anica, y en otros no lo es, ¥s decir, si el problema de optimizacién
sé formula de tal forma que los grados de libertad sean cero entre las
variables y las ecuaciones de las categorias 2 y 3, la optimizacién no
es necasaria, esto es, 30lo basta con resolvar el asistema de
ecusaciones ¢y no es necesario preocuparse de un método de optimizacién,
va que lavﬁntca solucién factible es por definicién la &ptima. De otra
forma, si las variables de proceso son mayores que las e:uaéianes
independientes en la categoria 2, el modelo es llamado indeterminado,
esto es, el medelo tiene un infinito ndmero de soluciones factibles en
donde la funcién objetivo en la categoria 1 es el criterio adicional
usado para reducir el ndmero de soluciones ¥y as{ encontrar la solucién
Sptima. Finklmente, si las ecuaciones en la categoria 2 tienen aks
ecuaciones independientes que variables, entonces el K modelo .13
sobredeterminade y no existe alguna solucién que cumpla con las

restricciones.

for lo genaral, el modelo de optimizacién es representado comosz
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Minimizar 2 f{x) funcién obietivo.
sujeto a: h(x) = 0 restricciones de igualdad

@{x) 2 0 restricciones de desigualdad.

Donde x es un vector de n variables (xe; XByea.xn), h(x) es un vector
de ecuaciones de dimensiones ma. 9(x) es un vector de desigualdades de

dimensiones ane. El1 total de restricciones es m = (m + me).
1.2.3 PROCEDIMIENTO GENERAL. PARA RESOLVER PROBLEMAS DE OPTIMIZACION,

Los algoritmos de optimizacién pueden ser aplicados eficientemente
para todos los problemas. El método elegido para algan caso  en
particular dependera des
1) El caracter de la funcién objetivo.

2) La naturaleza de las restricciones.
3) El1 namero de variables dependientes e independientes.

A continuacién ge listan seis pasos geneérales para el anklisis y
solucién de problemas de optimizacién. No necesariamente se debe de
seguir este orden, pero si se deben de cubrir todos #stos.

1) Analizar el proceso de modo que sus variables y las caracteristicas
especi ficas de interés sean definidas, es decir hacer una lista de
todas las variables.

2)Determinar el criterio de optimizacién vy especificar la funcidn
obietivo en términos de las variables del punto 1 con sus respectivos

coeficientes.
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3)Desarrollar expresiones matemhticas que ralacionen las variables de
entrada vy salida del proceso y sus coeficientes asociados. incluye las
rectricciones de igualdad y de desigualdad. aqui se usan pricipios
fisicos {balances de masa, balances de energia), relaciones empiricas,
conceptos implicitos, y restricciones externas. Se didentifican 1las
variables dependientes e independientes para obtener los grados de
libertad.

4)51i la fTormulacion del problema es demasiado grande en alcances

(a) Dividir el problema en partas menejablas y/o

(b) Simplificar la funcién objetivo y el modelo.

B) Aplicar una técnica de optimizacién conveniente para el argumento
satesd tico del problema.

6) Checar las respuestas, y examinar la sensibilidad de los resultados

para cambios en los coeficientas en el problema y en las suposiciones.



CAPITULOI

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION

2. SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION Y SU ENFOOUE A LA DESTILACION

La sintesis de procesos, analiza el problema descomponi¢ndolo en
subtareas para la seleccidn de los métodos de separacisn de las
mezclas para un proceso dado. La Jerarguia de la sintesis de
separacién (SSH) se organiza en un Sistema estructurado de preguntas.

Esta jerarguia divide el problema de sintesis de separacién  total
en subproblemas o tareas. tstas tareas pueden ser resueltas
esencialmente independientemente la una de la otra. Cada tarea
consiste de una serie de heuristicas oardenadas basadas en  las

propiedades de los compaonenties puros v en las  caracteristicas del
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proceso. En su forma actual, (SSH) =e limita a la separacidn de
mezclas mul ticompanenies usanda @cho métodos significativos
industrialmente:s aestilacidn simple, destilacién azectrdpica,
destilacion extractiva, extraccién tiguido~liquido. lavado, adsarcion,
parmeacidn mediante membranas v cristealizaciédn.

En los ultimos 13 affos, se ha realizado un  esfuerzo considerable
en desarrollar métodos sistemidticos para la separacidén de columnas de
destilacién. Mwiodos heurdsticos ordenados ¥y evolutivos hanh side
satisfactoriamente dtiles para este tipo de campa de problemﬁs de
basqueda (Nishida, 19813 Kelley, 1987).

Aunque la destilacidn es el principioc de la industria de la
separacidén, existe un numerc considerable de situaciones en donde’ 1a
destilacidn no es la mejor opcidn. El problema industrial mks general
de sintesis de separacidn, usando un ndmero de difercntes oétodos de
separacidn, ha recibido paca atencién. Este apartado intenta describir
la descompusicidn del problema, para la seleccidn % mttodos de
separaciétn para mezclas liquidas multicomponentes.

La jerarquia de la sintesis de separacidn ez organizada en un
sistema de cuestionamientos estructurados. Esta  jerarguia divide 1a
siniesis de separaciédn total en subproblemas o tareas. Cada tarea
pusde sor resuelta independientemente de las o0iras tareas. La
Jerarquia de la sintesis de separacién, estd siendo desarrallada
expli citamente para @)1 atague de prcblebas de una manera sistemktica.

En su implementacidn actual, (S5H) esth limitada a 1la separacién
primaria de . mezclas llquidas multicomponentes por alguno de los

siguientes métodou:
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— Destilacidn simple
— Destilacién azeotrdpica
= Daestilacién extractiva
— Extracciédn l{quido~l{quido
- Lavado
~ adsorcgién
~ Permeacién con membranas
-~ Cristalizacioen

Existen métodos que requieren una substancia externa para efectuar
la separacién, estos procesos son llamadns: procesos de agentes de
s.eparacién mhsica (MSA). Todos 1los métodos en la lista anterior
excepto 1la destilacién simple, la crigtalizacién ty algunas
destilaciones azeotrdpicas) son procesos MSA. Tanto 1a destilacién
simple y la cristalizacidn requieren Sﬂll\:.l la adicién o retiro de
energla. Los procesos que involucran agentes de separacion mésica se
dividen en métodos que requieren solventes figicos o extractores
(Procesos PSE - destilacidn azeotrdpicas/extractiva, extraccién
lf quido-liquide y lavado), ¥y métodos que requieren agentes en fase
sédlida (Procesos SPA — adsorcidn y permeacién en membranas).

El término destilacién azeotrdpica es comunmente usado para
referirnos a dos diferentes tipos de separacién azeotrdpicaa

El primer tipo se refiere a los azedtropos que requieren
anicamente la adicién de energla para efectuar 1la separacién. E1
segundo tipo de destilacién azeotrdpica es un proceso PSE. Una
sustancia externa, llamada extractor, la cual forma un azedtropo con
uno o mAs componentes se adiciona a 1la mezcla. la separacién del
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arediropo resultante proporciona la separacién deseada.

En términos generales el problema de sintesis de separacién en
Ingenieria Quimica para mezclas liquidas puede ser establecide como
sigues

Dada (1) una mezcla 1liquida multicomponente, (2) datos de
propiedades Ffisicas de 1la mezcla, (3) especificaciones de los
productos ¥y (4) un catdlogo de técnicas de separaciédn potenciales;
encontrar los métodos y secuencias de separacion que (1) proporcionen
los productos deseados con sus purezas, (2) Generen minimos costos de
separacidn y (3) proporcionen un ndmero limitado de factibilidades, es
decir disefflos de procesos realizables.

LLa sintesis de secuencias de separacién es un problema de diselffo
clisica de Ingenieria tudmica. Tal funcién ha sido hecha
satisfactoriamente por décadas. Sin embargo debido a la inherente
singularidad y complejidad de cada nuevo problema de diseffa, se ha
eludido un método comprensivo ¥y sistemftico para sintesis de procesosg
de tal forma las siguientes preguntas permanecen como incbgnitase
(1) ¢({Oué conocimiento es necesario para determinar cual ¢écnica de
ceparacién puede usarse y en que orden se llevaria a cabo?

(2) ¢Cémo se organiza el conocimiento en la jerarqua de 1la sintesis
de separacién para hacer el discefo?

La sintesis de secuencias de separacién comprende tres categorias:
(1) Bisqueda, (2) seleccién vy (3) disefio.

£l problema de bGsgueda surge de 1a necesidad para explorar
sistemd tica y eficientemente las secuencias de separacidn potenciales.

Faralela a la secuencia esth la seleccidn de un mbtodo de separacién
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para una divisién dada en una mezcla multicomponente.

La necesidad de modelar procesos cortos y evaluaciones econdmicas
lleva a combinar problemas de disefo.

Par lo tanto, la situacidn es complicada por la necesidad de
manipular una gran base de datos de gropiedades fisicas Yy quimicas.

Las cuestiones importantes desde un punto de vista de Ingenieria
sons (1) pueden los problemas de bdsqueda-seleccidn-disefio sar
acoplados 0 descompuestos en subproblemas tratables y (2) LCull es el
modo més efectivo para representar y estructurar el conecimiento del
disefio de separacién para uso en 1la jerarquia de sintesis de
separacién?.

En el pasado, un nGmero de estructuras jerharquicas basadas en
reglas dtiles (DEMDRAL, (Fegeanbaum, 1971), vy nmMYCIN (Buchanan vy
Shartliffe, 1984)) han side construidas. En un sistema basado en
reglas, el conocimiento base ¥y 1los mecanismos de inferencia son
ti picamente separados uno del otro. Las reglas por &i mismas
frecuentemente no indican explicitamnete el orden en el cukl ellas
podrian ser usadas.

£l método de tareas orientadas para el diseffo de la Jerarquia de
la sintesis. representa una estrategia de organizacién de conocimiento
explicito (Chandrasekaran, 1986). El método es basado en las
siguientes premisas:

(1) Un problema compleio puede ser descompuesto en términos de
problemas "genéricos" o "tareas". Un problema grande se componhe por
tareas interrelacionadas.

(2) E} dominio del conocimiento se agrupa en bloques, cada unoc de los
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cuales resuelve una tarea simple.
{3) Las tareas pueden ser agrupadas en jerarquias estructuradas, las
cuales resuelven el problesa coaplejo total.

El problema descompuesto en esta forma puede ser el propbésito de
un grupo de especialistas cada uno trabajando tareas separadas. Las
tareas en los niveles superiores de la jerarquia son mAs abstractas en
naturalezaj eisntras que aquellas en los limites inferiores son mks
concretas.

La clave al método de tareas orientadas es la descompozicién del
problema y la estructuracién del conocimiento. Los Ingenieros de
Procesos expertos son capaces de seleccionar Y combinar
satisfactoriasente pasos de procesos independientes en soluciones de
problesas cobherentes.

Por cierto se dispone de inforamaciétn considerable sobre procesos
de separacién, a pesar de que mucha se encuentra en forma no apropiada
para adecuarla directasente a las tareas. La jerarquia de la saintesis
de separacidn representa ol método en la descomposicién del prablema y

organizacién del conocimiento para la sintesis de separacién.

2.1 SINTESIE DE SECUENCIAS DE SEPARACION SIN INTEGRACION DE CALOR CON
COLLMNAS SIMPLES

Las secuencias de separacién basadas en destilacién existen en
casi todos los procescs quimicos, tales scistemas de separacién  son
usados para preparar. alimentaciones, separacidn de productos

terminados y tratamientos residuales.
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Debido a la significativa contribucién de las secuencias de
destilaciéon a los costos de capital ¥y operacidén del proceso quinmico
total, el desarrollo de un cuadro sistemktico que seleccione 1la
secuencia de destilacidn dptima se convierte en una importante
bdsqueda.

La secuencia de destilacién multicomponente puede ser clasifitada
en dos categorias (a) secuencias de destilacién convencionales que
involucran una corriente de alimentacién multicomponente a aer
separada en sus componentes puros 4% (b) secuencias de
destilacién generales que contienen diferentes corrientes de
alimentacién multicomponente a ser separadas en diferentes corrientes
de productos multicomponentes especificados. En 1las dltimas dos
d‘icaqas un gran ngdmero de métodos de sintesis han sido propuestos para
identificar la secuencia de destilacién convencional &ptima entre un
gran ndmero de secuencias alternativas. Estos métodos de sintaesis
pdeden ser caracterizados t:omﬁ: (a) m#todos heurfisticos, los cuales se
basan en la experiencia del Ingeniero, (b) las estrategias evolutivas
que determinan la secuencia éptima a traws de los mejoramientos a una
secuencia seleccionada inicialmente y (c) métodos algoritaicos los
cuales emplean harramientas de optimizacidn de programacidn
matemhtica. Existen buenas revisiones de métodos de sintesis para
secuencias de destilacién convencional, algunas de estas propuestas
por Mishida (1981) y Westerberg (19835).

€s sorprendente observar que no obstante el desarrollo de muchos
métodos de sintesis para el problema de destilacidn convencional ha

sido menor la investigaciédn sobre la separacién para destilacién
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general. Rudd (1973) investigéd el problema general de separacién V¥
desarrolld un método heuristico para 1la salintesis de secuencias de
separacidn multicomponente como parte de una estrategia que genera
secuencias totales. Menciona un namero de importantes aplicaciones que
involucran operaciones de mezclado de hidrocarburas, los cuales vienen
de una variedead de origenes, para hallar especificaciones de
cctanaje, lo que trae ahorros sustanciales.

Mahalce & Motard (1977a y b) propusisron #1 prograsa BALTAZAR para
81 tesis de secuencias completas @l cual puede ademks sSer usado para
atacar el problesa de geparacién general. Su método involucra el
desarrollo de sscuencias de separacién alternativas que puede eliminar
la discrepancia entre corrientes multicomponentes en diferentes partes
de la secuencia total y las corrientes de productos wsulticomponentes
especificados., Low métodos m:lma&ns anteriormente aungue
proporcionan sejoras no producen la calidad deseada de la solucidn.

Muraki & Hayakawa (1984) estudiaron un subproblesa de secuencia de
separacién general que es la identificacién de las secuencias de
separacidn 4ptimas que producen una corriente de alimentacién en dos
corrientes de productos multicomponentes, ellos desarrallaron un
método de sintesis de dos etapas, en la primera etapa se lleva a cabo
una bdsqueda de la secuencia de separacidén éptima via ®l uso de una
estrategia evolutiva (Seader & Westerberg, 19773 Stephanopoulos &
Westerberg, 1976) 1la que es aplicable a la sintegia de secuencias de
separacién que genera productos con componentes puros, ®n ‘ll segunda
etapa se obtienen ventajas de la rcpresentacieﬁ grafica de los

procesos de separacién mediante el uso del diagrama de distribucién de



26
SINTESIS DE SECUENC|AS DE SEPARACION

materia (Nath, 1977), de esta manera usc optimiza el proceso de
separacidn mediante la realizacién de divisiones Yy mezclade de
corrientes.

Muraki (19846) propusod un ndlode para copstruir un  diagrama ’de
distribucién de materia modificado (MMAD) que representa graficamente
el problema de destilacien mostrando una corriente de alime;taciﬁﬁ
multicomponente que serk separada en diferentes corrientes de producté
multicomponente. Basados en la informacién por el MMAD, desarrollaron
un método de sintesis de dos pasos, que consiste en encontrar.ia';ejor
secuencia de separacidén y las proporciones de divisién dptimas de 1las
corrientes, para el procesco de separacién que involucra ’ Qni
alimentacién y diferentes productss multicomponentes. Su ﬁttoda dé
sintesis sin embargo, utiliza estrategias evolutivas que réquieren
esfuerlug de ensayos/error Yy estan limitados a subprubleﬁ;srndél
problema de separacidn general, dado que el primer mbtodo es para Qn;
alimentacién y dos productos multicomponentes, mientras que el ;egundo
mh todo as para una alimentacién Y diferentes productos
multicomponentes.

Floudas (1987) digcutid el problema de separacién general que
involucra diferantes alimentaciones multicomparnentes en difere;tes
productos multicomponentes. Una superestructura es propuesta para' éi
ﬁroblnma de separacién g@eneral que tiene incluidas tudési las
configuraciones alternativas de interes y tiene unidades separadoras
que estén definidas en cada punto de rompimiento de separacidn.r De

esta manera una superestructura fulé <Tormulada y resuelta como un

prablema de programacién no lineal HLP, £l cual tiene como incngnitag‘
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las interconexiones de corrientes, llevando a la secuencia de
separacién éptima.

En este trabaio se propone un método de sintesis  para la
separacién de diferentes alimentaciones multicomponentes on diferentes
productos multicomponentes por medic de columnas de destilacién. Este
método se basa en una formulacidn de programacién lineal mixta entera
(MILP) de una supergstructura que incluye wvarias secuencias de
destilacién alternativas junto con divisidn, mezclado y by—pass de las
corrientes. Minimizando una funcién objetivo que representa el costo
de las columnas de destilacién postuladas sujeta al conjunto de
restricclones que describen la superestructura, la secuencia de
destilacién dptima que separa diferentes alimentaciones
multicomponentes en diferentes productos multicomponentes es obtenida,
1a efectividad del métado de sintesis es ilustrado con dos ejemplos,
en el capl tulo IV.

El problema que se discute en esta seccidn del trabajo se plantea
como sigues
un  coniunto de corrientes de alimentacién multicomponentes de
condiciones conocidas (por ejemplo, composicién, flujo, temperatura vy
presidn) y un conjunto de corrientes de productos multicomponentes
especificados seran dados. E1  problema entonces es sintetizar una
apcuencia de un costo anual total minimo de columnas de destilacién
que pueden separar las corrientes de alimentacién multicomponente en
diferenteg corrientes de productos multicomponentes. Las
configuraciones potenciales que son consideradas pueden involucrar

arreqlos en serie y/o paralelo de columnas de destilacién, asl como
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divisién de corrientes, mezclade y by-pass.

Las consideraciones basicas que serdn hechas para este método de
sintesis de secuencias de separacién bagadas en destilacién general
con:

(1) Cada columna de destilacién ejecutla una separacisn de alta
recuaperacién (nf tidas).

(2) Cada columna de destilacidn representa una tarea de separaciéon
simple.

(3) No s permite integracidn de calor entre columnas de destilacién y
la temperatura y presien en cada unidad de separacién es fijada.

(4) Las cargas de calor on el condensador y el rehervidor son iguales.
(9) Expresiones de cargo fijo lineal son consideradas para el costo de
inversién de cada columna de destilacién.

La §rimgra consideracidn indica que cada c¢olumna de destilaciéan
separa la alimentacidn en productos sin distribucién de SUs
componentes. La segunda consideracién especifica que cada columna de
destilacién contiene una alimentacién v dos productos.

For lo tanto el use de columnas de destilaci&én complejas con
corrientes de alimentacidn mdltiple y corrientes laterales, asl como
el uso de columnas con distribucién de componentes en las corrientes
de producto no se permite por las primeras dos consideraciones.

La tercera consideracidn indica que los servicios de enfriamiento
v calentamiento son utilizados en el condensador y rehervidor de cada
columna. La cuarta considaeracidn ha sido identificada por todas las
simulaciones ejecutadas en cada columna, se puede justificar aplicando

un balance de energfia alrededor de cada columna. Teniendo la corriente
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de alimentacidn los productos de domos Yy fondos como 1liquidos
saturados, entonces el efecto neto de estas corrientes en el balance
de energlia es sélo la diferencia de calor sensible entre los productos
¥ la alimentacién. Puesto que el condensador y el rehervidor, tienen
grandes cargas de calor latente, 1las cargas de calor sensible se
ignoran. La 5* consideracién introduce una aproximacion lineal de la
expresidn de costo no lineal general que se basa en 1la regla del

factor de los seis décimos.

2.1.1 DESCRIPCION DE LA ESTRATEGIA DE SINTESIS POR EL METODO MILP

E1 m#todo propuesto para la sintesis de secuencias basadas en
destilacién para separar diferentes carrientes de alimentacién
mult;componente en diferentes corrientes ae productos multicomponentes
contiene los siguientes pasos:

(1) Se desarrolla una superestructura para cada carriente de
alimentacién multicomponente, esta involucra sé&lo columnas de
destilacidn asignadas a cada tarea de separacidn. Cada superestructura
de la corriente de alimentacién involucra todas las distintas columnas
de destilacién y contiene muchas opciones alternativas estructurales
que incluyen arreglos en serie y/o paralelo, divisién de corrientes,
mezclado vy by-pass. Entonces 1la superestructura completa es el
conjunte de todas las superestructuras de las corrientes de
alimentacidn. .

{2) Cada columna de destilacion distinta de la superestructura

completa es simulada a difarentes flujos totales para determinar su
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modelo de costo de cargo fijo ¥y sus cargas de calor caracterlisticas.
(3) La superestructura completa se caracteriza por desconocer las
conexiones de las corrientes, es formulada como un problema FMILF en el
cual se minimiza el costo de la secuencia de destilacidn suieta a un
conjunto de restricciones que son  balances de masa  para cada
componente aplicado a cada superestructura basada en destilacién.

(4) La solucaédn a la formulacidn NMILF proporciona  la secuencia de
costo mlnime total de columnas de destilacién con informacién de las
conexiones de las corrientes desconocidas, esto es, los fluios de las
correspondientes corrientes y las composiciones de cada componente en

cada corriente.

2.1.2 DERIVACION DE LA SUPERESTRUCTURA PARA EL SISTEMA DE SEPARACION
MILP

Para derivar una superestructura completa para el sistema de
separacidn (destilacidén), primeramente se clasifican 1las tareas de
destilacién para cada corriente de alimentacién multicomponente. Cada
superestructura de corriente de alimentacién que involucra diferentes
tareas de separacién, se deriva de una manera que tenga incluwidas
muchas altlernalivas estructurales de interéds.

Estas estructuras alternativas permiten division de corrientes,
mezclado y by—pass junto con la 1ncorporacién de todas las series de
sucuencias potenciales de columnas de destilacidén.

Fara ilustrar la derivacién de una superesiructura se supaone que

existe una corriente de alimentacién multicomponente con  cuatro
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componentes A, B, ;, y Dy que implica diez tareas de destilacién
potenciales. El abjetivo es separar esta corriente de alimentacién de
cuatro componenties en dos corrientes de productos multicomponentes
especificados.

Una superestructura que involucra columnas de destilacidn
asignadas a distintas tareas de destilacién puede ser postulada para
la corriente de alimentacién y esta se muestra en la fig. 2.1.

Los pasos principales en la derivacién de la superestructura de la
corriente de alimentacidén de cuatro componentes, se basa en columnas
de destilacidn simples sin distribucidn y son las siquientess
(1) Dividir la corriente de alimentacién de cuatro componenetes en
cuatro corrientes, tres de las cuales son dirigidas a las entradas de
las columnas de destilaciédn que involucran cuatro componenetes (es
decir, las corrientes 1, 2, 3 a las tareas A/BCD, AB/CD, ¥ ABC/D,
mientras la cuarta corriente es un by-pass total (corriente cuatro}.
(2) Dividir las corrientes de salida de cada columna de destilacién de
acuerda a los siquientes tres casoss
CASO A: si la corriente de salida de una columna de destilacién
involucra un componente entonces dividir la salida en un ntmere de
corrientes igual al ndmero de productos (es decir, dos corrientes) las
cuales son dirigidas a los mezcladores previos a 1los productos
multicomponentes finales F1 v P2 (es decir, dividir la salida de 1la
corriente cinco de A/ECD en las corrientes SFL y SPZ.

CAS0 B: si la corriente de salida de upna columna de dastilacién
involucra dos componentes dividir esta corriente en (1) una corriente

gue es dirigida a la entrada de la columna de destilacién _ejecuntando
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1la tarea de separacién de dos componentes (es decir, 1la corriente
14 dividida en la corriente 146 que es dirigida a la columna AB), (2)
dos corrientes que son dirigidas a los productos muliicomponentes
finales (es decir, dividir la corriente 14 en 15 P1 y 15 F2).

CASO C: si l1la corriente de salida de una columna de destialcion
involucra tres componentes dividir esta .corriente en:z (ic) dos
corrientes que son dirigidas a las columnas de destilacidn exhibiendo
las dos tareas de destilacién de tres componenetes distintos (es
decir, dividir la corriente & en las corrientes 8 y 9 que son
dirigidas a las tareas de destilacién B/CD y BC/D, respectivamente; v
(2c) dos corriente que son dirigidas a 1las corrientes <finales (es
decir, dividir la corriente & en las corrientes 7 P1 v 7 P2).

(3 Divipidr la corriente de by-pass +total de la secuencia de
destilaéian { es decir, la corriente 4 en dos corrientes dirigidas a
los productos finales, corrientes 4 Pl y 4 P2).

La superestructura de 1la corriente de alimentacidén de 4
componentes se muestra en la figura 2.1, la cual ha inclaido muchas
secuencias de columnas de destilacién que pueden ser verificadas
ajustando los flujos de algunas de las corrientes a vaior igual a
cero. Las configuraciones son las siguientes:

(1) Las secuencias de las columnas de destilacién A/BCD, B/CD y C/D en
serie sin by-pass ajustando F1, F5, F&, F8, F10, F1L ¥y FI0O ® 0 y el
résto de ;ecuencias iguales a cera.

(2) Las secuencias de las columnas de destilacién A/BCD, AB/CD y ABC/D
en paralelo sin by—pass ajustando Fi, F2. F3, F7, Fi15, FiB Y FZL.! [+ 1%
(3) Las secuencias de destilacién de las columnas A/ECD, B/CD y AB/CD
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en paralelo y en serie con C/D ajustando Fl, F2, F8, F11 y Fi19 ® 0.
(4) Las secuencias de destilacidn de las columnas AZECD en serie  con
B/7CD v BC/D en paralelo ajxustando Fle, F8 ¥ F? & O.

({5) La secuencia de destilacion de las columnas A/BGD vy B/CD en  serie
con by-pass ajustando F1, FB, F7 v F4 m O.

Por lo tanto la derivacién de cada superestructura de corriente de
alimentacién puede facilmente ser generalizada para cualquier namero
de componentes vy productos involucrados, cada superestructura de
corriente de alimentacidn consiste de:

(1) Un divisor inicial de la corriente de alimentacién, un divisor de
cada corriente de salida de todas las columnas de destilacién y un
divisor de todas las corrientes de by-pass.

(2) Un mezclador en la entrada de tareas comunes de destilacidn y un
mezclador antes de cada corriente de producta mul ticomponente deseado.

Es sorprendente camparar la superestructura de separacisn
descrita anteriormente con la superestructura propuesta por Floudas
(1987) ver fiqura 2.2, para el problema de separacién general. Donde
las tareas de separacién son definidas por el punto de rompimiento de
esta separacion. En este caso las columnas de destilacian A/BCD, A/BC
v A/B serdn tratadas como tarea de separacién S1, las columnas de
destilacién AB/CD, B/CD, B/C ¢y AM/C coma S2 vy las columnas de
destilacidn ABC/D, BC/D y C/D serin maneiadas como tareas de
separacién S3. Entonces puede observarse que muchas estructuras
alternativas de la superestructura para el problema de separacidén
general en €1 cual 1la tarea de separacién no esta definida son

incorporados en 1la superestructura de destilacién propuesta. For
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ejemplo los siguientes casos son algqunos de los que se incluyen en la
superestructura propuesta.
(1) S1, S2 y 53 en paralelo resulta de ajustar F1, F2 y F3 » O.
(2) 81, S2 y S3 en serie resulta de ajustar Fi, F8 y F30 ¥ O vy el
resto de flujo de las corrientes igual a cero.
(3) S1 y S2 en paralelo y en serie con 53 resulta de aiustar F1, F2,
F? v F19 M 0 y el resto de los flujos igual a cero. N
(4) S1 en serie con S2 y S3 en paralelo y +teniendo un by-pass como
resultado de ajustar F1, F8, F? vy F4 # 0 ¥y el resto de los fldios
igual a cero.

Puede observarse que el mezclado de las corrieptes que pertenecen
a cada superestructura de corriente de alimentacién se permite sélo si
estas corrientes tienen la misma composicién, ya que el costo de cada
columna de destilacién depender& de la composicién de la corriente de
destilacién. Una importante caracteristica de la superestructura
propuesta e£3 que puede ser formulada como un  problema MILP cuya
solucién proporciona la configuracién éptima de diferentes corrientes
de alimentacién multicomponente en diferentes corrientes de productos

oulticomponentes.

2.1.3 DEBCRIPCION DE LA ESTRATEGIA DE SINTESIS POR EL METODO MINLFP

En esta parte del trabajo se trata con el problema de sintesis de
secuencias de separacién para obtener diferentes corrientes de
alimentacidn multicomponente en diferentes corrientes de productos

mul ticomponenetes. Una superestructura es propuesta para este problema
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de separacion que tiene incluidas todas las alternativas de las
configuraciones de separacién de interds. Esta superestructura  tiene
unidades con tareas de separacién e involucra opciones de secuencias
en serie y/o paralelo, asl como divisién de corrientes, mezclado v
by-pass. Formulando y resolviendo esta superestructura como un
problema de programacién no lineal que desconoce la  interconexion de
las‘ corrientes, se obtiene como resultado una secuencia de separacién
optima. Esta secuencia involucra muy pocas unidades de separacidn de
aguellas inclufdas en la gsuperestructura. E1 método de sintesis oo
ilustrado con cuatro problemas de esemplo en el capf tulo IV.

Los procesos de separacién multicomponente pueden ser clasificados
en las siguientes dos categorias:
Pl: Separacién de una corriente de alimentacién multicomponente en
- corrientes de producto gue son sustancias puras.
P22 Separaciones de diferentes corrientes de alimentacion
multicomponente, en diferentes corrientes de producto sulticomponente.

Los problemas de sSeparacCién Pl, involucran corrientes de producto,
cada una de las cuales contiene una espacie simple, y el objetivo de
este problema es determinar una secueacia de separacién o6ptima que
obtenga de una corriente de alimentacién multicomponente, corrientes
de producto con componentes puros. En las dltimas dos décadas, varios
mbtodos ban sido propuestos para la bisgueda de 1la secuencia de
separacién &ptima entre muchas candidatas potenciales.

Una muy buena reviciédn de los métodos de sintesis para el problema
Fl1 se encuentran an Highida (1981}).

Es interesante oaobservar que aunque se ha dadae <#nfasis para
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resolver el problema Fi, es menor el estudio sistemitico del problema
P2, el cukl es el problema de separacién general. Rudd (1973) estudis
la sintesis de separacidén del problema P2 para reducir la separacidn
de carga masica en Areas tales como aviacién y de motores de
combustién. Donde es com@n mezclar hidrocarburos de una variedad de
fuentes para hallar especificaciones de octanaie ¥ puntos de +flasheo.
Operaciones de mezclado de esta especie pueden trasr considerables
ahorros ya que la separacién de especies puede requerirse para
alcanzar el gradao del combustible. Los autores desarrollaron un método
heurd stico para la sintesis de secuencias de separacidn
multicomponente, como parte de una estrategia general gue sintetiza
secuencias alternativas de forma adaptativa.

Gary & Handrewerk (1984) indican que sSe observa aumento en la
flexibilidad de operacién Yy beneficios ctuando 1las operaciones de
refinerf a producen corrientes intermedias bAsicas que pueden ser
mezcladas para producir una variedad de productos terminados vy
proporcionan un namero de aplicaciones que involucran corrientes de
productos multicomponentes. Mahalec y Motard (1977a,b} proponen el
procedimiento Baltazar para la sintesis de procesos quimicos completos
usando heuristicas, en este mbtodo, las secuencias de separacién son
daesarrollados para salvar la discrepancia entre las corrientes
mul ticomponentes encontradas en ciertas partes de la secuencia y las
corrientes de productas multicomponentes potenciales requeridas por
las especificaiones de diseffo. No obstante los logros propuestos paor
estos procedimientos, no producen la solucién cualitativamente

deseada.
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Es claro que dedido a muchas complicaciones involucradas en el
problema P2, no se ha desarrollado un m&#todao de sintesis que pueda
atacar el problema de una forma rigurosa ¥y eficiente.

Math (1977) present® un caso de estudio de un subproblema de F2,
que es la separaciédn de una torriente de alimentacidédn multicomponente
en dos productos multicomponentes, a lo que se considera como problema
P3. En este caso de gstudio dos estructuras san determinadas
directamente por el uso de diferentes reglas heuristicas que son
dependientes del caso de estudio, adn no es claro cOomo extender este
mé todo a casos donde el namero de especies en un productao es mAs de

tres.

Muraki & Hayakawa {(1984) realizaron uha investigacién del problema
F3 .ydesarrollaron un miétodo de sintesis de dos pasaas. En el primer
pasd, una bdsqueda de la separacidén Sptima se lleva a caba, mientras
que en el segundo paso se optimiza el proceso de separacién mediante
la introduccién de divisiones y mezclado. Estos dos pasos son
repetidos hasta que se halla el process de separacidn 4ptimo. Para el
primer paso se usaron estrategias evolutivas (Seader y Westerberg,
1977; Stephanopoulos y UWesterberg, 1978) que fueron desarrollados para
la sintesis de secuencias de separacidn de productos de un componente.
Para el segundo pasc, ellos desarrollaron un nueve método evolutive en
el que el diagrama de distribucién de materia MAD (Nath, 1977) es
usado para reducir la carga misica de separacién.

E£lios aceptaron la ventaja de que el MAD muestra el procesa de
separacién gréficamente, y obtiene atil informacidén sobre el posible

fluio de cada especie en cada punto de separacién y 1la factibilidad
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del proceso de separacién modificado. Su método sin  embargo utiliza
estrategias evolutivas que requieren considerable esfuerzo de ensayo ¥
error, y asto es restringido para el problema P3, el cual &8s un
subproblema de P2, sin hacer clare como ocste méiodo puede ser
extendido en apoyo para resolver el problema de separacién general con
diferentes corrientes de alimentacidn multicomponente y corrientes de
producto.

En esta parte del trabaio un procedimiento de sintesis basado
sobre un método de programacidn matématica es presentado para la
separacitn de diferentes corrientes de alimentecién multicomponente en
diferentes corrientes multicomponentes de productos, la idea bAsica en
el método de sintesis propuesto es derivar una superestructura que
englobe todas las posibles configuraciones de secuencias de separacién
y todas las posibles opciones de divisién y mezclado de las
caorrientes. La secuencia de separacidn <¢ptima que puede separar
alimentaciones miltiples en diferentes productos multicomponentes es
ganerada minimizando una funciédn objetivo expresada en términes de 1la
carga de separacién y la dificultad de separacidn a traves de una
formulacién de programacidn no lineal para la estructura propuesta.

La efectividad de este método de sintesis es ilustrade con cuatro
problemas de ejemplo, que se desarrollaran en el capltulo IV.

‘El problema a ser discutideo en esta parte del trabajo puede ser
planteado como sigue: dado un conjunto de corrientes de alimentacién
multicomponente de condiciones conocidas (For eiemplo, composicién,
flujo, temperatura, presién), sintetizar una secuencia de separacién

que pueda separar las corrientes de alimentacién en diferentes
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corrientes de productos multicomponentes de condiciones conocidas con
un costo minimo, el cual es en general calculado de los datos de
diseffo, ecuaciones Yy datos de costo peculiares a el método de

separacién, con esto se plantea la siguiente funcién objetivas

Min Z c (d,) (EC. 2.1)
4,0 j i )

Donde j &« J denota a una unidad de ageparacién en una secuencia
factible; Cj es @l costo anual total del separador J3; J €8 un
subconjunto de S3; S es el conjunto de todas las posibles
confuq‘uracioner, de los separadores que pueden producir 1los productos
esperados; dj son las variables de diseffo del separador i; ¥y D es la
unién de dj. |

€l propdsito de este estudic es desarrollar un método de sintesis
que no sea dependiente del método de separacién, Yy de 1la ‘-funcién
obietivo de cada mktodo. Para simplificar la solucién, la siguiente

funcién objetivo es usadaz

e NFE b
Min Z Z LR (EC. 2.2)
* . nj

=

i

Donde 1‘: es el fluio de la corriente de entrada a cada separador
que corresponde a la alimentacidn fuente kK (es8 decir, carga mksica)si
Dj es la dificultad de la separacién ji NS es el nimero de diferentes

tareas de separacién} NFS es el ndmero de corrientes de alimentacién



42
SINTESIS DE SECUENC!AS DE SEFARACION

mul ticomponentes "fuentes" involucradas; ¥ b es una constante.
Entonces, la secuencia de separacidn serk seleccionada de modo de
minimizar esta funcién objetivo. La dificultad de separacién de la
tarea J, DJ, corresponde a la volatilidad relativa o diferencia de
temperatura de ebullicidn en el caso ideal para destilacidn como tarea
de separacién. Si el método de separacién es conocido, es natural usar
una funcién objetiva derivada para este método de separacién.

Sin embarga, 1la efectividad del método de cintesis que se
presenta en este trabajo es que éste no es dependiente de método de
separacidn.

Las consideracién bAsicas que ser&n hechas para el problema de
sintesis sons
1. 9610 existe un método de separacién.

2. Las propiedades ff{aicas de los componentes sobra las cuiles se basa
la separacidn se uanu-enen en el mismo orden.
3. La separacién es simple e involucra divisiones perfectas.

4. No se permite la integracidn de calar entre los separadaores.

La primera consideracién es deseable para la operacién Yy control
del proceso ¥y reduce el nOmero de separaciones tanto como sea posible.
La segunda consideracién excluye la posibilidad de diferente orden de
las propiedades flaicas de los componented. La tercera consideracién
indicé que en cada tarea de separacién wna corriente simple de
alimentaciones es separada en dos productos, los coales pueden ser
multicomponentes, y que cada componente entrando en la corriente de

alimentacién sale en sdlo un producto. For lo tanto el uso de
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separadores con mdltiples alimentaciones y corrientes laterales ast
comn el uso de separadores con distribucidn de componentes en las
corrientes de producto no se permiten. La cuarta posibilidad excluye
la posibilidad de secuencias de separacién con integracion de calor.

Como se indica en la figura 2.3, @1 procedimiento sugerido para
la sintesis de secuencias de separacidon para.el praoblema F2 consiste
de los siguientes pasos:
1. Se deriva una superestructura para cada corriente de alimentacién
multicomponente que tiene como separadores a las Lareas de separacidn
de acuerdo al ndmero de componentes que estan invelucrados (es decir,
una tarea de scparacién para cada punto de particidn). Esta
superestructura contiene conexiones desconocidas que podrian
determinar arreglos en serie y/o paralelo, divisiones de corrientes,
mezclado vy  by-pass. Entonces la superestructura completa es
considerada como el agregado de todas las superestructuras de las
corrientes de alimentacién.
2. La superestructura completa es formulada como un problema de
programacién no lineal (NPL) que tiene came funcién objetivo la
ecuacidn 2.2 y como restricciones 1os balances de masa aplicadas a
cada superestructura.
3. La sulucian'al problema NPL del paso 2 proporcionars la secuencia
de separaciédn édptima, loz fluios de las Correspondientes corrientes y
las composiciones de los componentes de cada corriente.

Esto muestra que muchas corrientes en la superestructura tendrin
la tendencia a desaparecer, lo que implica que la secuencia de

sebaracién éptima seleccionada, no es complicada.
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SUPERESTRUCTURA

FORMULAC ION

NLP
PROGRAMAC ION NO LINEAL
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FIG. 2.3 DESCRIFCION DE LA ESTRATEGIA DE SINTESIS

2.1.4 DERIVACION DE LA SUPERESTRULTURA PARA EL PROBLEMA DE SEPARACION
MINLP

La caracter{stica importante de 1a superestructura completa
propuesta es gque puede ser fraccionada en un ctznjunfu de
superestructuras que corresponden a cada corriente de alimentacién
muliicomponentie, Cada superestruciura de las corrientes de
alimentacidn es derivada de tal manera que tenga includas las
configuraciones de interdés para el proceso de separaciéon. Asi las
alternativas sobre las secuencias de separacién en serie, paralelo,

serie-paralelo, peralelo-serie, y opciones sobre la divisiéen de
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corrientes de alimentaciébn, mezclado ¥ by-pass son  incorporadas  en
cada superestructura de la carrientle de alimentacidn.

Fara denostrar cdmo puede ser dedarrollada una superesiructura, se
supone aqul wna corrienle Jde alimentacidn multicomponente con  cuatro
componentes AGB.C.D v existen tres tareas de  separacién S51,52,83 en
los puntos de rompimiento entre A ¥y B, B y C, C v D respectivamentie.

El aobjetivo es separar esta corriente de alimantacién en tres
productos multicomponentes especificados. Entonces se puade postular
una superestructura para la corriente de alimentacién como se muestra
en la fig. 2.4. Donde las cuadros indican las tareas de separacion vy
los circulos los productos multicomponentes deseados.

Los elementos Basicos en la derivacidn de la superestructura de la
corriente de alimentacidn son los siguientes:

1. Dividir la corriente de alimentacién multicomponente en cuatra
corrientes, tres de las cuales son direccionadas a la entrada de 1las
tareas de separacion (corrietes 1, 2, 3) mientras que 1la 4 es
considerada como un by-pass total para la secuencia de separacién
(corriente 4).

2. Dividir la salida de las corrientes de cada separacién de
acuerdo a las siguientes dos condicioness
Condicién A: si la corriente de producto involucra sélo un componente,
entonces dividir la gorriente a su vez en tres corrientes qgque son
dirigidas a los puntos de mezclado anteriores a los productos
multicomponentes finales (es decir, la corriente de divisiéen 5 en las
corrientes 11, 12 y 13).

Condiciédn B: 5i la corriente de productos involucra dos o mhs
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componentes, dividir la corriente en:

(a) Doe corrientes que son weicladas cton las corrientec de entrada de
las otras tareas de separacién (es decir, dividir la corriente & en
las corrientes 14 y 15).

{b) tres corrientes que son direccionadas a 1los productos
mul ticomponentes deseadas (es decir, la corriente dividida &4 en 1las
carrientes 22, 23, 24).

3. Dividir la corriente de by-pass total (corriente 4) en tres
corrientes dirigidas a los productos deseados {corrientes 37, 38, vy
39) -

De la superestructura para la corriente de alimentacidn
multicompanente mostrada en la figqura 2.4, muchas configuraciones en
serie y paralelo pueden ser verificadas ajustando 2los flujos de
algunas de las corrientes interpas a valeor cero. Por ejemplo 1los
siguientes casos son algunas de las alternativas en serie y en
paralela.
= BECUENCIA DE SEPARACIOM Si. S22, S3 en paralelo resulia de aiustar
F14 = F15 = F16 = F17 = F18 = F19 = F20 = F21 = F22 = F23 = F24 = O.

