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Resumen

Este trabajo de Tesis aporta nuevas metodologias para abordar el disefio éptimo de
plantas quimicas mediante la formulacién de modelos de programacién matematica, que
permiten abordar el estudio sistematico de tecnologias potenciales actuales, con el fin de
establecer las alternativas que permiten maximizar el beneficio econémico, atendiendo a la
operacion eficiente de la planta y a la reduccién de las emisiones de diéxido de carbono. De este
modo, esta Tesis contribuye al avance de la Ingenieria de Sistemas de Procesos (PSE), mediante
la aplicacidn y desarrollo de estrategias de optimizacion.

En particular, se aplicaron y desarrollaron herramientas de PSE para el analisis, y la toma
de decisiones vinculadas al disefio 6ptimo de plantas quimicas basadas en distintos procesos
tecnoldgicos que permiten valorizar los liquidos del gas natural y/o no convencional. Esta
tematica resulta de especial interés a partir del advenimiento de la explotacion masiva de
reservorios no convencionales de gas. En este contexto, Argentina se encuentra en una posicion
estratégica debido a la magnitud de sus recursos gasiferos no convencionales, y resulta esencial
el estudio adecuado de procesos tecnolégicos que permitan el aprovechamiento mas eficiente
del gas no convencional y su valorizacidn, considerando que los liquidos del gas natural son
excelentes materias primas para las industrias quimicas, y pueden procesarse para obtener
diversos productos, como olefinas. Para sintetizar estos productos se conocen diferentes
procesos quimicos, los cuales deben ser estudiados para determinar cual es el mas adecuado.
Asi, el objetivo general de esta tesis es el desarrollo y aplicacién de estrategias avanzadas de
programacion matematica para la sintesis de procesos novedosos y de bajo impacto ambiental
para la obtencidn de productos quimicos, a partir de gas proveniente de reservorios
convencionales y no convencionales.

En primer lugar, se propone un algoritmo novedoso para el disefio dptimo de plantas
quimicas utilizando modelos subrogados (SMs) lineales por partes en un esquema iterativo de
optimizacion de superestructuras. Los SMs se generan a partir de simulaciones obtenidas con
modelos rigurosos implementados en Aspen Plus y correlaciones de costos implementadas en
MATLAB. Se utiliza una formulacidon basada en Programacion Disyuntiva Generalizada (GDP)
para el ajuste de los coeficientes, desarrollada en el presente trabajo de tesis. A partir del
problema de la superestructura, se formula un problema maestro de Programacion Mixto-
Entera Lineal (MILP) que se resuelve utilizando el algoritmo propuesto. Se utiliza como caso de
estudio la produccion de etileno a partir de etano mediante tecnologias convencionales y
alternativas. Se obtiene que la tecnologia de deshidrogenacién oxidativa de etano utilizando

bucle quimico (CL ODH) es la solucién dptima.



A continuacidn, se desarrolla en Aspen Plus un modelo riguroso del proceso de CL-ODH
para la produccidn de etileno a partir de etano asociado a procesos que permiten la
coproduccién de metanol a partir de subproductos, considerando objetivos econdmicos
(maximizacion del NPV) y evaluando también las emisiones de CO, del proceso global. Se utiliza
el modo orientado a ecuaciones de Aspen Plus para mejorar la robustez del modelo y optimizar
las condiciones de operacion de la planta.

El disefio de plantas de coproduccion de etileno y propileno a partir de los liquidos del
gas natural es un problema relevante en la literatura bajo el contexto de la revolucién del shale
gas. En ese marco, se presenta una metodologia novedosa para la formulacién de problemas de
disefio 6ptimo de plantas quimicas como problemas de Programacion Disyuntiva Generaliza
(GDP), y se utiliza una implementacion propia del algoritmo de Aproximaciones Exteriores
basadas en Ldgica (L-bOA) para su resolucién en GAMS. Se formula una superestructura para el
disefio de plantas de coproduccidn de etileno y propileno a partir de los liquidos del gas natural
basada en modelos rigurosos, con el fin de determinar la combinacion de tecnologias 6ptimas
bajo diferentes escenarios de precios de las materias primas. Se emplea la representacion de
redes de estados y equipos para modelar las decisiones discretas asociadas con el disefio del
tren de separacién y las configuraciones alternativas del reactor de acetileno.