—~ SECUENCIA DE SEPARACION S1, S2, S3 en serie resulta de ajustar FA4 =
FiH = F2 = F3 = F16 = F1? = F18 = F20 = F21 = ¢,

~ SECUENCIA DE SEPARACION S1, S2, en paralelo ¥y en serie con 83
resulta de ajustar F3 = F4 F14 = F16 = F17 = F18 = F20 = F21 = O.

— SECUENCIA DE SEPARACION S1 en serie con 82, 83 en paralelo y un
by-pass resulta de ajustar F2 = F3 = F16 = F17 = F18 = F19 = F20 = F21

= 0.
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for lo tanto, esia superestructura puede facilmentie ser
generalizada para cualquier numero de tareas de separacidn que es
egpecificada del namero de componentes de la corriente de
alimentacidn. En  particular, cada superestructura de alimentacién

multicomponente consiste do:

1. Un divisor inicial de la corrienie de alimenlacidn.
2. Un divisor en cada corriente de producto de cada tareca de

spparacién ¥y un divisor en la corriente de by-pass total-
3. Un mezelador en la entrada de cada tarea de separacién.
. Un mezclador anterior a cada producte mul ticomponente deseadeo.

o

" Como se observa el mezclado de las corrientes que pertenecen a la
sgperégiructura de la corriente de alimentaciédn es  posible en los
mezcladores localizados anteriormente a cada tarea de separacion de la
suﬁerestructura. l.a opcidn de mezclar las corrientes de alimentacién
anteriores a cualquier separacién no es necesario de  incluir en la
suﬁerestru:tura debido al hecho de que la funcidn abjietivo, m:u&:ién
2.2, mtnimiza la sumatoria de los flujos de entrada en cada tarea que
es déterminada de la separacién de los puntos de rupture. Ast  se
ebserva que la mayor ventaja de la superestructura presentada en este
trabajo es que puede ser formulada como un problema de programacién no
lineal’ para extraer una configuracién de separacién dptima de
di{srentes corrientes de alimantacién multicompaonente en diferontes

p}oductus multicomponentes.
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2.2 SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION DE COLUMNAS COMPLEJAS

Las columnas de destilacién tomplejas han proporcionado
resultados en ahorros en costos de operacién vy dit capital en
diferentes ectudios de destilacisn en la literatura, sin  embargo  hay
tres grandes dificultades asociadas con el uwso de tales columnas.
FPrimero, hay frecuentemente falta de experiencia e intuicién en lo
referente a tales columnas,. por eliemplo, el numero ¥ elecciédn  propia
de las variables de operacidn independientes, asi como una carencia de
experiencia en la construccidén ¥y operacién. Segundo, el disefio 6ptimo
de  torres complejas no #std muy  entendido. Far ejemplo los
procedimientos de disefio simple equivalentes a los métodos de Fenske,
Underwood y Gilliland para columnas simples no han sido desarrolladoss
el disefio de columnas compleias no es frecuentemente ensefado en las
universidades y también no se menciona en muchos textos. Finalmente
las polliticas de control para celumnas complejas Hno  han sido
suficientemente estudiadas, aunque la extensién de los mé todos
existentes y la experiencia del control de columnas convenciaonales
para estos esquemas compleios podria ser posible.

Algunos trabajos han sido hechos sobre elbdiseﬂc de mé@todaos para
columnas complejas individuales, pero estos no son completos y  la
importancia de las columnas complejas en sistemas de separacién no ha
sido suficientemente estudiado. Cerda & Westerberg presentaron una
metodolagla de diseflo Qara columnas de destilacidn de seccién lateral
Y Petlyuk, pero ésta es muy complicada.

Glinos & Malone derivaron métodos aproximados para el disefe de
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torres con salidas laterales, rectificador lateral y secciones de
agotamiento laterales, que estan basadas en  las ecuaciones bien
conocidas de Underwood. En realidad estos métodos aproximados pueden
hacer el disefic de coluwmnas compleias casi tan simple como el disefSio
de torres convencionales en la ausencia de rigurosa no idealidad.

En resumen @l procedimiento proporciona una visidn, que es atil
en el diseMo y operacidn de columnas compleias. Tedder &% Rudd adenmbs
usaron métodos basados en una extensién de las ecuaciones de Underwood
para el diseffo de torres compleias, pero su desarrolle es  incorrecte
en la evaluacién del fluia de vapor minimo para torres
prefraccionadoras, #sto se tratara posteriormente. En su  trabaio
pionero sobre una columna Petlyuk, Stupin & Lockhart emplearon adend
una extensién de las ecuaciones de Underwood para calcular la
generacién de vapor minima, pero la forma en qua aellos evaluaron la
distribucién interna de los flujos es arbitraria. La confusién ha sido
resuelta recientemente por el excelente anklisis de Fidkowski &
Krolikowski.

La incorporacidn de disefios de columnas compleias en la sintesis
de sistemas de separacién aumenta la compleiidad del praoblema
tremendamante. Usando ocho tipos de alternativas de columnas , Tedder
reportd que 110415 disefos distinguibles existen para la separacién de
una mezcla de cinco componentes: este nGaero baja a 14 cuando sdlo  se
consideran columnas simples. Sin duda esto es indeseable para
sintetizar y evaluar miles de alternativas, adn cuando métodos
eficientes de disefio corto estén disponibles. Se necesitan técnicas de

seleccidn potentes, las cuales indiquen cuando una estructura compleia
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tiene una mayor ventaia sobre las secuencias de columnas simples

convencionales y proporcione las allernativas mads provetodoras.

En esta parte del trabajo, se Lrata con  torres complejas  ast
come con  columnas  con  cerrigntes latlerales | agolador lateral,
columnas rectificadoras laterales. prefraccionadores Y columnas
Fetlyuk acopladas térmicamente. Brevemente se presentan estimados de
relaciones de vapor minimas para los disefios ¥y entonces se compara
cada uno de ésatos a las secuencias convencionales directas e
indirectas. Una de nuestras netas es la de resumir algunos de  los
métodos que estdn presentes en otras fTuentes, asi como desarrollar un
andlisis paralelo para las columnas Fetlyuk ¥y prefraccionadoras.

Adends se examina un rango de casaos tipices, para ofrecer wna
vis.ién e intuiciédn para cuando una torre compleia tiene alguna ventaia
sobre una secuencia convencional de columnas. Heuristicas
cuantitativas pueden entonces ser derivadas.

. La base sobre la cual se compara la eitcucidn de wvariaos
esquemas, es el vapor total minimo generado por los rehervidores.

Volatilidades relativas vy fluios molares constantes en  cada
seccidn  de columna son  considerados a lo largo de ella. Los
resultados, sin embargo, podrian ser cualitativamente correctos para
casos medianamente no ideales, para el mismo alcance donde el método
de Underwood ee Gtil.

El tratamiento considera mezclas terparias pero  puede ser
extendido a més componentes.

Se comienza por argumentar que la relacién de vapor ainima es

una medida razonable del costo total de una estructura de separacidn.
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Posteriormente se examinan las regiones 4ptimas para las secuencias
simples directas e indirectas y entonces se procede a las
configuraciones de la columna compleja. En una de las secciones
posteriores se resume un procedimiento para la evaluacién sistemdtica

de las alternpativas.

2.2.1 LA IMPORTANCIA DE LA RELACION DE VAPOR HMINIMA PARA LA

OPTIMIZACION

Malone mostrd que los costos relatives de secuencias simples
pueden compararse basados en los requerimientos de vaper total. Este
argunento se basd sobre 10s costos de modelos y simplificaciones de
las ecuaciones de diseffo: la interpretacién fisica es que el 4rea
transversal de la columna ¥ la carga de servicios dominan el costo. El
efecto del namero de platos es minimo en la comparacién relativa, dado
que no se involucran presiones muy altas o componentes corrosives.
Tedder & rudd ademks agregaron que la relacién de vapor es la variable
mhs impartante en la estimacién del costo, También Eliceche & Sargent
alcanzaron la misma conclusidén.

El argumento anterior no es exactamente correcto cuando se
consideran torres compleias. For eiemplo, en columnas con corrientes
laterales y secciones laterales se encuentra que tienen menos platos
que la secuencia correspondiente de columnas simples y por lo tanto
tendrd costos de capital algo baios. Glinos prueba este anali ticamente
para torres con salidas laterales. mostrando que uwna reduccién del

orden del 10% en el ntmero de platos fTuéd HHpico para columnas de
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seccién lateral.

Esto ademds concuerda con los resultados del case de estudio
reportado por Cerda & Westerberg. Agul la seleccidn de alternativas
provechpsas de diselios complelios basadas on relaciones de tluio de
vapar tan sélo es conservativo en este caso. for el contrario las
torres Fetlyuk vy columhas con prefraccionadores son esperadas a  tener
mis plates gque las secuencias simples correspondientes, debido a que
estos esquemas tienen seis secciones de columnas en lugar de  quatra.
Un ejemplo particular resuelto por Cerda & Westerberyg muestra uwn  13%
de aumento en el ndmero de platos para una columna Fetlyuk.

Debe tenerse en cuenta gue en la etapa de disefo conceptual, ae
estd interesado en el escratamiento de las numerpsas alternativas  gue
surgen cuanda se consideran columnas compleias. La seleccién puede ser
hecha eficiantemente sobre las bases de los requerimientos de vapor
total vy cdlaulos mhs detallados asli como evaluacidn de costos podrian
&@r realizados cuando las alternativas han sido reducidas a un  namero
razonable de candidatas.

En el trabaio de Tedder y Rudd, fueron comparadas alternativas
de disefio . después de haber sido optimizadas con respecto a su estado
de operacién. £l coste de cada wha de las torres fue minimizado con
respecto a presién de operacién, calidad de alimentacidm y vapor para
minimizar la relacidn de vapor,

La presidn de operacidn fuk encontrada a ser la variable de
optimizacién mas importante, ya que el medio de enfriamiento usado en
2l condensador depende de la temperatura de la parte superior, la cual

on turno es una funcidn de la presién de domos. A bajas presionhes el
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costo de operacidn es muy alto porgue tienden a usarse refrigerantes
en wez de anua de enfriamiento. For lo lantio. 21 costo cace conforme la
presidn aumenta, aproximadamente hasta el punto on donde el agua de
enfrianiento puede wer usada. Después de &sto, bay aumenio de costo
principalmente debide a la disminucidn de las volatilidades relativas
a altas presiones, pero la dependencia es muy débil. Ast  esta
optimizacion puede ser evitada si la presiéon de domos es ajustada, i
s posible, de modo que el agua de enfriamiento sea usada en el
condensador (total o parcial). En casos donde esto no es posible, 1la
mhs alta temperatura de servicio podria ser usada para enfriar. Con
respecto a la segunda variable de optimizacién, Tedder Yy Rudd
reportaron que el coste es muy insensitive a la calidad de 1la
alimentacidn, la reduccidn de costo fud aproximadamente del 5, Aat
esta optimizacién puede ser omitida. La tarcera variable de
optimizacién es el vapor para minimizar la relacién de vapor., con un
valor &ptimo generalmente entre 1.05% y 1.158.

En la practica sin embargo, una torre es normalmente operada a
relaciones de vapor significativamente arriba del minimo para asegurar
contral y operatividad. Es sequro por lo tanto considerar a esta
variable con un valor de 1.2.

Se concluye que la etapa de optimizacion de las torres no es
critica, si se selecciona una carrrecta presién de operacién - En
resumen, para el costo total a ser evaluado ce necesita  considerar
niveles de vapor disponibles y asignar valores a los costos de capital
de equipo ¥y servicios. Estas constantes son  wvariables, pues cambian

con la posicién y el tiempo, lo cual podria tener un efecto sobre la
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genaralidad de los resultados obtenidos por un método detalladoz tales
evaluaciones podrian ser hechas despugds de la etapa de disefio
conceptual. Resumiendo; la comparacién de estas alternativas de
eolumnas coinpleias sobre las bases de la relacidn de wvapor total
minima proporciona simplemente, velocidad y generalidad. lo  cual
justifica las pequefias pérdidas en exactitud.

Es ademds sorprendentie observar que el criterio de relacion de
vapar predice correctamente las mejores & de 136 disefios compleias
exaninados por Tedder y Rudd, as{ comao su orden, dando resultados que
son los mismos que el modela de costo riquroso no  lineal para
propésitos de escrutamiento.

En la discusidn siguiente, se emplear& la relacidn de vapor
alnima coma el criteric primario para optimizar. Aunque hay pequelas
diferencias si la razén de vapor actual es usada, basada sobre una
relacidén de reflujo 208 arriba del minimo, lo cual no es significative

en nuestro propdsita.

2.2.2 SECUENCIAS SIMPLES DIRECTAS VS INDIRECTAS

En las Fig.2.9 a,b,cs. se muestran las regiones dptimas para
secuencias simples directas e indirectas en el plano de las
composiciones de la alimentacién. Las volatilidades relativas son
marcadas en el paréntesis para los componentes Ay B v C.
respectivamente. La linea Up = W es encontrada igualando la relacién
de vapor minima total reguerida por la secuencia directa con aquella

para la indirecta. Todas las relaciones de vapor son calculadas usando
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FIG 230 REGIONES OPTIMAS PARA LA SECUENCIA DIRECTA VS INDIRECTA.
VOLATILIDADES BALANCEADAS
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FIG. 2.5b REGIONES OPTIMAS PARA LA SECUENCIA DIRECTA VS INDIRECTA.

A/B COMD SEPARACION FACIL Y B/C COMO SEPARACION DIFICIL
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Xa

FIG 25c REGIONES fIPTIMAS PARA LA SECUENCIA DIRECTA VS INDIRECTA.
A/B COMO SEPARACION FACIL AL IGUAL QUE B/C

S8
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las ecuaciones de Underweood, se consideran separaciones nitidas en
toda.

Se observa que la secuencia indirecta aumenta sus probabilidades
de ser éptima conforme X& aumenta, lo cual concuerda con todas las
observaciones previas y heuristicas.

No obstante, la secuencia directa podria ser &ptima agn si  se
encuentra el 80% del componente mds pesado en la alimentacidp.

Por ejemplo, con volatilidades dae (9,3,1) Yy composicienes de
alimentacidn XA = X = Q.1%9, ¥ Y& = 0.7, la secuencia directa es mas
Gptima; ver fig.2.5a. Es ademids importante observar que la regién
éptima para la secuencia indirecta disminuye conforme la divisién A/B
se vuelve mhs dificil que la divisién B/C. Esto contradice la
heur{stica cominmente usada “"hacer las separaciones faciles primero” y
dejar las separaciones dificiles al dltimo. Este resultado ha sido
observado por Malone.

La linea de separacién de las dos secuencias simples puede ser
acotada de ambos lados, si trazamos dos aproximaciones lineales como
se muestra en la figura 2.5%5a. Conforme X ~—» O, 1las coordenadas del
punto § se encuentra que son (aam - 1 / aa - 1.0): las coordenadas del
punto A son (1/0a + 1,0). Estas son ®Qtiles para identificar tres
regiones: una donde la secuencia indirecta es preferida, una donde 1la
directa es preferida vy una reqidn entre #stas, donde el cilculo de V
debera realizarse. Observe que g > A cuandeo 2am < aa + 1, mientras que
# <A cuando 2o > aa + 1. Una iransicién ocurre en A = 4 ¥y en este
punto el limite entre las regiones (D) y (I) es 1lineal sobre su

extensién completa.
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Fara secuencias simples y alimentaciones de l{iquidos saturados,
se pucde derivar el criterio cuantitativo de las ecuaciones de
Underwood .

- Use la secuencia directa cuando:

YXAZ(YA + Xe) > max (u,A\)
- Use la secuencia indirecta cuanda:

Xas(Xa + %) < mid® (u.h)
— Calcule la relacién de vapor si:

max(u) > XAZ(XA + X&) >min (4 N)

Donde:
oas — 1 =
o - —) (EC. 2.3)
A= L] (EC. 2.4)
oA+ 1

La primera desigualdad estd de acuerdo con una intuicidn que
escoge la secuencia directa cuando la cantidad del componente menos
volatil es pequeffa; la segunda es un resultado similar para la
secuencia indirecta cuando el componente mAes pesado ee presenta
bastante en 1a alimentacién. La naturaleza cuantitativa de los
principios y 1la dependencia en composicién y volatilidad evita
conflictas que pueden surgir cuanda bheuristicas o principies mis
cualitativas, que no son basados en soluciones asintdticas de las
ecuaciones de disefio, son empleados. Esto es similar al método

sugerido por Malone, pero es mAs simple de avaluar.
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2.2.3 COLUMNAS CON CORRIENTES LATERALES

Una columna de destilacidn con cerriente lateral de 1liquido
arriba de la alimentacidn es mostrada en la fig. 2.6. En esta columna,
la cual simulthneamente ejecuta las dos separaciones A/H y B/C sge
requieren tres secciones de columpa en lugar de cuatro. En efecto, 1la
division A/R es realizada en la seccidn simple arriba de la salida
lateral. Asl las especificaciones de disefio factibles para la
separacién son establecidas.

La separaciédn primaria es llevada en las seceiones 2 ¥y 3. En  1la
fig. 2.4, esto @s la separacidén AB/C, la cual pusde ser llevada a
cualquier grado deseado; las recuperaciones de B y C o la composicién
de los fondos puede ser arbitrariamente especificada. L.a separaciédn en
la seccién 1 es ast secundaria en el sentido gue esta puede ser hecha
econédmicamente s4lo al grado que la relacidn de vapor requerida por la
separacién primaria lo permita. En realidad hay una mAxima
concentracién de B (y una minima concentracién de A) en 1la corriente
lateral, la cual @2 alcanzada si el ndmero de platos en la seccidn L

es infinito (Glinos & Malone)

t 3
X 1
(Xa,r) g - DL+ Rz (Xa+Xa) fa taan—171 (Xayemin +

Xa/(1—-Xg )
* Fr(oan-1)=0 (EE. 2.5)
(X Imax = 4=(Xap Jmin - Xo» (EC. 2.6)

ve
fa s e -1 (EC. 2.7)
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FIG 2.6 COLUMNA CON SALIDA LATERAL LIQUIDA SOBRE LA ALIMENTACION
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La ecuacidn 2.% es valida cuando wn  producto de domos
relativamente puro es requerido, XA.p = 1, 1o cual es froeoamteacnte el
caso. La evaluacién de (Xap)min requicre que 1@ (o V2, Py D) sea
fijado por la separacién primaria. I"ara evaluar Ramin e enploears la
ecuacién de Underwood o la expresién aproximada de Glinos y Malone

para la divisién ni tida AB/C (q=1).

Xa o, L Xei¥e
Fzmine ———————-—“-I an—t
(Xa+Xn) (1+XaXc) (EC. 2.8)
l.a cual es generalmente inferior en un %  comparada con la

solucién exacta. Cualquier pureza de A arriba o cualqguier recuperacién
de B en la corriente lateral puede ser especificada; sin embargo, neo
podemos especificar arbitrariamente la pureza de la corriente lateral.
Este cslculo es el primero a realizarse, usando las ecuaciones 2.5 vy
2.6, las columnas con corriente lateral son limitadas a 1los casos
donde la pureza de la corriente lateral es satisfactoria a nuestros
propésitos. Si la pureza deseada es alcanzada, entonces el consumo de
vapor estimado de la torre debe ser comparado con el consumo de wvapor
de la secuencia sinple (se observa que la columna con wuna corriente
lateral arriba de la alimentacién es mhs barata que 1la secuencia
indirecta equivalente, la misma calidad de vapor puede usarse en 1los
rehervidores).

En la fig. 2.7, se muestran curvas de nivel para los ahorros de
vapor. Las lineas punteadas reflejan una composicién maxima de B en la
corriente lateral; las curvas de nivel 3son trazadas sélo a la
1zqdierda dé estas lineas, es decir, sabre la parte de la grafica

donde al menos un valor de la composicién (Xae)wax de la corriente
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lateral puede obtenerse. Las composiciones de la alimentacion donde
maéximos ahorreos de vapor fueron observados son marcados con cuadrados,

Junto con los porcientos de ahorros. E1 2 de ahorra es definido comos

100 % min(Vmin,direct ,Umin. indirect) = Vo
min{Umin,direct ,Umin,.indlirect)

(EC. 2.9)

Donde Vo es el flujo de vapor minimo tnial para 1la columna
compleja. Se abserva, sin embargo, que el punto de mhAximo ahorro de
vapor en la fig. 2.7 representa sélo casos limites ya que todos estios
puntos son localizados sobre las lineas 1limites y se requieren un
némerao infinito de etapas en la seccidén 1 para chtener la composicién
deseada en la corriente lateral (mientras que la secuencia simple
opera con un pamero finito de etapas). For otro lado, las
composiciones de la corriente lateral que estan dentro del % del
valor limite pueden generalmente ser obtenidas con un namero moderado
de etapas en la seccidn 1.

Las corrientes laterales relativamente puras pueden saer
recuperadas para Xa suficientemente bajos, aan cuando las
volatilidades no son favorables, fig. 2.7a y Z.7b. Sin embargo, los
ahorros aumentan para valores altos de Xa. Es quizk  inesperado
encontrar que los ahorros son mis significativos para separaciones
dificiles y volatilidades balanceadas. Far ejemplo, para Xapr 0.90,
1os ahorros caen de 33.3% para la mezcla con valatilidades (4,2,1) a
283 para la mezcla (%,3,1). Asi se encuentran dos tendencias
conflictivas.

Fara una separacién A/B mucho mads facil que la separacidn B/C,
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FIG. 270 AHORROS DE VAPOR Y PUREZAS ALCANZADAS PARA LA COLUMNA DE
LA FIG. 26. VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES FACILES

65



@210 .

Xa

FIG 27k AHORROS DE VAPOR Y PUREZAS ALCANZADAS PARA LA COLUMNA DE
LA FIG. 26, VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES DIFICILES

66



8.2,

Xp /5
I+ /
\‘10 ”é‘./
[520 3
L TN
I e
R
0 1

FIG 27c AHURROS DE VAPOR Y PUREZAS ALCANZADAS PARA LA COLUMNA DE
LA FIG 26. A/B SEPARACION FACIL Y B/C SEPARACION DIFICIHL
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FIG. 270 AHORROS DE VAPOR Y PUREZAS ALCANZADAS PARA LA COLUMNA DE
LA FIG 26, A/B SEPARACION MUY FACIL Y B/C SEPARACION DIFICIL
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es decir, aams » ase, podemos obtener corrientes laterales con alta
pureza pero sblo se alcanzan ahorros moderados . For otra parte, las
volatilidades balanceadas resultan en ahorros mds significativos pero
con menos pureza de las carrientes laterales.

El cas0 para corrientes laterales, liquida o vapor, abaic del
plato de alimentaciétn puede tratarse de manera similar {para

ecuaciones de diseffo equivalentes a .95 -~ 2.63 Glinos & Malone)d.

12.2.4. COLUMNAS CON SECCIONES LATERALES.

La fig- 2.8 es un esquema de una columna con  agotador lateral,
Dos separaciones son  llevadas a cabo simul tAneamente {clave
ligero/clave medio) ¥y (clave medio/clave pesado) en cuatro secciones

de columna, de modo que cualquier recuperacién especificada y purezas

'pgeden ser obtenidas para los +tres coaponentes claves en lag

torrientes de producto. Una vez que los fluios de productos externos
son ajustados mediante balances de masa, hay dos flujos internos a ser
evaluadas, es decir Yt v W. Glinos & tMalone desarrollaron ecuaciones
generales para predecir los valeres minimos para estos flujos de
vapor, los cuales son exactos bajo pocas consideraciones. Para una
mezcla ternaria con volatilidades constantes y separaciones nitidas se

tiene:

Xc
Ulan=[1 ar —gg—1|F (EC. 2.10)
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FIG. 2.8 COLUMNA CON UN AGOTADOR LATERAL
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XA Xc Bz

Vimin = S 2-11-Xc€2 (aa =17 +

(EC. 2.1%)
Donde: a8 > f2 - 1 es wna raly de la ecuaciédn de Underwood

as
F-

or X2 E.t v 2L F=1-a (EC. 2.12)

La generacién de vapor en el primer rehervidor es Ve =2 s -
{1-q) F , y o = 4 -~ Us en el seqgundo.

Glinos y Malene derivaron ademts expresiones mas simples para el
caso de alimentaciones liquidas saturadas que no requieren la saoluciédn
de la ecuacién (2.12); un método para estimar el namero de platos
puede ser encontrado en Glinos.

La fig. 2.? es un esquema de una columna con un rectificador
lateral. Las caracteristicas de esta columna son las mismas qute una
columna con agotador lateral, Glinos desarrolld ecuaciones . generales

para estimar los flujos de vapor minimos, para separaciones nitidas

(de alta recuperacién de una meicla ternarial.

Uns

aA Xa an ¥a Xal. 1o -
T Fub e ATy ey e q]F (EC. 2.13)

Donde Va es el vapor generado por el rehervidor, ¥ 1 es la ralz
de la ec. (2.12) que satisface: oa > fs > am.

Se encuentra que para @l caso de separaciones de alta
recuperacién de ternarios ¥ g=1, el vapor total generado por los dos
rehervidores en una celumna con agotador lateral es exactamente igual
a los requerimientos de vapor en el rehervidor simple de una columna

con rectificador lateral. Esto es, las ecuaciones (2.11) y (2.13)
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FIG. 2.9 COLUMNA CON RECTIFICADOR LATERAL
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tienden a la misma expresidn. Los costos de operacidn sin  embargo,
pueden diferir para las dos columnas complejas, ya gue el rebervidor
de la seccidn de agotamiento lateral opera a temperaturas mhs balas
que el rehervidor de la columna con rectificador lateral Yy poderia
utilizar una fuente de calor menos costosa.
Puesto que ambas clases de columnas de seccidn lateral tienen

los mismos requerimientos de wvapor, se consideran conjuntamente y
comparadas con las secuencias simples, puede ser comprobado gue estos
esquemas complejos requieren menos vapor total que las secuencias
simples directas e indirectas. En la £ig.2.10 se muestran las curvas
de nivel para 10, 20, y 30% de ahorros de vapor sobre el plano, para
tres casos de volatilidades relativas. (La comparacion es realizada
con respecto a la secuencia simple que es dptima en cada punto, y esto
sucede donde surgen discontinuidades en pendiente}. Como puede
observarse de las figuras, los ahorros de vapor Sson siempre mayoraes
para valores de X»s pequefios. Esto esth en buen acuerdo con los
resultados reportados por Tedder Y Rudd. El efecto de las
volatilidades relativas es cambiar los ahorros para bajos o altes
valores de Xa dependiendo sobre cual de las divisiones A/E o E/C es
mhs difleil. En qene;al, los ahorros son mis significativos para
separaciongs dificiles B/C y faciles A/B. Los ahorros ademks aumentan
conforme ambas separaciones se vuelven mes dificiles, las lineas de
nivel se mueven mhs arriba cuando las volatilidadets caen desde (?,3,1)
a (4,2,1), pero este resultado no es maostrado agu por ra:ones de
brevedad.

Los mhximos ahorros siempre ocurren en el punto (4,0). En esta
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As/B COMD SEPARACION FACIL Y B/C COMO SEPARACION DIFICIL
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punto, los flujos de vapor total para las secuencias simples directa e
indirecta son los mismos ¥ haciendo que Xs tienda a cera se encuentra
que el flujo de vapor de una columna con agotadar lateral en este
punte es Mm|.= aAm/(aa = 1).

Usando este hecho, se puede mostrar gque los méximos ahorros son
independientes de las volatilidades y, son constantes a un  valor del
S0%; esto siempre ocurre para Xa = g y para valores de Xs que son
pequelos, pero al mismo tiempo bastante grandes para requerir la
divisién B/C (de otra manera una columna simple ejecutando la divisidn

A/C es suficiente).

2.2.5 COLUMNAS PETLYUK 1 DISERD APROXIMADD

Un esquema es mostrado en la fig. 2.11, se dispone de seis
secciones de columna para llevar a cabo las separaciones LK/MK/HK.

Para una mezcla ternaria, el prefraccionador, secciones L ¥y 2,
es usado para separar los componentes A ¥ C, con distribucién de B;
entonces las secciénes pares (3,4) v (5,6) eijecutan esencialmente las
separaciones binarias A/B v B/C, respectivamente.

Para una separacién de alta recuperacidn entre A y C en el
prefraccionador, hay dos parimetros de operacidén independientes para
la columna. Si dos fluios internos cualesquiera son fijados. con todos
los flujos de alimentacién y productos especificados por algan métadao
de distribucién de especies y balances de masa, entonces +todos 1los
flujos internos pueden ser hallados.

Una disminucién en L8 eventualmente genera condicionas limites
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alrededor de la alimentacién superior o ionferior de la columna,
dependiendo sobre cual de los dos es controlante. E1  fluio de wvapor
minimo en las secciones 3 o & de la segunda columna es el mayor de los
valores para los TFflujos de wvapor minimos evaluados para las
condiciones limites en las secciones (3 y 4) o (5 ¥y &). Considerando
que se quieren recuperar productos puros relativamente (esencialmente
A en el destilado, I en el producte intermedio ¥ € en el fondo), con
una prueba similar a 1la descrita por Glinos & HMalone se puede

demostrar que:
Usmin 2 —2AXA (EC- 2.14)

aa—¢

Donde "U" se establece para el control de la columna supel;ior v
21 es la ratz de la ecuacién de Underwnod para la alimentacien
superior a la segunda columna que es aa > f1 > am. For lo tanto, ¥1 es
ademks una ralz de la ec. (2.12), a condicidn de que el
prefraccionador opere bajo condiciones limites, lo cual permite gue el
componente A es el clave ligero para la divisién que tiene lugar agui .
En otras palabras, ia ec. {(2.14) con ¥ obtenida de la ec. (2.12), es
valida si una divisién AB/BC (con B distribuldo) o una separacidn A/BC
nitida o distribidda es llevada a cabo en 1las secciones 1 y 2.

Similarmente;

Volmin = —p (EC. 2.15)

Donde \"L" indica control de la columna inferior yom > %2 > 1.

Ademds, 2 es una ralz de la ec. (2.12) a condicién de que ésta
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aplique para el calculo de los flujos limites en el prefraccionador,
es decir, una divisién ni tida o una divisién nitida/distributda  A/BC
es realizada en las secciones de la columna 1 y 2.

{os balances de masa muestran que si q = 1 entonces V8 = Vs; el

vapor minimo es por tanto:

Xa X ] F (EC. 2.16)

Vd.min =  max A A
aa = ¥4 2 -1
La ecuacién 2.16 s simple y exacta bajo las concideraciones

establecidas anteriormente; sin embargo las Soluciones de la ec. 2.12

son requeridas. Se gbserva gque la ec. 2.14 da el mismo flujo de wvapor

asmc
minimo para la separacisn nitida A/BC y puede ser escrita Vmin =
A/BC AR/c AR/C
(Rmin + 1)%XAF; similarmente, la ec. 2.1% da Van = ‘Rmin + 1.0)¥ (XA

+ Xm) F. Glinos y rMalone dieron expresiones aproximadas para las

relaciones de refluio; por ejemplo:

RAID a‘(XA + X.) >(|=

- - = (EC. 2.17)
min A)( iu G } x‘ (a‘ 1)

AB/C
8i Fmin es dado por la ec. 2.8 entonces la ec. 2.16 se convierte

en:

AsnG Ansa
Vamin = maxy Xa (R . + 1) (Xa +Xm) (R =+ 1)]F' {EC. 2.18)
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Camo eiemplo se considerd la separacién de una mezcla ternaria de
1iquido saturado con los fluios vy volatilidades relativas mostradas en
la tabla 2.1. La ec. 2.16 do Vémin = 0.99 lo cual es idéntico al
resultado calculado por Cerda & UWesterberg. La ec. 2.18 produce un
valor de 1.0 la cual tiene solo el 1% de error.

El flujo de vapar V¢, determina 1los costos de operacién pero no el
didmetro de las secciones de la columna 1,2,4 ¥y O; este depende de
V1.V es independiente de Vi, con tal de que el valor correctoc de 4
sea usadses para la evaluacidn de las flujos l{mites en el
prefraccionador, y que a W no le sea asignada un valor que altere la
alimentacidn controlante. Aqul hay un ndmero infinito de soclucicnes
para Vs ¥ para la distiribucidén de los fluios interpos: esto se explica
con més detalle posteriormente.

Cuando la alimentacién inferior de la columna corriente abaio es
controlante, V;m > V:Lm ¥ una separacién nitida AB/BC es realizada
por las secciones 1 y 2, la cantidad neta de B recuperada en el domo
de la seccidn 1 y entrando con la alimentacidn superior de la segunda
columna es x-":i/lﬂ F. La fraccién recuperada de clave medio es dada

pors

R S (EC. 2.19)

Las sececicnes 3 ¥ 4 operan bajo condiciones arriba del minimo, de
modo que ellas puedan manejar cantidades de B mayores gque 1las de 1la
alimentacidn. Esto es, no se puede diseffar para una separacién

AR/Re
distribud da AR/C ¥ llevar mhs B a domos, con Je = L y 1.0 > Ja >0
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(observe que coma la columna  inferior controla, la ec. 2.14 no
aptreal. 8in embaran, hay un laite superior csolwe Ja, Fa un clerto
puntoe LLamanda J:. ¢l fluio de vapor adning roeguerido en la seccion 3
v A serda Lgual a Vemin vy la columna wnferior a0 sord controlante.

Far to tanto, i 1la columna inferior controla, los valores

L
factibles para V,min son limitados pors

AB/RG u ABSC
< - "
Vemin € Ymin €0 Yemin (EC.2.20)
L
con Vi.min evaluada de:
an Xa o Xeim
CominT [aA_E_— T *a =%z |F (EG.2.21)

on > ¥2 1.0 es una ratz de la ec. 2.14.

De la misma forma exactamente, si la columna superiar controla,
entonces las secciones 9 ¥ é estsn sobrereflujiadas y pueden acepatar
cantidades de B mds grandes gque Xe(1.0 -~ C‘:./.ch, lo cual :nrrespénde
a la separacidn nitida AR/RC en el prefraccionador. For le tante, se
puede eiecular una separacién distribulda A/BC en las secciones 1 y 2

pero la recuperacién de B es ahora limitada abajio por ﬁl y

AR/BC u ansc i
v < " oz v ) (EC. 2.23)
t min L amin £ Jmin

con Vimin evaluada con la ec. 2.21, pero con Z1 en lugar de l2.
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TABLA 2.1. UN EJERFLO TERNARIO

COMPONENTESR [ D r v a
r ) o, 83 o. 993
» O. 834 O, 834 3
c .98 a,. 136 1

Por lo tanto el ndmero infinito de soluciones para los Tflujos
internos en una torre Fetlyuk descansan en la regién limitada por las
ecuaciones 2.20 y 2.22. Fidkowski & Krolikowsky presentaron un
tratamiento matembtico riguroso del problema.anterior y derivaron uwna

expresién simple para =

¥ - _(oa - om)IVs,min - aa aa F
‘s {aa — a)VUs , min -~ (aaXa + X@)

(EC. 2.23)

La caracteristica m&s importante del disefio Petlyuk es la familia
de soluciones que existe para los flujos internos; esto proporciona a
la columna flexibilidad para maneiar una variedad de alimentaciones y
condiciones de operacién,. sin aumentar la ebullicién sino simplemente
alterando los flujos en las secciones 1.2,4 ¥ 5. Stupin & Lockhart
reportaron esta infinidad de soluciones v flexibilidad para
condiciones limites Yy de operacién. Una multiplicidad de soluciones
fué ademds encontrada por Wayburn & Seader quienes usaron el método de
Newton con una homotopla para encontrar soluciones multiples. Sus
simulaciones de una columna Fetlyuk de 50 platos muestra tres posibles
valores para el flujo liquido de retorno al prefraccionador en cada

valor de la relacidn de reflujo.
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AR/Be
Fuede parecer que Vi,min @5 el mdés pequelo de todas los posibloes

flujos de vapor minimos en la seccidn 1. El  flujo de vapor en las
secciones 4 y 5 de la columna ¢s dado por Ve = U8 = V3 ~ Vs Ya que W
= Vs para q = 1 es fijada de la ec. 2.14, Ve, ¥ de aqul el dismetro de
la seccidn 4, se incrementard cuando Wi decrece, pero #&ste  nunca
alcanzark a Va el cual determina el dismetro en la seccién 3. Debido a
esto no es deseable construir columnas con &reas que sSoGn muy
diferentes entre secciones, €5 dptimo diseffar la torre para el  mayor
valor posible de V4 que es menor de V8, el cual corresponde a un flujo
de vapor U:T:-:: en el prefraccionador. Glinos & Malaone muestran que
para una alimentacién de liquido saturadeo y volatilidades constantes,

esta relacion de vapor es dada exactamente pors

pncnc ﬂ;‘_“__x_:*_m (EC. 2.24)

Por lo tanto, la ec. 2.24 da el fluio de vapor minimo posible para el
prefraccionadar, y aplica para cada control superiaor o inferior de la
columna. La correspondiente recuperacidn fraccional es dada por la ec.

2.1%9.
2.2.6 COLUMNAS PETLYUK @ COMPARACION CON SECUENCIAS SIMPLES.
Las curvas de nivel de los ahorvos de vapor para 4 mezclas de

alimentacidn son graficadas en la fig. 2.12. Se consideran divisienes

nitidas ¥ los ahorros son calculados usando la ec. 2.9.
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El plano de composicién es dividido en +tres regiones por las

lineas Vb = W vy V:.nln = \:.nln (la linea W = W). La alimentacién
superior a la torre Petlyuk controla, si la composicién de 1la
alimentacidn es localizada a la derecha de la dltima linea, mientras
que la alimentacién inferior controla en 'l casc opuesto. Ambas
1ingaas intersectan el eje Xa = O en el punto (u,0) definido por 1la
ec. 2.3. La linea W = W intersecta el eje Xe = 0 en el punto

(xf.1-xf) donde XX es dada pors:

xz = om(oa-1)(aa—2am+1)

(Ga—cm ) (cace —Zaa+1) (EC. 2.29)

Donde a@ S (aa + 1)/2, lo cual corresponde a X: Zz 0. Las curvas de
nivel en los ahorros de vapor son aproximbdamente rectas, excepto para
un punto que es localizado en la regioén entre la separacién de las dos
lineas. ‘ .

Se pueden obtener soluciones analf ticas para muchas de las curvas,
de modo que las graficas podrian ser aprnuAi.madamenta construldas si
solo se conoce.. las volatilidades relativas de las mezclas. .

l.os ahorros m&ximos para este tipo de columsna son adem&s 50% y no
dependen de las volatilidades relativas, €#sto ocurre en el mismo punto
que para las columnas con aqotador lateral, Xa =y y ¥a — O.

No obstante, aqul puede haber ahorros significativos, igualmente
para alimentaciones que cont%enen grandes concentraciones del

componente intermedio, dado que las curvas de nivel no son cerradas
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airededor del punto (4,0). Esto pasa cuando la linea Vo = V. estd
cerca del lado izquierda de la graéfica v 1o intersecta las  curvas  de
nivel de 1os ahorros de vanar. como se muestra en las  figs. 2R1Zb vy
2.12d. En otrras palabras, X}, dada por la ec. 1.0% debe ser negativa o
na muy grande, lo cual sucede cuando o» es mayor o no muche menor que
(ua + 1)/2.

Cuando o & (@ + 1.0)/2, 1las 1lineas 1imite aproximsdamente
coinciden e intersectan el eje Xa = O en (AN,0).

FPor otro lado, si om se aprox. a 1, la linea W = W se aproxima
al eje X = 0, fig. 2.12c3 entonces las curvas de nivel alrededor

(H,0) Gin pasar a traws de valores de X grandes ec.

18]

.25 muestran
que xl —t 1 para o@ ——si.

Finalmente comparando las figs. 2.12a Y 2.12d, se concluye que los
ahorros se hacen mAs significatives cuando ambas wvolatilidades se

reducen proporcionalmentea.
2.2.7 SECUENCIAS CON PREFRACC IONADORES

El prefraccionador es una columna convencional con rehervidor vy
condensadar ¥ no estd térmicamnete acoplade a la torre; este esquema
complejo no tiene las caracteristicas de flexibilidad del diseffo
Petlyuk.

Se muestra un esquema en la fig. 2.13. El prefra:cionador eiecuta
una separacion nitida de alta recuperacién éntra Ay C, de modo aque
muy poco de C alecanza el degtilado y, del mismo modo, la cantidad de A

en el producto de fondos es pequeMa. El menor de +todos 1qs posibles
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FIG. 212a AHORROS DE VAPDR PARA LA COLUMNA PETLYUK.

VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES FACILES
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FIG. 212b AHORROS DE VAPOR PARA LA COLUMNA PETLYUK
A/B COMO SEPARACION DIFICIL Y B/C SEPARACION FACIL
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FIG, 2.12c AHORROS DE VAPOR PARA (A COLUMNA PETLYUK.
A/B SEPARACION FACIL Y B/C SEPARACION DIFICIL
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FIG. 212d AHORROS DE VAPOR PARA LA COLUMNA PETLYUK.

VIOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES FACILES
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flujos de vapor mlnimos €5 VUmin para la separacion nitida AB/EBC, dado
par la ec. 2.24. La cantidad de B que esth presente en el
prefraccionador producto de domos es XadsF con la  recuperacién
fraccional dada por la ecuacién 2.19.

El flujo de vapor minimo para la columna es el mayor de los fluios
de vapor minimos calculados para control de  alimentacién superior e
inferior, es decir, de las ecuaciones 2.14, 2.15 y 2.16. En este caso,
las ecuaciones 2.14 y 2.15 podrian ser escritas en forma analf tica. Ya
que ambas alimentaciones a la segunda columna son liquidos saturados y
lazs separaciones realizadas en las secciones 3 y 4 o 3 y 6 son
esencialmente binarias, A/B ¥y B/C respettivamente, podemos aproximar
la relacién de reflujo por Rmin = 1/{(Xa(a - 1)).

haciendo el ordenamiento siguiente se obtiene:

(EC. Z.26)

= aa Xa am (aB—1)Xm
Ve min aan—ca (m—l)(m—m)] F

k4
xe ) aB (aAa—as ) Xa
Va,min = [ “sa-1 -+ - {aa=1) F (EC.2.27)
El vapor total generado por los rehervidores para q = 1 aes dado
por:

Vmintot = Vemin « Vamin (EC. 2.28)
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En la fig. 2.14, se muestran las curvas de nivel de los aharros de
vapor para dos casos de volatilidades velativas. los resultadeos para
volatilidades de (9,1.5,1) no son mostrades, porque los ahorros fueron
menores  al 10% en todas las composiciones. Asl como en el caso de las
columnas Petlyuk, el plano de composiciones es dividido en +tres
reqiones por las lineas Vo = W ¥y Yo = Vi. La gltima intersecta al eje
X = 0 en el punto (xf_. 1-)&) con Xt dado por la ec. 2.29 Se observa
que las curvas son ahora convexas, en lugar de odncavas.

Los maximos ahorros logrados no son constantes, dependen de las
volatilidades. Si la alimentacién superior controla los midximos
ahorros fraccionales son: (ow — am)/(aa - 1), lo cual ocurre conforme
Xa—1, con tal de que este punto esté dentro de la regién donde
Va,min coptrola. Si la alimentacién inferior es controlante, entonces
los ahorros méximos son obtenidos para X = 0 y son iguales a
(am=1)/{oa-1). En ambos casos, los mhximos ahorrops son siempre menores
que o iguales al S50%3 la igualdad es alcanzada para om = (aa+1)/2. Asl
el prefraccionador puede 4iener una ventaja significativa para Xa
cuando la separacidn B/C no es diflicil comparada con la divisiépn A/B.
Se observa en la fig. 2.14 como las curvas de nivel se aproximan
alrededor del punto {0,1). No obstante podemos probar que los ahorras
de vapor logrados con este tipo de columna son menores a los ahorras
para el disefio Petrlyuk para todos los casos de volatilidades relativas
y composiciones de alimentacién.

En suma, estos esquemas podrian resultar en costos de capital

grandes, debido a las columnas auxiliares adicionales.
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FIG. 2146 AHORROS DE VAPOR DEL PREFRACCIONADOR
VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES FACILES
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2.3 SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION CON INTEGRACION DE CALOR.

La té#cnica que reduce el consumo de energia en gsecuencias de
destilacién es la integracién térmica. Esto es, en donde una corriente
caliente (vapor de domos) es combinada con una corriente fria (11 quido
de los fondos) para intercambiar calor y por consecuencia elimipar la
necesidad de servicios de enfriamiento/calentamionto v algdn
intercambiador. Muchos métodos para diseffar secuencias de destilacion
con integracisn de calor han  aparecido en la literatura. Amplias
revisiones de estas técnicas son presentadas en Westerberg (1980),
Mishida (1981) y Kattan (1984).

A continuacién se describen dos mktodos generales para sintesis de
columnas de destilacién con integracién de calor. El primero invelucra
4 pasos.

1. Se identifican todos los subproblemas de separacién.

2. Se optimizan las variablec de operacién de las columnas en cada

subproblema.

3. Una red de intercambio de calor es ajustada al subproblema

optimizado.

4. Los subproblemas son nuevamente arreglados para encontrar la

mejor secuencia.

El sequndo método ataca el problema como un todo, de la siguiente

manera:
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1. Se identifican las mejores secuencias no integradas.
2. Se optimizan las variables de operacién de las columnas en las
secuencias.

3. Una red de recuperacién de calor es ajustada a las secuencias.

Ambos métodos tienen la desventaja de que las secuencias completas
no pueden optimizarse una vez que se ha hecho la integracién de calor
del praoceso.

Esto ocurre si la columna optisizada o subproblema no puede ser
Gptimamente integrada con el resto de la secuencia. Este inconveniente
es cuperado mediante la ejwcucién simulthnea de los pasos 2 y 3
anteriormsente citados, teniendo coeo resultado secuencias éptimas con
integracién de calor.

El m#todo de sintesis optimirza las condiciones de operacién de la
columsna con integracién de calor, mediante el usmo de técnicas de
mAxima recuperacién de energla, para estimar el costo de 1la red de
intercambio de calor 6ptisa en una secuencia de destilacién, con cada
conjunto de condiciones de operacién. Este método disminuye el tamalNo
del problema realizando simultaneasente la sintesisa de columnas de

destilacién y la red de recuperacién de calor factible.
2.3.1 DESCRIPCION DE LA EBTRATEG1A DE SINJESIS.
La sintesis completa de la secuencia con integracién de calor es

llevada a cabo de la siguiente manera:

1. Se identifican las mejiores secuencias no integradas.
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2. Las condiciones de operacién son optimizadas consideranda
mhxima recuperacién de energla para estimar costos de la red de
recuperacién de calor.

3. Las secuencias factibles con los costos més bajos son
integradas térmicamente.

4. Diferentes factores son considerados para identificar la meior

secuencia, si ¢l éptimo se acerca a una distribucidn de costo.

Les pasos 1 ¥y 3 no son nuevas ¥ no presentan una contribucién a la
51 te;sis de secuencias de separacién, en cambio el paso 2 si contribuye
¥ es el principal foco de interés en esta seccidon del trabajo. El paso

4 minimiza la elecciédn entre las secuencias atractivas.
- IDENTIFICACION DE SECUENCIAE NO INTEGRADAS.

El nfimero de posibles secuencias para la separacién de un sistema de
N-componentes, usando destilacién simple de alta recuperacién es

proporcionada por Rathore (1974), como @

Nusero de secuencias = —$2ti =

'
L1 (EC. 2.29)

El ndmero de secuencias aumenta rapidamente conforme 21 namero de
componentes aumenta. Aqul un métpdo debe ser adoptado para seleccionar
s8lo aquellas secuencias que tienen el potencial para producir las
mejores canfiguracienes con integracion de calor. La identificacian de

las mejores configuraciones de destilacidn no integradas dgbe llevarse
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a cabo mediante cualquiera de las siguientes tres técnicas de

sintesiss

- Sintesis heurfstica
— Sintesis algori tmica

- Sintesis evolutiva

Las heuristicas son reglas emplricas basadas en la experiencia
pasada del diselNo de Ingenieria. Las thcnicas de sintesis algorltmica
son basadas en la evaluacién sistesktica de todas las posibles
secuencias usando bdsquedas rigurasas y algoritmos de evaluacién.

Este procedimiento garantiza que sean encontradas las secuencias
éptimas debido a la rigurosidad de 1oz mbktodos. La sintesis evolutiva
es llevada a cabo modificando un diseflo factible vya existente. Las
variaciones pueden ser wvolver a arreglar el equipo o utilizar
diferentes té#cnicas de separacién para llevar a cabo una tarea dada.
Una presentacién mhks detallada de estas técnicas de sintesis pueden
encontrarse en Westerberg, (1980) y Kattan (1984).

El m#étodo heurlstico fué adoptado debido a su simplicidad y al
hecho de que la configuracién &ptima esth generalmente incluida dentro
del mejqr conjunto de secuencias predecidas. La aplicabilidad de
heurlsticas en la sintesis de secuencias de destilacién sin
integracién de calor ha sido confirmada por diferentes autores tanto
cuantitativa como cualitativamente (8tephanopolous, 1981). Las
heuri sticas :son aplicadas generalmente en cada paseo en la secuencia, y

en el caso de un conflicto entre las heuristicas, es recomendable
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seqﬁir indri:s lné pasos independientemente, es decir, escoger todas las
secuencias recomendadas por cada heurfstica independicente de la otra.
Este método minimizars la posibilidad de eliminar cualquicr secuencia
que pucda ser potencialmente éptima, aunque esto podria  aumentar el
ntmero de secuencias a ser optimizadas.

Las beurfsticas sugeridas por Stephanopolous, (1981) son las

siguientes:

1. Las separaciones dificiles se llevan a cabo al altimo.

2. Favorecer divisiones cercanamente equimolares entre los
preductos de domos y de fondos.

3. FRemover el componente predominante al principio de 1la
secuencia.

4. Favorecer la secuencia directa.
- OPTIMIZACION CON INTEGRACION DE CALOR.

El paso clave en este método es que las columnas de destilacien y
la red de intercambio de calor se optimizan simulthneamente para dar
ia secuencia con mejor inteqracién de calor.

' Un algaritmo del programa de optimizacién ge observa en 1la
fig.2.15. El c&lculo comienza mediante la configuracidn de las
especificaciones de una secuencia. condiciones de las corrientes Yy
11; ;nitas en las variables de operacién para cada columna.
Posterinrménte para un conjunto dado de condiciones de operacién las

columnas de destilacién individuales son diselfadas y se calculan los
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requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento. Un estimado
del costa basade en el diseflo de la torre ¥y reguerimientos de
servicios es ovaluado. Finalmente el  aslt llamado costo Ilipgtotico
(HVC) e minimizado por la variacién Je variables de operacidn del
proceso.

El amismo procedimiento es repetido en todas las secuencias
seleccionadas por las heurficticas en 1o0s pasos previos.

Para una secuencia dada con condiciones de operacién especlficas,
la evaluacién de la red de recuperacién de calor éptima fue estimada
por el siguiente procedimiento:

1. Usando el algoritmo del problema de 1a tabla (Linimhoff &
Turner, 1981), los requerimientos minimos de calentamiento
(OHmin) ¥ enfriamiento (OCwin) fueron evaluados mediante una
temperatura minima de acercamiento. QOHmin Yy OCwmin son los
servicios minimos requeridos para satisfacer las demandas de
calentamiento ¥ enfria;rniento de +todas las corrientes de
proceso. Qtmin Y QCmin s0n calculadas sobre bases
termodindmicas ¥ se considera que una red de intercambio de
calor #ptima puede ser obtenida.

2. Considerando mbkxima recuperacién de energlia, los costos de
operacién de l1la red basada sobre QHwin ¥y GOCwin fueron
calculados. Los servicios requeridos para enfriar la corriente
menos caliente (condensante) fueron costeados primero, seguida
por la seqgunda corriente menos caliente y asi  sucesivamente
hasta que todo el QCmin es agotado. Esto fue hecho porque todas

0 parte de las corrientes contribuyen a que QOCmin no, pueda ser
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calentado por las corrientes menos calientes del procesos. de
eslt: modo lambién los carvicios de enfriamiento tienen gque ser
usados. Lo miwmo fue hecho para  QHmin, donde las servicios
requecidos  para la corrienle menos fria se realizaron primero.
3. Lou tostos de c¢apital de la red ‘fueron calculados sin
considerar la integracién de calor. En otras palabras, Félc
enfriadores y calentadaores son usados. El area de superficie de
los intercambiadores fué calculada basada en la temperatura de
acercamiento alcanzada si los servicios del proceso fueran

usados en toda la red.

La consideracién de madxima recuperacién de enargla aplica va que
la red la cual proporciona mexima © casi mhxima recuperaciédn de
energita serk dptima o cer:anamepte Sptima, ya que los costos de los
servicios son mks importantes que los costas de capital (Rathore &
Fowera.1975). E1 uso de una sSecuencia no integrada para calcular los
costos de capital es uwna aproximaciédn cercana de la red de <calor. Un
calculo exacto de los calentadores y enfriadores es eldecutado,
mientras el costo de los intercambiadores es estimado como la
diferencia entre el costo de capital aproximado de la red de calor vy
el costo de los enfriadores y calentadores requeridos, ya que no hay
manera de saber el tamaffo real antes de realizarse la  integracién de
calor.

Fara una secuencia dada la minimizacién de HVC, es representada

matemhticamente por:
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rIN HVC = HVC(Fi, R/Rmin, )
ST
<A <P

R/f\&nkn‘ < R/Rthl < R/I'Ontnu

Donde, HVS, costo hipotético es uma combinacién de costos de
capital y operacién de columnas de destilacién y un estimade de los
‘castos de la red de calor (s/alo); F, presién de operaciédn de las
columnas (kPa); R/Fmin, reflujo para minima relaciédn de reflujo; i, es
el indice de columna, i=1,2....NC donde, NC es el ndmeroc de columnas
en una secuencia dada; u,l, san los limites superior e inferior
respectivamente.

El Algoritmo Complex, Box (1965), fué adoptado para realizar la
optimizacién. Modificaciones sugeridas por Guin (1948) fueraon
implewentadas para smejorar la convergencia.

A prisera instancia parecerfa ventajoso optimizar la presién
R/Rmin sisulthneamente. Este mbtodo no es siempre efectivo debido
quc‘pueden ocurrir discontinuidades a wmedida que la presién es
optimizada.

Las discontinuidades surgen de diferentes formas, por eiemplo un
pequelio cambio en la temperatura de un condesador puede evitar el
emplec de refrigeracién costosa y sustituirla por agua de enfriamiento
barata. Cambios pequelos en las temperaturas de algunas de las
coarrientes pueden permitir o prevenir la aplicacién de ciertos

intercambiadores en la red de recuperacién de calar ereando
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discontinuidades nuevamente.

Para aliviar problemas causados por saltos y discontinuidades, 1la
optimizacién fu#é realizada en dos etapas. Frimero R/Rmin  fueron
mantenidos constantes mientras que las presiones de operacidn de las
columnas se variaron. Posteriormente, 1as presiones fueron fijadas en
el valor é&ptimo obtenido y R/Rmin fueron variados. Los 14 mites
supaeriores en la presién fueron escogidos para evitar exceder 1la
presidn critica de los componentes en el problema. £1 1limite inferior
en la presién se empleo para prevenir el uso de temperaturas
extremadamente bajas y vaclo.

Otras restricciones mhs rigurosas pueden ser empleadas tales como
la temperatura mhxima de vapor disponible o la minima temperatura del
medio deseado.

La optimizacién fue realizada en mhs de un punto de arranque para

garantizar o al menos aproximar una optimizacién global.
~ INTEGRACION DE CALODR

En esta etapa, se epcuentran las condiciones de operacién
requeridas para producir la mejior secuencia con integracién de calor.

Las secuencias con el minimo HVUCe han sido identificadas y son
integradas térmicamente. Este paso final es realizado usando los
praocedimientos de integracisén de calor sugeridos por Linnhoff & Flower
{(1978). E1l costo actual (AVC) de cada cc.mfiquracian es calcuiadc, 4

las secuencias con e} minimo costo son seleccionadas.
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— SELECCION DE LA MEJOR SECUENCIA

Frecuentemente, la diferencia en el costo entre las secuencias

4ptimas v cercanasente &ptimas es pequelfa (menos del 4X).

En tal caso factores adicionales puede‘n ser considerados para

identificar la mejor configuracién. Estos son presentados ensequida:z

1. Preferir secuencias en donde las presiones de operacién esthn
descendiendo en forma de cascada conforme la separacién
avanza y donde las presiones esthn cerca de las aambientales.

2. Preferir secuencias que involucren la destilacién mAs directa
esto permite corrientes de producto mbs puros.

3. Favorecer secuencias con el sinieo ndmero de intercambiadores y
aquellas que usen el alnimso nusero de @#stos en una columna
simple. La prisera parte de esta regla identifica la secuencia
que requiere menos intercasbiadores de calor auxiliares y ésta
podria ser Optima si la integracién de calor fuese impedida por
algunos problesas de operacidn. La segunda parte tiende a
minisizar la dependencia de otras colusnas en la operacidn de
una coluana sisple.

. 4. Favorecer sscuencias con 1los ainimos requeriaientos de
servicios. Esto puede mantener la wcuunﬁa abks wcondmica si

ciertos intercambiadoraes fuesen descartados.

Algunos de estos factoraes podrian haberse incluido en 8l paso de
optimizacién, sin embargo los costos asociados son dificiles de

obtenar o pequefios comparados con las otras unidades en la_ secuencia.
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Por eajemplo el casto de cambiar las condiciones de las corrientes
intermedias es gencralmente  menor comparado con el costo de  una

columna de destilacidén en Lla secuwenciaa

2.3.2 SINTESIS DE SECUENCIAS DE DESTILACION CON INTEGRACION DE CALOR
USANDO PROGRAMACION MIXTA ENTERA.

t.a separacién eficiente de alguna mezcla quwmica multicomponente
@s adn un problema bhsico en sintesis de procesos e integracién. Esto
es, dada una mezcla multicomponenete, Scdmo hacer para llegar a 1la
secuencia dplima, de amenor costo o al arreglo de unidades de
separaciédn que permita producir productos puros o mezclas espedd ficas
mientras =& minimizan los requerimientos totales de calor para el
procesa?. ta destilacidn 5 el mecanismo mks com@n de separacidn en la
industria y esta seccién se enfoca a €#lla, pero sus ideas pueden ser
utilizadas para otros métodos de separacién. Aqul, sbdlo saran
consideradas las separaciones ni tidas.

La tarea de sintetizar la secuencia optima de columnas de
destilacidn se bace diffcil por el gran ndmero de secuencias posibles.
Por eiemplo, para separaciones ni tidas simples (2-productos) hay 14
posibles secuencias para una mezcla de cinco componentes, y 1430 para
una mezcla de nueve componentes. El problema se hace mas complicado si
se toma en cuenta las siquientes consideraciones. La primera eas 1la
destilaciéon wultiefecto, donde la alimentacién para cada una de las

destilaciones es dividida para un ndmero de columnas paralelas
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(efectos) cada una operando con una presién especl fica. El  ntmero de
tales efectas y la fraccién de separacidn de la alimentacién seran las
variables del problema de sintesis. La segunda consideracién
importantees la integracion de calor dentro del proceso completo. La
destilacién es una operacién unitaria intensiva en energla requiriendo
adicién de calor en el rehervidor Yy removiendo calor en el
condensador. Los requerimientos totales de calor para un proceso en
parti cular pueden ser minimizados mediante el disefio de las columnas
que permitan la apropiada combinacién de los condensadores (fuentes de
calor) vy rehervidores (receptores de calor). La consideracién final es
la incluaién de las columnas térmicamente acopladas (compleias) Junto
con las ccolumnas convencionales (2-productos). Ejiemplo de columnas
complejas son columnas convencionales con condensadores y rehervidores
laterales, ¥y las columnas Petlyuk (ver figs. 2.17 y 2.19). Dependiendo
del problema de separacidn, tales columnas, debido a su carga de vapor
bajay comparadas con columnas convencionales equivalentes, son
generalmente miés econdmicas. Con la consideracién de columnas
complejas, integracién de calor y destilacidn multiefecto para cada
una de las tareas (incluyendo las separaciones compleias), el namero
de alternativas se incrementa dramiéticamente ¥y el praoblema global
llega a ser altamente combipnatorio y acoplada. Consecuentemente, la
solucién por métodos rigurosos se hace necesaria.

£n un intento por resolver el problema de sintesis citado
anteriormente, se presentan dos subtareas principales. La primera es
la determinacién del arreglo éptimo o estructura de las tareas

individuales de separacién ., el segundo es la determinacién de los
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nivéles o valares que ajustan 1los parametros de disefio (presién,
flujo, etc.) de las columnas individuales en el arreglo &ptimo de tal
forma que se llege & up cesto minimo total en €l procesco.

Ambas subtareas, especialmente cuando se considera integracién de
calor, v el alto acoplamiento pueden ser resueltos simultAneamente por
algdn método sequro.

Una multitud de articulos, incluyendo varias revisiones, han sido
publicados sobre esta materia. Dos enfoques principales pueden ser
deducidos por la literatura. £l primero esa basado en la heuristica
{incluyendo el asi llasado mbétodo eavolutivo.), mientras el sequndo
aplica varios s#todos de programacion smatemtbtica (optimizacion).

L.os métodos de Lagrange (Morari & Faith) y mhks recientemente 1la
programacién wmixta entera (Andrecovich & Hesterberg). ahordaron
rigurosamente todo el problesa de sintesis. También, Eliceche & Sarget
(1981) aplican una técnica de optimizacién para sintesis de sistemas
de destilacién el cual incluye columnas complejas paro no tratan el
problema de integracién de calor en general.

Los abtodos que eaplean heurlisticas, total o parcialeente, tienden
a proporcionar una base simple para una fécil y r&pida proyeccién de
todas las secuencias de destilacién cuando se consideran columnas
simples ¥ sin integracidn. fara estos casoss la principal desventaja
es el hecho de que cada uno tiene una regla heurlstica predominante la
cual puede conducir a malos chlculaos, 0 a un conjunto de heuristicas
conflictivas que deben ser valoradas unas con otras de uha sanéra muy
subjetiva. Fara casas de secuencias con  inteqracién de calor /o

inclusién de columnas complejas el uso de heuristicas no es
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ciertamente un método de solucién muy atractivo. Esto se debe al  alto
acoplamiento del problema ¥y al gran namero de alternativas,
especialmente cuando se considera la destilacién multiefecto. Agn
usandeo heuristicas para seleccionar unas cuantas secuencias (no
integradas) antes de aplicar métodes rigurosos de integracidn de calor
como suguieren algunes autores, se tiene la probabilidad de dejar
fuera muchas secuencias o columnas 1las cuales con una  apropiada
integracién de calor pueden ser economicas con  respecto a la
evenhtualmente "&ptima" obtenida. Los métodos de programacion
matemstica ofrecen una clara ventaja en la formulacién del problema ya
que en la mayorfa, si no es que en toda, las posibles
alternativas/combinaciones pueden ser inclwdas. La principal
desventaja del comin de métodos de programacidn matemftica, ya sea
programacién din&mica o métodos basados en Lagrange, es que dedido a
las complejas TfTormulaciones generadas, son necesarias grandes
c;ntidades de +tiempo computacional ¢y esfuerzo para problemas de
considerable magnitud. Sin embarqgo, en este trabaijo, se presenta una
aproximacién matemk tica basada en la programaci®én mixta entera (MIP),
la cual obtiene soluciones éptimas en tiempos muy cortos. AdemAs,
debido a las caracteristicas del HMIP, ha sido posible derivar ¥y
resalvaer modelos los cuales puedan simul tAneamente considerar columnas
complejas Jjunto con columnas simples. integracién de calor v
destilacién multiefecto para todos los tipos de columnas, sin el uso
de heuristicas. Primeramente, se presenta una breve dis:usién'del MIF
¥ sus aplicaciones.

Algunos problemas de decisién (con un objetivo a ser maximizado o
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minimizado) en donde algunas o todas las variables de decisidn

(cuantificables) asumen valores no fraccionarios o discretas pueden
sar clasificados cosmd un  prablema de optimizacién entera. Una
dafinicidn del programa general entero

1975):

pusde ser dado como  {(Taha,

maximize (o minimize)

z = qo(u,. ¥Byaeumy %n) (‘EC. 2.30)

=
G l%8s XByaces xm) {} b, ieflw{l, 2,-..m) (EC. 2,31)
Ed

X 20, Jad= i, 2,..om>

sujeto a

xJ = un entera, 3 & I £ N

81 I=N; entonces todas las variables son restringuidas a variables

enieras, el problema es llamado uh prablema entera. De otro moda, Si

I<M entonces es tratado como un problema mixte enterao., El  pragrama

entero definido arriba serd lineal o ‘nn lineal dependiendo de la

naturaleza de 1la funcion obietiveo, z (ec.{2.30)) y 1las restricciones

q‘(ec.(E.aZ)). En  particular, uwsahdo la notacidn matericial,” wn

programa lineal mixto entero (MILF) puede ser escrita come:
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maximize

exXxX+dy=1 (EC. 2.32)
sujeto a

Ax+PRyYysp (EC. 2.33)
v

X200, Yy o0
% entero
Dondge:

A(al)) e85 una matriz m porn (restriccién).
p(b) es un vector columna m de constantes.
e{cj) es un vector fila n (0 costo).

d(d)} es un vector fila n (0 costo).

D(dij) es una matriz m por n (restricciones)
HX{xi) es un vector n de variables enteras

¥Y(yj) es un vector n de variables continuas-.

Los programas mixto entero (o enteros) en donde las wvariables
enteras son restricciones O o 1 seon llamadaos programas mixto entero (o
entero) cero-uno. Esto demuestra que todo programa mixto (o entero) en
lot cuales las varjables estan limitadas a lo antedicho pueden ser
formuladas como un problema mixto (o entero) cera-uno.

La importancia de la programacién mixta entera (o entera) consiste
en al hecho de que muchas situwaciones de la vida real producen
formulaciones de programas con  alguna © tadas las variatbles
noecesariamente enteras. Por ejemplo, en los praoblemas de sintesis, el

namero de diferentes unidades de procesamiento como reactores,
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separadores, etc. tiene que ser entero para evitar aproximaciones
erroneas de algunas unidades de procesno (como 2.4 evaporadores se
puede aproximar a 2 o 3 unidades). En  particular, en secuncias de
columas de destilacidén, un pregrama mixtio entero cansidera el namero
de columnas de destilacién como la variable entera vy cono variables
continuas al flujo y el calor intercambiado.

La pricipal desventaia en aplicar MIF @s gue <se requiere una
cierta cantidad de herramientas en la formulacién de modelos buenos vy
eficientes ¥y , para problemas grandes, es necesario tener controles
adicionales para alcanzar la solucidn en un  tiempo corte. Controles
muy efectivos para problemas grandes serian un  buen limite inferior
(para un problema de minimizacién) ¥ un buen punto inigial para el
algori teo de bdsqueda.

Los paquetes de solucidn comercial usan wvariantes del algori imo
original de ramificacidn y acotamiento de Land & Doig (1960). E1
espacio de solucidn de los problemas enteros ©s un  subconiunto del
espaciﬁ continuo. Asl, si la solucidn 6ptima continua es toda entera,
entonces también es dptima para el problema entero. De otro modo, las
operaciones de ramificacién ¥ acotamiento tienden a utilizarse y la
'solucidn 6ptima entera es entonces encontrada por una - tecnica | do
bdsqueda involucrando soluciones de una setuencia de LFPs, formulada
por el relajamiento de las vrestricciones de integridad en las
variables enteras, al mismo tiempo que se mantiene los 1faites
apropiados. La solucién LP en algunos nodos se usa como un llmite
superior (para problemas de minimizacién) para todas las soluciones

enteras que puedan ser generadas de este nodo. El  procedimiento de
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ramifiacacién vy acotamiento asegura que el éptimo global sea siempre
obtenido.

Normalmente, las formulaciones exactas de wmuchos problemas de
sintesis usando MIP conducen a programas mixto enteros no  lineales
(MINLP). Esto se debe al comportamiento no lineal de muchas funciones
tales como el costo de equipo ve. &rea. 8in embargo, generalmente los
paquetes de soluciédn confiables para el MINLP adn no han  sido
completamente desarrollados. Par lo tanto, tales funciones no lineales
tienen gue ser aproximadas a una lineal, ya que muchos paquetes de
solucién sédlo aceptan programas mixto enteros lineales (MILF). Esto no
debe constituir una seria desventaja, ya que el principal propdsito en
esta etapa de disefflo es el andlisis de un gran ndmero de alternativas.

En sus respectivos articulos, Fapoulias & Grossman (1983) usan la
técnica MILP para reselver praoblemas en sintesis de proceso. Ellos
usaron modelos de MILP cero—uno para sintetizar sistemas de servicios,
redes de intercambiadores de calor y sistemas de procesamiento total.
Marcopoulus & Cornish (198%) aplican el MILP & la solucién del
subproblema de integracién de calor en secuencias de destilacién.
Andracovich & Westerberg (1985%) fueron los primeros en utilizar MILP
para la solucién de problemas completos de sintesis de secuencias de
destilacién. Sipn embargo ellos neo censideran el tipo importante de
columnas acopladas térmicamente o compleias ¥ suponen que las cargas
del condensador y del rehervidor para una columna en particular son
iguales. La dltima suposicidn es relajada aqul vy, lo mhs importante,
es que los tres tipos de columnas complejas son consideradas. Fara el

primer cAlculo, se da un enfoque sistembtico libre de heurtsticas, el
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separadares, etc. tiene que ser entero para evitar aproximacionas
erroneas de algunas unidades de proceso (come 2.4 evaporadores se
puede aproximar & 2 o 3 unidades). En particular, en secuencias de
columnas de destilacidn, un programa mixto entero considera el nlmero
de columnas de destilacién como la variable entera y come variables
continuas al flujo y el calor intercambiado.

La pricipal desventaja en aplicar MIF @5 que se requiere una
ciarta cantidad de herramientas en la formulacién de modelos buenos &
eficientes y , para problemas grandes, es necesario  tener controles
adicionales para alcanzar la solucién en un  tiempo c¢orto. Controles
muy efectivos para problemas grandes serfan un buen limite inferior
(para un problema de minimizaeidn) ¥y un buen punto dinicial para el
algori tmo de dsqueda.

Los paguetes de solucisdn comercial usan  variantes del algoritmo
original de ramificacién y acotamiento de Land & Doig (1960). E1
espacio de solucién de los problemas enteros es  un subconijunto  del
espacid continuo. Ast, si la solucién dptima continua es toda entera,
entonces también es Aptima para el problema entero. De otro modo, 1las
operaciones de ramificacién y acotamiento tienden.a wutilizarse y la
solucién éptima entera es entonces cncontrada por una - técnica  de
bdsqueda involucrando soluciones de una secuencia - de LFs,. formulada

‘por el relajamiento de las restricciones de integridad en  1las
variables enteras, al mismo tiempo que se mantiene 1los limites
apropiados. La soluciédn LP en algunos nodos se usa como un  limite
superior (para prablemas de minimizacién) para tpdas las  soluciones

enteras que puedan ser generadas de este nodo. El procedimiento  de
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cual sintetiza las columnas compleias Yy simples mientras que
simultineamente considera la integracidn de calor y la destilacién
multiefecto. Aunque los métodos presentados aqul  son  ilustrades con
tres tipos de columnas complejas (figs. 2.17-2.19), otros tipos de
columnas complejas pueden facilmente ser inclwldas siguiendo el

procedimiento delineado aqui .

2.4 METODOS EMPLEADOS EN LA SINTESIS DE PROCESDS.

En los @ltimos treinta aflos, varios mektados ¥y aproximaciones han
sido propuestos, con la mayartia de ellos desarrollados en los d4ltimes
diez afMos. Todos estos métodos pueden ser divididos en varias
categorias, en esta seccidn se tratard mas profundamente la swiguiente
divisién.

— Métodos heurfisticos:

Estos métodos emplean reglas basadas en la experiencia y 1los
conocimientos fisico-quimicos de las técnicas de separacién.
- Estrategias evolutivasg?

Estas intentan idepntificar el mejor sistema de separacién a traves
de una secuencia evolutiva de mejoramientos.
— Objetivos termodinAmicos

Estos métodos caracterizan las secuencias de separacién  como
éptimas, cuando éstas muestran altas eficiencias de energtla, tomando
en consideracién un punto de vista econdmico.
- Métodos algori tmicos:

Emplean varios algoritmos desarrollados en el ared de programacién
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lineal ¥ no 1lineal. Cada clase de método tiene sus ventajas vy

desventajas como se verd mas adelante en el capituleo IIT.

2.4.1 METODOS HEURISTICOS. JERARGUIA EN LA SINTESIS DE SECUENCIAS DE

SEPARACIDN .

Agul la principal idea a@s aplicar reglas empiricas que son basadas
en juicios de Ingenieria o la experencia.

La ventaja con las heuristicas es que ellas permiten radpidamente
localizar estructuras de secuencias gque frecuentemente estdn cerca de
las soluciones ¢ptimas. Sin embargo, la dificultad es generalmente que
no  hay maneras razonables para establecer la calidad de tales
soluciones las cuales algunas veces pueden en realidad ser bastante
pobres. Par lo tanto las reglas heurfsticas para un  problema en
particular pueden ofrecer contradgicciones unas con otras, asl gque sn@
requiere el asignamiento de ‘clases arbitrarias® o Yesquemas
ponderados" para resolver estos conflictos.

Dentro de las heuristicas encontramos dos subclases: aguellas que
sdlo tratan con la sintesis de secuencias de destilacidén ¥y  las
referentes con destilacidn extractiva, cristalizacién, absorcidn vy
otros métodos de separacidn.

La Jerarquia de la sintesis de separacidn (8SH) consiste de tres
tipos de tareas especializadas (1) separacion de fases (2) seleccidn
del método de separacién, seleccidn MSA; v (3) diseMo del equipo de

separacién. La Tfig. ©2.20, representa la jerarqua completa de



FIG. 2.20 JERARQUIA COMPLETA DE SELECCION/SECUENCIAMIENTO
EN LA SINTESIS DE SEPARACION GENERAL
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seleccion/secuencianiento. Cada blogue indica una subtarea claramente
definida independientn de la seleceidn de saparacidn  complata vy del
problema desglozado.

Los métodos heuristicos publicados previamente han tratado con una
version simplificada de uno de wstas blogues, la separacidn 1 guida.
Estos métodos tratan casi exclusivamente con secuencias de separacidn.

Una de las heurlisticas que es repetidamente citada en la
literatura (King, 1980:; Rudd, 1973) establece que el o&todo de
sepgaracidn padria escogerse primern. €En términos de los  concepgtos
usados aqul, la heurfstica establece que {ada tarea de aseleccisdn
padri a hacerse primero.

El uso del métode heuristico, en principio, reduce grandemente 1la
magnitud del problema de sintesis de separacién. Eliminande el
problema de seleccidn, se tendrd simplementie el problema de
separacién. Sin embargo se ha encontrado que el método de seleccién
heurfstica es rastrictivo.

Aunque se puede ganar ciasrta ventaja dentro de los muchos métodos
de separacién favorables para una separacién dada, la seleccidn Ffipal
no puade ser hecha sine mucho despuds. Esto es especialmente verdadera
para métodos que requieren agentes de separacidn mksicos. Un  juicio
sobre el metodo de separacidn no puede ser hecho hasta que una lista
de solventes potenciales o adsorbentes se posee. En turno la seleccidn
del solventesadsorbente es influenciada por la composicién de 1la
mozcla a la cual es  adicionado. Asl el método de seleccidn es
dependiente de la tarea de eleccidén del solvente/adeorhante vy la

secuencia de separacibn. La jerarquia de la sintesis de separacidn
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refleja esta observacidn: tareas de seleccidn Yy secuenciamiento son
llevadas a caho en todas partes.

La jerarquia es guiada par dos principios: antes que tado, 1los
cdleulos se reducen tanto como sea posible. Puchas decisiones en  las
niveles superiores de la Jerargula son basadas s6lamente sobre
relaciones cualitativas. Informacidn cuantitativa detallada es usada
en comparaciones finales eh el nivel del diseffo.

£1 segundo principio es que la destilacidn es el métedo de
segaracidn de referencia al cual todos lgs otros @métodos dehen soer
comparadoes. La destilacidn podria ser el primer moétodo considerado
para cualquier separacién. Sin embargo, cuando otros métodos dan
resultados comparables a la destilacidn, la confianza ¥ la eficiencia
hacen de #sta la eleccidn probable.

Esto es reflejado en la jerarquia por la continua Gomparacién  al
método de la destilacidn. Las siguientes secciones describen con mAs
detalle la estructura de las tareas necesitadas para el anhlisis

primario de mezclas liquidas.

~ ETAPA DE SEPARACION DE FASES

En el nivel més alto de la jerarguila esth la separacidn de fases
{fig. 2.21). En la separacién de fases se usan datos de equilibrio e
informacion de puntos de ebullicidn normal para determinar si  un
sistema de separacidén liguido o gaseoso (o ambos posiblemente) es
necesario. Hay dos grépositos de esta tarea: el gprimer propdsito en

esta tarea es dividir la corriente de entrada en scubcorrientes de
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componentes de volatilidad baja y alta, reduciendo 1la magnitud de 1la
separacién del prablema. Aunque algunos de los componentes pueden
distribuirse, dos prablemas menares e independientes de
secuenciamiento son creados. Estos praoblemas simplificados tfpicamente
requeriradn menor esfuerzo para resolverlos. Remover un componente de
una mezcla multicomponente generalmente reducird el namero de posibles
secuencias de separacién por un orden de magnitud o mas.

El segundo propdsito de la tarea es reducir el problema ‘de 1la
seleccién del mdtodo para mezclas gaseosas, ¢l nmero de separaciones
potenciales es reducido a sdlo 4 : absorcién, adsorcién permeacidn con
membranas y destilacién criogénica. Similarmente para ligquidos, se
necesita sélo considerar B destilacién simple, destilacién
azeotrdpicasextractiva, extracciéon 1iquido-14 quido, adsorcién,
permeacién con membranas, lavado y cristalizacién.

Un ejemplo simple ilustra la utilidad de la separacidn de fases.
Thompson & King {1972) desarrollaron una ecuacién que relaciona el
ndmero de componentes, N, a ser separados por M métodos de separacidn

potenciales con el ndmero de posibles secuencias, § :

2N - 1) 1 N-1

(EC. 2.34)
N Y (N- D)

Para una mezcla de & componentes usando los 10 mktodos de
separacién mencionados anteriormente, hay 4,200,000 posibles
secuencias de separacisdn. Considerando ahora 4 componentes en cada una
de las subcorrientes liquida y gaseosa (es decir, dos . componentes no

claves distribuyen tanto al liquido como al gas). Tomando en cuenta 4
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métodos de separacién potenciales para la mezcla gaseosa y ocho
métodos para la corriente liquida, el ndmero de posibles secuencias es
320 y 2540 , respectivamente. Para este caso, el ndmero de posibles
secuencias es reducido 99.9%.

El grupo de componentes dentro de las subcorrientes Iliquida vy
gaseosa se baga en la interrelacién del punto de ebullicién normal de
un componente a la presidn necesaria para realizar 1la separacién de
ese componente por dastilncténl- Tedricamente, la destilacién puede ser
usada ®n el rango completo donde las fases liquida y wvapar coexisten
(es decir del punto de congelacidn al punto critico). Sin embargo en
la practica la destilacién a temperaturas y presiones extremas es
fTrecuentemente cara. A esos limites, otros métodos de separacién
compiten favorablemente con la deatilacién.

Como gases se consideran a aquelles componentes con puntos de
ebullicién narmal mencres de -20°C. Las destilaciones de tales
componentes requieren altas presiones (mayores de 235 atmdsferas) vy
refrigeracidn. Los componentes gque pueden ser condensados mediante
agua de enfriamiento (punto de abullicién normal de 50°C o mks) son
considerados como liquidos. Las presiones de destilacién son menores
de 14.5 atm ¥y pueden ser empleados condensadores totales.

Los componentes con punto de ebullicién normal entre =-20 vy 50°C
requieren de un andlisis: los componentes en transicién gas-liquido
necesitan condensadores totales o parciales, con presiones de
destilacidn entre 14.5 y 25 atm. En este punto en 1la decisién del
procesao, no 'se puede hacer un claro Jjuicio sobre el método de

separacidn apropiade para compuestos de transicién. Podrfa. ser mejor
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condensar estos componentes de modo de usar métodos de separacién
liquida. Par otra parte, las separaciones gaseosas son mhs econdmicas.

Una vezr que el grupe de componentes es identjficado, el préximo
paso es calcular volatilidades relativas adyacentes a la presién vy
temperatura de la meicla de entrada. En muchos casos habrd al menos un
valor de volatilidad relativa adyacente grande entre dos componentes
en la regién de transicién liquido—gas. La volatilidad relativa entre
el gas menos volatil y el Iiquido mhs volatil serk indudablemente
grande. Los componentes con las wvolatilidades relativas adyacentes
mayores en la regién de transicién ligquido-gas son escogidos como los
componentes claves.

La -ezc'la kﬁkdividida en corrientes de gas y liguido por una
operacién de ;quui.hrio de fases a una presidtn y temperatura
apropiada, de modo que la separacién entre los componentes claves sea
razonablemente nftida. Los 1liquidos con algunos compues tos de
transicién gas-liquido se direccionan al separador de ligquidos.

Similaraente los gases se direccionan al separador de gases.
- FUNCION DE LA SEPARACION DE LIGUIDGS

La fase siguiente en el proceso de sintesis ipvolucra un esfuerio
preliminar en la secuencia de separacién. El1 mdtodo enfatiza el uso de
destilacidn para tantas separacicones como sea posible vy darle
preferencia. El propésito primarioc de la etapa separacién de liguidos
es realizar 'la mejor secuencia de destilacién posible de aquellas

separaciones donde la destilaciéon simple es el método .favorecido.
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Separaciones gue requieren agentes de separacién masica Q
cristalizacion son direccienados a un pivel inferior en la separacidn.,
El procedimiento de los cuatro pasos es descrito en la figQ.2.22.
(1) Identificar corrientes de producto v espacificaciones de producto.
Esto asegura que no se realicen separaciones innecesarias.
(2) ordenar los componentes en arden decreciente de volatilidades
relativas adyacentes. La volatilidad relativa es una fuerte indicacién
de la facilidad de la separacién y la faclibilidad de la destilacidén
simple.
(3) Identificar todas las mezclas azeotrdpicas que podrian interferir
con la especificacién de los productes. Los azedtiropos requieren
consideraciones especiales de procesamiento y padrfan ser tratados con
la informacidn disponible.
(4) Realjzar separaciones en el orden egpecificado por un conjiunto de
heuristicas secuenciales. Cada separacién poatencial es evaluada
(mediante las secciones de separacién azeotrédpicaszeotréapica)., como se
muestra posteriormente. Si  la destilacién simple es el meétodo
favorecido, entonces 1la separacién se  lleva a caba, v las
subcorrientes resultantes son analizadas en la etapa de separacién  de
l{ gquides. Si la destilacién simple no es adecuada, la separacidén no se
realiza, pero otros oetodos de separacidn potencial son identificados.
La siguiente separacidn especificada por la etapa de segparacién de
l{quidos es verificada para la aplicabilidad de destilacidn simple.

La separacién de liquidos se gquia por la consideracién de que
todas las destilaciones simples pueden realiza;se primero. Esto se

basa en la premisa de que la destilacidn, cuando es factible, es el
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método més facil y rentable en sceparaciones multiicomponentes. La
presencia de componentes ne claves tiende a complicar el disefic de
procesos MSA (agentes de separacidn masica) y cristalizadores. Sin
embargo com@ se menciond previamente, el remover un compotiente de la
mezcla reduce @l nOmero de posibles secuencias por un  orden de
magnitud o mhs.

Las separaciones azfotrédpicas son dificiles de 1llevarse a cabo.
Ellas deberin ser realizadas en la ausencia de otros componentes si es
posible. Es importante identificar ostas mezclas tan rapido como sea
posible. Cuando se dispone de datos los azedtropos pueden ser
identificados f&cilmente. Sin embargo, para casos cuando la
informacidn disponile es incompleta el potencial de formacidn del
azedtrope puede determinarse. Las siguientes S preguntas, en orden
decreciente de certidumbre, son usadas para indicar la probabilidad de
los azedtroposi. En otras palabras, una respuesta de ‘si’ a la pregunta
1 es una indicacién bastante fuerte de que los azedtropos no estan
presentes, en cambic una respuesta de ‘si’ a la pregunta 5 indica 1o
contrario.

i. ¢Son laos componentes homblogos o© isémeros de la misma familia
qui mica®

2. &Es la diferencia en puntos de ebullicién normal mayor de 15°c?

3. &Son los componentes miembros de familias quimicas improbables para
farmar azedtropas?

f. &Son los nameros de compuestos de carbonos de los  compuestos

mayares de seis?
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S. 4Es la relacién de presién de vapor menor gque el coeficiente de

actividad a dilucién infinita?

SAT EAT
& a3
Py 7 Pux < Pue (EC. 2.3%)
(Esta es una interrelacién semicuantitativa, basada en las

consideraciones de que la solugién binaria es reqular y las curvas del
coeficientre de actividad son simétricas (Martin, 1975)).

Una vez que los azedtropos han sido identificados, una 1lista de
heuristicas ordenadas s usada para obtener una secuencia de
separacién preliminar. La lista de heurlsticas se basa en los trabaios
de Magdir & Liu (1983). Su lista se bha modificado para explicar
azedtropos. Las hHeuristicas se aplican secuencialmente. Si una
heurfstica no es aplicable, se considera la siguiente en la iista:

(1) Remover materiales corrosivos y peligrosos primerg.
(2) Remover componentes reactivos primero
(3) Realizar las geparaciones entre azedtropos al dlitimo.

Las separaciones azeotrdpicas tienden a ser dificiles y pueden ser
realizadas eh la ausencia de otros componentes.

(4) Realizar separaciones dificiles no. azeatrdpicas (zetrdpicas) al
ultimo, pero antes de las separacianes azeotrdpicas., Esta es una
modificacidn de la hewristica de Rudd  (1973) B King (1980)
estableciendo que separaciones de wvolatilidades relativas bajas
podrian realizarse en la ausencia de otros componentes,

{%) Remover componentes en orden decreciente con respecto al
porcentaie de la alimentaciétn. Si 1la wvolatilidad relativa es
razonable, un componente que constituye uwna fraccidn grande de la

alimentacién podria ser removido primero para disminuir el tamafio del
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equipo de separacion posterior.

{&) Favorecer separaciones 5S0/50. S&i los porcentajes de la
alimentacieon no varfan ampliamente, favorecer secuencias gque den
productos equimolares y corrientes residuales con tal de que la
volatilidad relativa sea razonable.

(7) realizar primero la separacidn con el aenor coeficiente de
dificultad de separacién (CDS) Nath & Motard, 1981. El CDS cuantifica

lag tres altimas heuristicas:

XLk X
[1-X|_o< 1 - Xk ] D D-8
cos - ¢ )[1+—]
LN oy ik D+B 1D+B
(EC. 2.36)

El primer término es el numero de etapas minimas para destilacidn.
El sequndo Yy tercer términos penalizan distribuciones desiguales vy
destilaciones muy grandes. En esencia, el CDS es una medida de la
aplicabilidad de la destilacién.

Debe enfatizarse que la secuencia de separacién especificada en
este punto es preliminar. En la etapa de separacién de lfigquidos se
determina la mejor secuencia que puede ser hecha por destilacion
simple. Las separaciones gque requieren métodos HMSA (agentes de

separacidn masica) ‘o cristalizacién san identificados. El
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secuenciamiento de estas separaciones se hace en un nivel inferior de

cla jerarqud a.

~ ETAPA DE SELECCION DE MEICLAS ZEOTROPICAS/AZEDTROPICAS

FPara cada separacion seleccionada en la etapa de separacién
liguida, se debe determinar una lista de métodos de separaci®n
potenciales. £sta tarea es apoyada por una de las tres etapas de
separacién de mezclas.

L.as separaciones de mezclas no indican wn oarden de mtodos de
separacién del mds favorecido al menos favorerido sino meior dicho una
lista desordenada de todos 1los procesos posibles. La etapa de
separacién de mezclas zeotrdpicas se usa para separaciones entre
componentes zeotrdpicos (componentes no-azeoirdpicos) fig. 2.203.

La etapa de separacién de meiclas azeotrdpicas es usada para
separaciones entre componentes azeotrdpices fig. 2.24.

La etapa de separacién de transicién liquido-gas determina si  un
grupe de componentes identificados como componentes de  zona  de
transiciédn gas-liquido pueden condensarse o vaporizarse (es decir,
determina si se emplean métodos de separacién de gas o ligquidos). La
informacién cualitativa en este nivel de analisis es muy qQtil. Las
etapas de separacién de mezlas emplean criterios basados en datos de
componentes puraos, caracterfisticas del proceso, v si existen
azedtropos presentes. Los resultados de estas simples comparaciones
goeneralmente reducen el namero de mé@todos potenciales a cuatro o

menos .
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— IMPORTANCIA DE LAS PROPIEDADES DE LDS COMPONENTES PARA LA
SELECCION DE LAS SECUENCIAS DE SEPARACION.

a) Volatilidad relativa

La volatilidad relativa, @, entre dos compenentes indica 1la
facilidad de separacién por destilacidn simple. FPara a > 1.5, 1la
destilacién simple es generalmente el proceso mhs econémico
(pﬁsteriormente en caracteristicasvdel proceso se mencionardn posibles
excepciones a esta regla). Si a < 1.1, la destila:iﬂﬁ reguiere altos
reflujos y un gqran ndmero de etapas. En estos casos la destilacién es
excludda. En el rango (1.1 < a < 1.5), otras métodos de separacién
puéden competir con la destilacién simple. Juicios firmes na pueden

hacerse mediante estas comparaciones cualitativas.
b) Pendiente de la curva de presién de vapor

Si las pendientes de las <c¢urvas de presién de vapor de doz
componentes difieren significativamente dentro de un intervalo
aceptable de temperatura y presién, entonces la velatilidad relativa,
puede generalmente ser alterada, posiblemente a més de 1.5. Los
intervalos aceptables de presidén y temperatura dependeran de las
temperaturas del medio de calentamiento, agua de enfriamiento vy 1la
sensibilidad a la temperatura de los materiales que esthn siendo

procesados.
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e¢) Diferencias del punto de congelaciédn

Los procesos de cristalizacidn factibles requieren diferencias de
20 - 30 °C en el punto de congelaciéan de los componentes puros.
(Adembs, los puntos de congelacidn podrian- estar en o arriba de
temperaturas ambiente, asf el gasto agregado de refrigeracion es

eliminado.
d) Similaridad de familias quimsicas

Los solventes Tisicos selectivos para procesos PSE laogran
separaciones sélo para componentes diferentes quimicasente. Homblogos
de similar tamaflo e isOmerocs en la sisma familia quimica generalmente
no pueden ser separados por as#todos PSE. Co-pu;stos de peso molecular
tercano y condiciones dantro de la aisma familia quimica tienden a
exhibir propiedades fisicas cosunes y de esta forma selectividad vy
solubilidad similar en solventes.

Conforme las diferencias en tamallo Yy forma aumentan, las
prapiedades fisicas podrian diferir de manera considerable, igualmente
para hom&logos.

Tipicamente, los puntos de ebullicién de los compuastos de tamaNo
variable considevrable, en la misma familia quimica seran
suficientemente diferentes para permitir el uso de destilacién simple.

Sin embargo, cuando la destilacién simple no puede ser usada por

atras razones (por ejemplo, sensibilidad de 1l0s compuestos a 1la
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temperatura), los procesos FSE podrian no ser eliminados como métodos
de separacidn potenciales para compuestos quimicamente similares de
tamao variable considerable.

La efectividad de una membrana pare una separaciédn depende de la
difusividad y la solubilidad de 1los diferentes camponentes en 1la
membrana. La selubilidad puede ser relacionada aproximadamente a 1la
interaccién entre los grupos funcionales en el material de la membrana
v aquellos de los componentes a ser separados. Las diferencias en
solubilidades de dos componentes dados serk significativa sé6lo si  los
componentes en si mismos contienen grupos funciocnales diferentes. Asl
la permeacién con membranas podria ser un método de separacién
factible si los componentes a ser separados estdn en’ diferentes

familias quimicas.

e) Caracteristicas de estructura y tamafio

La permeacidn con membranas basada en los efectos de difusién vy
adsorcidn de tamiz moleeular requiere diferencias de estructura y/o
tamao entre 1los componentes a ser separados. El efecto de 1la
estructura ¥y tamaMo en la selectividad puede ser especialmente
dramético para adsorcién usando tamices moleculares de zeolitas y
carbdn activado.

Ciertos tamafios y formas de moléculas podrian ser excluidas
completamente de los microporos del adsorbente debido a la
distribucién extremadamente restringida de tamaffios de poro. Un nlmero

de separaciones de adsorcidn industrialmente importante son basadas en
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este efecto de cribado molecular. Igualmente si las diferencias de
tamafio ¥y estructura son insignificantes, la adsorcidén podria ser una

alternativa factible si las polaridades varian.
f) Diferencias de polaridades

Los adsorbentes comerciales pueden ser divididos en dos tipos:
polares y no polares. Los adsarbentes polares, tales coma la silica
gel, alumina activada y zeolitas, tienden a epvolver los compﬁestas
polares.

Los adsorbentes no polares tales como el carbdn activado, son més
Gtiles para remover materiales menos polares de una me{cla de
compuestos més polares. Para ambos adsorbentes: polares ¥y no é;ia;és,
s¢ logra alta selectividad, cuando bhay una gran diferencia de
polaridad entre lo adsorSidu v el llquido remanente. Sin embékqo la
adsorcién podria ser una opcién viable si  las polaridades son

similares, pero las diferencias de estructura y tamaffo son grandes.
q) Intervalo de punto de ebullicién

El intervalo de ebullicidn del componente a ser separado podria
indicar el método faverecido. For eiemplo, el lavado es preferido para
separaciones de baja ebullicidén. Extraccién liquido—-liquido '

destilacién extractiva son mejores para alta ebullicién.
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h) Sensibilidad a la temperatura

Algunos componen tes podrian descomponerse o reaccionar
desfavorablemente en la temperatura necesaria para la destilacidn. For
otra parte, el punto de congelacién de un componente podria ser
también alto para que la destilacién se lleve a cabo a una presién vy
temperatura aceptable. Destilacidn simple, extractiva o azeotrdpica no

pueden emplearse en estas separaciones.

— CARARCTERISTICAS DEL PROCESO EN LA ELECCION DE LA SECUENCIA DE
SEPARACION.

(1) Tipo de separaciédn (en volumen o dilulda)

A medida que la relacidn de destilado a fondos, D/F, se aleia de
la unidad, otros m#todos de separacitn compiten més favorablemente con
la destilacién. En general una destilacién dilulda no es econédmica.
Una separacidn es considerada diluida cuando el destilado o fondos de
una operacién de destilacién potencial es menor dei S de la
alimentacién.

En resumen, una relacian (D/B) destilado a fondos grande, tiene un
mayor efecto econdmiced en la destilacién que una relaciédn (D/B)
pequefia. Mezclas compuestas de cantidades pequelias de componentes de
baja ebullicién a ser separadas de una pequefia proporcién (mencr del
10-15%) de componentes de alia ebullicidn, requieren mayor cantidad de
energla para Qapurizar el B5-90% de la alimentacién que aparecerd en
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el destilado. Todas las formas de destilacién (simple, extractiva vy
azeotrdpica) pueden ser eliminadas’™ como métodos potenciales para
separaciones dilwldas.

Durante los dltimos 10 afios, la adsorcién ha ganadoe un lugar como
un método de separacién en volumen, ademis de su uso comc herramienta
de purificacidn diluwida. ASLt la adsorcién es un métodt potencial para
separaciones diluidas y en volumen.

La permeacién puede ser usada 496lo para mezclas liquidas diluidas.
tas separaciones liguidas en voiumen no se hacen comercialeente. La
cristalizacién estt limitada a separaciones en volumen. La poca
confianza ¥ baja recuperacidén que llevan consige los proceses de
cristalizacién hacen inconveniente su uso como herramienta de
purificacidn diluida. La extraccién liguido-liquido vy lavado pueden
usarse para separaciones diluidas o en volumen, si se encuentra un
solvente apropiado.

(2) Pureza

En la préctica, la destilacién simple ¥ la cristalizacién pueden
alecanzar separaciones con altas purezas (99+%). La pureza de los
productos obtenida por procesos PSE depende en  gran aedida  del
solvente escogido. Sin embargo, en principio, los procesos IPSE  pueden
alcanzar separaciones de alta pureza si un solvente selective puede
ser encontrado. Para la adsarcién es similar, si un buen adsorbente
selectivo es escogido, entonces s@ pueden alcanzar altas purezas.

La permeacidn con membranas por otra parte, tiende a proporcionar
410 un incremento en la pureza con cada paso a traves de la membrana.

Por lo tanto, productos de alta pureza no se obtienen con permeacién
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mediante membranas a menos que se planted un  esquema multietapas.
Dependiendo de la selectividad de la membrana, al menos cuatro etapas
son necesarias para alcanzar mks del 90X de pureza, «on una
correspondiente relacién de recuperacién bajia. De esta forma, si una
alta pureza es necesaria, 1la permeaciébn con membranas puede ser

eliminada como un mé#todo de separaciédn potencial.

(3) Recuperacién

La recuperacidn es definida como el grado de separacién obtenida
entre corrientes de producte. En otras palabras una separacidn de alta
recuperacidn produce dos productos de alta pureza. La destilacian
simple y los procesos PSE (con un solvente selectivo) pueden lograr
separaciones de alta pureza. La recuperacién en la adsorcién puede ser
alta para soluciones diluidas y en volumen dependiendo del adsorbente.

La recuperacién en la cristalizacién se limita en la prhctica por
1a presencia de los puntos eutécticos. En  tada aperacien de
cristalizacién, sélo un componente cristalino puro puede ser obtenido
en un tiempo. Para sistemas simples, un segundo componente no
cristalizard hasta que todo el primer componente sea removido de 1la
solucién. Sin embargo, si el sistema en cuestién forma un  eutectico,
el sequndo componente comenzara simulthneamente a  cristalizar en
alguna composicidn intermedia, Walas (1985). Aungque los dos cristales
pueden algunas veces ser separados por diferencias de densidades, ésto
No 8% una epcidn razonable industrialmente. Asl, el punto eutdctico
representa Un llmite practico en la recuperacién de los procesos de

cristalizacidn. La recuperacién fraccional mi&xima. R, de un componente
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puede ser relacionada con la composicidn de)! punta eutéctico de la

siguiente forma:

x - X
aa

te
R & e
x“:(n -~ xee)

(EC. 2.37)

Donde *, B8 1a fraccién eol de alisentacidn del camponen te
cristalizande y X, ®% la fraccien mgl eutéctica del campanen te
cristalizando. En resumen la composicidn eutéctica detersina cual
componente puede ser obtenido como un cristal puro para una
camposicidn de alimentacién dada. E1 componente para el que xl. > Xac
cristaliza primero.

La permeacién con sembranas es tpicamente un proceso de
enriquecimiento. La relacidn de fracciones mol de componentes es
desplazada, perc el procedimiento no progorciona alta pureza. De esta
manera si se requiere alta recuperacion la permeacidn con memebranas y
la cristalizacidn (dependen del punto eutéctico). Se pueden eliminar
coma mktodo de separacién potenciales.

{c) Separaciones Areotrdpicas.

Las separaciones azeatrdpicas requieren del anklisis adicional.
(Ver fig- 2.24). Los sistemas que contienen azedtropos homogéneos no
pueden ser separados por destilacidn simple a menos que la composicidn
del axeétru;_m varie con la presién. Cuando la composicidn cambia al
menos 4-~5% sobre una variacién nominal de presién total, entonces es

posible usar dos esquemas de columnas simples de destilacién (Smith,
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1943). Si la composicidn del aredtropo no es sensible a la presién,
entonces la destilacidn simple puede ser inmediatamente eliminada como

un método de separacién potencial.

Existen un ndmero de situaciones en las gue diferentos métodos de
separacidn posibles podrian emplearse para una separacién dada. Las
etapas de separaciédn de mezclas determinan que métodos de separacién
podrian llevarse a cabo para una separacidn dada y también cuales

métodos son claramente inadecuados.

For eiemplo considerando gue dos componenetes claves estan  en
diferentes Tfamilias quimicas. los Procesos FSE podrian ser
considerados como métodos de separacidén potencial. 8Sin  embargo,
después de un anhlisis mhs detallado, no se vncuentra un solvente con
una selectividad suficiente (capacidad para bacer 1la extraccidn
1l quido-liquido competitiva). En este case 1la extraccién 1liq.~-lf{q.
puede ser eliminada como wn mttndn. de separacién petencial. Aungue en

tedria éste podria ser usada.

El andlisis en este alto nivel cualitative no indica con bastante
certidumbre si un método @s favorecido sobre otro. Algunocs métodos son
mhs apropiados para ciertas situaciones especiales. Una lista de estas

consideraciones especiales se proporciona en la tabla 2.2,
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TABLA 2.

2
SITUARCIONES DE PROCESO ESPECIALES

HETODO
FAVORECIDD

EXTRACCION
LIGUIDO-LIOIDO

|oovace

DESTILACION
JextracTIvR

DESTILACION
AZEDTROPICA

ADSORCION
POR TAMIZ MOLECULAR

CONDICION

UNA SOLUCION DILUIDA (ENTRE 1 Y 3%) DE UN
COMPUESTO POLAR DE  EBULLICION ALTA; LA
DESTILACION PODRIA REQUERIR VAPORIZACION DE
UNA GRAN CANTIDAD DE LA ALIMENTACION.

UNA BOLUCION DILUIDA ( < 9%) DE  UN

COMPONENTE DE EBIALLICION bAJAas 81 SE CUENTA
CON UN SOLVENTE ALYAMENTE 6GELECTIVD, EL
LAVADG PODRIA COMPETIR FAVORABLEMENTE CON LA
DESTILACION.

UNA MEZCLA DE EPULLICION CERCANA EN LA GUE
EL PRODUCTO ES EL. COMPONENTE MENOS VE.R'I'IL. .
EL AGENTE EXTRACTIVO SE INTRODUCE EN
POMO DE LA COLUMNA Y ALTERA LA vm.nnunm
RELATIVA EN TODA ESBTA.

UNA CONCENTRACION BAJA ( < 10 - 33%) DEL
COMPONENTE  OUE FORMA UN  AZEOTROPQ DE
EBULLICION MINIMA CON EL  FLUIDO DE
ARRASTRE, SE DIRIGIRA A LOS DOMOB Y LA
CARGA DE VAPOR SE REDUCIRA DEBIDO A UNA
BAJA COMCENTRACION DE ESTE COMPUESTO.

CUANDO  LAS DIFERENCIAS DE POLARIDAD Y
AMARO

DEL TAMIZADO MOLECULAR Y LOS EFECTDS DE
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- SINTESIS HEURISTICA DE SECUENCIAS DE DESTILACION

El intento mdés antiguo para optimizar sintesis de secuencias de
destilacidn es acreditado a Lockhart (1947) quién examing las; tres
secuencias encontradas en el proceso de la gasolina mnatural. : :

Ltos requerimientos de calor totales fuereon consideradns> poé
Harbert (1957) como el factor mhs importante en la dec¢isién ael
arreglo de columnas de. destilacién, por dominar ésto el factn;
econdmico. En una modificacién a la apreximacién de Harbert, -Rod T &
Marek (1959) identificaron el flujo de vapor total en la secuencia de
destilgcion camo ei factor dominante en el costo.

Heaven (1969}, en una investigaciédn computacional extensiva: éon
dimensionamiento -aetalladc Yy costo de columna de destilacién
identificsd dife;entes reglas heurfisticas que #) uséd en su estrategi;
de sintesis. Una aproximacién heuristica similar que promediaba varias
heuri sticas fue propuesta por Powers (1971). :

Freshwater & Henry (1975) realizaron un trabajo :omputacionai
extensivo para analizar la validez y las reqgiones de aplicabilidad dé
las cuatro heurfsticas sugeridas por Heaven. Ellos estudiaron el
afecto de: . ’ »
a) La composicién de una alimentacidn
b) VUolatilidad de los componentes
©) Grado de recuperacién de los componentes con respecto al costﬁ
anual total 'de tedas las posibles secuencias de destilacién para la

separacién de tres, cuatro y cinco componentes alimentados. De su
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experiencia computacional aportaron las siguientes obscrvaciones:

~ Variaciones considerables ocurren entre las diferencias de costos de
todas las posibles secuencias de destilacidn para una separacién dada.
Emte punto justifica a posteriori todo el trabajo realizado en esta
seccidén.

~ Fequeffas variaciones (en los diferentes costos de secuencias
alternativas) son en muchos casos restringidas a alimentaciones en las
que los componentes menos volatiles son  predominantes, mientras que
diferencias mayores en los costos ocurren en la situacipn contraria.

— El valor absolutao del costo de todas las secuencias de destilgcian
para una separacién dada nuestra variaciones considerables con  la
composicién de la alimentacién.

Una observaciédn muy importante fue hecha cuando ellos notaron gue
en muchbs casos la maghitud de las variaciones en el costo total ;obre
todas las posibles confiquraciones no fue mayor del 10%. Esta
caracteristica fué particularmente evidente donde los niveles de
recuperacién maycres fueron requeridos y en muchas alimentaciones en
la que los componentes menos volatiles fueron predominantes de acuerdo
a Hlavacek (1978), tendencias similares han sido observadas por
Kafarov et. al.(1973). Observaciones adicionales de 1los resutados
incluyen lo siguiente:

- 8i no hay separaciones diffciles, los componentes ser&n removidos en
orden decreciente de volatilidad uno poar uno como producto de domas
(secuencia "directa), excepto en casos donde un componente es

predominante; en tal caso, este componente debe ser removido primero.
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- Las separaciones mis dificiles se dejan al dltimo.
2.4.2 METODOS EVOLUTIVOS.

Tradicionalmente, el desarrollo que han seguido la mayoria de los
procesos industriales establecidos ha sido el siguiente: el grupo de
investigacitn y desarrolleo propone un diseffo determinado para lograr
los objetivos deseados, el cual, después de un anklisis detallado y si
resulta econémicamente factible, se implementa comercialmente
cristalizando en una o varias unidades productoras. Al pasar el tiempo
se descubren posibles modificaciones al diseflo que harian mAs simple o
mbs econdmica la produccidn y éstas son  incorporadas a las nuevas
plantas, evolucionando paulatinamente el diseMo original del proceso.

La té#cnica del disefo evolutivo tiene como meta la adquisicién
sistemhtica de la experiencia que bermita propaner wmodificaciones al
disefio base de un proceso, tendientes a mejorar 1la economia o
confiabilidad del mismo, sin pasar por la etapa de implementacidn a
escala comercial de cada una de las etapas intermedias.

El digefo evolutivo consiste en generar, emplri:amenté o a trawes
de cualquiera de los otros métodos sistembticos de disefo, una
configuracién base, de preferencia la més simple que sea posible, que
satisfaga las retricciones impuestas al proceso y las especificaciones’
deseadas de los productos.

Esta configuracién es evaluada, técnica Yy econdmicamente para
determinar culles son los elementos que contribuyen mas al costo del

proceso o que pueden ser fuentes de problemas serios durante la puesta
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en marcha ¥ la operacidn. Una vez identificados dichos elementos se
procede a seleccionar una modificacién al proceso base gue tienda a
reducir la funcién objetivo seleccionada (costo global, confiabilidad,
etc..) ¥ se evalda esta nueva configuracidn, si la modificacidn no
tuvo éxito y la funcién objietivo no mejiora, se rechaza la modificacion
introducida ¥ se selecciona otra incorporiandola al mismo procesc base.
En cambio, si la modificacién tuvo éxito, la nueva configuracién se
convierte en parte del proceso base y se repite el mismo procedimiento
en forma iterativa hasta que no sea posible encontrar una modificacién
a la dltima configuraciéon propuesta gque logre mejorar 1a  funcién

objetivo seleccionada. fig. 2.25
2.4.3 OBJETIVDS TERMGDINAMICOS.

La principal conjetura de esta aproximacién es que los diseNos
caracterizados con altas eficiencias de energia estAn frecuentemente
muy cerca de la solucidn éptima desde un puntc de wvista ecendmico.
Para ejccutar un analisis termodin&mico se pueden derivar
frecuentemente limites bajos en el consumo de energia, 10:3 cuales dan
objetivos para el diseMo de Ingenierfia. Esta aproximacion puede ser
muy poderasa para reducir el problema combinatorio si la calidad de
los limites es muy buena (es decir consumo de servicios minimos en
redes de recuperacidn de calor , y si la energla es en realidad el
costo dominaﬁte en el procese. La principal desventaja de esta
aproximacién es que consideraciones de costo de capital no pueden ser

propiamente descritas, por lo que esto puede ser sdlamente hecho por
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restriccidn de la eficiencia de energla (es decir a trawts de la
minima aproximacién de temperatura). Ademas, puesto que los abjetivos
dan séle una gula, se requiere que el Ingeniero de disefioc tenga un
panorama general asi como que aplique ensayo y error para hallar las
soluciones que estadn cerca de los obietivos predeterminados.

El funcionamiento termodinimico de estructuras de separacidn ha
sidoe analizado por varios autores, King (1980) o Linnhoff y Carpenter
(1981) Petyluk (1945), quienes propusieron argumentos termod#némicos
para sopartar los esquemas de destilacién , mientras que Maikov (1972)
¥y (1975) empled tales principios para optimizacidn y sintesis. En  un
arti culo reciente, Gomez-Tunoz y Seader (1985) aumentan el problema de
aintesis por medio de Ffunciones de objetivos termodihimicos; la
astructura déptima para separar una mezxcla multicomponente por
destilacidn fué seleccionada para minimizar el trabajo reversible, o
las pérdidas termodindmicas de trabaio en la separacién. El mdtodo es
eficiente y simple en su chlculo.

La utilidad, sin embargo, del enfoque termodinamico para problemas
de sintesis no es claramente establecido desde un punto de vista
practico. Con buena razon, se puede argumentar que el factor ecandmico
es de primera importancia, asl que el criterioc de sintesis debe de
optar por minimizar alguna combinacidn de los costog ascciados con los
requerimientos de energia de los procesos y la inversién de capital.
Por esta razon principalmente, algunas ipdustrias no estan dispuestas
a reconccer métodos gque usen conceptos tales como "Trabaje minime
Isotermico” ‘o “Perdidas de trabajo”. En esta parte del trabaio, se

discute el wvalor del enfoque termodin&mico para la sintesis. Se
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demostrars que, en algunos casos, "El consumo de trabajo neto” de wuna
columna de destilacidn es la medida de funcionamiento mids apropiada, ¥
se proporciona ademhs una expresidn aproximada para estimarlo. También
se discuten las aplicaciones para sintesis de sistemas de destilagién
e integracién de calor. Primeramente, se revisaran los conceptos

necesarios y relaciones del anflisis de la segunda ley.
—~ ANALISIS DE LA SEGUNDA LEY

El consumo del trabajo neto, Wn, en un proceso de destilacidn es

definido como (King, 1980):

To

W = EQ (1 - - ) (EC. 2.38)
donde B es la cantidad de calor entrando (+) o saliendo (~) del

sistema a la temperatura Ti, To es la temperatura ambiente. Si alydn
trabajo de flecha es realizado en el proceso, se debe de aladir a 1la
ec. 2.38. Cuando las temperaturas Tt no son constantes ( Por eiempla,
la condensacidn de una mezcla), ellas son remplazmias por una
temperatura media logarf tmica TiLm, Linnoff y Carpenter (1‘781)_- un
también es proporcional al incremento de entropia total para un
proceso Iscentalpico, 0, UWn = 'AH — To ASQotal, donde AH es el cambio
entalpico de los productos sobre la alimentacién.

En el limite de un proceso caompletamente reversible, Wn se reduce
al incremento en la energia disponible o "Exergia”, £, de las

productos sobre la alimentacién, la cual es dada pars
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Wnrev = A(E)corrientes = AH - To AS {EC. 2.39)

Esta es generalmente positiva para proceses de separacién. Fara
separaciones nitidas con los productos v la alimentacidn a 1la misma
temperatura (To) y presién, la ecuacién 2.39 se reduce a la conocida

expresién para el requerimiento de trabajo minimo isotérmico:

UWminTo = -RTof X in (rlx."_) (EC. 22.40)

Linnhoff (1927?) vy Linnhoff & Carpenter (1981) reporiaron 1la
exactitud de expresiones "cortas" para estimar los cambios de Exergia
en las corrientes de proceso basado en los datos de balance de masa vy
calor iunto con coeficientes de actividad para mezclas altamente no
ideales. Las pérdidas de Exergia irreversible en un proceso de

separacién es siempre positivo y es dade por la formula:

A(E)irrev = —A4(E)corrientes + Un (EC. 2.41)

Observe que A(E)irrev = To ASirrev, Linnhoff (1979), vya que AStolal =
ASrav + ASirrev.
Finalmente, una efitiencia termodinimica ¥ puede ser definida

como:

n = A(E)e:;rlnn&. (EC. 2.42)
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- LA TERMODINANICA ¥ LA SINTESIS DE SISTEMAS DE SEPARACION

Gomez~Mufloz y Seader (1985) reportaron que en la mayoria de los
casos las soluciones de las funciones termodinamicas, concuerdan con
los resultados obtenidos con el uso de funciones econémicas (Tedder &
Rudd, 1978). Por lo tanto, una pregunta razonable a farmular es & en
cuales casos, las funciones de objetivos termodin&micos suplementan, o
son praferibles a las funciones econdmicas para sintesis? Una buena
respuesta es sencilla de explicar. Sin embargo. el criterio de 1la
relacién de vapor minimo total, el cual puede ser derivado a partir de
un andlisis de las ecuaciones de costo, es mucho mhks simple ¥ mhs
rapido de evaluar que cualquiera de las ecuaciones termodinsmicas, vy
los resultados de las secuencias de columnas 3serAn oéptimas o casi
dptimas, ast como las estimaciones de costo y tamafo de equipo. Malone
(1985). Ademhs, las funciones objetivo de caracter econémico son
generalmente mhs atractivas y convincentes para los Ingenieros
de procesos. Sin embargo, puede resultar que algunos de los procesos
alternativos tienen un funcionamiento econédmico comparable al basado
en la relacién de vapor minimo total o costo anualizado. En este caso,
las funciones termodins&micas puedenh ser empleadas para fomentar una
mejor elececidn.

De otra manera, una debilidad del anflisis econdmico puede suceder
cuando se intenta una integracién de calor extensiva de la secuencia
de separacidon . Entonces, un algoritmo que realice la «intesis de
integracion ‘de calor simultaneamente puede ser aplicado (técnica de

ramificacidn y acotamiento povr Andrecovich & Wasterberg, [}
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programacién dinAmica por Rathore). $in embargo, a causa del ' esfuerzo
computacional y gastos que estos métodos regquieren, esto no es  wuy
apropiado para 1los cAlcules, en particular cuande el nomero de
estructuras posibles es grande. (como en los casos donde las columnas
complejias son consideradas). En resumen hay uwna fuerte evidencia de
que una secuencia simple no integrada llega a ser ¢ptima o casi dptima .
despud#s de que ha sido integrada dentro del sistema de destilacién
(Stephanopoulos, 1982).

En tales casos. las <funciones objetivos termodinAmicas pueden
tener una ventaja, ya que las secuencias pueden ser elegidas
minimizando una cantidad termodinkmica, evitando un complicado
procedimiento de integracién de calor. Por definicidn uWn es 1la
diferencia entre las cantidades de +trabajo que pueden haber sido
obtenidas mediante el suministro de dos maquinas de calor reversible
con cantidades de calor G y fkr. For lo tanto, cuando se evalua Un,
una suposicidn implicita es que el calor rechazado por los
condensadores se usark para recobrar todo su contenido energético.

Por supuesto, esto no ocurre en una secuencia sin integracidn,
donde el calor rechazade por 1lps condensadores es generalmente
degradado a la temperatura ambiente sin preducir algdn trabajo. FPor
otra parte, el calor rechazado por los condensadores de la columna de
una extensa estructura de integracién de calor es generalmente usado
para llevarlo a los rehérvidores de columnas adyacentes en caso de
integracién de calor dentro del sistema de destilacién, o para el
precalentamiento v ebullicidn de corrientes de procesce en caso de

integracién con los procesas conocidos. Por lo tanto, la eleccidn de
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secuencias por criterios termodinAmicos no necesariamente exhibe el
menor costo posible, pero generalmenie tiene el mayor potencial para
la integracién de calor.

Otra importante cuestidn es que la cantidad termodinémica debe sor
elegida como una funcién objetivo. Par eijemplo, Gomez-flunoz y Seader
(1985) maximizaron la eficiencia dada por la.ecuaciédn (2.42), mientras
que Petluyk (1985) minimizd el trabajo neto ec. (2.38). En realidad,
lo segundo parece ser la mejor eleccidn. Cuando tratamos con un nGmero
de soluciones pasibles, tiene mhs sentido hacer 1las selecciones
basadas en consumkas como valores absolutos (Por ejemplo, de energfa,
trabajo o dinera), que sobre la razédn de esos consumos a sus limites
inferiores para todas las alternativas. For ejemplo, si se tienen dos
alternativas costando 20 y 30 unidades respectivamente, pero el limite
inferior (Por ejemplo, reversibilidad) para el primero es de 10 y para
el segundo es 25, se deberd seleccionar el primero ( ya que 20 < 30),
aunque la segunda tiene una mayor eficiencia (25730 > 10/20).

Sin embarqgo, cuando las presiones de operacién en las columnas de
las wvarias alterpativas son casi las mismas y la calda de presién a
trawes de la torre es insignificativa, las dos funciones objetivos (n
¥ Wn) esperan dar casi  resultados idénticos (para todas las
alternativas). Esto es porque la enerqla es una funcién de estado,
dependiendo sélo del estado inicial y fipal de las corrientes. La
definicidén convencional de los problemas de sintesis (Nath y Motard,
1981) considera la condicién de alimentacién a ser conocida e idéntica
para todas las alternativas, y por lo tanto el estado inicial de las

corrientes es la misma para todos los diseffos. También, la pureza de
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los productos se suponen conocidos, y propician que todas las columnas
operen casi a la misma presidén vy tienen casl la misma calda de
presién, el estado final de las corrientes {(productos) tambhién es lo
mismo para todas las alternativas de disefo. Un eiemplo de esta
situacién es la destilacidn de una mezcla de especies que todas
ebullen a menos de 10°F sobre la temperatura’ del agua de enfriamiento.
Entonces todas las columnas operan casi a la presién atmosferica y la
va}iacién de presién en la corriente de producto depende salo de 1la
magnitud de la calda de presién de la torre.

Bajo esta suposicién, la enerdla incrementada de los produclos
sobre la alimentacién es casi la misma para todas las allernativas de
disefio ¥y la evaluacidn de A(E)corrientea en 1la ec. (Z2.42) es
innecesaria. FPero cuando las columnas de una secuencia operan en  una
amplic intervalo de presiones, la energfa difiere entre sistemas. Esto
puede fhacilmente ser evaluado usando 1los métodes de Linnheff v
Carpenter (1981). los cuales evitan el chlculo de wvalores absalutos
para la entalpia y entropia.

En resumen, los sistemas de destilacién épiimos deben sar
sintetizados con criterios derivados de consideraciaones economicas
(operabilidad, t-:Dntral' ¥y seguridad). Sin embargo, un andlisis
termodin&mico puede ser Gtil cuando se lleva a cabo una integracién de
calor extensiva de columnas del sistema de destilacién o con el resto
de los procesas, /o para discriminar entre las alternativas que
tienen un funcionamiento econdmico comparable. En este c«aso, 1la
minimizacién del consumo neto de trabajo es mids conveniente, mientras

que la seleccidn de estructuras es también establecida para exhibir 1la
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alta eficiencia termodinAmica.

- EVALUACTION DEL CONSUMD DE TRABAJD NETD EN UNA COLUMNA DE DESTILACION

Para una columna con un condensador y un rehervidor simple, la ec.

2.38 se reduce:

Ta ~ To Te¢ - To

Qe

Un = (m = - T {EC. 2.43)

Om y (& son la carga del rehervidor y condensador, mientras que Tm vy
Ta son las temperaturas medias de calentamiento y enfriamiento del
rehervidor y condensador respectivaménte. Sumando Yy restando las
cantidades m(Tw - To)/Tv ¥y Gc(Te — To)/To en el lado derecho dé la

ec. 2.43 queda:

1 1 1 1
“"’T"{(‘("T'G"Ti)*“"(‘ﬁ'“ﬁ')*

(= & )} (EC. 2.44)
Donde To y Tw son las temperaturas de destiladeo y fondos de la columna
respectivamente. El primer t#rmino en la ec. 2.44 vrepresenta la
pérdida de energfa (trabajo) en el rehervidor de la columna, donde el
calor se degrada desde la temperatura Tm(vapor) a 1la temperatura Tw
{Smith ¥ Van Hess, 1979%); el segqundo wrmine es la pérdida de energla
(trabajo) en el condensador de la columna, el tercero es el consumo de

trabaio neto (energia) en la columna misma. por lo tanto s¢ tiene:
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Wn = UWnreb + Wn.cond + UWncol (EC.2.45)

Los dos primeros términos generalmente cuentan mids en el consumo de
trabajio, a causa de la gran diferencia de temperatura que existe en
las columnas auxiliares. La inteqgracién de calor da como resultado una
reduccion del consumo total de trabaio neto por la reduccién de estos
dos primeros t#rminos (aplicando pequefios ATa entre el
rehervidor/condensador), wmientras que el tercer término es casi
incambiable. Para separaciones isoentalpicas (com@nmente para mezclas
relativamente ideales) AH ( productos—alimentacién ) es préximo a
cero. entonces m = Oc &% @ y las ecuaciones (2.44) o (2.45) se reducen

asz

Wneol = @ To (EC. 2.46)

)

La ecuacién .46 solo es correcta para separaciones nftidas de
mezclas binariasi de otra manera, el calor no es transferido hacia vy
desde la columna a las temperaturas constantes Tw ¢ Tn, sino sobre un
intervalo de temperaturas correspondiente al rango de ebullicién de
los productes. Para casos mds generales, Tp y Tw tienden a ser
remplazados por la media logaritmica de temperatura del punto de
burbuia ¥ roecio de los productos (ver la ec. 2.38). Sin embargo, 1la

ec. 2.46 es suficientemente precisa para cAlculos de sintesis.
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- EXPRESIONES CORTAS PARA EL CONSUMO DEL TRABAJO NETO

St se supone que el vapor en la columna de destilacién es un gac
ideal (para presicnes bajas o medias)y; que el wvolumen molal del
liquido es insignificante comparado con el volumen malal del gas, vy
que el calor promedio de vaporizacién del componente i, AL, fo es
sensible a la temperatura en el intervalo de operacidn de la columna,
antonces una ecuacién similar a la relacién de Clausius-Claparvon
{realmente vdlida solo para substancias puras) puede ser escrita para

el componente i de la mezcla:
Pi,a _ _AHL 13 -
in { o } -z (=) (EC. £.47)

Donde Pk &s la presién de vapor del componenie i puro a Tk. También,
8i la volatilidad relativa del componente i, ai, es definida econ
respecto al componente r, entonces o = K/K, donde K = W/x.
Combinando estas relaciones se obtiene que X = K ol xi ¥ sumanda
todas las S s5e llega a Kr = 1/(Z &l xi). Por lo tanta, ¥ = ai W =
ai/(E oi xt). Suponiendo ahora una mezcla de 1liquido ideal v
fugacidades no sensibles a la presidn, La ley de Raoult es valida, la
cual es K = Fi/Pr donde Fr es la presidn total. Combinando las dos

gltimas ecuaciones para K, se obtiene:

ai Pt

[ S —:-—(-&T-;T-)— (EC. 2.4a8)
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Escribiendo la ec. 2.48 para las condiciones en el destilado y fondos y

substituyendo en la ec. (2.47), se obtiene:

i Pr.
w(-F) - (FR)-rm(ws)-

L (- KD (EC. 2.49)

ok = L oik XLk o L= 1,N. (EC. 2.50)

L;\ ecuactidn 2.49 es valida para cualquier componente i y puede ser
usadavpara obtener estimaciones aproximadas de 1/To -~ 1/Tw en forma
directas Ya que los datos requeridos estaAn frecuentemente disponibles
en la etapa preeliminar de disefio.

Como una simplificacién adicional, cuando la volatilidad relativa
del componente C, ac, es aproximadamente la misma en los domos vy

fondos de la columna, la ec. 2.49 se raduce:

Pr, 1
n (=)= Al L) (EC.D.51)

‘Finalmente, suponiendo que AHc es aproximadamente igual al caleor
de vaporizacién de la mezcla en el rehervidor de 1la columna ( una
suposicién realizada cuando consideramas sobrefluio molal constante en
1a torre), se puede escribir (x = AHc Vm. En cste caso. las ecs. c.08

¥y 2.51 dan una expresién simple para el consumo de trabajo neto en una

columna de destilacién:
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ot = To & (<d - ) "R W Te 1n (220X (EC. 2.52)

Donde W es el flujo de vapor molal generado en el rehe#rvidor. La
ec. 2.52 produce Wn col directamente, ¥ se evitan los chlculos
iterativos del punto de burbuia para T vy Tv. Para columnas con pocos
platos (separaciones distribuidas o grandes ow), la calda de presiédn
es insignificante vy la ec. 2.52 puede cer ademhs simplificada
suprimiendo lo0s términos de presién. Glinos (1985) propone una
ecuacién similar para stntesis de secuencias de destilaciédn con
integracién de calor, pero sin considerar la dependencia de la

presién.

TAHBLA 2.3 CARACTERISTICAS DE LA ALIMEMTACION PARA Ei. EJEMFLO DEL

ALCOHOWL
COMFOSICION FRACCIQN MOL EN LA ALIMENTACION Th¢®C)
A ETANDL 0.25 78.5
B i-PROFANOL 0.15 02.4
C n-PROPANDL 0.3% 97.4
D i-BUTANOL Q.10 108.0
E n-BUTANOL 0.15 117.9

Para ilustrar el funcionamicnto de las ecuaciénes anteriores, se
considera una mezela de cinco-componenties presentados en la tabla 2.3.
L.as volatilidades relativas son calculadas como relaciones de presidn

obtenidas desde la base de dates DIFFR. El1 método fué verificado para
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varias tarecas de separacion, calculando primero (1/Tp = 1/Tw)}
exactamente a trawds de las evaluaciones de punta de burbuja vy
abteniends estimaciones de la ec. 2.51, es decir, /T - /7w = R
ln({on/ow)/AHec. Se considera una separacidn nitida y una presidn
uniforme de 1 bar en toda la columna. Ademks, AHe fud tomado como el
calor de vaparizacién del n-propanol (10 Kcal-mut"). Los resul tados
san presentados en la tabla 2.4, donde se estima un promedio de $.4%
da errar, esta exactitud deberA ser suficiente para laos cklculos. Se
ohserva que 21 promedia de error nao debe incrementarse cuando el valor
promedio de las volatilidades en los domos vy fondos es usado en la ec.

2.51.

TABLA 2.4, COMPARACION ENTRE EL METODO CORTD Y EXACTO DE LA DIFERENCIA
DE TEMPERATURAS DEL DESTILADO Y DE FONDUS

1 1 ., -t
[————.m -~ ] x 107K ")
SEFPARACION ECUACTION (2.51) MET. £XACTO ERROR (%)
azp Q.341 0.3a2 +?.3
B/C 1.200 1.139 +5.3
c/n 0.815 0.751 +8.5
D/E 0.618 0.4465 ~7.1
Arse 1,123 1.04%8 7.5
AB/C 1.417 1.359 +5.8
B/CD 1.357 1.2849 +68.7
BC/D 1.233 1,158 +4.4
C/DE 1.167 1.131 +3.2
Co/E . 1.276 1.27) +0.4
A/BCDE 1.547 1.452 +4.5
ABCD/E 2.125 2,088 +1.8
PROMEDIO S.&
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INVESTIGACION DEL CONSWD DE TRABAJD NETOD

Fara una mezcla binaria ideal y una separacién perfecta, la minima
relacién de refluio aproximada es Rm = 1/x¢(a — 1), donde xr es la
fraccisdn mol del componente ligero en la  alimentacisn. Para una
alimentacian de liquido saturado, Va = (r Fm.+ 1} D v D & F xr.

También, obp X a Yy ow = 1. De la ec. 2.52 se obtiene:

x
e s (i) w {a (e | ez

Una suposicién coman (King, 19803 Gome:z-MufNozr y Seader, 1985) en
que la calda de presién a traves de la torre es insignificante. Esta
suposicién no es realista en algunos casos Yy puede tener un  gran
impacto en la conducta funcional de UWn para bajas volatilidades. Sin
embargo, si se Supone por un momento que AP % 0. Entonces, u:o es  una
funcién lineal creciente de xr con pendiente 1ln a, con el superindice
0 indica que AP = 0, una grafica es presentada en la fig. 2.24 para
condiciones de reflujo minimo (r=1). Se observa que wn® liega a ser
mhg sensible a la composicidn de la alimentacién conforme la
.dificultad de separacidn disminuye alcanzando sus valores mhs bajos
para grandes @ e ¥ bajos x»r &. N"\o también es graficado como una
funcién de la volatilidad en la fiq.2.27. De estas graficas vemos quo
MNn presenta una fuerte dependencia en la volatilidad relativa ai a os
menor (<2) ¥ xr es alto o bajo. Para separaciones faciles (es dercir,
a>3) vy para alimentaciones balanceadas (xF = 0.4 - 0.5), w..'° llega a

ser casi independiente de a. Por lo tanto, se concluyve que la
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volatilidad ralativa debe ser tomada en cuenta para estimar e} censuma
de trabajo neto cuando se trata con separaciones dificiles, o
alimentaciones no balanceadas. King (1980) y OComez-muffoz & Seader
{1985) concluyeron que Wn tiende a ser independiente de a para 1la
destilacién de mezclas de ebullicién <ercanas. Glinos no esta de
acuerdo con este argumento, como se explicd anteriormente, cuando a
-1, u:° se aproxima a r pero con pendiente dw;,nrao / da = (xF -
r/2). En otras palabras, aunque Wn® ~B ToF para a —~1, W puede ser
fuertemente dependiente de a para a cercano a la unidad.

Ahora se considera el efecto de la calda de presién en Uh. EL
valaor de AP es relacionade con la wvolatilidad como sigues; AF es
aproximadamente proporcional al ndmero de platos en la columna, N, el
cual en turno es inversamente proporcional a In a a traves de 1la
ecuacién de Fenske para Nmin. Por eiemplo, si suponemos una caida de
presisn de 0.25 psi por plato, el 99 % de pureza para ambos productos,
N % 4 Hmin, ¥ que la presién en los domos de la columna sea 20 psia,
entonces AP/Pr x K/1ln a, con K = 0.5.

£l coeficiente K puede variar aproximadamente entre Q.01 (presién
alta , baja pureza en la destilacién) y 1.5 (presién atm., alta pureza
en la destilacién), el inter#s es explorar el compor tamiento
cuantitativo de la ecuaciédn 2.53 ¥ no obtener resultados numéricos
precisos.

.4 dependencia de Wh* con la volatilidad y la composicién de 1a
alimentacidn es presentada en las fig. 2.28-2.30. Una comparacién de
las fig. 2.26 y 2.27 muestran una fuerte influencia de AP en wn*. lLos

resultados mencionados anteriormente para el caso AF X O, sin embargo,
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s80n cualitativamente correctos ¥ opuestos a las conclusiones derivadas
por King (1980) vy Gomez-Mufioz & Seader (1985), ya que la dependencia
de un* con a es igualmente muy fuerte para wvalores pequelfiaos de o
(fig.2.09). Ademhs, lah* no debe aproximarse a la unidad, sino hacerse
infinita, cuando la volatilidad se acerca a la unidad,

Estos resultades pueden ser resuwmidos come sigue:s  (a) para
separaciones dificiles (o < 1.5), u.h* es fuertemente dependiente de o,
{b) Para flciles separaciones (& » 3.0}, ldn* no es sensible con a, (c)
Para una composiciédn en la alimentacisdn dada, un  limite inferior en
Wn* es alcanzado cuando & se incrementas vy (d) Un* es una funcién de
xFr incrementandose mondtonamente.

Otra importante y muy Gtil propiedad del consumo de +trabaio neto
con el efecto de la caida de presién, es la débil dependencia de 1la

temperatura vy presidn. En todos los ejemplos numkricos, wn"" fTud

: . P o
aproximadamente constante, atn para una wvariacién de 100

F en
temperatura. Esto es debido a la débil dependencia implfcita de Wn ton
T a trawks de la volatilidad, especialmente para ebullicidn cercanas.
Para un incremento en la temperatura, las volatilidades disminuyen y
asi{ lo hace el factor ov/ov. For otro lado, la razén de vapor se
incrementa (separaciénes mds dificiles). For lo tanto, de la ec. 2.592
52 puede ver que los cambios debides al incremento de T tienden a
cancelarse, con Wn permaneciendo aproximadamente constante.

Fara obtener una medida de la sensibilidad de mn*’ con T, se
evalud su derivada con respecto a T, a T = To. Usando la analoglia de

la ecuacién ‘de Clausjus~Clapeyron para una mezcla binaria aA-F se

establece la dependencia de a con Ts
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”me,p{n_*-_;&(_;__%)} (Ec. 2.54)

x

Substituyendo en la ec. 2.%3 y diferencianda se obtiene:

4 dh)nh/dT )mn = (Ca - xr)(AHe — AHa) K* To (EC. 2.55)

Con Cs = (ap ln om ~ ap + 1)/(ap - 1)¥. (¢ varla entre 0.1 {para a =
24) v 0.5 (para a = 1.0%). La ec. 2.55 presenta que UWn es casi
constante con respecto a T cuando AHa % AHe o para altas temperaturas
To. Ademks la pendiente puede ser positiva o negativa, dependiendo del
valor de a ¥ w. Por eiemplo, en el casoc de benzenoc—-tolueno, la
pendiente caleculada de la ec. 2.55 es =-0.0005 (presidn atmosferica, »w»
= 0.734). En &l caso extremo de Tolueno-Difenil, donde a = 102.7 a
231°F,. AHa = 7930, aHs = 10,900 cal mal™ v x»r = 0.958, 1la pendiente
es —-0.0094.

El an&lisis anterior fué realizado para una mezcla binaria, pero
los resul tados s0N cualitativamente correctos para mezclao
multicomponentes, ya que la aproximacidn de la ec. 2.52 no es
restringuida a binarias. Ademhks, el consumo de trabajo neto de una
deatilacidn multicomponente es mayor que el de una destilacidn binaria

a causa de la presencia de componentes no claves.
— INTEGRACION DE CALOR DE TRENES DE DESTILACION

La aproximacioén u-\’”’ X cte con respecto a la temperatura y presién
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es Gtil para 1la sintesis de secuencias acopladas térmicamente ¥
columnas multiefecto. Ya gque un*“ es constante para una cierta tarea
de separacién, éste no cambiard si la destilacién multiefecto es
aplicada, v es independiente del nlmero de efectos usados. Para
jlustrar estos puntos, se presenta un ejemplo de una destilacién
Linaria de doble efecto de una mezcla benzeno-tolueno llevada a cabho
por Marquez (1982). Todos los dates requeridos. asi coma los flujos de
vapor calculadasy cargas de calar, temperatura y el consumo de trabaio

neto en todas las partes del equipo son dadas en la tabla 2.4 para una

TABLA 2.9 EJEMFLD DE DESTILACION DE DURLE Y SIMPLE EFECTO

DESTILACION DE DOBLE
UNA COLUMNA DE EFECTO
DESTILACION CONVENCIONAL 1 coLurNA 2%CoLunNa

F(mol h™ %) 360 191.8 178.2

X 0.736 0.736 0.736
XD 0.9997 0.9997 0.999
v 0.0134 0.0134 0.013
Plpsia) 14.7 &2.4 14.7
amean Z.5 2.1 2.5
To ( F) 177 276 177

Tw (°F) 231 339 . 231
Teteam( F) 267 348 —
Tee (°F) ot 90 — 90
AHp (BTU mol” ) 13.219 15.219 13.219
AHV (BTU mol™ ") 14.272 14.272 14,272
Vimol n” 3 §53.04 331 73

Cm (BTU h™°) 7 892.987 9 144.065 _—

(CONSUMD DE TRABAJD NETD) To (BTU W 'R™*)

(un/Tajecond 1603.8 366.7 842.0,
(Wn/To)reb 560, 6 169.5 3467
(Un/ToYeolum 948.3 508.4 444.0
(Wn/To)total 3137.7 2330.6

®IRDICA UN REHEAVIDOR-CONDENSAROR COMUN
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columna convencional simple, y para dos columnas de una estructura de
‘doble efecto realizando exactamente la misma separacién. Una fuerza
motriz de 45°F fué considerada en el rehervidor—condensador de la
estructura de la integracién calor, y Wn/To fué calculado usando las
ec. 2.45 Y 2.446. Se obgerva gque la destilacidn de doble efecto

propicia una disminucién de UWntotal en un 286 X, mientras que UWn,col

permanece casi constante (948.3 BRTU nt ort para el efecto simple y
444.0 + 508.4 = ?52.4 Btu h - °K™ para ol doble efecto, encontrando

una disminuciédn de 1.6 %). Se observa también que la disminucién del
24 ¥ en Untotal podria ser substancialmente mayor si se usa una
diferencia de temperatura menar de 45°F en el rehervidor-condensador -

Esta jdea puede ser extendida a una secuencia de columnas,
simplemente deciendo que el total de trabajo nete consumido en las
torres de un tren de destilacién es constante, el efecto de la calda

de presién es despreciable, asi:

XY
=T (fcotdi = Tozaa [ =), = cte. (EC. 2.96)

naeq

donde n-1 es el ndmero de separaciones requeridas para Separar una
mezcla en n  componente, €tk es el calor suministrado bhacia el
rehervidor de la columna i vy &4(1/T)l es el inverso del intervalo de
temperatura sobre el cukl! el calor es degradado. Se puede observar gue
®#l calor a proporcionar disminuye i A(1/T) se incrementa. Esta es 'la
idea de la destilacién multiefecto. Las columnas son separadas en dos
o més efectos, el calor requerido G/F se reduce dramhticamente, donde

p es 2l ndmero de efectos.
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Ademds, en una secuencia de destilacion, el intervalo de
temperatura sobre el cual el calor es degradado puede ser incrementado
por presién cambiando algunas columnas de modo que sus condensadores
puedan combinarse con los rehervidores de otras columnas. 8in embargo,
la integracién de calor es limitada por varios factores, todos los
rehervidores deben operar a temperaturas menores que aquellas del
servicio de calentamiento més caliente y todos 1los condensadores a
temperaturas mayores que aguellas del servicio de enfriamiento mas
fria. También, las temperaturas de domos y fondos no deben exceder las
temperaturas criticas de los productos, mientras que la presién de
operacién maxima y minima permisible especificada por 1la Ingenieria

formula un limite adicional en la integracién de calor.

- LIMITES EN £l USD DE SERVICIOS.

Un limite inferior en el usa de servicias fué calculado por
Andrecovich & Westerberg (1985) basado en la suposicién de que el
producto QAT para una cierta tarea de separacidn es constante. Glinas,

(198%) argumenta que hay cAS0S donde QAT puede variar
significativamente con la temperatura vy presidn,y sugiere que el
producto QA(L1/T) dada por la ec. 2.52,varfa menos. UWesterberg &
Andrecovich (1985) praponen un método que explica la variacién de OAT
con T, pero su desarrcollo es algoe complejo por métodos cortos. En  una
secuencia de integracién de calor, las fuerzas motrices de temperatura
en los rehervidores y condensadores comunes se mantienen relativamente

pegqueffas. For lo tanto, la contribucién de los primeros dos términos
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en el lado derecho de la ecuacién 2.44 para el consumo total de
trabajo neto ae reduce significativamente. Si al calar
adicionado/removido e lleva a cabo reversiblemente en todos los
intercambiadores (AT = 0), entonces la ec. 2.44 se vreduce a la ec.
2.52 ya que el trabajo es consumido sdlo en las columnas mismas.
Adembs se supone que el limite impuesto por los niveles de servicios
disponibles es lo primero a sar alcanzado, con Teold ¥y Thot, siendo
las temperaturas de los servicicos de enfriamiento més fria vy de
calentamiento mbs caliente, respectivamente. Owin &8s la cantidad de
calor suministrado a un solo rehervidor de la. secuencia de
integracién de calor a Thet. ¥ removido desde el condensador a Teold .
Entonces, aplicando la ec. 2.56 dos veces, una vez para la secusncia
no integrada ¥ la otra para la secuencia de integracidén extensiva, se

obteniene:

- TAL_A(1/T7)0
Gin 2 G = T ECI7TIAVATL. (EC. 2.57)

donde A(1/T)av = 1/Teold =~ 1/Thot. GH!\‘ es un limite inferior para al
_uso del servicio minimo, Omin, el cual puede ser alcanzado sdla
asintdticamente, debido a la consideracién da fuerzas motrices de
temperatura infipitesimal en todeos los intercambiadores., Un 1limite
sequro para el uso de servicio minimo puede ser encontrade si los Ats

en todos los intercambiadores son tomados &n cuenta.
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- UN CRITERIO DE SELECCION PARA ALTERNATIVAS DE SECUENCIAS SIMPLES

Ya que el nadmerador de la ec. 2.5%7 es aproximadamente constante
para un conjunto dado de tareas de separacion, el 1limite inferior,
calculado para Omin es aproximadamente independiente de temperaturas.
presiénes, ndmero de columnas usadas y de la: eleccién de la fuerza
motriz para el intercamhio de calor. Asl, sin embargo agn cuando nmm*
no pueda ser alcanzado, éste es til para tomparar alternativas de
secuencias de columnas. Los calculos son faciles si se usa la ec. 2.52
con FTp = Frvw ¥ los Wdnicos dates necesarieos son  composicidtnes vy
volatilidades relativas. Ademas. las temperaturas Teold vy Thot sQn
comunes para todas las soluciones alternativas. Esto es, 21 consumo de
trabajo neto en una secuencia de columnas es una medida del
requerimiento de calor minimo posible de esta secuencia desputs de la
integracién de calor, el cual proporciona una interpretacién practica
de Won,ﬁeq. For lo tanto, se propone el siguiente c¢riterio para ser
usado cuando se considere la integracién de calor en un  tren de

separacién.

* De todas las alternativas de secuencias de destilacibn_ sin
integracién, eleqir aquella que tenga el minimo consumo de trabajo
neto total*.

Dnnde el consumo de trabajio neto, Nanm'q‘ es dado por la acuacién
2.52 y el efecto de presién es despreciable.

Este criterio expresa el efecto combinado del consumo de vapor de

la secuencia no integrada vy del potencial que esta secuencia tiene
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para la integracion de calor. Se observa que cuando Uneold/To =

Q(1/Tp = 1/7Tv) es pequefio para una columna en particular, entonces

almenos uno de lod siguientes enunciados es verdadero.

(a) V es pequeflo, lo cual indica un disdmetro de columna pequelo, v
bajos costos de capital y servicios.

{b) AT es pequefio, lo cual suguiere que la separacion puede ser
realizada con destilacién multiefecto a un bajo costo de cambio de
presién.

(c) To es grande, lo cual sugiere que el calor removida del
condensadoyr de esta colusna puede ser usado en otra parte.

Aunque la discusidn anterior supone dnicamente integracién de
calor dentro del sistema de destilacidn, el concepto de consumo de
trabajo neto se extiende a la integracidn con los demés pProcesoss por
ejemplo, las altas temperaturas en los condensadores implican que el
calor rechazado de las torres es potencialmente atil para el

precalentamiento o ebullicién de otras corrientes de procesa.
— SINTESIS DE SECUENCIAS PARA ME2CLAS TERNARIAS

El criterio del consumo de trabajo neto minimo, se puede utilizar
para evaluar las regiones éptimas de las alternativas de secuencias
directas e indirectas para el fraccionamiento de una mezcla ternaria,
A-B-C, a su temperatura de burbuja. Cun_siderandn las vclat{lidades
relativas constantes, la separacidn nitida y las condiciones de

reflujio minimo. La diferencia AU*BOJ.q es calculada como:
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A% neq = AW S oim - AW onn (EC. 2.58)

Usando las ecs. 2.52 y 2.56 con AP = 0. La secuencia directa s=se
prefiere cuando AN*nu.n-q < 0y la indirecta se elige en el casao
opuesto. En la fig. 2.31, las 1lineas de separacién en las que
Ahl*n°.-.q = 0, son dibujadas en el planp de compesicién, para wvarias
valores de om, mientras asa se mantiene constante con un valor de 4.0
(los resultados obtenidos para otros valores de aa presentan una
canducta similar). El flujo de vapor minimo, usado en la ec. 2.52 fus
evaluado empleando las ecs. de Underwood’s, ¥ la ec. Aw*r\" = 0 fua
resuelta exactamente, usando un algoritme iterativo. Esta ecuacidn es
muy sensitiva para valores de xm cercanos a cero, ¥y fueron los casos
en donde la converqgencia no fué encontrada (Para o = 2.1, x» = 0.02).

Estos resultados concuerdan con aciuellus de Gomez-Muoz & S.eader
(1985) v Tedder & Rudd (1978), los cuales presentan muchas de las
lineas, siendo estas rectas y paralelas a la linea x4 = x¢. La
discrepancia puede ser debido a la diferencia en las aproximaciones;
laa lineas en 1la fig. 2.31 son basadas en la ec. 2.52, 1la cual es
aproximada, pero basada en una solucién exacta de la ec. 2.58. Ast,
fué posible localizar exactamente los puntos donde Aw*no.-.q = 0 para
todas las compusiciones. Por otra parte, Gomez-Mufoz 2 Scader (198%)
evaluaron las perdidas de  trabajo (A(EWrr en 1la ec. 2.41) con
procedimientos mAs detallades que requieren el cilculo iterative del
punto de burbuia y el uso de programas de ccdmputo para evaluar las
entalpias y ‘entropias, pero localizaron solo las lineas de separacién

aproximadamente, mediante la realizaciédn de varios casos de estudio
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(examinaraon 5 mezclas de alimentacion v 7 puntos de composicién  para
cada una). Ademks , ellos no predicen el limite de las curvas para
cantidades pequefias de A, B ¢ C en la alimentaciédn.

La fig. 2.31 presenta que las heuristicas desarrrolladas para
secuencias sin integracién de caler, “remove} primerao el componenie
mds abundante " y “realizar las separaciones f‘:iles primera*,
praoporcionan la tendencia correcta. La secuencia directa es éptima en
muchas de las compasiciones, excepto para aam << ame. For elemplo,
cuands ambas separaciones son de dificultad equivalente (aan = aome),
la secuencia directa debera ser preferida para xa > 0.12. Para os <
1.5, la secuencia directa es elegida para casi cualquier composicién
en la alimentacién, mientras que la indirecta es mejor para o &8 3.0,
Por 1o tanto, este trabajo esté de acuerdo con 1las resultados de
Sophos, (1981) guien arquments gue las heuristicas usadas cominmente
son también buenas para elegir la mejor opcién entre las secuencias
para la integracién de calor aungue las secuencias no  integradas
pueden no ser dptimas, como argumenta HMalone {1985). Ademis, la
heuristica “Favorecer separaciones equimolares” es a menudo
incorrecta, en particular cuando esta favorece a 1la secuencia
indirecta (xa + x» = xc) como se presenta en la fTig. 2.31.

Los resultados no estan de acuerda con las conclusiuvnes de
Gomez~Munoz % Seader (198S) o Tedder & Rudd (1978) en donde las
composiciones de la alimentacién son nds importantes que las
volatilidades relativas, Especialmente para a entre 2 y 3, 1l1la fig.
2.31 muestra que la secuencia dptima es muy sensible a las

wolatilidades relativas. Esto confirma que las heuristicas no pueden
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ser usadas con seguridad para sintesis ya que ellas toman en cuenta el
efecto de las wvolatilidades o composiciones, perc no  ambos. Las
secuencias de columnas deben ser basadas en criterios cuantitativos
que consideren los efectns combinados de composicidn vy volatilidad,
tal como el presentado en este trabajo.

Es también interesante comparar las regiones éptimas descritas en
la fig. 2.31 con las corvespondientes regiones &ptimas obtenidas del
criterio del flujo de vapor total minimo , presentado en la fig. 2.32.
En tal caso, las lineas de separacién son obtenidaz dep la ecuacidn
VoIR = \anNp, donde V es el vapor total generade por los rehervidores
de una secuencia. Las curvas tienen forma similar en ambos casos ¥y el
efecto de las composiciones de la alimentacidn es también similar,
peroc existe una fuerte discrepancia en la posicién de las lineas de
separacién acorde a am.

Actualmente, el ordenamiento de las lineas es invertido, la regién
dptima de la secuencia directa es mayor para cs aproximandose a aa. De
hecho, Glinos y Malone probaron que 1la heurtstica “realizar 1la
separacién més factl primereo” e% incorrecta en varios casos  como
puntualizan Malone, (1985) v Glinos & Malone (i?EB). Esta
incompatibilidad de los dos andlisis, vapor minimo y trabajo neto. e
obviamente debida al término logari tmico de la ec. 2.52. Fuesto que el
flujo de vapor total es bajo ciertas suposiciones, proporcional al
costo total anual:@zado de wna secuencia de columnas (Malone, 1985);
éste es prefaridu coma un crierio de sintesis. Sin  embarge, comao se
discutid al principies un procedimiento de sintesis que minimice el

consumo total de trabajo neto puede ser ventaioso en casos donde se
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intente la integracién de calor cubsecuente de las coltmnas de
destilacidn. Alternativamente el criterio del consumo de trabajio neto
puede ser apligado para encontrar si alguna de las secuencias exhiben

el minimo o casi el minimo costo total para integrarse térmicamente.
- CONSUMO DE TRABAJD NETO EN COLUMNAS COMPLEJAS

La ecuacidn 2.52 puede ser aplicada directamete para evaluar el
consumo de trabaio neto en torres complejas (corrientes laterales,
secciones laterales, columnas Petlyuk, prefraccionadures, etc.). Si
mds de un condensador o rehervidor estd presente, deberdn ser affadidos
miés términos para tomar en cuenta las unidades adicionales, asi que
cada término se refiere a un flux de calor simple, G, ¥ 1la
temperatura a la cual & entra y sale de la columna, Tiin Y T.out «

Acsl , suponiendo gque AP=0:
1 1 -
Uncol = Tof { & (—raer ~ e ) } =

= ToRE { Woin [ —Zeout } (EC.2.5%)

oi.,in

donde W corresponde al vapor generado por Oi. Por ejemplo, para una
columna con un agotador lateral, donde las condiciones del producto
intermedio son denotadas con un sublndice S, la ecuaciédn 2.59 deberd
ser escrita comg Wneol = RTe{Ww 1ln(op/ow) + Ve Ln{om/¢s)}, donde W vy
W son los vapores generados en el fondo y el rehervidor lateral,
respectivamente.

Ecuaciones simples para predecir el flujo de vapor minime para
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calumnas complejas puesden ser encontradas en Glinos & Malone (1985) o
Blinos & Malone (1988). Por la tanto el procedimiento de sintesis para
secuencias con columnas complejas es anhlogo al tratamiento presentado

para columnas simples.

-
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CAPITULO I

METODOS ALGORITMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS

3. METODOS ALGORITMICOS

La idea principal en esta aproximacién es formular la sintesis de
una gsecuencia como una optimizacién del problema. Esta requiere una
representacién explicita e implicita ¥ un coniunto especifico de
secuencias entre las cuales la soluciédn &ptima puede ser seleccionada.

La wventaia de esta aproximacién es que provea un  cuadro mh s
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sistemb tico para mejorar una variedad de problemas de sintesis de
procesos, y describe mhs rigurosamente caracteristicas tales como
interacciones vy costos de capital. Ademds esta aproximacidn tiene una
impartante propiedad capaz de generar automk ticamente estructuras de
secuencias. La desventaja, sin embargo es que el tiempo computacional
puede ser bastante grande cuando 1los problemas no son propiamente
formulados, ¥y por lo tanto, 1la oaptimizacién de 1la solucién pucde
tnicamente ser garantizada con respecto a las alternativas que se
cansideraron en la representacién del problema.
Esto muestra que la distincién entre las categorfas no es tan
clara. Por ejempla, ambos métodos, termodinimicos y algori tmicos hacen
uso de heuristicas en una manera u otra.
Recientemente ha existido considerable escepticiemo sobre la
utilidad de los mhtodos algoritmicos que son hasados en la
optimizacion.
Los Principales argumentos contra el uso de estos métodos para la
sintesis de procesos pueden ser 1iﬁtadas camo sigues
1. Desplazan a los Ingenieros de disefio en las decisiones que se hagan
del procesa.

2. Proporcionan muy poco del por qué en la toma de decisiones.

3. Son computacionalmente caras.

4. Mo garantizan optimizacién verdadera ya que las alternativas que
son potencialmente mejores podrian no ser incluidas en la
representacién del problema.

" En particular el principal problema pareceria ser de obmao los
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métodos  alqgori tmicos serian adecuados en  relacidn a las otras
aproximaciones en sintesis de procesos.

Aunque no hay duda del considerable progreso que se ha llevado a
cabo en s{ntesis de procesos con métodos heuristicos vy termodinimicos,
particularmente con redes de intercambio de calor, es ademds cierto
que estos métodos poseen un n@mero de importantes limitaciones. Por
ejemplo no praoporcionan un cuadro comdn para sintetizar una wvariedad
de madelos o sistemas de procesamiento compleio.

Ademas los ohjetivos heuristicos vy termodinamicos tienden a
conducir todas las decisiones de sintegis al Ingeniero la cual puede
tornarse tedioso cuando los sistemas son muy grandes. Finalmente estos
métodos pueden ademds fallar, Ya que ellos tienden a hater muchas
restricciones o son sujetos a la iAtErpretacién particular ¥ habilidad
del Ingeniero de diselo en su aplicacién.

Ya que ni los ™ tadas heurf sticos, termodinamicas y algori tmicaos
ofrecen una manera simple de atacar problemas de sintesis de procesos
una estrategia nhg viable, podri a combinar las difel;entes
aproximaciones. Por ejempleo, la heuristica puede ser utilizada en la
seleccién  preliminar para descartar alternativas que no son
prometedoras, o puede ser utilizada para generar maqni-ficos estimados
iniciales.

La +técnica de obietivas termodin&Amicos seria usada para
desarrollar limites o representaciones que eliminan considerables
alternativas que no son energéticamente cficientea.

Los méiodos algoritmicos pueden ser usados para generar

auwtomd ticamente secuencias integradas en las que las interacciones y
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puntos del modelado san tomados totalmente en cuenta.

En esta forma, combinando propiamente las aproximaciones dentro de
un ambiente computacional interactiveo el Ingeniero de diselo podria
guedar complelamente al mando de las decisiones del proceso.

Cuande las soluciones no son  satisfactorias desde un  punto de
vista practico €1 tiene la capacidad de imponer restricciones
adicionales en el método algorfitmico o hacer modificaciones a 1la

estructura de las secuencia.

3.1 ALGORITMO MILP PARA LA SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION SIN

INTEGRACION DE CALOR.

Habiéndose maestrade la derivacién de una superestructura para el
problema de separacién basado en destilacién (2.1.2), el cual involucra
diferentes alimentaciones y productos multicomponentes que tiene
incluldas muchas configuraciones de interés, sa propone una
formulacién MILP que puede encontrar la secuencia de columnas de
destilacidn de costo total éptimo, asfi como la distribucién de
by-pasg. Para formular matemkticamente el problema de separacién
basado en destilacién con diferentes corrientes de alimentacidn
multicomponente en corrientes de productos multicomponentes, se

definen los siguientes {ndices y conjuntos de indices.

indices
k corriente de alimentacién

i camponente
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J columna de destilacidn

1 corriente de superestructura

n entrada a la columna de destilacidn

d corriente de destilado de la columna de destilacion
b corriente de fondos de la columna de destilacién

Se s® separador, separador inicial

r R
Mm, m mezclador, mezclador inicial

coniunto de f{ndices

Fs corrientes de alimentacién

I componentes

J columnas de destilacién

Lx corrientes en superestructura de la corriente de alimentaciédn k
N entrada a 1a columna de destilacién i

o' destilado de la columna i

j fondos de la columna j

D; componente i en el destilado de la columna i

B;' componente 1 en los fondos de la columha 3

Sk separadores en la superestructura de la alimentacidn ke

%3 mezcladores en la superestructura de la corriente alimentaciédn k
S:'[" corriente de entrada a S

l'l";“ corriente de entrada a Mk

‘S:“" corriente de salida de 5%

11:“"" ‘corriente de salida de Mk
a tiempo de pago

Ceu caosto del servicio de calentamiento
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Uy costo del servicio de enfriamiento
f,F fluios
K coeficiente de carga de calor
Qe carga de calor del condensador
m carga de calor del rehervidor.
U 1{mite superior
v variables enteras
Z composiciones constantes
a costo fijo asociada con la columna de destilacién
A pendiente de la linea relacionando el costo de 1la columna y el
flujo
r coeficiente del costo del intercambiador de calor.
La formulacién matemidtica del problema de separacién basatdo en la
degtilacién involucra diferentes alimentaciones ¥ productos

multicomponentes teniendo la siguiente formas

manl g faurraiet]s2 g op A caly v
jeJ s

'
c T . +Cc £ ©fa ] (EC.3.1)
[ WY e jes B %Y igre jes O
suieto a
(a) Balance de masa para los separadores
k k .o
E s L L0 fi =0 k € FS, 1 € Lk (EC.3.2}
Les L €8
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(b) Ealance de masa para cada componente en mezcladores antes de las
separciones.
k ok x k .
lg.:n T 20 Eu:ut VA SO (EC.3.3)

k & FS, iel,leL}

(c)} Restricciones de separacidn para cada componente y cada separacién

i.
k " . . i
nzn't -fdzd.'.=o, 1eDj,nij,deDJ,keFS
(EC.3.4)
' 3 k k L -
ﬁz"" o Zo. = O3 1eB ,ieN ,beB ,keFs
(EC.3.5)

(d) balances de masa para cada componente en los mezcladores finales.

I e W en.kears, ieI (EC.3.6)

iy
L e ut™ mh

(e) Especificaciones para flujos

L . i n o . -
L= Fetotalr 1€ 8 (), keFs (EC.3.7)
k k N

= Fy e ne=Jd, k e Fs (EC.3.8)
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(f) Restricciones de carqQa de calor
u:’ = x'; r‘; . ia&ad, k @ FS (EC.3.9)
G:J = ok, iad, Kk & FS (£C.3.10)
{9) Restricciones lagicas
F'; -u y‘; < 0; ied, k @ FS (EC.3.11)
(h) Restricciones no negativas
f‘l'zo,f:‘_zo,fizo,F“‘zo.jca.k-Fs' T (EC.3.12)
a:‘ : o, o:jz 0 jed, keFS (EC.3.13)

(i) Restricciones 0-1.
y“' =0-15 j&@ 3, k& FS (EC.3.14)

La funcién objetivo representa el costo total anual ainimo que
involucra el costo de inversién para las colusmas de destilacién y los
intercambiadores de calor asl como los costos de operacién. El1 cesto
de inversién de una columna de destilacién es una funcién del flujo
de alimentacién a la columnas, la relacidn de reflujo, el nGmero de
platos, la temperatura de la columna, la presién de columna y las
propiedades flsicas de los componentes de la alimentacién. Habiendo

considerado que la presién ¥y la temperatura de cada columna son



- . 194
METODOS ALGORITMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESbS

fijadas, la relacién de reflujo minimo Rmin y €1 minpimoc nGmero de
platos pueden eﬁtan:es ser calculados.

El reflujio de operacién es elegido como 1.2 Fmin. Entonces el
ntmern de plates para un producto puro especificado puede
determinarse. Asli la d@nica wvariable restante es el fluio de 1la
alimentacidn a la columna de destilacién. Si todas las otras variahles
permanecen inalterables el costo de una columna de destilacidn aumenta
con un aumento en el fluio. Este incremento refleia el factor de la
regla de los seis décimos para escalar tostos de equipe. En  este
trabajo una aproximacién lineal de la reqgla de laos seis décimos es
utilizada (es decir, cost = u:+ ﬁ? x Fk, Andrecovich & Westerberqg,
1985), dande n: es un cargo fiio vy ﬂ? es la pendiente de la linea que
relaciona el costo con el flujo de alimentacién F?. Los coeficientes
aq 14 ﬂ: son determinados por la realizacidn de simulaciones de cada
columna al 20 y al 80% de los flujos de alimentacidn total. Puede
obsarvarse que una funcién de costo predice el ecosto correcta a fluios
altos ¥ medios lo que es aplicable para columnas de destilacién.

El 20 y el 80z fueron seleccionados sobre los fundamentos de que
proparcionan una mejor aproximacién para el ipntervalo de flujos medios
y altos segin los resultados obtenidos por las simulaciones de varias
columnas consideradas en los ejemplos 1 y 2 del capitulo IV. Se
abserva que una aproximacidn lineal de los costos no-lineales basados
en la regla de los seis décimos puede ser derivada, esto proporciona
muy buenaos valores de costo para el intervalo total. Las expresiones
de costo de cargo fijo lineal que son utilizadas en este trabajo

potencialmente proporcionan un método menos exacto del costo de la
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columna en caso de mezclar alimentaciones a diferentes composiciones.
Los coeficientes r: para el costo de los intercambiadores de calor se
calculan congsiderando una expresidn lineal de costo vs &rea Yy uzando
una media logaritmica de diferencia de temperaturas igual a 24 tmin.

La restriccién (a) se establece para balances de masa de los
divisores de la superestructura, donde f: es el flujo total de la
corriente 1 de la superestructura que corresponde a la corriente de
alimentacién k. La restriccién (b) representa 1los balances de masa
aplicados a cada componente i en los aezcladores colocados antes de
una columna de destilacisn. Se observa que 4;' quae e5 la coaposicidn
del componente i en la corriente 1 de 1la superestructura de 1la
corriente de alimentacién k,; no es una wvarijable sino una constante
conocida que pt.;ede ser calculada antes. Las restricciones (c) son 1las
restricciones de separacién de cada componente Y cada columsna de
destilacién donde f‘. 1t Yy 1‘: corresponden a <Tlujos de entrada,
destilado y fondos de cada colusna de destilacién de la corriente de
alisentacién k. Las restricciones (d) rapresentan balantes de masa

para cada coapanente en los meicladores finales donde C as la

it
cantidad deseada de compente i en los productos finales ¥, Se observa
que #‘ e puede evaluar a priori, las restricciones (b)) a (d) son
restricciones lineales. Las restricciones («) corresponden a
especificaciones para los flujos de los divisores iniciales asi como
para los flujos de entrada de cada colusna de destillacian. Las
restricciones (f) son las restricciones de las cargas de calor ague

asocian las cargas de calor del condensador v rehervidor con los

flujos de entrada de la columpa de destilacién, K: son constantes
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calculadas de las simulaciones para cada celumna de destilacion, se
asume que las cargas de calor de los condensadores ¥y rehervidores son
iguales para cada columna de destilacién. Esta consideracion es
verificada mediante la simulaciédn y puede ser justificada considerando
un balance de energfa alrededor de la columna en la cual la
alimentacién, las corrientes de domas y fondos son ligquidos saturados
Y los efectos de calor sensible son ignorados, ya que el calor latente
es mucho mayor que el calar sensible.

Para relacionar el flujo asignado Eara una columna de destilacidn
con la existencia de agquella columna de destilacién, las wvariables
enteras 't‘; son introducidas para cada columna de destilacién i de 1la
corriente de alimentaciédn de la superestructura k.

Las restric:iones.(g) son.iniroducidas de manera de asegurar gque
siempre que la columna J no exista»(es decir, \{- Q). Entonces el
carrespondiente flujo de entrada se hace cero, mientras que cuando
existe la columna i (es decir, 1’: % 1) entonces el flujo de entrada de
la columna j toma valores positivos (es decir, "J; % U). Se abserva que
las restricciones légicas similares a (g) no necesitan ser adicionadas
para los requerimientos de calor de los rehervidores y tondensadores
sﬁbre los fundamentos de que son funciones lineales de los fluios.
Finalmente, las restricciones no negativas (h) y las restricciones 0-1
(i), son incluldas para 1l1los fluios, cargas de calor Yy variables
enteras, respectivamente.

La formulacidn matembtica anterior corresponde a un problema PMILFP
el cual puede ser resuelto con tecnicas de ramificacidn y acotamiento.

La importancia de esta formulacién es que prapaorciona la canfiguracién
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dptima de las columnas de destilacién que pueden separar diferentes
corrientes de alimentaciédn multicomponente en diferentes productos
mul ticomponentos especificados. ka solucidén de la formulacien HILP
determinara el coste anual total minimo de la configuraciéan de
destilacion que utiliza éptimamente los grados de libertad a traves de
lag disponibilidades de by—-pase de manera de reducir 1la carga de
separacién de cada columna de dostilacién.

La efectividad de la estrategia de sintesis se basa en la
formulacidn MILF. ésta serd ilustrada con dos ejemplos en el capi tulo

V.

3.2 ALGORITMO MINLP PARA LA SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION SIN

INTEGRACION DE CALDR.

Habiendo obtenido en el punto 2.1.4 la derivacién de una
superestructura para el problema de separacién P2, éste tiene
incluidas todas las alternativas de interés, wuna <formulacién por
pregramacién no lineal se presenta para la secuencia éptima de
separacidn.

Para derivar la formulacién matemhtica del problema de HNLF, los
siquientes indices serin definidos para caracterizar la topologia de
la superestructura. Frimero todas las corrientes de alimentacién serdn

denatadas por el {ndice comuns

. FS = {k} EC.(3.15)
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Los componentes serian denotados por el conjunto de indices I={i} vy
las tareas de separacién por el {ndice JI={ji} .

La superestructura para cada corriente de alimentacién k & FS
involucra un conjunto de corrientes 1 que ser&n denotadas por el
conjunto de L{ndices N = {13}, Cada una de estas corrientes 1, tendea
asociadas como variables los flujos'¢ Y 1a§ ‘composiciones de cada
componente i, ){.t'

La superestructura de cada corriente de alimentacién k  involucra
divisares y mezcladares que son denotados por el coniunts de Lndices
={s)} ¥ Mk={m), respectivamente. La divisian s a Sz representard el
punto de divisdn inicial en 1la superetructura de la corriente de
alimentacién k. Los mezcaldores J a FL se colocan para el mezclado
final antes de cada producto.

La relacién de los coniuntos de diviscores y mezcladores con las
carrientes internas de entrada y salida en la superestructura de 1la

corriente de alimentacién k es dada por:

in
%‘ w = {1/1,a Nlt ®8 una entrada al divisor a>

out
Sl‘ m = {1/1,a Nx ea una salida del divisor =

I'l:"(m) s {m/m & N“ as una entrada al mexclador m3: me
%m = {msm ekN #s una salida del mezclador m) k

(EC.3.16)

Las corrientes de entrada y salida de las unidades de separacién

son dadas por:
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Sle = {n/n & Nu ao le entrada al separador jJ

suj"’ = {p/p € N, o8 al productc de domos del separader jF
bot 5
SU‘ 2 f{q/q € Nx o0 ol producto do fondoe dol meparador §J

(EC.3.17)

Ademids los componentes de las corrientes de domos y fondos en cada
unidad de separacién estdn dados por:

T, = €i/i componente perteneciends a domos de la separacidn i}
B
|

= {i/i componente perteneciendo a loe fondos de la separacién jJ)

(EC.3.18)

Habiendo definido el

conjunto de indices vy variables que
describen la superestructura completa para el problema de separciéon P2

(punto, 2.1.3) se procede a realizar lo siquiente:

Balances de masa para las divisiones:

Z f': - Z 1-’: = 0 -eSK, keF5

les:"" (=) 57Ut

Les® (a)

(EC.3.19)
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Balances de masa para cada componente en mezcladores antes de las

separaciones:

Z ok Z =0 (EC.35.20)

menx,ker,ieI

Restricciones de separacién para cada companente y separador j

. tep
fhxk g%k 20 s aT,nesu, pasy

n n,i PR it i ]
bot
K k K ko
‘Fn xn,i 'fq Xq'i 4] 1qu,nesuj, quUI
(EC.3.21)

bonde 'f: es el fluio de la corriente de entrada, 'i‘: es el flujo de los
productos de domos, Vv fz es el flujo de los productos de fondos en el
separador Jj.

Balance de masa para cada componente en mezcladores finales.

f‘l‘x'l“=c” meM ., Ke F§, 1 e X

(EC.3.22)
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Donde Of es la cantidad deseada de componente i en el producto  final
t.

Especificaciones para fluios

feF, taste® K e FS (EC.3.23)

Iqualdad de composiciones para entradas y salidas de divisiones.

){L- x"" 1 - Sz"(-), pea S:“ (=),

SISK, i.‘TJ, x @ FS

){L- xq: Lt a S:"(-),. qe S:“l (=),

E.sk' iaBj. k& FS

(EC.3.24)

Restricciones no negativas.
4 z0, * 2o, 1': z 0, f: zo, 1zxX zo0

(EC.3.25)

En esta forma, la funcidn objetivo en la ecuacién 2.2 sujeta a

restriceiones, ecuacidnes 3.19 a 3.25, define el problema de
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programacién no lineal en el que las variables a ser optimizadas son
las flujos ‘f: ¥y las composiciones )(:“I. ta solucién ndmerica a el NPL
puede ser obtenida con alqoritmos estandar. -

Doz muy buenos candidatos de algoeritmos estandar de programacidn
no lineal son VMCON, el cubl es una implementacién del algoritmo
Wilson-HanPowell, y MINOS/AUGMENTED, los cuales fueron desarrollados
por Murtagh y Saunders (1981} y emplean un algoritmo lagraniano
aumentado. Los resultados de estos trabaios emplearon MINOS/AUGMENTED.
La solucién éptima de este problema HNLF provee autombticamente 1la
secuencia de separacidn que puede transformar 1las corrientes de
alimentacién multicomponente en productos multicomponentes deseadas.

Una importante cuestién que surge sobre 1la wvalidez de la
farmulacién NLP propuesta es sl una coanfiguracian de
separacion puede obtenerse de la superestructura total.

Claramente, si muchas de las corrientes postuladas no son
eliminadas (es decir, sus flulos se ajustan a cero); las
configuraciénes de separaciédn pueden ser complicadas y de valor
practico cuestionable. Interesa bastante, sin embarga. las corrientes
recicladas que son dirigidas hacia los mezcladores antericres a 1la
entrada de cada tarea de separacidnp, tenderfn a tomar valores de cero
para los flujos cuando los balances de masa en los mercladores finales
anteriores a cada producte sean satisfechos. Como se observa, un
aumento de la razén de Fluio de una corriente reciclada +trae un
aumento de la funcién objetivo. Sin embargo debido a la ainimizacion
de la funcién objetive, el flujo de astasbcurrienies regicladas tomard

valores de cero. E£sta prueba implica que se esperan estructuras de
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gsecuencias de separaciédn simple usando este método, el cukl es muy
Gdtil desde el punto de vista préctico.

Otro comentario sobre la formulacién NLP es que debido a la
bilinealidades de composiciones y flujos presentes en las ecuaciones
.20, 3.21 y 3.22, el problema es en general no convexo. Esto puede
implicar que una solucién éptima no pueda ser garantizada. De esta
manera, la solucién obtenida puede ser sdlo conciderada como minimo
local para la funcién objetivo en cuestién. Recientes trabajos sabre
zacuencias de destilacién general (FLOUDAS & ANASTASIADRIS) han
mostrado un procedimiento muy eficiente de inicializacién para el
problema de programacién no lineal. Esta metodologia de inicializacién
consiste en resolver un problema de pragramacién lineal que
corresponda a una Superestructura seleccionada de secuencias de
destilacién y proporcione auy buenos puntos iniciales para el

algoritmo de programacién no lineal.

3.3 ALBORITHO MILP PARA LA SINTESIS DE BECUENCIAS DE DESTILACION CON
INTEGRACION DE CALOR.

El enfoque adoptado agui ayuda fuertemente en la generacion de una
buena superestructura. La superestructura ideal para. un problema
deber& contener todas las secuencias de destilacidn factibles, todas
las estructurazs de integracién de calor factibles dentro de la
superestructura y todas las condiciones de operacién para cada columna
en la superestructura. Para las separaciones nitidas, el npdmero de

secuencias de destilacién factibles es finito y todas estas pueden
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FfAcilmente ser incluidas en la superestructura; Similarmente, todas
las conexiones de integracidn de calor factible dentro de la
superestructura pueden ser tomadas ©n  cuenta para la carrecta
foraulacién de los modelos. El. némero de tales conexiones, sin
embargo, depende de las condiciones de operacién de las columnas en la
superestructura. Ya que la superestructura es finita, no es posible
incluir todas las condiciones de operacién factible para cada una de
las columnas. Una forma de maneiar este problema es emplear el
concepto de destilacidn multiefecto discutido posteriormente.

Las cuatro etapas principales en el desarrollo apropiado de 1los
modelos MILF para secuencias de destilacidn con integracién de calor
son:

(1) Generar una superestructura de columnas

(2) Desarrollar la funcién objetive MILP.

(3) Escribir las restricciones para el programa. Esto define
las rutas permisibles para los Tluios masicos ¥y de galor
dentro de la superestructura.

(4) Resolver el modelo derivado (equivalente a optimizar 1la
superestructura) usando un apropiado paquete de solucidén
MILP. Los resultados de la secuencia &ptima ser&n dados,
entre otrdos, las columnas presentes, sus presiones’ Y
temperaturas, flujos de alimentacién y las costos de esta
secuencia Sptima.

Una discucidn de cada una de las etapas se dark a continuacién.
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3.3.1 GENERACION DE LA SUPERESTRUCTURA.

Un métode conveniente para generar una superesiruciura es el
metodo de condensador—rehervidor aplicado inicialmente por Andrecovich
v Westerberg (1985) para columnas simples. La temperatura del servicio
de calentamiento mis caliente y del servicio de enfriamiento mas fria
se utilizan como limites del problema. con la condicién - opcicnal de
que la presién de alguna columna generada no deberiA sar menor a cierto
valor (es decir, presidn atmosferica) o arriba de un cierto valor de
sequridad. El obietivo es generar tantas columnas comd sea popsible,
dentro de estas limites, para cada tarea de destilacién. El ndmerc de
columnas para cada una de las tareas constituye el namero de efectos
para esa tarea en particular. La primera columna o efecto de cada
tarea esta determinada por el cAlculo de la presién de operacién
(minima) para esta tarea usando como limite inferior de temperatura,
la temperatura del condensador{es), y la composicién del destilado (v
productos laterales, para columnas complejas con un condensador
lateral). En todos 1los casos de transferencia de calor a ser
considerados, una temperatura minima de acercamiento, Atmin es
establecida y todos los productos se suponen liquidos saturados. Ffara
columnas complejas, las columnas laterales se suponen que operan a  la
misma presién, como la parte principal de la estructura. For lo tanto,
para la primera columna, la presién de operacién minima para una
columna complejia con un condensador lateral se ajusta al mayor de los
dos valores obtenidos ¥ la temperatura del condensador apropiada es

recalculada. Las temperaturas de 1los rehervidores de todas las
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columnas creadas hasta ahora son calculadas usando las presiones Yy
composiciones de los fondos y de los productos laterales apropiados, y
el minimo valor es determinado. Las oportunidades para la integracian
de calar son hasta entonces es{ahlecidas para asegurar gue el segundo
conjunto de efectos (o columnas) creadas para cada tarea sean
diseffadas de tal forma gue los condensadores de todas las columnas
puedan intercambiar calor con el rehervidor de la temperatura minima.
Las temperaturas de los rehervidores de todas las columnas del sequindo
condunto »son calculadas, la minima de todas las temperaturas de los
rahervidores en la superestructura es determinada, y el ‘prncedimiento
es repotido. El proceso se termina cuando no mAs columnas puedan sep
adiconadas & la superestructura, esto es, cuando el limite superior de
temperatura es violado por adicionar m&ks columnas a alguna tarea. Al
final del procedimiento de generacidn de la superestructura, las
presiones de todas las columnas deberan ser determinadas asf{ como las
temperaturas de los rehervidores, Yy condensadores, asi como sus
homélogos laterales. Cada columna en la supsrestructura se resuelve
para ciertos parametros requeridos por la fase de optimizacidén. Estos
parametros incluyen namerep de platos, relaciones de refluio, costos ?e
columnas como una funcidén linpeal del flujo de alimentacién, cargas de
calor de los condensadores y rehervidores como funciones directas de
las relaciones de flujo de alimentacién. Debido al gran ndmero de
columnas invalucradas, los métodos cortos serin necesarios.

Un camino para reducir el ndmero de columnas generadas y avitar la
situacidn en donde las temperaturas de las columnas para la misma

tarea de gseparacién difieren por tan solo 1 o 2 grados, es especificar



207
METODOS ALOORITMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS

que la temperatura del reboiler a ser seleccionado para iniciar una
nueva iteracién (o nuevo conjunta de efectios) difiera de la  iteracion

previa par un valor tomado arbitrariamente, RDIFF,RDIFF pudienda set

ésto igual a 3, 10 o Z0 gradas.
3.3.2 LA FUNCION OBJETIVO DEL MILP,

El costo total de la secuencia es usado para comparar secuencias
alternas. El costo tetal es determinado por el costo de operacién y de
equipo. Los costos de equipo (EC) considerados aqul son los costos de
las columnas de destilacién ¥y de las intercambiadores de calor usados
como condensadores Yy rehervidores. Los costos de operacién [qulop]
considerados son los costos de los servicios de calentamiento y de
enfriamiento necesarios para el praoceso. El ndmero vy condiciones de
aoperacién (y por lo tanto costos) de las columnas e intercambiadores
de calor ast como la cantidad de servicios requeridos para cada una de
ellas dependeran de la secuencia de destilaciédn en particular vy de la
red de intercambio de calor asocciada.

El costo total anualizado de una secuencia vy por 3lo tanto, la

funcién obietivo, pucde ser escrita como:
1€ =t ec+pxoc (EG.3.26)
Los costos de una columna de destilacidn como una funcién del

flujo de alimentacidn es no lineal, pero ya que un paguete de solucién

MILP no puede manejar funciones no lineales, una aproximacion lineal
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es necesaria. Una funcidn lineal aprapiada es:
Cogto de columna = FC + v x F (EC.3.27)

donde FC es un cardo fllo para una columna ¥ V es la pendiente de 1la
linea que relaciona el costo de la columna ¥y el fluio de alimentacién.

Expandiento los té&rminos en la ecuacidn (3.24) produce:

TC =~ F (F& + W x A) + —2- | CHX
« -3
iem

+ 3L Owui i + 3 F Coul Ooi (EC.3.28)
1Y -~ (V) iecu

donde Z es el conjunto de todas las columnas, HU y CU son 1los
conjuntos de todos los servicios de calentamiento y enfriamiento
respectivamente. Los términos CHX, (m Yy Q¢ pueden ser ademk s
expandidos dependiento del tipo de integracién de calor foraulado.

Esto se descutirk posteriormente.
3.3.3 RESTRICCIONES DEL. BALANCE DE MASA.

Las restricciones de balance de masa relacionan flujo de masa que
entra y sale de las ecolumnas en la superestructura, describiende las
rutas permisibles por las cuales el material puede fluir de una
columna a otra. Las interconexiones entre las columnas de destilacidn
también son descritas por 1las restriccicnes de balence de masa.

Dependiendo del tipo, cada columna separa la alimentacién en dos o
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tres corrientes de productos. Por lo tanto, para cada producto
intermedio de dos o m&s componentes, los balances de masa en toda la
superestructura reguerirén que la cantidad total del producto
intermedio producido por todas las columnas en la superestructura debe
ser igual a la cantidad total de este producto intermedio alimentado a
todas las columnas las cuales pasteriormente separan al producto. Esto

asd

E rLF& ~EFi=20 o« IP (EC.3.29)
iersm jarsm

donde
PSm = coniunto de todas las columnas que producen un producto
intermedio m como uno de estaos productos.
FBm = conjunto de todas las columnas teniendo m productos

intermedios como alimentacioén.

-
B

flujo total para una columna.
IP = conjunto de todos los productos intermedios.

¥y = Fracciones de separaciones relevantes.
Egta restriccion sa plantés para cada producto intermedio. Para
completar la formulacidn se necesita una expresidn para la

alimentacién al sistema de destilacién. Esta es:

£ Fx = Fror (EC.3.30)
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La ecuacidn 3.30 asegura que la alimentacidn total al sistema, Fror,
es igual a la suma de las alimentaciones a todas las columnas las

cuales procesan alguna poreidn de la corriente de alimentacién.
3.3.84 RESTRICCIONES DE INTEGRACION DE CALOR

Los subproblemas de integracidn de calor de las sintesis de
secuencias de destilacién con integracién de energia son muy similares
A los problemas de sintesis de redes de intercambic de caler. Las
corrientes calientes son las corrientes de los condensadores y de los
servicios de calentamiento, mientras que las corriontes frias son las
corrientes de los rehervidores y servicios de enfriamiente. En la
ectructura no se permiten calentadores o enfriadores intermedios y
tampoco intercambio de calor entre las corrientes de alimentacién
interconectadas. En las estrategias de sintesis presentadas en esta
seccidn, es necesario que la cantidad de calor asociada ton cada
condensador o rehervidor (carga de calor) sea expresada como una
funcidn lineal de una variable continua ( el flujo de alimentaciédn en

este casa). La relacidn final llega a ser:
Ocj = Kej P, J)COND; =z (EC.3.31)

Ot = Kei Pk, ieREN; k&2 (EC.3.32)

Qej = carga de calor del condensador .

Grt = carga de calor del rehervidor i,
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Kej = constante que relaciona la carga de calor del condensador 3
y @l fluio de alimentacién a la columna fFk.

#ri = constante gque relaciona la carga de calor del rehervidor i y
el flujo de alimentaciédn a la columna Fk.

COHND= conjunto de todos los condensadores en la superestructura.

REE = conjunto de todos los rehervidores en la superestructura.

¥4 = conjunto de todas las calumnas en la superestructura,

Un importante punto a observar de las ecs. 3.31 ¥ 3.32 £5 que adn para
columnas simples, la carga de calor del rehervidor no se supone igual
a la del condensador para una columna en particular.

El posible intercambio de calor factible dentro de la
superestructura puede ser descrito usando dos de los modelos que son
ampliamente usados en el campo de investigacién de operaciones: E)

modelo de transporte y el de transbordo.
1. LA FORMULACION DEL MODELD DE TRANSFODRTE.

El problema de transporte o distribucién es un problema de redes
de dos niveles (capacidad) en el cual todos los nodos en un nivel son
productores (origen} mientras gque 1los nodos en el otro nivel son
consumidores (destinatarios). Ast, el modelo transporte busca
determinar la red éptima (generalmente el arreglo de minimo costo)
para transpor tar una mercancia del origen directamente a
destinatarios. Una analogla puede ser reprasentada con los problemas

de sintesis de redes de iniercambio de calor donde el calor como un



212
METODOS ALGORITHMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS

bien o servicio serd transportado desde fuentes calientes (corrientes
de condensadores Yy servicios da calentamiento) a fuentes frias
(corrientes de rehervidores y servicias de enfriamiento), de tal
manera que toda iransferencia considerada es termodindmicamente
factible. Una transferencia es termodinAmicamente factible si no viola
la sequnda ley de la termodinamica, la cual simplemente establece que
el calor puede solo fluir de la temperatura mayor a la menor. En
resumen, desde un punto de vista practico una temperatura minima de
acercamiento para alguna de las dos corrientes que intercambian calor

tiene que ser especificada.
~ LA MATRIZ DE CORRIENTES Y EL BALANCE DE CALOR.

Todas las corrientes calientes y frias que' satisfacen las dos
restricciones termodinAmicas pueden ser expresadas utilizande la
matriz de corrientes bidimensional originalmente desarrocllada por Pho
& Lapidus (1973). Todos los condensadores y servicios de calen tamiento
son listados en l1la parte de arriba de la matriz mientras los
rehervidores y servicios de enfriamiento son listados al costado de
#sta. Cada Tila de la matriz es asociada a un rehervidor o servicio de
enfriamiento mientras que cada columna es asnciadav con un solo
condensador o servicio de calentamiento.

Despusés de la generacién de la matriz de corrientes, el préximo
pasc en la formulacién del modelo es escribir los balances de calor
para cada condensador y rehervidor. E1 calor de un condensador puede

ser transferido al rehervidor de algunpa otra columna con 1la cual
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existe una combinacién o algin servicio de enfriamiento factible.
Similarmente, el calor debe ser suministradoe al rehervidor desde una
corriente del condensador o servicio de calentamiento factible. Una
consecuencia de la primera ley de la termodinamica {(restriccién del
balance de calor) es que para cada condensador o© rehervidor, 1la
cantidad de calor transferido debe ser igual a la cantidad de calor

que esta disponible. Este criterio puede ser escrito come:

T atii) = Qej, JjeCOND (EC.3.33)
Leru
i
£ atii) = o, jeRERB (EC.3.34)
iare .

i

donde
q¢ij) = Cantidad de calor transferido desde el condensador o
servicio de calentamiento j al rehervidor o servicio de
enfriamiento i.
ey = Conjunto de combinacionhegs factibles entre los rehervidor o
ﬁarvicios de enfriamiento y el condensador o servicio de
calentamtentu‘j.
Frid = Conjunto de combinaciénes factibles entre los
condensadores o servicios de calentamiento v el
rehervidor o servicio de enfriamiento i.
Gcj ¥y ki son definidas por las ecs. 3.31 y 3.32.
La cantidad de sarvicios de enfriamiento i requeridos para el

problema puede ser calculado de:
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Oc(i) = L q(ii), ieCU (EC.3.39)
jG"-i

vy la cantidad de servicios de calentamiento j des
() =L qlii), Jj&HU (EC.3.36)
ierm
]
Donde:
Ge(i) = Flujo de calor en el receptor frio i desde un condensadar
de una columna
Om({i) = Fluio de calor desde la fuente de calor i en un rehervidor

de una columna

Estas expresiones para Ge(i) y (i) pueden ser substituidas

en la funcién objetivo ec.3.28.

= COSTOS DE INTERCAMBIADORES DE CALOR EN EL MODELO DE TRANSPORTE

El término del costo del intercambiador de calor, CHX, en 1la
funcidén objetivo eg. 3.28 puede ser expandido para relacionar el costo
del intercambiador de calor para cada combinaci®n factible en las ecs.
3.33 ¥ 3.34 con la cantidad de calor intercambiado en esa combinacién.
La relacion actual es no lineal (Regla del factor de los seis décimos)
uin embargo, una aproximacidn lineal, como fué hecho para los costos
de las columnas ec. 3.27, conduce a un gran incremento en el nlmero de
variables enteras y restricciones del mMILP resultante. A cuasa de
esto, ¥ del hecho de que los costos de los intercambiadores de calor

son de menor orden comparados con otras, como los costos de las
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columnas y servicios, se decidiéd usar una expresisén simple. -
Consecuentemente, los costos de los intercambiadores de calor se
suponen directamente proparcionales a la cantidad de calor transferido

(o &rea) esto es:

Costo = (ewij X q(id) . (EC.3.37)
donde:
Coix,raf Clx.ref
ety = oot U ATim Tret (EC.3.38)
C._"'- Costo del intercambiador de calor a una Area de referencia,
feet.
U = Coeficiente de transferencia de calor total para 1la

combinacién ij.

ATaM = Es la media logaritmica para la combinacién ij.

CI-IIU = Costo del intercambiador de calor por unidad de calor
transferido desde una fuente i & un - receptor i
La cantidad de referencia de calor transferido, Crof Tulk

selecionada para ser la méxima cantidad de calor que pueda ser
transferida para esta combinacién (Gmex).

Todos los costos de los intercambiadores de calayr pueden ahora ser
incluidos en la formulacién, aMadiendo l0s siguientes términos a la

funcidn objetivo:

cHX = _:'-,: T Ouxij a(ij) (EC.3.3%)
e ieruj
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cHX = 2 p T Oaxlj qCii) (EC.3.40) *
Lecs jermi

Pondes
CS = Coniunto de indices de calores receptores.
HS = Conjunto de indices de calores Tuentes.

La inclusién de los costos de los intercambiadores de calor en  1la
funcilén objetiva completa la formulacién del modelo de transporte. La
principal ventaja de esta formulacién es que define explicitamente los
resultados de la red de intercambio de calor. Sin embargo, una
desventaja es que relaciona un gran ndmero de variables ¥

restricciones comparado con el modelo de transbordo.
2. FORMULACION DEL MODELD DE TRANSBORDO

El problema de transbordo (Gartfinkel & Nemhausers 1972; Papoulias
& Grossman, 1983b) es un problema de red de tres niveles, en el cual
una etapa intermedia o nivel es creado entre el productor (o fuente) y
el consumidor (o destino). Asl, el modelo de transbordo busca la red
6ptima para enviar un bien o servicio del nodo fuente al intermedio (
pot+ ejemplo, almatcen) ¥y posteriormente al consumidor.

Otra vez, una analogla puede facilmente ser representada entre el
modelo de transbordo ¥ la sintesis de redes de intercambio de calor.
El calor puede ser visto como un bien o servicio que es enviado desde
las fuentes } corrientes de calor y servicios de calentamiento} al

destino (corrientes frias ¥y servicios de enfriamiento) a’ traves de
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intervalos de temperatura que actéan como lec nodos intermedios. Los
intervales de temperatura toman en cuen ta las restricciones
termodindmicas, ¥y en particular la segunda ley de la termodinamica que
requiere que los flujos de calor sélo sean de la temperatura mas
caliente a la wmis fria. Las restricciones termodinAmicas s0n
consideradas en el modelo de redes mediante la divisién del intervalo

de temperatura total en subintervalos.
— DESARROLLD DE LOS INTERVALOS DE TEMPERATURA

Varios inpvestigadoares (Linnhoff & Flower, 19278; OGrimes, 1980;
Cerda, 1983; Andrecovich & Uesterberg, 1785) han propuesto métodos
para dividir el intervalo de temperatura total. Sin embargo, en este
trabajo, las siquientes reglas, que son wuna wvariacién de las
propuestas paor Papoulias & Grossman (1985), ¥ que a la vez son el

resultado de las trabaios de Grimes (1980), serdn utilizadas:

Regla 1: Reducir la temperatura de cada servicio de calentamiento ¥ de
cada condensador por la temperatura minima de acercamiento
especificada para el problema, ATamIN.

Regla 2: Colocar las temperaturas reducidas de todos los condensadores
vy servicios de calentamiento as{ como las temperaturas de los
rehervidores y servicios de enfriamiento en una lista y arreqlarias en -
orden decreciente. Esta lista define laos intervalos de temperatura. A
cada candensador, rehervidar o servicio, se le asigna un intervalo de

acuerdo a su temparatura. Los condensadores. rehervidores y servicios
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son colocadas en el intervalo justamente a las temperaturas a las
cuales ellos aparecen. Las corrientes o servicios correspondientes a
las temperaturas mdés calientes en la lista son colocadas en el primer
intervalo.

Regla 5. Los intervalos de temperatura M son numerados en  orden
crecientey, M = 1424¢..ay NI, comenzando con el par de mayor
temperatura en la lista.

Un limite superior en el namereo de intervalos es:

NI £ NCS + NRS + NHU + MCl - 1 (EC.3.41)
Donde:
MCU = MAmero de servicios de enfriamiento.
NCS = Namero de condensadores en la superestructura.
NHU = Hdmero de todos los servicios de calentamiento
NI = Mimero de intervalos de temperatura

MRS = Mimero rehervidores en la superestructura.

El nfimero actual de intervalos es menor que el mnhximo ya que
muchas de las temperaturas se repiten.

Las reglas aseguran que siempre es termodindmicamente factible que
las corrientes calientes en un intervalo de transfieran caloar a las
corrientes frias en el mismo intervalo. En este sentido se puede
considerar que el calor fluye de la corriente caliente al intervalao
correspondiente, a la corriente fria en el misme intervale con el
sobrante dirigidndose al proximo intervalo de menor temperatura.

Un balance de energia alrededor de cada intervalo puede ser



219
METODOS ALGORITMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS

escrito como:

Qmet,m + L (i) - L G(i) = Onma = 0
LECE

jexs
™ m

m =L, 2,000, NI (EC.3.42)

Los t&rminos fm-+m v O mmet son los residuales representando el
flujo de calor al intervalo m desde el intervalo m—~ y al intervale
mis desde el intervalo m. Estos flujos residuales son necesarios para
un balance de energla total del problema. La presencia de algan punto
de Finch tendra lugar entre 1los intervalaos de temperatura gque no
tengan flujo de calor residual, esto as, donde la carga de calor

residual Ommee sea igual a cero.
- COSTOS DE INTERCAMBIADDRES DE CALOR EN EL MODELO DE TRANSBORDO.

Los costos de los intercambiadores de calor pueden también ser
inclwdos en la funciép obietivo usando la formulacién del madelo de
transbordo. Sin embargo, es necesario calcular primerc la cantidad
total de calor transferido para +todo el sistema. El calor total
transferido es la suma del calor de los servicios de calentamiento, el
calor para los servicios de enfriamiente y el calor intercambiado,
esto es:

ror = Gu(j) + § Qi)
jeHu iequ

+o.5[ L @i+ B o
JECOND (=31

-L (i) - (i)
jenu Lecu
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wo.s[ f i+ [ o

jeconp LeRER
+ E OM(i) « E Ce(i) ] {EC.3.43)
jenu tecu
Suponiendo otra wvez que el costo de un  intercambiador es

directamente praporcional a la cantidad de calor transferido, el costo

total de los intercambiadores para todo el sistema esta dado por:

CHX = Orixays % Chot (EC.3.44)
donde:
CMx,ref Osix,ref -
Crix.sya “ArTert Ur-fAT\,m,r:l fret (EC.3.4%)
£l chlculo ordenado de dArefy, el valor de referencia del
coeficiente de transferencia lkefy la media 1logaritmica de la

diferencia de temperaturas ATm y el calor transferido Gref, deben ser
seleccionadas para caracterizar el intercambio de calor total en el
sistema. Una buena eleccidn para el Uret, es el promedio aritmétice de
un  coeficiente de transferencia de calor de un condensador v
rehervidaor los cuales son  caracteristicos del sistema. Un limite
superior en los costos de los intercambiadores de calor puede ser
obtenido utilizando ATwmin como ATimrsf pero un valor mayor sera mhs
realista. En este trabaio., se empled un valor de 2ATmin.

La formulacién de +transbordo tiene dos ventaias sobra la
formulacidn de transporte discutida anteriormente. Primero, ésta
determina e¥plicitamente ¢l valor minimo de cada servicio requerido.

El valor de cada servicio requerido es la cantidad minima la cual
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permite a todos los balances de energla ser satisfechos come lo
requiere la ec. 3.42. La segunda ¥ la mis importante wventajia ( al
menos desde un punto de vista computacional) ez que se regquieren pocas
variables y restricciones. Sin embarge. la desventaia es que no define
explicitamente la red de intercambio de calar. Generalmente, una red
de intercambio de calor puede ser construida ppr  inspeccién pero el
procedimiento puede volverse tedioso para casos con muchos intervalos

de temperatura.

3.3.3 RESTRICCIONES DE INTEGRIDAD

Las restricciones de integridad son necesarias para asequrar la
consistencia entre las variables continuas vy las enteras. Esto es
debido a que ni el balance de wmateria o las restricciones de
integracién de calor considerén el hecho de que solo unas cuantas
columnas de la superestructura forman cada una de las alternativas de
la secuencia de destilacién. Las variables enteras y las restricciones
pueden ser afladidas para tomar en cuenta #sto. Una wvariable binaria
(igual a4 0 0 1) es asignada a cada columna en la superestructura. Al
final de la fase de optimizacidn, el valor de esta variable para cada
columna determinark si esth 0 no presente en la solucidn. Un valor de
1 indica que la columna esth en la solucidn dptima mientras gue un
valor de O indica lo contraria.

Para asegurar que el costo apropiado de la secuencia &ptima es
calculado, estas variables binarias deben ser incluidas en la funcién

objetivo. Regresando a la ec. 3.27 la cual relaciona el costo de la
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columna con el fluio de alimentacién, esto ess
Losto de columna = FC + V %X F (EC.3.27)

El cargo fijo en cada columna (FC) debe ser multiplicado por la
variable binaria para esa columna de modo que el cargo fijo sea
dnicamente inclufdo en el valor de la funcidn obietivo si esta columna
estd presente en una soluciédn en particular.

Similarmente, para relacionar los wvalores de las variables
continuas con laos valores de las variables binarias correspondientes,
el Tlujo de alimentacién ¥ 1la carga de calor asociada con alguna
columna que no esta presente en una solucién en particular debera ser
cero. £s5to puede ser llevado acabo aadiendo las siguientes

restricciones para cada columna en la superestructura:z
Fk ~ Ik % < O (EC.3.46)

donde Lk e£5 un limite superior para €l gasto de alimentacién a 1la
calumna k. Si la variable binaria "y" es igual a uno, esta restriccién

se convierte en:
Fe £ Wk (EC.3.47)
Si la wvariable es igual a cero, el fluio de alimentacién serd cero Yy

la carga de calor tambidn ser& cero ya que la earga es proporcional al

flujo de alimentacidn. Un buen valor para lk serfa el mAximo fluioc de
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alimentacién posible para la columna ¥ para el problema en particular.

3.3.46 FORMULACION COMPLETA DEL MILP

Despuwés de escribir todas las restricciones del modelo, o1
programa mixto entero lineal (MILP) puede ahora ser Yormulado. Dos
versiones de la formulacidn son posibies: una basada en 21 modelo de
transporte del subproblema de integracién de calor y el otro es basado
en el modelo de transbordo. Estas dos versiones ser&n presentadas a
continuacién.

~ FORMULACION HMILP CON EL MODELO DE TRANSPORTE PARA LA INTEGRACION DE
EALDR.

MIN ==~ [ (FCx + Vx Fi)
kax
+=L L £ omiatiin

jame aww)

+AE Coui T a(ij)

iacu jarui
+A L Gwy L aiji) (EC.3.48)
It il (-2 7]

De modo que:
£ P = Fror (EC.3.49)

T riBR-F F=0 m =1, 2y..., NIP (EC.3.50)
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ej = Kej Fk, 3 = 1. 2y =e.s MCS, ke Z {(EC.3.%1)
ol = i Fx, i =1, 2, ..., MRS, e Z (EC,3.52)
£ qQii) = Ckf, i=1, 2, .... NCS (EC.3.53)
LeFu)

E atis) = On, i =1, 2, «eas NRS (EC.3.954)
jerui

Fk — 1% & £ 0 =1, 2, ...,NCOLS (EC.3.958)
ve = 06 1 (EC.3.54)
fx 2 0. q(ii) 2 O para todo i, i, k {EC.3.57)

Las variables de dicisién en la formulaciédn son  las variables
binarias, y. el flujo para cada columna, Fk, ¥ la cantidad de calor
transferido entre cada corriente caliente y fria, q(ij). Si se ignora
las restricciones no-negativas, ec. 3.57, y se substituyen 1las
rastricciones de igualdad, eecs. 3.51 ¥y 3.52 en 35.53 0% 3.54

respectivamente, el tamafio del modelo MILP es como sigue:

{a) Mamero de variables binarias = NCOLS
(b)) Ramaro de variables continuas = NCOLS + B(NCS + NHU) (NRS + HCU)

(c) Nomero de restricciocnes = 1 + NIF + NCS + NRS + NCOLS

Dondes

NIF = Namero de productos intermedios

Esto excluye las restricciones enteras 0-1 ec.3.546 ya que estas son
generalmenta introducidas en pagquetes de solucidn como limites.

La solucion de este aodelo define explicitamente la red de
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intercambio de calor y algunas divisiones de alimentaciones =]
corrientes de productos proporcionando ademks €l costo de la secuencia -

Sptima.

=~ FORMULACION MILP CON EL MODELD DE TRANSBORDO PARA LA INTEGRACION DE
CALOR.

MIN G~ £ (O ok + W FR)
[T

+

L G+ L ™

Coin,uye {
a j@coNn Lenxn

~L om(s) -L n:(n]
jenu iy

+ @ L Coui Qe(i)

tecy
5 + 0L Omuoj om(j) ’ (EC.3.38)
i jamu
tal que
£ Fc = Froy ) (EC.3.59)
kaFe
4
L A~ Fi=0 m = 1, 2y...4 NIP (EC.3.60)
E Larswm jawgn
H Gej = K Fu, J = 3y 25 «..y NCS, ke Z {EC.3.461)
ol = Kl P, im 1, 2, ..., NR8, k& Z (EC.3.42)
Qmesm + L (i) ~ % Oe(i) ~ Gnwa = O {EC.3.43)
jamtam (¥ .7 LY
e = Lk & 20 k=1, 2, .uay NCOLS (EC.3.49)

we=0 &6 1 k=1, 2, ..., NCOLS (EC.3.45)

Goa = ONINIw = O (EC.3.66)
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Fx 2 0, (mmes 2 0 para todo k.m (EC.3.67)

(i) =z o, ou(i) 2 0, ieCuU, deHu (EC.3.68)

bonde:
a es el tiempo de pago, en afios, para el capital invertido
f# es una constante para convertir los costos de operacién anual a
costos anualizados para un proceso.

res la fraccidn de alimentacién a la columna

Las variables de decision en esta formulacién son las variables
binarias, ¥, los flujos para cada columna, Fk, la cantidad de cada
servicio requerido, Ge(i) v M(i), ¥ el calor residual transferido
entre intervalos, Omma ¥y Om-gm. MNMuevamente si se ignora las
restricciones no negativas, ecse. 3.467 y 3.48, y se substituyen las
reatricceciones de igualdad ecs. 3.61 y 3.462 apropiadamente en la ec.

3.463, el tamao del madelo MILP resultante es como siguetd

(a) Mmero de variables enteras = NCOLS.
{b) Mimero de variables continuas = NCOLS + MCU + NHU + NI - 1.

(€} Mimera de restricciones = 1 + NIP + NI + NCOLS

Otra vez, estas excluyen las restricciones enteras 0-1 ec. 3.6% v  las
dos restricciones en la ec. 3.46 ya gue estas son  generalmentoe
introducidas como limites o variables fijas.

La solucién de este modelo proporciona los costos de la secuencia

éptima y la cantidad minima de cada servicio requerido pero no define
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explicitamente la red de intercambio de calor. Sin embargo, esta puede

ser fAcilmente deducida de la solucién.
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&. PROGRAMACION MIXTA ENTERA (MIP)

La programacién mixta entera opera con tecnicas de optimizacién en
las gque una funcidn es optimizada suieta a restricciones de igualdad vy
desigualdad, y donde dos tipos de variables pueden ser especificadas:
variables continuas las cuales toman cualquier valor real dentra de
limites dados y wvariables binarias las cuales s6lo pueden tomar
valores de O y 1. La tinica caracteristica es precisamente la capacidad

. de manejar el dltimo tipo de variables las gque en problemas de
aplicacién pueden ser asociadas a decisiones discretas en problemas
combinatorios.

£n el contexto de sintesis de procesas la aplicacidn de HIP

requiere que una superestructura sea postulada, la cual posee muchas
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secuencias alternativas que serfn analizadas.

Easta superestructura puede ser derivada para clases especiales de
problemas (redes de recuperacién de calor, sistemas de servicios) o
podri a ser especificada por el Ingeniero de diseffo con el uso de
mktodos heuristicos ¥y termodinémicos. En la aproximacidén de pardmetro
estructural sugerido por Umeda, s8lo se usan variables continuas para
modelar la superestructura como problema de programacién IM continua.
£n la aproximacidn MIP, sin embargo, las variables continuas "X" son
asociadas a fluios, tamaflos de equipos, presion y temperatura,
mientras que las wvariables binarias ©€-1 YY" son asocliadas a 1la
existencia de unidades que son postuladas por la secuencia en 1la

superestructura. Esto entonces produce un problema de la forma:z

ain C = f{x,y) (EC.4.1)

hix,y) = O
Qlm,y) <= O

xaR', Y e (0,1)"

Donde la funciédn objetivo c = f(x,y) representars en general una
medida econdmica deseada, mientras que las restricciones do igualdad v
desigualdad h{x,¥)s 6{x,¥), pueden ser derivadas de la superestructura
para representar balances de masa v calor, restricciones flsicas,

ecuaciones de diseffo, especificaciones de diseffo o condiciones l&gicas
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que podrian ser satisfechas en las secuencias ( seleccién de sélo una
unidad entrd diferentes candidatas).

La idea basica entonces de esta formulacién es extraer de 1la
superestructura la tonfiguracion de la sccuencia con menor costo  para
resalver el problema, ec. 4.1.

Las tres caractericticas mas representativas que  acompafan a  la
formulacian "mixta entera” en la ec. 4.1 para la sintesia de procesos
son las siguientess
1. Optimizacidn estructural y de pardmetros pueden ejecutarse
simul thneamente. Esto es un punto muy importante en sintesis de
procesos, va que las decisiones discretas que estan involucradas en la
seleccidn de una secuencia, implican llevar a cabo otras decisiones
tales como: seleccidén de f}ujo, tamaffos de equipo, o niveles de
presiédn y temperatura, las cuales en algunos casos pueden  tener un
efecto muy importante en la estructura.

2. Restricciones discretas Y légicas pueden ser manejadas
explicitamente con las variables binarias. Esta caracterfistica es muy
fuerte porque permite al disefiador espacificar rastricciones
estructurales o condiciones que produciran configuraciones de
secuencias realistas.

3. La representacién matembtica proporciona un  cuadro sistemktico
general ya gque se puede formular una variedad de diferentes problemas
de sintesis con la misma herramienta matemética. La importancia de
esta caracteristica descansa en el hecho de que los sistemas de

procesamiento completo fig 4.1, pueden ser sintetizados  simplemente
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.interconectando los modelos para los diferentes componentes. De esta
forma las interacciones de los diferentes subsistemas pueden ser
tomados explicitamente en cuenta para la optimizacién total.

Con respecto a las caracteristicas citadas anteriormente, es
importante puntualizar por qué MIP para los prohlemas de sintesis es
mhe adecuado que las Tformulacicnes basadas en optimizacién de
variables continuas, como en la aptimizacidén de parametros
estructurales de Umeda. Cuando la superestructura es formulada como un
programa no lineal involucrando wvariables continuas esto preducird
optimizacién no convexa la cual puede tener soluciones locales
mdltiples. La no convexidad en el programa no 1lineal continuo surge
principalmente debido a las funciones de costo obncavas no lineales
que son usadas para reflejar economlias de escala por costos de
inversion. €n el caso MIP la fuente de esta no cnn_vexividad puede ser
explicitamente identificada a través del uso de funciones de costo
fijo que son expresadas en términos (0-1) de variables binarias. ias
ventajas de introducir estas variables binarias es que ellas pueden
ser asociadas a un problema combinatorio que es bien definido y el
cual puede ser resuelto con diferentes técnicas que eviten 1la
exhaustiva enumeracién de todas las posibles alternativas de
asignacién (0~1). For tanto si las funciones son convexas en las
variables continuas (es decir fl..mciunes lineales), entonces las
t#cnicas de optimizacién “mixta entera” determinaran la solucién
&ptima global. En la programacién no lineal continua el nmismo

resultado puede ser s6l0 alcanzado a traws del usc de técnicas de
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optimizacién global las cuales son ineficientes ¥y en muchos casos no
rigurosqs. Puede notarse que i las funciones lineales de costo de
inversién son usadas en la formulacisn de la programacién no  lineal
para reducir la no convexividad, entonces el problema que aparece es
aquél en que las soluciones tendra&n también muchas de las unidades
postuladas en la superestructura.

Aunque desde un punto de vista conceptual la programacién (MI) es
la herramienta natural para métodos algoritmicos en sintesis de
procesos. Es bien conocido que las téchicas correspondientes pueden
ser algunas veces ineficientes cuando el tamafio del problema es8 muy
grande particularmente en lo concerniente al nGmero de valores
binarios.

Por lo tanto para hacer esta aproximacidn gtil es esencial vencer
los siguientes dos problemas:

1. Encontrar una eficiente representaciédn para la superestructura la
cual conduzca a problemas de tamaffo razonable.

2. Usar o desarrollar t#cnicas de optimizacién eficiente que
aprovechen la estructura de los problemas.

El primer aspecto es claramente dependiente del problema Yy donde
los m#todos heuristicos y termodin&micos pueden jugar un  papel muy
util para limitar el tamafio de la optimizacién del problema.

Para el segundo aspecto  se tienen que realizar algori tmos
eficientes para resolver el problema en la forma general dea la ec.
4.1, éstos, solo disponibles para dos importantes casus. E1  primer

caso donde el problema de la ec. 4.1 es reformulado a la forma de  un
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problema MILF, y el segundo caso es cuando el problema de la ec¢. 4.1,
es formulado como un pragrama no lineal “mixto entero” (MINLP) en el
que las variables binarias son lineales y separables de las wvariables

continuas las cuales aparecen en forma no lineal.

#.1 EJEMPLDS DE APLICACION PARA LA SINTESIS DE SECUENCIAS HMEDIANTE

MILP.

EJEMFLO 1.

VEﬂte problema consiste de dos carrientes de alimentacion
multicomponente que serdn separadas a traves de columnas de
daestilacidn en tres corrientes de productos multicomponentes. Los
datos para este problema son mostrados en la tabla 4.1. La primera
corriente de alimentacién involucra tres componentes (es decir,
Isobutano, n-butane, Isopentano) mientras que 1la segunda corriente
involucra cuatro componentes (es decir, Propano, Isobutanse, n-butano e
Isopentano). Todas las corrientes de producto contienen 1los cuatro
componentes con cantidades especificadas de ¢ada uno de &stos. EL
ebjetivo en este ejemplo es identificar la configuracién éptima de las
columnas die destilacidn (que tienen ventaias potenciales por by-pass,
mezclado ¥ divisidn de corrientes y pueden separar las dos corrientes
multicomponentes en las tres corrientes multicomponentes de productos
especificados.

En el primer paso de la estrategia de sintesis se desarrolla una
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superetructura para cada corriente de alimentacién multicomponente en
la figs.4.2 v 4.3. La superestructura de la corriente de alimentacién
de 3 componentes consiste de cuatro distintas columnas de destilacion
{ver figq. 4.2) mientras la superestructura de 1la corriente de
alimentacién de 4 componentes involucra 10 columnas de destilacién
distintas (ver fig. 4.3).

Se observa sin embargo que sélo 10 variables enteras necesitan ser
asignadas ¥ no 14, de esta manera se denota la existencia o no
existenclia de las columnas de destilacién en la Superestructura total.
Esto es verdad porque los tres componentes de la primera corriente de
alimentacién son (a) los mismos que tos tres Ultimos componentes de
la segunda alimentacién ¥ (b) tienen la misma composicién de -flujo.
Por eiemplo la columna de destilacién realizande la  tarea de
sepatacidn B/CD en la superestructura de la primera corriente de
alimentacién tiene asignada la misma variable entera que la columna de
destilacién que realiza la misma tarea en  la superestructura de la
sequnda corriente de alimentacién.

Como se observa el flujio total de esta columha esta siendo la suma
de los fluios de entrada a esta tarea de separacion de ambas
superestructuras, 1o cual equivale a tener un mezclador antes de esta
tarea de separacidn.

En el segundo paso se eiecutan simulaciones para cada columna de
destilacidn usando el sistema PROCESS (ciencias de simulacidn, 1985).

Teniendo establecidas las condiciones de alimentacién para cada

columna ¥ considerando alta recuperacién de los componentes claves
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ligeros y pesadaos, las simulaciones se llevan a cabo a 20 y 80 % del
fluio de alimentacidn midximo de cada columna. Usando estos datos los
cgeficientes K que relacionan las cargas de calor can los ‘fludios de
alimentacidn pueden ser determinados, usando adepss la  informacidn
propuesia por las simulaciones, ©l costio de cada columna fue obtenido
para 20 y 80% del flujo de la alimentacidn usando él o todn de Guthrie
(196%9}. Los cuefici@ntes_ x: v nf fueron determinados para cada
columna. Habiendo derivado la superestructura cumpieta Y calculadavlus
coaficientes de cosio requeridos ¥ las constantes para las columnas de
destilacién, se aplican los balances de masa :;ar compunente y total en
los divisores, mezcladares y columnas de destilacidn y se plantean las
restricciones de calor necésarin y légicas para la superestructura
completa. E1 resultado WNILP involuera 190 variables enteras, 127
variables cantinuas y &3 restricciones.

Los resuliados del problema MILR propatcionan la configuracidén de
las columnas de destilacién mastrades en la fig. 4.4. La configuracién
arroja un casto anual total minimo de 1,1746,700/afo.

Se pbserva que las carrientes de by-pass total son  activadas  en
ambas superesiructuras de las corrientes de alimentacidon y que el
by—pass de la primera corriente de alimentacidn contiene un divisor.
Ademis de incluir divisores en la corriente de fondos de la  zolumna
BC/D, la corriente de destilado de la columna AR/CD ¢ la corriente de
fondos de la celumna A/B.

La configuracidn dptima mosireda en 2a Fig.4.4, na puede ser

realizada con reglas heuristicas. Ademds sdla tres calumnas de
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destilacién distintas s& requieren, una para Ja corriente de
alimentacidén de tres componentes ¥y dos para las corrientes de
alimentacién de 4 componentes. Esto es muy importante porgque si  se
fuera a separar cada alimentacion en productos de companenies puros ¥
despuks mezclar estos componentes de manera de obtener laos productos
muliicomponente requeridos, entonces dos columnas deben cer regueridas
para la primera alimentacidn y tres columnas para la segunda
alimentacién. For la tanto como puede obhservarse en este prablema  la
distribucidn Sptima de by-pass, divisién y mesclado wme alcanza
automh ticamente via la formulaci®n MILP que puede reducir el namera o
columnas de destilacidn necesarias ¥y asl el costo total de la

configuracidn de destilacidn.
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TABLA 4.1
DATOS DEL EJEMFLO # 1
COMPONENTE FLUJO DE ALTMENTACION
CORRIENTE DE ALIMENTACION I
B: Isobutano 136.08
C: n=Butano 226.80
P: Isopentana 181.44
FLUJO DE ALIMENTACION TOTAL = 544.32 Kg mol/h
CORRIENTE DE ALIMENTACION II
Ar Propanc 45.36
Bi1 Isobutano 136.08
C: n-Butano 226.80
: Isopentano 181.44
FLUJO DE ALIMENTACION TOTAL = 589.48 Kq mol/h
PRODUCTOS DESEADOS
A B [»] D
PRODUCTD 1 10 100 100 150
PRODUCTO 2 20 50 200 150
PRODUCTO 3 15.36 122.16 153.6 &2.688
TEMPERATURA COSsTOo
SERVICIGS K) ($10 kJ)
AGUA DE ENFRIAMIENTO 305 0.15%
(20 K)
VAFPOR 4243~kPa 527 5.333

ATmin = 10 K
a = 2.9

b’= 0.52
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EJEMFLO

2.

Estle problema involucra una carriente de alimentacién

multicomponente a ser separada mediante columnas de destilacidén en dos
corrienies de productos multicomponentes.
Los datos del problema son mestrados en la tabla 4.2. La corriente

de alimentacién censiste de cinco componentes (es decir, Propano,

Isobutano, n—-butano, Isopentano y n-pentann) vy 1ot dos productos

involucran los 5 componentes en proporciones especificadas.

TABLA 4.2.

DATOS FARA EL EJEMPLO # 2

COMFONENTE FLUJO DE ALIMENTACION
v

Az Propano 45.346

HB: Isabutano 136.08

C: n-Butano 226.80

D: Isopentana 181.44

Ez n-Pentano 317.52
FLUJO DE ALIMENTACION TOTAL = $07.20 Kg mol/h

PROQDUCTOS DESEADOS
A B C D E
FRODUCTO 1L 20 100 100 150 100
FRODUCTO 2 29.36 36.08 126.8 31.44 217.52
TEMPERATURA CDSID
SERVICIOS (K) ($10 KJ)
AGUA DE ENFRIAMIENTO 3508 0.15%
(20 K)

VAPOR 4Z2435-1Pa 527 5.335
ATmin = 10 K
a = 2.8
b’= Q.52
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€n el primer Pasa  una  superestructura de 1la corriente de

alimentacitdn de 5 camponentes as desarrollada de acuerds & 1o visto
anteriormente. Esta superestructura involucra 20 distintas columpas de
destilacién, un divisor inicial que admita by-pass total, 24 divisores
intermedios, seis mezcladores anteriores a las columnas de destilacién
que contienen 3 componhentes, 4 mezcladoras anteriores a las columnas
de destilacién con dos componentes, Yy dos mezcladores anteriores al
‘final de los productos multicomponentes deseadas.

En el segundo pasc, 1os cilculos de simulacién son realizados para
cada una de las distintas columnas de destilacién a 20 ¥ 80% del flujo
total de cada tarea para identificar los modelos de costas de. cargo
fija para cada una de las 20 distintas celumnas de destilacidn.
Entonces, Tformulando la superestructura como un prablema nLe
aplicando balances de masa ¥ energla ¥ resticciones légicas, da como
resultado un problema matemhtico que invaolecra 20 wvariables enteras,
203 variables continuas y 129 restricciones.

La solucidn del problema MILP proporciona  la configuracisdn
preseﬁtada en la figura 4.5. Eata configuracién tiene un casto minimo
total de $2,879,700/aMo. Se observa que existe un separador inicial
ton la corriente de by—pass total activada la que posteriormente es
dividida en dos corrientes que son direccionadas a los dos productos
deseadas. E1 by-pass total corresponde a un  poarcentate significativo
de la alimentacién, esto implica que activando la corriente de
by-pass, la carga de separcidn en el resto del sistema se  reduce v

hay una posibilidad para la existencia de soluclones cercanamente
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éptimas. Un separador intermedio existe despugs de  la columna  de
destilacian B/CDE la cual involucra dos corrientes dirigidas a law
columnas C/PE v CDP/E y una corriente de by-pass que es direccionada al
segunda producto. Las caracteristicas interesantes de esta secuencia
éptima es que esta contiene cuatre columnas de destilacién  que
ejecutan las tareas de separacidén A/BCD, B/CDE, C/DE vy CD/E las cuales
no corresponden a una secuencia de columnas dJde destilacidn para el
problema convencional. Por lo tanto esto implica que el asignamiente
éGptimo de corrientes de by-pass aparte de reducir los costos de cada
columna puede claramente llevar a configuraciones que no involucren

secuencias completas de columnas de destilacian.

4.2 EJEMPIOS DE APLICACION PARA LA SINTESIS DE SECUENCIAS MEDIANTE
HINLP.

La efectividad de la sintesis propuesta es ilustrada con los
siguientes 4 ejemplos:
EJEMPLO 3

Este problema tomado de Mahalec & Motard (1977a) es pequello v  se
eligié para ilustrar el método de sintesis. Este consiste de das
corrientes de alimentacién multicomponente que van a ser separadas en
tres productos multicomponentes. Las datos son mostrados en la  tabla
4.3. La primera corriente de alimentacién involucra dos componentes, A
v By mientras la sequnda corriente de alimentacién invalucra tres

componentes A, B, ¥ C. EL primer producto contiene dos componentes A v



246
APLICACI|IONES

C, el segundo producto contiene tres componentes A, B, v C, el tercer
producto contiene dos componentes, A y B, para este problema todas las
dificultades de separacién D‘ son iguales a 1 ¥y la constante "b* es

ademés igual a una.

TABLA 4.3
DATOS PARA EL. EJENMFLD H 3

e ——
EEPECIER
a ] c ecantidad
L] " »
CORRIENTE 1 0. a8 o.ass - Y]
CORRIENTE 2 ©.sas o.se3 o.291t %]
PRODUCTYO 1 o, 300 ———— o, 03 z
PRODUCYO 2 0. 417 0. 407 o, 187 12
FRODUCTO 3 ©.00s 0.001 —— (XY

D, = 4; | @ J: b=4

Ya que existen dos tareas de separacién para las corrientes de
alimentacidn de tres componentes y una tarea de Be'paracién para 1la
corriente de alimentacidn de dos componentes, las superestructuras
para cada corriente de alimentacién multicomponente son desarrglladas
de acuerdo al procedimiento descrito en secciones previas y se muestra
en la fig. A4.4. Habiendo derivado la superestructura completa para
este proceso de separacién, se aplican balances de masa para cada
componente en los divisores, mezcladores Yy tareas de separacién. El
problema de programaciédn no lineal resultante involucra 45 variables,
13 restricciones no lineales y 19 restricciones lineales. El tiempo

CFU (IBM 3081), para la -formulacién del modelo y su  solucién es
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mediante MINOS/AUGMENTED (Mortagh & Saunders, 1981) v fud de 1.98 seg.

Los resultados del problema de optimizacidén proporcionan la
secuencia de separacidn mostrada en la fig. 4.7. Esta secuencia
contiene la carga mésica de separacién total minima de 10.333, ya que
en la funcién objetivo hay una minimizacién de la carga mésica de
separacian total. Se abserva que hay un divisor en 1la oprimera
carriente de alimentaciédn lo que implica una corriente by~panss para la
Gnica tarea de separacién. Ademks, hay un divisor inicial en 1la
sequnda corriente de alimentacién que divide la corriente de
alimentacién en una corriente dirigida a un separador y una corriente
de by-pass. Es muy sorprendente gque esta solucisén éptima no utilive la
otra tarea de separacidén propuesta en la superestructura. Esta es una
caracterfstica importante debido a que no todas las tareas de
geparaciédn consideradas son requeridas para ser usadas y esto lleva a
considerables ahorros econdmicos.

Puede ademfs observarse que la secuencia de separacidn é&ptima
determinada por este método es mejor que la secuencia de Hahalec &

Motard (1977a), fig. 4.8, hallada empleando su método.
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TABLA 4.4
DATOS PARA EL EJEMFLO # 4

e —
ESFPECIES
[ [ ] c o cantidad
» » » »
CORRIENTE DX
ALIMENTACION 1. s0 40 15 a0
rRODUCTO 8 L] o 3 10 20
rFRODUGCTO 2 10 10 o -1 a

DIFICULTAD DE SEPARACION, D

5
®;
at 2.8
(1] 8,0
as 1.8 B
b = 0.6
EJEMPLO 4

Este problema congSiste de una corriente de alimentacién con 4
camponentes que hay que separar en dos productos de 4 componentes, los
datos del praoblema y la dificultad de las separaciones DJ se muestran
el la tabla 4.4, para este problema el exponente b fué consiéeradn con
el valor de 0.6.

El1 primer paso, la superestructura para la corriente de
aliment;cibn simple es desarrollada usando el método descrito
previamente. Esta superestructura contiene tres tareas de separacién,

puesto que la corriente de alimentacién involucra cuatro componentes v

cada tarea de separacién corresponde a un punto de rompimiento de
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astos componentes. Esto se muestra en la fig. 4.9, formulando esta
superastructura como un problema de programacién no lineal, se
obtienen 33 variables, 16 restricciones no lineales ¥y & restricciones
lineales. El tiempo CPU para formular ¥y resolver el problema fué de
1.25 seg.

Ltos resul tados del problema dea uptimizgcibn dan la estruclura
mostrada en la fig. 4.10, Esta secuencia de separacidén contiene una
funcién objietivo minima de 1B8.578. Se observa que en la secuencia de
separacisdn &ptima mostrada en 1la fig. 4.10, existen tres tareas de
separacién que se llevan a ctabo en secuencias de series de $S3-51-52,
10 que es ademfs la secuencia de la menor a la mayor dificultad de
separacién, ton corriente de by-pass en la salida de la tarea de
separacidn S3.

Ademfs hay un divisor inicial que separa 1la corriente de
alimentacién en una corriente gue es direccionada a la separacidn S3 y
en un by-pass completo. Hay ademhs un divisor en la galida de 1la
separacién S3 que divide la corriente de salida en una corriente
dirigida a la separacién S1 ¥y en una corriente al mezclador anterior

al producto P2.
EJEMPLD 5

Este ejemplo es una versién modificada del ejemplc 4, sus datos
gon proporcionados en la tabla 4.5. La constante b toma el wvalor de
0.6.

Perivando ¥ formulando la superestructura de este proceso de
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separacién como un problema de préqramacién no  lineal se tiene un
problema del mismo tamafo que el ejemplo 4. La solucion de este
problema NLFP proporciona la secuencia mostrada en la fig. 4.1i. Esta
secuencia tiene una funcidn obietivo minima de 13.486. Se observa que
hay un divisor inicial que separa la corriente de alimeptacién en una
corriente dirigida a la tarea de separacién 52 y una corriente de
by—-pass total. La caracteristica impresionante de esta solucién es que
ésta no involucra la tarea de separacién Sit, aungque esta tarea se
halla inclwldo en la superestructura mostrada en la fTig. 4.9. For lo
tanto, como se observa en este ejemplo, usando el métado de sintesis
de secuencias de separacidn dptimas propuesta, puede identificarse
que no es necesario utilizar todas las tareas de separacién. Esta es
una caracteristica importante que lleva a considerables ahorros

econdmicos.

TABLA 4.5
DATOS FARA EL EJEMFLO M S

ESPECIES
A n c o cantidad
L] » [ o
CORRIENTE DE .
ALIMENTACION [S.] 2o 10 15 oo
FRODUCTO 1 7.8 (1] - to 4.5
PRODUCTO 2 7.5 10 ) o 5 z28.5

DIFICULTAD DE ERPARACION, B



AB

9.333

44
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EJEMPLO 6

Este problema tomado de Muraki y Hayakawa (1984), consiste de una
corriente de alimentacién simple de S componentes gue ha de separarse
en dos corrientes de productos de 5 componentes. Los datos  del
problema y las dificultades de separacién se muestran en la tabla 4.4.
El exponente b toma el valor de 0.64.

Derivanda la superestructura para £ste proceso de separacién tal
como se menciona anteriormente y formulAndele como uwn  problema  de
programacidn no lineal con 49 variables, 25 restricciones no 1lineales
v 22 restricciones lineales. E1 tiempo total CPU (IBM 3081) para
formular y resolver el problema fué de 3.8 seg.

La solucién de este problema HLP  resulta de la configuracién
mostrada en la fig. 4.8. Esta secuencia contiene una funcién objetivoe
de 34.5462, que es signifigativamente mejor que la secuencia de  Puraka
¥ Hayakawa (1984), se oabserva que hay un divisor inicial de 1la
corriente de alimentaciéon que la separa en un by-pass ¥y en otras dos
corrientes que son dirigidas a las tareas de separacidon 83 y S4.
Adem&s hay un divisor en la corriente superior de la tarea de
separacién 5S4 que la divide en una corriente canalizada a la tarea de
separacidn S2. Ademis, en el divisor de la corriente superilor de 83,
una corriente es dirigida a la tarea de separacign S1 y otra a la
tarea de separacidén S2. En este egicmplo se utilizan todas las tareas
de separacién en la solucidn éptima. la que es significativamente
diferente de la de Muraki y Hayakawa (1984). Esta solucién as
derivada via un método algoritmico en el qua laz composiciones y los

flujos de las diferentes corrientes son determinados attomdticamente.
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TABLA 4.6
DATOS FARA EL EJEMFLO &

ESPECIKER

L3 ] G 13 ® cantidad

[ 1.3 o o L.}
CORRIENTE DE
ALIMENTACION 10 L] g0 L6 1) o4
PRODUCTO S 2 z2.4 18 [ ] [} 20.5
rRODUCTO = L] 5.4 - L]

hd 4.6

DIFICULYARD DE SEPARACION. D‘

y
(18 i.2
az 8.0
as 2.0
1.5

4.3 EJEMPLOS DE APLICACION USANDD EL. CRITERIO DE CONSUMC DE TRABAJO

NETO.

Un problema ampliamente estudiado en la literatura ( Heaven 17693
Rathore, 1974, Morari & Faith, 1980; Meszaros % Fonyo, 1986; Kattan &
Douglas, 1986) es la sintesis de secuencias con integracién de calor
para sepatrar una mezcla de hidrocarburos ligeros de 5 componentes. Los
datos de alimentacién son presentados en la tabla 4.7. HNikolaides
(19687) evalui el consumo anual total (TAC) para las 14 alternativas de
secuencias simples asi como, el consumo total del trabajio neto de cada

uno. En la tabla 4.8, su primer columna muestra las 14 secuencias en
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TABLA 4.7
CARACTERISTICAS DE LA ALIMENTACION PARA EL. EJEMFPLO DEL HIDROCARBURD
COMPONENTE FRACCION MOL
A PROFAND 0.05
B i-BUTANOD 0.195
C n-BUTAND 0.25
D i-FENTANO Q.20
E n-PENTANO 0.35

orden creciente de TAC; en la tercera columna el consumo total de
trabajo neto de cada secuencia y en la cuarta columna, las cinceo
secuencias teniendo el TAC menor despuss de la integracién de calor,
encontrados por Kattan & Douglas (1984). Se observa que todos los
estudios citados anteriormente encuentran que las 5 secuencias . fueron
éptimas despwds de la inteqracién. También el conjunto de las cinco
secuencias éptimas encontradas por Kattan vy Douglas (1984) son

exactamente las mismas que las predecidas por el criterio .
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TABLA 4.8
COMFARNACIOM DEL COSTO Y COMSUMO DEL. TRABAJO METO FARA LAS SECUENCIAG

CUSTQ ANQ?L NQ,TOTRE‘ GRADO DESPUES
SECUENCIA (10" $yr ) (10°BTU h ") DE LA INTEGRACION
L.ABC/DE-AB/C-A/B-D/E 2.655 5.91 3
2.A/BCDE-ECD/E-BC/D-B/C 2.8350 11.3%
3.A/BCDE-BCD/E~-B/CD-C/D 2.916 11.57
4.A/BCDE-BC/DE-B/C-D/E 3.047 7.17 2
3.ABC/DE~A/BC~B/C~D/E 3.088 7.44 1
&4.AB/CDE~C/DE~D/E~A/B 3.180 7.42 )
7 -A/BCDE-B/CDE-C/PE-D/E 3.263 8.12 4
8.AB/CDE-A/B-CD/E-C/D 3.444 10.33
9.A/BCRE-B/CPE-CD/E-C/D 3.523 11.15%
10.ABCD/E-ABC/D-AB/C~A/B 3.497 11.20
11.ABCD/E~-AB/CD-A/B-C/D 3.884 11.683
12.ABCD/E~-A/BCD-B/CD-C/D 3.892 10,461
13.ABCD/E~-ABD/D-A/BC-B/C 4.129 11.04
14.ABCD/E-A/BCD-BC/D-B/C 4.301 10.26

4.4 EJEMPLOS DE APLICACION DE SINTESIS DE SECUENCIAS CON INTEGRACION
DE CALDR.

EJEMPLO 7

El procedimiento de sintesis es ilustrado mediante la precentacién
de un ejemplo: este ejemplo referido como problema de Rathore, ful
seleccionado porque es frecuentemente reportado en la literatura. Este
fud primeramente discutido por Heaven (19469), y d¢ltimamente empleado
por mids de 10 investigadores. LLa corriente de alimentacién contiene
708 Kg-mol/Hr de 5 componentes de alcanos ligeros disponibles como

1 quidos saturados a presidén atmosférica.
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La composicién de la alimentacidn y wvolatilidad relativa de
companentes adyacentes son listados en la tabla 4.9. El problema es
desarrollar un proceseo para separar cada componente en 98% de
productos puros.

Fara simplificar los chlculos las siguientes consideraciones
fuerdn empleadass

1. La temperatura minima de acercamiento ATmin se mantiene
constante a 119K,

2. La alimentacién a la columna ¥ corrientes de productes son
1lquidos saturados.

J. No es permitida la recompresién de vapor, inter—-rehervidor- e
intercondensadores.

4 Cada columna de destilacién opera con 98% de recuperacién de
los componentes claves.

5 Los coeficientes de transferencia de calor se mantienen
constantes en 568 W/mt %K en todos los intercambiadores. .

6 Los costes de servicio de calentamiento vy enfriamiento son
representados por funciones continuas. -

7 El1 costo de cambhiar la temperatura v presidn de las
corrientes intermedias @8 despreciable comparado al resto el
costo de la secuencia.

8 Sélamente se emplean condensadores y rehervidores totales.

9 Ho se permite la integracién de calor de las corrientes de

alimentacién de columnas.
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Estas consideraciones fueron escogidas debido a que ellas son
empleados por otros investigadores ae ecte problema; el uso de
consideraciones consistentes permite una comparacidn directa de los
resultados presentados aqud con los de otros. La relajacidn de algunas

de las consideraciones formarian la base de futuros trabajos.

TABLA 4.9

DATOS PARA EL EJEMFPLO 7

INDICE DEL. NOMBRE DEL FRACCION VOLILIDAD

COMPONENTE COMFONENTE mal. RELATIVA
A PROPANO 0.05 2.971
8 t =BUTANO Q.15 1.503
c n—BUTAND 0.28 2.925
D L -PENTANO 0.20 1.402
E n=FPENTAND 0.3%

X LARE VOLATILIDADES RELATIVAR DK COMPONENTER ADYVAGENTESR (K‘/K l

tre
FUERON CALCULADAR EN LA TEMPERAYURA DEL PUNTO DE BURSUJA DE LA

HMEZCLA ¥ 401.4 kPA,

De la ec. 2.29, catorce diferentes configuraciones usando
separaciones simples pueden ser usadas para separar los 5 componentes
de la alimentacidén en & productos. estos se muestran en la fig.
A4.12a-c. Sélamente las primeras &6 secuencias en la fig.4.12 fueron
halladas mediante heuristicas. Las heuristicas fueron aplicadas de una
manera conservadora para evitar la eliminacidn de cualquier secuencia

potencialmente dplima.
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La optimizacién de las variables de operacién para aobtener la
mejor estructura inteqgrada fuk realizada en todas las secuencias de la
fig A4.12. La optimizacién fue realizada en dos etapas. Frimero, 1la
relacidn de reflujo (R/Fmin) se mantuvo constante en 1.2, mientras que
las presiones de operacién de las columnas variaron entre 27.6 vy
2740 KPa. Posteriormente se €iji& la presién en su valer éptimo
obtenido ¥ la relaci®n R/FRwin fu# variada entre 1.0 v 1.2. E1l1 valor
inicial y el limite superior de R/fmin estén basados en heuristicas,
el limite inferior se basa en el hecho de que las columnas de
destilacidn no pueden ser operadas por debajo del reflujo minimo
permitido. E1 rango para las presiones Tuk determinado como se
menciond previamente.

Easte sfhtodo de optimizacién en dos etapas se empled debido a 1la
naturaleza del problema. Resultados similares fuerdn obtenidos cuando
las 8 variables (4 presiones y 4 valores de relacién de reflujo)
fuerdn optimizados simultbnesamente aunque el tiempo de computacién
aumen ta asignificativamente y la optimizacién no siempre converge.

Las secuencias Optimas y casi aptimas fuerdn generadas usando el
procedimiento descrito anteriorsente. Los diagramas esquembticos de
estas secuencias estan dados en las Tigs. 4.13, 4.14 ¥ 4.15. Los
castos Yy las variables de operacién de las columnas sa presentan en la
tabla 4.10. Esta tabla ademhs muestra las condiciones de operacién
optimas ¥y los costos de estas secuencias sin integracién de calor.

Considerando 1loa <factores presentados en el paso 4 del
procedimientp de sintesis, la secuencia # 2 fu# seleccionada como 1la

completamente éptima porque tiene los minimes requerimientos de
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calentamiento y enfriamiento, esto favorece separaciones mas directas
que la secuencia # 1 y ademds tiene el costo de riesgo menor de las

tres mejores estructuras.

La fig. 4.146 muestra la diferencia entre el costo hipotético
Sptimo (HVC) y el costo actual (AVC) el cual fué determinadeo despuks

que la integracién de calor actual fué llevada a cabo.

€8 evidente la posibilidad de distinguir entre el mejor conjunto
de secuencias sobre la base de los costos de riesgo hipotéticos cuando
una distribucitn ni tida existe entre las diferentes configuraciones.
Esto e8, no es necesario calcular el AVC para todas las secuencias
consideradas en la optimizacién del HVC. La fig 4.146 muestra que tres
de las secuencias dptimas estan entre las secuencias predecidas por
las heuristicas confirmando asf{ la exactitud de #stas en ,al eleccidn

de las secuencias iniciales.
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TARLA 4.10
RESULTADDS FARA LAS SECUENCIAS OFTIMAS
CON Y SIN INTEGRACIOM DE CALOR

SECUENCIA H 1

cosTos
2,549,475 . 2,854,247
CON INTECRACION BYN INTEGRACION
SEPARCION P(kPa) R/FMIN PiPa) R/RMIN
ABC/DE 1089 1.057 &34 1.039
DrE 214 1.050 221 1.034
AB/C 1441 1.0467 aa1 1.042
A/B 2689 1.091 1682 1.0635
SECUENCIA ®W 2
CosTes
$2,516,861 2,855,500
CON IMVEGRACION SIN INTEGRACION
SEFARCION PkFa) R/FMIN P(+Fa) R/RMIN
ABC/DE 1083 1.-074 &34 1.039
D/E 214 1.054 221 1.034
A/BC 2372 1.163 1613 1.04%
B/C 10746 1.091 17 1.051
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SECUENCIA # S

COSTOS POR
RIESGOS 42,539,089 $2,888,273
TON INTEGRACION SIN INTEGRACION
SEPARCION P{ida) R/Faszn P(lPa) ReFaIN
A/BCDE 2482 1.034 1014 1.030
BC/DE 903 1.045 593 1.039
B/C 1089 1.187 71 1.051
D/E 221 1.082 221 1.039
TABLA 4.11
RESULTADOS FARA LAS SECUENCIAS OPTIMAS
REFORTADAS EN LA LITERATURA
RATHORE (1974)
S .
cOSTOS POR
RIESGDS = $2,875,121
SEPARCION P(lPa) R/RMIN
AEC/DE 758 1.038
D/E 496 1.043
A/EC 1551 1.050
r/C 07 1.112
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SOPHOS (1978)

COSTOS FOR
RIESGOS = +2,744,4676
SEPARCION PLkRa) R/FMIN
ABL/DE 56% 1.060
D/E 800 1.038
A/BC ) 1427 1.074
B/C as55 1.185
MORARI & FAITH(1980)
COSTOS POR
RIESGOS = %2,345,132
SEPARCION P(KFa) R/RMIN
ABC/DE 1083 1.074
D/E 214 1.056
Aa/BC 1696 1.0%50
B/C 1083 1.091

Fara mostrar la importancia de la optimizacidn de 1las wvariables

de getado ¥y la integracién de calor, el costo por riesgo actual de las
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‘14 secuencias fué evaluado a presién (P) ¥ relacién de refluia
(R/Rmin) constantes, 670 KPa (Rathore, 1974) vy 1.2 (King, 1971)
respectivamente.

Posteriormente las wvariables de operacién P y R/Rmin fueron
variadas para minimizar AVC. Estos datos junto con  los resultados
abtenidos para las secuencias cuando se considerd integraciédn de
calor, estan graficados en la fig. 4-17. Esta grafica muestra que 1la
optimizacisn de variables de estado y la integarcién de calor juegan
un importante papel en la sintesis de secuencias de deséila:ion. La
fig. 4.17 ademés confirma el argumento de que las mejores secuencias
con  integraciédn de c¢alor estan generalmente entre ltas mejores
secuencias no integradas. Una observacién interesante es que 1la
integracidn de calor no siempre representa ahorros significativos;
agsto e verdad para algunas de las secuencias sub-dptimas. Por
ejemplo, la versidn integrada de las secuencias # 3, # 10, ¥ 12, otc.
son peores que las versiones no integradas de las secuencias W 2, # 5

v H 1.
COMPARACION CON TRABAJOS PREVIOS

Como se ha mencionado anteriormente diversos investigadores han
estudiado este eiemplo. Los resultados descritos aqui  son  comparados
con agquellos de Rathore (1974-b), Saphos (1978), y HNMorari & Faith
{1980). Estos estudios fueron escogidos porque todos ellos involucran
integracién de calor Yy usan las mismas consideraciones que las
descritas an'teriormente. El éptimo regortado por estos investigadores
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vfué calculado usando las mismas correlaciones de costo, modelos de
diseffo ¥ modelos termodinamicos para poder comparar sobre las mismas
bases. Las variables de operacién de estas configuraciones fueron
agptimizadas $in hacer cambios estructurales a la secuencia para eviiar
cualquier desviacién que pudiera ser generada cuande se@ usan  costos
diferentes y cilculos de disefo. Estas secuencias estan representadas
en las figs. 4.18, 4.19 vy 4.20, 1los costos y las wvariables de
operacidn se dan en la tabla 4.11.

La secuencia # 2, que es la o6éptima generada por Kattan, es
significativamente mts barata gue la de Rathore y Sophos v ligeramente
mas barata que la de Morari & Faith. Otra importante comparacién es el

hecho que el arreglo de la columnas en la secuencia # 2 es el mismo

que el reportado en las secu?nciag anteriores (Rathore, Sophos v
Marari). La principal diferehicia entre las secuencias de Morari &
Faith v la # 2, es que en la Gltima una carriente fu&é combinada con
tres columnas al mismo tiempo. Este no fué posible para Morari & Faith
debido a que ellos permitieron un mé ximo de tres columnas
intercambiando calor simultaneamente.
£1 mé¢todo sugerido por Kattan es mAs simple que otros métodos,
los cuales generalmente requieren que el usuario tenga mayores
conocimientos de optimizacidn no lineal y técnicas de descomposicién
de prablemas grandes.
Aunque la secuencia # 2 fus encontrada por todos las
investigadores para ser la meior secuencia tanto integrada como no

integrada, 1a secuencia édptima fué cambiada.
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En relidad la secuenpcia dptima tiende a convertirse mas compleja
con el tiempo. En otras palabras cada nuevo investigador que ataca el
problema y encuentra un nuevo éptimo estd  haciendo mds  compleja  la
secuencia. Esto no es sorprendente, Ya que es una gran veniaja de la
implementacién de las técnicas de sintesis de procesos, dando
secuencias mas complejas. Un alto grado de complejiidad generalmente
resulta por reciclar calor o corrientes de material, resultando menos
tontrol. Esto tiene mucha impartancia, ¥a que una planta que no puede

ser adecuadamente controlada podria no ser construlda.

4.3 EJEMPLOS DE APLICACION DE SECUENCIAS DE DESTILACIDN coN

INTEGRACION DE CALOR USANDO MILP.

Fara ilustrar algunos aspectos del método HMILP, a continuacién se
presentan dos ejemplos (uno de tres componentes ¥ el otro de cinco).
Cabe seNalar que estos ejemplos fueron tomados de Andrecovich &
Westerberg (1985) donde los costos de servicios y otros calculos de
castos fueron realizados usando las ecuaciones presentadas por Kattan
& Douglas (1986).
EJEMPLO B ¥ 9

tos datos necesarios para estos problemas se dan en las tablas

4.12 y 4.13
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TAYLA 4.12

DATOS PARA EL EJEMFPLD 8

COMPONENTE
a PENCEND
B TOLUEND
c CICLOHERTAND

FLUJO = 250 Kgmol br-*

ATwan = 10 K

PRODUCTOS DESEADOS: BENCEND FURD
TOLUENG PURD
CICLOHEFPTAND FURGD

5 ESPECIFICA QUE La RECUPERACION DE TDRAS LAS COLUMNAS SERA DE

98%.

SERVICIOS TEMP. (K)
1. AGUA DE ENFRIAMIENTO (CW) 305
(20 K)
2. VAFOR DE 101.4 kFa (H1) 373
3. VAPOR DE 446.4 kPa (H2) 421
4. VAFOR DE 1.138 tMPa (H3) a59

S. VAPOR DE 4.243 MPa (H4) 527

cosTe ($/10%kd)
0.666

3.351
5,862
7.849
11.40%5
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TABLA 4.13

DATOS FPARA EL EJEMFLD 9

COrFONENTE x
A FROPAFND 0.05
B ISORUTAND 0.18
c n=BUTANO 0.25
o} ISOFEMTAND 0.20
E n—PENTAND 0.39

FLUID = 907.2 Kgmol he'
ATMIN = 10 K

PRODPUCTOS DESEADOS: FROFAMD PURD

ISO0BUTANO PURO

n=BUTAND FURO

ISOFENMTAND PURO

n-PENTANG PURD
SE ESFECIFICA QUE LA RECUFPERACION DE TDODAS LAS COLUMMAS SERA DE
98%.

SERVICIOS TEMF. (K cosTo (illoskﬂ)
1. AGUA DE EMFRIAMIENTO (Cw) 30% 0.646
(20 K) .
Z. VAPOR DE 172.0 kFa (H1) 389 4.188
3. VAFDR DE 414.0 kFa (H2) a18 5.70%
4. VAFOR DE 1.138 MFa (H3) 459 7.84%
5. VAFOR DE R2.84Z tfFa (H4) 204 10.202

Cuatro tipos de columnas fueron considerados: una simple v  tres
compleias. Estas son ilustradas en las figuras 2.146-2.19. +todos los
modelos discutidos en esta  seccion fueron resuel tos con el

paquete APEX-III.
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(a) Efectos del RDIFF. RDIFF es la diferencia de temperaturas en
el rehervidor impuesta arbitrariamente, usada para empezar cada
iteratidn durante la generacidn de la superetructura. tUn valor peguelio
de RDIFF, es decir & K, dara mas columnas y por lo tanto, mas
opurtunidades para la integracién de calor. generalmente conduce a
secuencias més barata. El1 ejemplo 8 fue resuelto co wn RDIFF = 5 K vy
20 K. Con RDIFF = § K produio 80 columnas de todos los tipos dque se
han considerado en esta parte del trabajo, mientras que con RDEFF = 20
K se produio 24 columnas. Las dos soluciones usando el modelo de
transborde se dan en la tabla 4.14. Las secuencias se presentan en las
figuras 4.21 vy 4.22 . Para cada caso el modelo de transporte produce
1la misma secuencia éptima y cantidad de columnas pero a un costo
ligeramente mAs alto. Las formulaciénes del modelo de transporte y de
transbordo usualmente producen la misma secuencia dptimas La
diferencia en el costo de la secuencia 6ptima producida es debida
principalmente a las diferentes formas en que son evaluados los costos
de los intercambiadores de calor ya que el modelo de transbordo no
define explicitamente las configuraciones de los intercambiadores de
calor. En Consecuencia, el costo de la secuencia 4dptima de acuerde al
modelo de tranporte debers ser mas confiable.

(b) Efectos de la integracién de calor. La integracidn de calor debera
conducir a menores costos totales . Esto llega a ser mbds notorio para
problemas grandes ( es decir, 5 componentes). AGn para una separacién
de tres componentes, el ahorro es significativo. La formulacién del
modelo de transporte para el ejiemplo 8 fue resuelto con RDIFF = $ para

los casos de secuencias con vy sin  integracién. Leos resultados
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obtenidos se repoartan en la tabla 4.15.
La primera secuencia es idéntica a la fig. 4.21 mientras que la
segunda €5 una calumna Fetlyuk. (fig. 2.19) con una presidén de 1.0

Atm.

(c) Efectos de la adicién columnas compleias. En muchos de los casios,
debido a las bajas cargas de calor, las columnas complejas son ods
haratas que el arreglo equivalente de 1las columnas convencionales.
Egto puede ser ilustrado resolviendo el ejemplo ¥ con el madelo de
transbordo y con RDIFF = 20, primero con columnas simples (tipo Z2.16)
y despues con los cuatro tipos de columnas. Los resaltados se
presentan en la tabla 4.164.

Las secuencias se dan en las fig. 4.23 v 4.24.
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TABLA 4.14 EFECTOS DE RDIFF

RDIFF No DE COSTO DE LA SECUENCIA  TIPD DE
(K) COLUMNAS  SECUENCIA OPTIMA OPTINA COLUMNA
EN SS (s) *
5 80 1,228,634 A/BC 1
B/C 1
o/6 1
20 24 1,820,984 A/BC 1
B/C 1
AB/C 1
AsC 1
PRESION EN LA COLUMNA ' FLUJO DE ALIMENTACION
{ATM) {Kgmal/hr)
1.00 280.00
2.17 52.6%
3.34 48.85
1.00 175.30
3.43 71.25
2,38 74.50

1.00 468.75
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TABLA 4.15 EFECTOS DE INTEGRACION DE CALOR

RDIFF No DE
(K)  COLUMNAS
EN SS

CoH 80
INTEGRACION
DE CALOR
SIN 80
INTEGRACION
DE CALOR

1.00
2.17
3.39

1.0

COSTO DE LA
SECUENCIA OPTIMA
()

1,294,397

1,498,043

PRESION EN LA COLUMNA

SECUENCTA TIPO DE
OPTIMA COoLUMNA
*
A/EC 1
B/C 1
B/C 1
A/B/C q

FLUJO DE ALIMENTACION
(Kgmal/he)

250.00

S52.4%
48.09

230.00

S5 = SUPERESTRUCTURA
® VER FIB. 2.16 Y 2.19
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TABLA 4.1é6 EFECTOS DE ANADIR COLUNMNAS COMPLEJAS

RDIFF No DE COSTO DE LA
(K COLUMNAS SECUENCIA OFTIMA
EN SS $)

COLUMNAS 93 2,191,480
SIMPLES
SOLAMENTE
COLUMNAS 219 2,418,928
SIMPLES Y
COMPLEJAS

PRESION EN LA COLUMNA

31.62
1?2.19
32.49
1.62
2.84

31.74

7.952
19.19
20.4%

SECUENCIA TIPO DE
OFTIMA COLUMNA
x

ABC/DE
AB/C
aA/B
D/E
D/E

e e

ABC/DE
AB/C
AB/C

AR

e

FLUJO DE ALIMENTACION
(Kgmol/hr)

182.12

85 = SUPERESTRUCTURA
X VER F18. 2.16 Y 2.19
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4.6 APLICACION DE MILP EN SISTEMAS DE SERVICIOS

1 orden para ilustrar 1la aplicacién de HMILP en sintesis de
procesos empezari primero con el problema de sintesis de sistemas de
servicios.

La sintesis del problema consiste en diseffar uwn sistema para
abastecer demandas de electricidad, potencia para distintos procesos
motrices, agua de enfriamiento y vapor de alta, media y baja presién.

€l objetivo en el diselio es .determinar la configuracidn vy las
condiciones de operacién y 1ns‘sarvicia5 de una planta que satisfacen
el conjunto de demandas al minimo costo de inversidn y operacién.

En la formulacién del problema de sintesis de sistemas de
servicios muchas configuraciones alternativas pueden ser consideradas
sistemhticamente incluy#ndolas en una superestructura tal como 1a gue
ge presenta en foarma simplificada en la Tig. &4.29, En esta
superes tructura hay tres cabezales de vapor de alta, media vy baja
presidn respectivamente. En cada nivel de presién discreta la presién
de vapor y temperatura pueden ser consideradas, peroc sélo un estado de
oparacién debe seleccionarse en cualquier nivel respectivamente. El
vapor puede ser generado con calentador de flama o de desecho a las
presiones y temperaturas de acuerdo a las condiciones en los cabezales
de vapor.

El wvapar disponible en cada cabezal puede ser usado para
csuministrar una demanda de vapor requerida en las turbinas de vapor de
ese nivel o de otro modo gser transferido al cabezal que tenga un nivel

de presién de vapor inferior, por medio de reductores.
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Hay tres tipes de dispositivos para suministrar potenciaz  turbina
de vapor, turbina de gas y motores electricos.

ias turbinas de gas son del tipo ciclo abierto simple con  aire
como medio de trabajo. Los gases abandonando la geccidn de la  turbipa
pusden ser usados en un regenerador o precalentador de aire comprimido
antes de que éste entre a la cédmara de combustion de la turbina de
gas, @ puede ser integrado com aire precalentade para combustiédn  en
calentadores o como medio de calentamiento en calentadores de desecho.
La electricidad puede ser producida por una combinacién de turbinas de
vapor y gas conectadas con un ciglieffal en el generador eléctrico. Lag
demandaﬁ de potencia para accionadores puede por lo tanto ser
5atisfech$ can turbinas de wvapor, con turbinas de gas o motores
eléctricos. Para completar 1a superestructura unidades auxiliares
deben ser incluidas hay un condensador de vaclo dependienta si  hay
condensacidn de vapores en las turbinas de vapor usadas. lHay ademis
tratadores de agua para el make-up, y un deairador que trata el agua
de retorno para los calentadores y los procesos que  requieran  agua
tratada. E1 agua de retorno de los calentadores es llevada a  la
presién requerida por medio de una bomba, Yy puede ser precalentada
mediante un contacta indirecto en calentadores que usan presion  de
vapor media.

La superestructura descrita anteriormente puede darivarse

. sistembticamente, postulando la posible existencia de los diferentes

tipos de uwnidades para satisfacer un conjunteo dadoe en la demanda de
servicio.

El problema de sintesis consiste en determinar la configuracidn de
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'lo servicios de la planta, los valores de presiétn de operacién vy

temperatura de los tres niveles de vapor, el tipo y capacidad de los
calentadores y todos los fluios de vapor. Ademks es necesario asignar
motores eléctricos o turbinas para demandas de potencia y energia, asi
como el tipo de cada turbina usada en cada demanda. Papoulias y
Grossmann tienen un modelo de MILF para la superestructura descrita
anteriormente, usando como criterio de optimizacién el minimo costo
anual del sistema,

El modelo MILP es obtenido relizando balances de masa y energla en
la superestructura para un conjunto discreto de condiciones de
operacidn en cada cabezal de vapor. El1 costo de inversién de cada
upidad potencial es modelado con una funcién costo de cargo fijo. Ver
fig q.26. Aprovechando las relaciones topologficas en la
superestructura, se requieren variable binarias sélamente para cada
posible estado en los cabezales de vapor y para cada turbina potencial
de gas y vapor respectivamente as!{ c¢omo motores eléctricos.

Este modelo MILF ha sido aplicado a un problema "prueba" tomado de
Nishio el cukl consiste de sintetizar un sistema de servicios 6ptimo a
una refineria de petrdleo de 2 x 10%BPSD de capacidad.

El conjunto de las demandas en los servicios de 1la refineria
incluye: electricidad, diez demandas de potencia externa para
impulsores, tres demandas de potencia interna para el sistema de
servicio y demandas para presién de vapar wmedia, bajia y agua para
enfriamiento y tratada.

Tres condiciones de operacién discreta fueron consideradas para

cada uno: el cabezal de vapor de alta presién, el cabezal de media
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presidn (MFP) ¥y una para el cabezal de baja presién (LF).

Hubo dos partes estudiados en el ejemplo anterior. En el primer
caso la electricidad fué producida usando s¢lo turbinas de wvapor el
cual es el mismo problema resuelto por HNISHIO, gquien empleo reglas
heurfsticas descartando el uso de turbinas de gas para la generacién
de la electricidad- En el segundo caso la posibilidad de producir
electricidad con una turbina de gas  fuéd inclulido en la
superestructura. El tamaMo del problema fue 44 variable binarias, 2433
variables continuas y 107 restricciones para el primer caso; y 45
variables binarias, 241 variables continuas y 115 restricciones en ol
sequndo caso. La soluciédn éptima para ambos casos fu# obtenida
aproximadamente en 90 seg. de tiempe CPU en un computador DS5-R0.
usando el algoritmo de ramificacidén vy acotamiento del paqueie de
computo LINDO.

La configuracién dptima en el primer caso tuvo un costo anual de
264 M$/afio, esta configuracidn corresponde al ciclo de potencia de
condensacidn Rankine.

En el asegundo caso la configuracién éptima tuvo un costo anual de
15.73 Ms/aMo la que corresponde a una reduccién del 41 % en los costas
de servicio de 1la planta, comparado con el caso anterior la
configuarcidn obtenida es una planta de servicios de ciclo binario.
La razén para el aejoramiento en el sequndo caso fué por incluir el
gas en la configuracidn, e1 gas abandonando a 1la turbina, fue
integrado con el calentador a alta presién reduciendo el consumo total
de combustible en 37.4 %.

Como se observa en este ejenplo el problema MILP puede determinar
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con un esfuerzo computacional vazonable, las soluciones de costo
minimo para sistemas de servicios.

Se observa que la aproximacién propuesta aptimiza simul tdneamente
la estructura ¥y las condiciones de operacién de sistemas de servicios
arbitrarios. Lo que es un importante mejoramienta sobre métodos
previos reportadaos en la literatura. Otra importante caracterisrica de
los métodes anteriores es que debido a su representacidn matématica
puaden facllmente sumarse a modelos de sintesis MILP para sistemas de

procesamiento completo.
4.5.1 REDES DE RECUPERACION DE CALOR

Las redes de recuperacién de calor aes uno de los compoenentes
cr\;ciales en un sistema de procesamiento total. La sintesis del
problema consiste de integrar en una red de intercambiadores de calor
a contracorriente, un conjunto de corrientes de proceso calientes y
frias, dado las flujes de calor y 1las temperaturas de entrada v
objetivo. Un cojunto de servicios (por eiemplo combustible, wvapor,
agua de enfriamiento) es considerado para proparcionar el
calentamiento ¥ enfriamiento auxiliar que sea requerido. )

El objetive en este problema de sintesis es desarrollar una red
que satisfaga las especificaciones de las corrientes al costo total
anual minimo.

Debido al gran ngmero de posibles redes, sus respectivas
configuraciones ¥ a la no linealidad involucrada en 1la funcién de

costo de inversién de los intercambiadores de calor 1la principal
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aproximacién que a aparecido en laos dltimos affos desarrolla los
siguientes objietivos los cuales simplifican y reducen el tama¥o del

problema de sintesis.

1. CONSUMO DE SERVICIOS MINIMOS

Este es el obietivo v_nls importante para una eficiente ‘red de
intercambio de calor, puesto que corresponde a la mixima integracisén
de calor que puede ser atendida en una red factible, para una minima
temperatura de acercamiento fijada. Como se muestra en la fig.
4.27, la méxima integracién de calor es limitada por el punto de
pinch. Ya que el costo de servicio es cominmente el costo dominante,
este paso permite la eliminacién de m\.;:has configuraciones de redes
las cualeas son ineficientes y costosas.

La prediccidn de los serv;.cios minimos puede ser formada
primeramente para desarrollar la actual estructura de la red de
recuperacién de calor como 1o a mostrado Hohmann & Linnhoff y Flower.

Este objetivo de diseflo puede ser referido como la prediccién de
costos de servicios minimos, cuando una variedad de servicios de

enfriamiento y calentamiento son empleados.
2. MINIMO NUMERD DE UNIDADES

Otro importante objetivo es determinar el mimimo namerc de

intercambiadores de calor que se requiere en la red. Este abjetiva
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intenta minimizar indirectamente el caosto de inversiédn de la red vya
que el costo de cada intercambiador es considerade come uwna funcidn
adncava del Area. Como es mencionado por Hohmann, el nmero minimo de
unidades es generalmente menor que el namere total de corrientes de
proceso y servicios necesarios.

Los dos objetivos de diseMo han sido usadeos en métodos praevios
para la sintesis de redes eficientes de intercambiadores de calor:
Linnhoff & Hindmarc en el método Pinch de disocNo, Cearda & uWestarberg
en una formulacién LP y MILP que es basada en el problema transporte
Papoulias & Grossmann han usado una aproximacién similar como los
autores anteriores, pero ellos usan formulaciones basadas en el método
de tr;nsburdo el cual reduce considerablemente el tamaWNo del problema.

La idea bésica en el modelo del +transbordo para problemas de
recuperacion de calor es como sigues como se muestra en la fig. 4.28,
el calor puede referirse como un servicio que s# transborda de las
corrientes calientes a las corrientes frias a través de intervalos de
temperaturas dJde acuerdo con restricciones termodinfmicas en la
transferencia de calor. En ﬁartlcul-r la wsegunda ley de 1a
termodindmica requiere que los flujos de calor vayan de altas & bajas
temperaturas y por tanto esas restricciones termodin&micas son tomadas
en el modelo de la red. Esto puede ser actualmente hecho dividiendo
los rangos de temparatura de entrada en intervales de temperatura de
acuerdo a las reglas propuestas por Linnhoff & Flower ,Grimes o Cerda.
Estos qividieron procedimientos para garantizar 1a transferencia
factible de calor en cada intervalo de la red, dada una temperatura

minima de acercamiento. En esta forma como se muestra en la fig. 4.26,
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.puede considerarse que los flujos de calor de corrientes calientes se
dirigen al mismo intervalo que las corrientes frias, pasando el calor
restante al préximo intervalo de temperatura y asi sucesivanente.

Por lo tanto el modelo de transbordo para redes de recuperacidn de
calor tiene a las corrientes calientes y servicios de calentamiento
como fuentes, los intervalos de temperatura como nodos intermedios vy
las corrientes frias y los servicios de enfriamiento como destinos.

Eat; reprasentacién puede en realidad referirse como una
superestructura compacta que encaja muchas configuraciones de redes.

Usando la representacion de la ftig. 4.28, ¥y ejecutande 1los
balances de materia y energfa apropiades en cada nodo intermedio,
Papoulias & Groasmann han desarrolladP formulaciones LP para predecir
el minimo costo de servicios para el caso de combinaciones permitidas
y prohibidas.

En el caso anterior el ndmero de hileras en el LP es sélo igual al
ndmero de intervalos de temperatura, mientras el nOmera de variables
&3 uno menos que el nidmero de servicios més el namerc de intrervalos .
€3to implica por ejemplo que para un problema que involucre 20
corrientes de proceso y 4 corrientes de servicios el tamaffo del LP es
de asdlo 26 variables y 23 hileras. La localizacién del punto de Pinch
se puede predecir con estos modelos LP va que en la soluodn éptima son
asaclados con calores residuales iguales a cero.

Es ademls importante puntualizar que la formulacién LP puede ser
extendida f&cilmente cuando los flujos son variables continuas ¥y las
temperaturas son variables discretas. Esta caracteristica es

particularmente Gtil por que incluye la red de recuperacién de calor
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en un sistema de procesco total como se muestra posteriormente.

{.a versian MILF del modelo de transbordo sc usa para determinar
las combinaciones y cargas de calor que tienden a parecer en la red
para alcanzar el m{nimo costo de sa@rviecs prefiiade con el minimo
namero de unidades. Los intervalos de +temperatura son divididos en
subredes de acuerdo a la localizacion del punto de Finch prefijade por
la soluciédn {P. Las variables binarias se .asignan a combipaciones
potenciales de corrientes frias y calientes en cada subred y sé usan
en la funcidn obhjetivo para minimizar el ndmero de unidades.

Factores ponderados pueden ser asociados a los binarios ¥y ast
reflejar niveles discretos de prioridad en las combinaciones.

Estas prioridades pueden ser asignadas sobre las bases de
localizacién de corrientes en la planta, propositos de control vy
sequridad o sobre las bases de materiales de construccién.

Aungue la formulacidén de transbordo FMILP npo da directamente la
configuracidan de la red de intercambioc de calor, su solucidn contiene
informacién para derivar la estructura de la red.

Es interesante observar que recientemente Floudas ha dicho que es
siempre posible con esta infarmacién derjvar una configuracién de red
factible en la que cada intercambiador corresponde exactamente a una
combinacién predecida por el modelo de transbordo MILF.

Este resultado aplica en casos en donde el fraccionamiento o no
fraccionamiento en subredes es llevado a cabe, ruando se formuwla el
modelo.

Para problemas pequefos la configuracidn de las red se puede

derivar manualmente de la informacidén obtenida en 1la solucién del
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"modelo de transbordo MILP. Sin embargo, i el namero de corrientes oes
grande ¥y si diferentes puntos de pinch estdn presentes en la ved, 1la
derivacién de la configuracién puede ser confusa. Por esta razén
Floudas ha acoplade modelos de transbordo con un  procedimiento de
programacidn ne lineal para generar automdticamente estructuras de

redes las cuales permiten divisi®n de corrientes y by—pass.

4.7 SIGTEMAS DE PROCESO COMPLETO

Para determinar el disefMo 6ptimo de un sistema de proceso
completo, es necesario coordinar las actividades de sintesis para los
tres componentes basicos del sistema: procesos quimicos redes de
recuperacidn de calor y sistemas de servicios (ver fig. 4.29). esta
coordinaciédn capacita la evaluacién de diferentes configuraciones de
la planta quimica, asi como la red de recuperacidn de calor y los
sistemas de servicios, tomando explicitamente en cuenta las
interacciones. Esto puede ser completado si la sintesis de un sistema
de proceso completo es formulada como uwna MILP en 1la que los
componentes son sintetizados simultAneamente. El procedimiento seguido
a continuacidén ha sido propuesto por Fapoulias & Grossmann.

PASD 1. Se desarrolla una superestructura para la planta gumica 1la
que contiene por ejemplo diferentes reactores o0 secuencias de
separacién  que seran analizadas. Estas alternativas pueden ser
postuladas basadas sobre escrutamientos preliminares por el Ingeniero
de dizefio. Las necesidades de enfriamiento vy calentamiento en esta

superestructura son tratadas como un conjunto de corrientes calientes
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¥ frias para la formulacién de la red de recuparacidn de calor en el

PASD 2. El correspondiente MILP para la planta quimica puede derivarse
usando el modelo propuesto por FPapoulias & Groassmann.

PASD 2. Dadas todas las corriehtes de proceso (frias y calientes), en
la superestructura de la planta quimica, los intervalos de temperatura
para la red de recuperacidn de calor son derivados de sus posibles
conjuntos discretos de temperatura de entrada y salida. Con los
intervalos de temperatura el modelo de transbordo para los minimos
costos de servicio es formulado. En este models los  fluios AE las
corrientes de proceso aparecen como variables que dependen de la
actual estructura de la planta quimica. Ya que el madelo de tran;bordg
no define explicitamente la configuracidn con los intercambiadéres de
la red de recuperacién de calor, su costo de inversion es egtimaao
como una funcién lineal del calor total transferido en la red.

PASO 3. La superestructura de la planta quimica junto con el modelo &e
transbordo para la red de recuperacién de calar requerirk diferentes
demandas que vienen a ser satisfechas por el siatema de ﬁervicio aor
lo tanto, una superestructura de los sistemas de servicios y su
formulacién MILP pueden derivarse como se discutid anteriarmen;e. En
este caso, sin embargo, las demandas para el sistema de SerViCXAS no
son parametros fiios, sino variables que dependen de la estructura de
1a planta quimica ¥ la red de recuperacién de calor.

PAS0 4. Los modelos MILF de la planta quimica, el sistema de servicios
¥y el modelo de transbordo LFP para redes de recuperacién de calor son
combinados juwntos de modo de definir un modelo MILF para el sistema de

proceso completo. Este moedelo MILF  integrado para el sistema de
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proceso  total puede entonces ser resuelto  con ramificacién v
acotamiento para producir la configuraciép éptima de la planta quimica
v sistemas de servicio. En esta forma resolviendo simultAnecamente el
problema MILP resultante, el sistema de proceso conpleto puede ser
sintetizado tomando explicitamente en cuenta las interacciones de los
tres mayores componentes. En  general &ste producird un  resultado
diferente que en gl caso cuando la planta guimica es sintetizada
primero, seguido por la red de recuperacién de talor y por @ltimo por
el sistema de servicios.

PASO 5. Habiendo resuelio el MILFP del sistema de proceso completo, 1la
solucién del modelo de transbordo LP indicarhA el costo minimo de
servicios para la planta quimica. Ademiéd, puesto que la solucién
definird la existencia del procese y corrientes de serviecio, 1la
configuracién actual de la red de recuperacitn de calor con 1 minimo
ndmero de unidades puede ser derivada en este paso con el modelo de
transbordo MILP.

La estrategia citada anteriormente, toma explicitamente en cuenta
las interacciones entre los tres mayores componentes. El1 MILF en el
paso 4 explica cambios en @) flujo de 1la planta gquimica para 1la
sintesis de la red de recuperacidn de calor Yy ademks explica los
cambios en demandas de la planta v la red de recuperacién para 1la
sintesis de los servicios de la planta. Se observa adem&s que en esta
estrategia las redes de recuperacidn de calor se mezclan con el modelo
de transbordo LP. Este implica que 1los requerimientos winimos de
servicios para la red se predicen explicitamente, el costo de

inversidn de la red no es tratado rigurosamentie porque el modelo LFP no
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define explicitamente su configuracién., Fuesto que la contribucién de
inversién de la red al costo total no es dominante, la aproximacién
lineal del costo para el calor total transferido puede ser adecuada en
auchos tasos.

La eficiencia de esta sintesis es claramente dependiente del
tamalo del modelo MILP resultante para un sistema de proceso completo.
£l modelo MILP para sistemas de servicios y el modelo de transbordo LP
para redes de recuperacién de calor producen problemas de. razonable
tamafo como se discutié anteriormente. Par tanto el modelo MILF para
el sistema de proceso completo puede ser de razonable tamalo ya que
a6lo alternativas seleccionadas son incluidas en la superestructura de
la planta quimica.

Para mostrar la aplicaciédn de la estrategia de sintesis a 1los
sistemas de proceso completos el siguiente ejemplo de Papoulias vy
Grossmann se consideras

Se desea nanufactura? 1000 1lb/d de producto D (liquido} usando wn
gas que contiene a los comporentes quimicos A, B, C. La reaccién
quimica bhcica para el proceso es A+ B = D + E la cual esg
exotérmica y produce el producto E, el componente C es conocido como
el inerte. Para esta planta quimica, los pasos bhsicos del proceso
primero involucran compresién de la alimentacién, despuds un  circuito
de reciclo que contiene al reactor, tanque flash, absorbedor, purga vy
compresor; €l paso final involucra una secuencia para obtener D coma
componente puro esencialmente se considerara qu-e el disefliador,
habiendo hecho una seleccién inicial se enfrenta con 1las siquientes

opciones mayores de disefio: a). La reaccién puede ser llevada a cabo
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con dos diferentes tipos de reactar a presidn alta o media {40 bares o
100 bares. El reactor mks barato tiene una conversién par paso del 10%
a 40 bares ¥y 18% a 100 baress el reactor mhs care tiene conversiones
del 163 y 25% a las dos presiones respectivamente.

b). Puesto que el solvente W debe ser adicionado en el absorbedor, los
componentes para la destilacidén son D, E, W. Las secuencias directa e
indirecta de destilacion se consideran como candidatas para esta
separacién. En una u otra secuencia la primera columna puede operar a
presiédn media o baja (20 bares o 6 bares).

c). Para evitar el exceso del inerte “"C* en el reciclo, se debe
seleccionar una purga, la cual en turno tendra un mayor efecta sobre
la conversién total del componente A en el proceso. La proporcisn de
purga a ser aplicada es 0.5, 2, 3, y 10%,

Dadas eatas opciones el objetivo en el diseNo del problema es
determinar la configquracion de la planta quimica junto con au red de
intercambiadar de calor y sistemas de servicios para mcaximizar el
benefticio anual.

La superestructura de la planta quimica so msuestra ean la fTig.
4.29. Este cjemplo fue resuelto por Papoulias & GQGrosssann con  la
estrategia citada anteriormente y usando los mltodos cortos de
Westerberg para la planta quimica. Sus resultados serén comparados al
caso cuando los tres componentas son sintetizados separadamente para
ilustrar las ventajas con una sintesis integrada.

El modelo inteyrado MILP consistiendo de la planta quimica, red de
recuperacién de calor y sistemas de servicios involucera un total de 34

variables binarias, 249 wvariables continuas 198 filas. Es interesande
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.ubservar que en este MILF el modelo de transbordo para integracién de
calor s&lo involucra 20 variables continuas v 14 filas. Las mayores
contribuciones fuaron aportadas de la planta quimica (14 binarias, 129
variables centinuas y 105 filas) y de los sistemas de servicios (20
binarias, 120 variables continuas y 79 filas). E1 tamafio del dltimo
fue debido a la seleccién de tres estados de operacién discretas para
el vapor de alta y media presién.

La funcién objetive en esta formulacidn MILP fué maximizar 1a
gdanancia anual del sistema completo. Esto llewd sdlo tres minutos de
tiempa CPU (DEC-20) para resolver el problema con el paquete de
computacién “LINDO".,

La ganancia anual de la solucién dptima fue de 9.4695 mMs/afo. La
cofiguracion 6ptima ¥y condiciones de opraracién :pau'a la planta de
proceso quimico se muestra en la fTig. 4.30. Se observa que 1la
alimentaciébn pasa a atravwes de un compresor dea dos etapas con
enfriamiento interetapas y es comprimida a 100 bares. La alimentacién
comprimida es mezclada con el recirculamiento, Yy entonces entra al
reactor mhs barato “Ci' que tiene 28% de conversién por pase. El
efluente del reactor es separado €n una unidad flash en donde parte de
los productos D y E sonh recobrados en los fondos, mientras el vapor va
al absorbedor que utiliza solvente W para recobrar mhs de 1los
productos remanentes D ¥y E. La razén de purga &ptima en el divisor es
de 2% de la corriente de vapor saliendo del absorbedor, con la
corriente restante que es recirculada al reactor después de ser
recomprimida. La secuencia éptima de columnas de de‘stilaciﬁn

necesarias para la purificacion del producto es la secuencia directa a
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la presién mds baja. La primera columna opera a 100 bares y separa el
producto mis volatil D de los componentes £ vy W, este dltime ey
reciclado al absorbedor.

La fig 4.31. muestra 1los flujos de calor en el modelo de
transbordo, de las corrientes de proceso frias Y calientes que son
indicadas en la secuencia de la fig. 4.30 mediante circulos (H =
caliente, C = frio).

Se observa en la fig. 4.31 que el punto de Finch de la red de
recuperacidn de calor es localizado a 361°K-371°KF lo cual asaegura gue
los servicios minimos se empleen en la red de recuperacidn de calor.
Es interesante notar que aunque hay sdlo un punto de FPinch en la red.
hay dos servicios de calentamiento seleccionados en al soluciédn &dptima
{ vapor de baja y media presién).

La configuracién éptima ¥y condiciones de operacidn pafa el sistema
de servicios se muestra en la fig. 4.32. Se observa 4ue este disefio
representa un ciclo de potencia binario donde el ciclo primario es un
generador de turbina de gas que conduce a los gases calientes  al
calentador de un ciclo secundario Rankine no condensante para ser
usados como precalentamiento de aire.

Un calentador de presién media genera vaper a 17.2 bares y
&00°K{presién discreta intermedia) ¥ las turbinas son empleadas para
satisfacer las demandas de potencias para la alimentacidn del
compresar (11 837 kw), el compresor recirculado (4249 ww) ¥ la  bomba
de agua de enfriamiento (1940 ¥w). la demandas de potencias para  1la
bomba de agua de alimentacién (269 Yw) vy bomba para reciclo de

solvente (261 kw) son suministradas con motores eléctricos. Se abscrva
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que el vapar de media y alta es generado por la planta de servicios
para los requerimientos de calentamiento en la red de recuperacién de
calor. Es interesante observar que aunque la red de recuperacién de
calor puede usar sélamente vapor de baja es mhks eficiente para el
sistema de servicios suministrar vapor de media y alta, ya que estd
mejor balanceado para satisfacer la demanda de potencia.

Finalmente, habiendo resuelto el modelo MILP integrado, el modelo
de transbhordo MILP se formula basado en la informacién contenida en la
red de transbordo agrupada (flujos de corrientes de_ proceso  y
servicios), el modelo de transbordo MILF idinvolucra 22 variables
binarias, 80 variables continuas, B87 filas y fué resuelto con LINDQ en
7 seg. La configuracién de la red es mostrada en la fig. 4.33, y tiene
las 15 unidades de “intercambiadores de calor” calculados por 1la
solucidn de transbordeo MILP. Se observa que en esta red de intercambio
de caler el calentador de la primera columna de destilaciédn (C3) es
integrado con el efluente del reactor (H1). Ademks las corrientes HL y

Ci intercambian calor arriba y abajo del punto de Pinch.

4.8 DESCOMPOSICION SECUENCIAL

Para comparar la solucitn integrada descrita anteriormente para el
sizstema de procesa completo, el problema fué resuelto por
descomposicidn secuencial en la forma siguiente: primero el proceso
quimico no integrade fué optimizado separadamente mediante suministro
de calor, enfriamiento y servicos de potencia a precios nominales. Con

los fluios resultantes y las temperaturas de las corrientes frias v
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calientes la red de recuperaciédn de calor fue sintetizada con el
modelo de transbordo. Finalmente, el sistema de servicios se sintetird
para las demandas de vapor y energia obtenidas en los pasos previos.
Ge observa que este esquema es intuitivamente la manera mhks obvia de
descomponer el problema.

Inesperadamente una solucién diferente se obtuvo mediante este
esquena de descomposicién. La ganacia anual obtenida fuk 8.833 M$/afio,
lo que representa una disminucidn de casi 9% ($8465 x 10%/af0) en  la
ganacia con respecto a la solucidn integrada éptima. Es  interesante
observar que el procese quimico de la solucién “"descompuesta" npo fud
tan diferente. Este operando a 100 bares, tiene la misma scecuencia
pero se pscoge al reactor mAs caro C2 (25% de conversién por paso) vy
la purga mhs annde (5%). Como resultado esta secuencia Tud
energkticamente mhs eficiente ya que el consumo en combustible (22.39
ton/nr) por requerimientos de servicios fuk 4.4°. m&s bajo. Sin embargo
esta secuencia fuk menos eficiente en la utilizacién de materias
primas Yya que tuvo una conversién total de 85.3%, 1lo cual es A4.5%
menor al 87.8% de conversién de la secuencia mediante la solucidn MILP
integrada. Ya que la conversién de materias primas es cl punto
decisivo en el costo, y no la energla, explica la solucién Optima
mostrada en la fig. 4.30. N

Este ejemplo muestra claramente los peligros aszociados con log
esquemas de descomposicidn comunes para la sfintesis de procesos. En
particular en el problema antericr el esquema de descomposicdn da
mucho mhs peso a los costos de servicios cuando se sintesiza la planta

quimica, asl como la integracidn de calor no se plantea antes de esta
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etapa. Por 1o tanto uno de los puntos importantes con el modela MILP
integrado es que toma en cuenta el trade-off economico entre capital,
materias primas y energia en un sistema de proceso completao.

Es importante observar que si la planta quimica y 1la red de
recuperacién de calor son sintetizades simulténeamente con precios
nominales para servicios y posteriormente se sintetiza el sistema de
servicios en un segundo paso, Papoulias & Grossmann hayaron que en
este ejemplo la solucién es muy similar a la obtenida con el método
integrado la diferencia principal fué en los sistemas de servicios los
cuales fueron obligados a suministrar sélo vapor de bajia presién para
propdsi tos de calentamienta. Claramente una descomposicién
matématicamente valida para el modelo HMILF idintegrado se mantiene
tadavia como una cuestion de investigacidn abierta. Parece, sin
embargo que gran cantidad de problemas MILP se pueden resolver con
esfuerzo computacional razonable aungque ellos no sean descompuestos en
subproblemas.

Del ejemplo anterior podemos decir que la aproximacidn MILFP para
sistemas de procesoc completo es una herramienta sistembtica V4
eficiente para seleccionar muchas alternativas de secuencias. Esto
pareceria particularmente relevante en la préctica, donde
frecuentemente las alternativas que son potencialmente atractivas no
pueden ser exploradas dabido a las 1limitaciones de tiempo en un
prayecto.

Se ohserva que el método de ramifitacidn y acotamiento que utiliza
enumeracién de primera profundidad generars diferentes soluciones
antes de encontrar la solucién dptima. Por lo tanto, si estas
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spoluciones intermedias ostan cerca de la Gplima puaden sar
consideradas para anAlisis més detallados. Otra manera de generar
diferentes soluciones prometedoras a partir de la éptima ., es resolver
el MILP para encontrar solucieopes cuya funcién objetivo caiga dentro

de una tolerancia de la solucidn Optima.
4.7 OTRAS APLICACIONES CON HMILP

En las secciones previas se han presentado diferenies aplicaciones
de sintesis de proceso con técnicas MILP. Sin embargo es importante
puntualizar que un ndmero de otras aplicaciones ha sido recientemente
reportade. For ejemplo Andrecavich & Westerberg han formulade 1la
sintesis de secuencias de destilacién con integracién de calor como un
método MILP. Estos autores proponen un procedimiente para generar una
superestructura en la gue variables binarias ce asocian a cada columna
potencial ¥y donde la integracién de calor es tratada a4  traves de
modelos de transporte o transbordo. Shelton & Grossmann desarrollaron
un modelo de redes MILP para sintesis de sistemas de refrigeracién en
cascada que son integrados con redes de recuperacién de calor.

fas variables binarias son asignadas a los compresores a niveles
de temperatura potencial, mientras que 1la inteqraciéon de calor es
tratada mediante una versién modificada del modelo de transbardo.

Para ilustrar las ventajas de la sintesis simultanea con
integracién de calor, se considera el problema dado en la tabla 4.12,
en la que una red de intercambio de calor y sistema de refrigeracién

debe ser discfado dadas las corrientes frias y calientes de proceso.
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Por siﬁplicidad se considera una temperatura mlnima de
acercamiento de 10°K, asi comp un cambio de temperatura de 10°K para
cada nivel de temperatura potencial en las etapas de refrigeracién. Se
selacciond un refrigerante en este problema.

Dos métodos fueron considerados para la sintesis. En el primero
una de las corrientes de proceso fué primeramente integrada para
mhxima recuperacién de calor, y entonces el sistema de refrigeracion
se¢ sintetizéd basado en el resultado de las necesidades de enfriamiento
de la corriente caliente. En el sequndo caso la red de recuperacién de
calor fué sintetizada simulténeamente con el sistema de refrigeracién
usando el modelo MILP. La cofiguracidn éptima obtenida con el primer
método se muestra en la fig.4.34, y tiene un costo anual total de 338
500/afo ( costos de compresién anualizados, alectricidad, vapor ¥ agua
de enfriamiento). La configuracién &éptima obtenida con el segundo
método se muestra en la Tig. 4.35, tiene un costo anual de $27
400/alo. Asi ahorros del orden del 28% son legrados mediante ¢l método
de sintesis simulténea.

Se observa gque tres etapas son empleadas en 1la fig. 4.31, pero
ahora la corriente Cl es dividida de modo de integrarla al sistema de
refrigeracion. Asi tiene el efecto de eliminar el uso de agua de
enfriamiento y disminuir la temperatura arriba de 300°K en las etapas
posteriaores, con lo cual los requerimientos totales de electricidad se
reducen de 10.84 kw a sblo 6.43 kw. Los requerimientos - de wvapor son
reducidos de 330 kw a 274 kw. Este eiemplo muestra la importancia de
tener un cuadro matemftico coman para sintetizar sigtemas

simultancamente con la red de recuperacién de calor. Por lo tanto el
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eijemplo muestra ademids las desvantajas con los esquemas de

descompasiciéan secuencial
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CAPITULO Vv

ANALISIS DE RESULTADOS

En este trabaio se han analizado diferentes omftodos de sintesis
que obtienen 1la secuencia de separacién éptima en columnas de
destilacidn tanto convencionales como no convencionales. Entre ellos
dastacan los métodos heurfsticos, las estrategias evelutivas, log
métodos termedinAmicas v los algoritmos en sus formulacianes RMILF ¢
MINLP.

El desarrolla para sintesis de secuencias no  convencionales ha
wido a menor escala.

En lo referente a la uwtilizacian de e todos para la sintesis de
procasos, 21 principal problema a que se enfrenta el Ingeniero, es la
naturaleza combinatoria ¥ l& gran cantidad de secuencias que se

generan de una separacisdn en particular.
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fPor 1o tanto para los mttodos hewristicos, evolutivos y de
obietivos termodin8micos se visuwaliza su gran utilidad en la
descartacién de secuencias no prometedoras, reduciendo el problema
considerablenente.

De 1los resultados obtenidos, se argumenta que el enfoque
termodin&mico es efectivo en la bdsqueda de secuencias dptimas ¥y que
es complementado con el criterio de relacién de vapor mlnima, que es
también una medida de optimidad.

En este trabajo se planted la idea de atacar 1los problemas de
sintesis con una “combinacién de métodos", debido principalmente a las
ventajas que se aobtienen en los resultados.

De esta forma la heuristica se aplicd para descartar alternativas
que ho son prometedoras o para  generar excelentes secuencias
iniciales. La técnica de objetivos termodindmicos se empled para
desarrollar 1limites o representaciones que eliminaron aguellas
alternativas que no son atractivas energéticamentie, Tfinalmente las
métodos algori tmicos [-1=3 utilizaron para genperar secuencias
auwtonkticamente en las que las interacciones y puntos de modelado  son
completamente considerados.

De los resultados obtenidos en las metodologlas de programacién
mixta entera, en sus formulaciones MILP y MINLP, han quedado
establecidos los siguientes pasos cuando se emplean estas técnicas:

1. Desarrollo de una superestructura basada en destilacien, la cual
tiene incluwidas todas 1las confiquraciones potenciales, asi como
opeciones de mezclado. divisién y recirculamiento.

2. Simulaciones en cada columna de destilacién.
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3. Formulacién matemhtica de la superestructura como wun problema de
programacidn mixta entera.

La solucién de esta formulacién matemdtica, proparciona la
secuencia de separacidn 6ptima que puede ejecutar la tarea deseada.

En 1o tocante a las columnas compleias  debido a 1la escasa
investigacidn que se ha hecho al respecto, se plantea el sigiente
panorama general:

Este tipo de columnas traen inherentes ahorros de costos de
operacidn y de capital,

Se recolectaron los mayores resultados para cada uno de  los
esguemas ternarios discutidos anteriormente con la esperanza de que
estos formen las bases para un procedimiento esquemfitico para el

disefio conceptual de secuencias de separacién.

f.secuencias simples: -

— Use la secuencia directa cuando:
Xa/(Xa + Xc) > max (M)
— Use la secuencia indirecta cuando:
Xa/Z(¥a + Xe) € max (M.\)
~ Calcule 2l flujo de vapor si:z
maxluah) > Xa/(¥a + ¥e) Dmin (pah)

Ponde s
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2.

(a)

(b)

{c)

{a

~

(b

-

()

(a)

columnas con salidas laterales:

Considere el emplear siempre una columna con salida lateral cuando
X < 0.2.

Considere el emplear salida lateral cuando la columna 2stA en  un
reciclo ¥ no se requiera gran pureza de la corrinte lateral.
Considere una salida lateral arriba de la alimentacidn cuando el
componente(s) intermedios son mis difficiles para separar del
componente mas pesado que del clave ligero. De otro noudo considere

una salida lateral abaio de la alimentacién.

COLUMNAS CON SECCIDNES LATERALES

Considere usar una columna con seccidn lateral cuando menos del

30% de la alimentacién es componente intermedio.

Sis en suma, XA es cercano a Y, asi dado por la ec.2.3, los

ahorros son mhs significativos.

Los m&ximos ahorros posibles son S50% para una mezcla ternaria vy

son independientes de las volatilidades relativas.

COLUMNAS PETLYUK

Los mAximos ahorros de vapor en la columna Fetlyuk son 50%, vy  son

aprovechados para Xa = g y Xa—s 0.
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b

(c

(d

)

)

)

(e)

Los ahorres de los flujos de vapor son mds significativas para 1la
columna Petlyuk que para cualquier otra clase de columna

complejia.

Para bajos Xa, se debe considerar usar una columna Petlyuk cuando
Xa es aproximado a ¥ dentro de 0.3. Sin embargo, una columna con
seccidn lateral puede preferirse, en este caso los resultados
aproximhdamente son los mismos en ahorros de vapor pero se

requieren pocos platos y por tanto bajos costos de capital.

Las torres Petlyuk pueden tener una ventaja significativa para
valores de Xa wmoderados o© grandes, especialmente cuando la
saparacién A/B es mhs diffcil o no tan f&cil que la separacién

B/C3 o cuantitativamente cuando X: es menor que 0.5.

Las heuristicas sugieren el uso de columnas Petlyuk cuando gran
parte de la alimentacidén es producto intermedio, no son correctas
en todos los casos, debido a que 1la decisién depende de las

volatilidades relativas.
COLUMNAS CON PREFRACCIONADOR
Los méximos aharros en flujio de wvapor en la secuencia del

prefraccionador dependen de las volatilidades relativas y ademas

de cual de las corrientes de producto del prefraccionador controla
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la relacién de vapor en la segunda columna. Los maximos ahorros

sons
(i) Si la alimentacién superior contrala, los ahorros mhximos
fraccionales son (oa - om)/(aa ~ 1), los cuales ocurren cuando Xa

.
—1, s5i este punto es tal que la alimentacién superior controle.

(id) Si la alimentacién inferior controla, entonces los ahorros
mdximos son encontrados para Xc = 0 ¥ son iguales a (am — 1)/(aa -

1).

(b) HNo se deben considerar columnas con prefraccionadores en
alternativas de diselio, si se pueden usar torres Petlyuk en su

lugar,.

tos resultados anteriores son cualitativamente correctos para
mezclas conteniendo mas de 3 componentes cuando éstas son agrupadas en
un  sistema pseudoternario. Sin embargo, los métodos son ns
cuidaddsamente extendidos cuando se trata de un gran nGmero de
componen tes. Algunos progresas en esta &Area han sido realizados;
ecuaciones de disefio para la evaluwaciéen del flujo de vapor minimo
estan disponibles, o pueden ser derivadas siguiendo el razonamiento
desarrollado para el caso ternario.

t.os ahorros fraccionales maximos logrados en el flujo de vapor,
son independientes del nfimero de componentes en la alimentacidn y que
sigquen la Fformula (S5-1)/5, donde S es el ndmero de tareas de

separacién que una torre compleja eiecuta simultaAneamente. FPor 1o
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tanto los ahorros méximos se espera sean 50% para todos 1los esquemas
compleios que eiecutan dos separaciones a la vez, mientras que ellos
aumentan a 4646.7% cuande tres separaciones son llevadas a la ver.

En lo tocante a los resultados obtenides en el tratamiento de
secuencias de destilaciéan con integracién de calor, empleando tkcnicas
de programacién lineal (MILP), se procedid de la siguiente forma:

1. Se genera la superestructura. :

2. Se define una funcién objetivo ¥y 1las restricciones del problema
usando las formulaciones de transporte y +transbordo, enseguida se
optimiza el MILP resultante usando un “paguete" apropiado de solucion.

Es importante que se comprenda, segin los ejemplos presentados en
este trabajo, que toda esta gama de técnicas gque utiliza la sintesis
de procesos, va enfocada al mejoramiento de los procesas existentes v
a la bdsqueda de las condiciones éptimas de operacién en columnas para
el ahorro de energla y por consiguiente econémico, en la Industria

Quimica de Proceso (CPI).
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CAPITULO WV

CONCLUSIONES

La sintesis de procesos se ha desarrollado considerablemente en
los dltimos 10 affos, en el transcurso de 1los cuales han aparecido
cerca de 190 articulos. El &rea que més ha <cido estudiada por les
Ingenieros Quimicos es la relacionada con las redes de intercambio de
calor, con mhs de 3% artlculos en relacidn a este tépico. Se tienen a
la fecha articulos para la resolucién de problemas industriales que
muestran claramente ahorros en costos de operacién y de capital.

l.a sinteslis de sistemas de scparacidn es una &rea que ha dadoe
resultados muy significativos, pero aun hay mucho por hacer. Los
trabajos iniciales se han concretado a los sistemas multicomponentes

de conducta "bien conocida®, heuristicas auy importantzae han  sido
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desarvolladas, pero es necesaria la investigacién para otros no  tan
ideales. En lo referente al trabajo computacional es indispensable un
amplio impulso para analizar diversos casos especiales, también se
requieren trabajos termodindmicos para desarrollar mejores
heuristicas.

Es necesario direccionar la bisqueda en lo concerniente a la
sintesis de secuencias con integracién de calor. La investigacion se
ha 1limitado a la utilizacisn de columnas de destilacién
convencionales, saoslayando el desarrollo en el area de columhas
complejas (torres con salidas 1ateEale5, rectificador lateral,
secciones de agotamiento, prefraccionador, etc.).

En este trabajo s¢ ha hecho una recopilacion de 1los métodos
empleados en la sintesis de procecos, remarchkndose nuestro interds en
la sintesis de columnas de destilacidn. Se han tratado agul desde 1las
mk todos heuristicos hasta aquellos que emplean técnicas de
programacién mixta entera, tanto lineal como no lineal.

£1 problema de sintesis de secuencias de destilacién irae consigo.
el de involucrar en una superestructura, todas las configuraciones
potenclialmente factibles, para despuds resolverla como un problema de
programacién lineal o no lineal y obtener la secuencia dé separacién
Ssptima. )

En este trabaio se presentan los algoritmos para poder derivar una
superes tructura y resolverla mediante pregramacién yva sea MILF o
MINLP.

Se ha racalcado la importancia de los m#tlodos algoritmicos en la
sintesis de procesos y del acoplamiento conjunto con los métodos

heuristicos v termodinamicos. Demostradndose asi que la programacidén
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mixta entera tanto lineal como no lineal, es la herramienta
fundamental en estas técnicas de optimizacién.

€l trabajo también apaliza secuencias de separacién con columnas
complejas en donde es posible visualizar, les ahorros ecendmicos en
el emplec de é¢stas.

Los sistemas de columnas de destilacion con integracién de energia
son problemas de gqran tamiffo y complejidad, especialmente para
columnas no convencionales. Se proporciona aqul un método matemktico
rhpido para resolver estos casos. El1 método MILP presentado puede
simul tAneamente manejar columnas simples y compleias. Una vezr que 1los
modelos han sido formulados, los problemas se resuelven con muy poco
tiempo computacional.

Los modelos de programacidén mixta entera se pueden integrar de
manera que sinteticen sistemas de proceso completo. El  trabajo
contempla algunas aplicaciones a este respecto.

Es importante mencionar que los métodos algoritmicos tratados en
este trabaio no se limitan a mezclas de pocos componentes, pueden ser
generalizados, siendo herramientas poderosas en optimizacién de
procesos.

Se ha demostrado gque con el emplec de estas técnicas, se abtienen
las mejores secuencias de separacidén en donde 1la caracteristica

principal es un ahorro tanto energético como econdmico substancial.
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