Finalmente, como la aplicacidon de modelos rigurosos en optimizacion puede resultar en
problemas dificiles de resolver mediante los algoritmos matemadticos disponibles, se propone
un algoritmo de optimizacidn para resolver problemas formulados con Programacion Disyuntiva
Generalizada (GDP) basados en modelos hibridos, que incluyen modelos basados en primeros
principios y modelos subrogados (SMs). Los SMs incluyen funciones de regresidn algebraica y
funciones de base radial. El desempefio de la metodologia propuesta se analiza mediante dos
casos de estudio: un problema de sintesis de metanol y un problema de disefio éptimo de
produccién de propileno por medio del proceso de metdtesis. Asimismo, se realiza un andlisis
de sensibilidad de la funcién objetivo con respecto al precio de la materia prima, y se aborda un

problema de disefio e integracidon energética de manera simultanea.



Abstract

In this work, the optimal design of chemical plants is addressed through novel methods
based on mathematical programming, which allow the systematic study of promising process
technologies. The proposed methods provide a framework to maximize economic indicators,
considering efficiency metrics of the plant, as well as carbon dioxide emissions. In this way, this
work contributes to the progress of Process Systems Engineering (PSE) through the application
and development of optimization strategies.

In particular, computer-aided tools were applied and developed for analysis and
decision-making of the design of chemical plants, considering different processes to add value
to natural gas liquids from unconventional reservoirs. This issue is of special interest due to the
shale gas revolution. In this context, Argentina has a strategic position due to the national
unconventional gas resources, and the thoughtful study of available technologies is essential to
select the most efficient way of using of unconventional gas. In particular, natural gas liquids are
excellent feedstock for chemical industries. Through the conversion of these raw materials, high
value-added products can be obtained, such as olefins. To synthesize these products, different
chemical processes have been developed, which must be analyzed to determine the most
appropriate option. Thus, the general objective of this thesis is the development and application
of advanced mathematical programming strategies for the process synthesis and design, with
low environmental impact, to produce chemicals from conventional and unconventional gas.

First of all, a novel algorithm for the optimal design of chemical plants using piecewise
linear surrogate models (SMs) in an iterative superstructure optimization framework is
proposed. The SMs are generated from rigorous simulations with models implemented in Aspen
Plus and cost correlations implemented in MATLAB. A formulation based on Generalized
Disjunctive Programming (GDP), developed in this thesis work, is used for SMs coefficient fitting.
From the superstructure problem, a master Mixed-Integer Linear Programming (MILP) problem
is formulated and solved using the proposed algorithm. Ethane-based ethylene production using
conventional and alternative technologies is used as a case study. As a result, the chemical
looping oxidative dehydrogenation (CL-ODH) of ethane is the optimal solution.

Next, a rigorous model of the CL-ODH process for ethylene production from ethane,
considering methanol co-production from by-products, is developed in Aspen Plus. The
objective function is the Net Present Value (NPV) maximization, and CO, emissions of the global
process are also estimated. Aspen Plus equation-oriented mode is used to improve model

robustness and to optimize plant operating conditions.



The design of ethylene and propylene co-production plants from natural gas liquids is a
relevant problem in the literature due to the shale gas revolution. In this framework, a novel
approach is presented for the formulation of optimal design problems for chemical plants using
Generalized Disjunctive Programming (GDP), and a custom implementation of the Logic-based
Outer Approximation (L-bOA) algorithm in GAMS is employed to solve the problem. A
superstructure is formulated for the design of ethylene and propylene co-production plants
from natural gas liquids based on rigorous models, to determine the optimal scheme under
different raw material price scenarios. The state-equipment network representation is used to
model discrete decisions associated with the separation train design and alternative acetylene
reactor configurations.

Finally, as the application of rigorous models in optimization can result in intractable
problems, an optimization algorithm is proposed to generate and solve Generalized Disjunctive
Programming (GDP) problems based on hybrid models, which include first principles models and
surrogate models (SMs). The SMs include simple algebraic regression functions and radial basis
functions. The performance of the proposed methodology is evaluated through two case
studies: a methanol synthesis problem and a propylene production via metathesis optimal
design problem. Besides, a sensitivity analysis of the objective function (NPV) is carried out with
respect to the raw material price, and simultaneous optimization and heat integration is

addressed.
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Capitulo 1: Introduccion General

El gas de esquisto (shale gas) se encuentra en formaciones de baja porosidad y escasa
permeabilidad, por estas razones los hidrocarburos quedan atrapados en esta matriz,
denominada no convencional. A los fines practicos, en una formacién convencional sélo es
necesario el proceso de perforacion para la extraccidon del gas, mientras que en una formacion
no convencional se requiere una estimulacién artificial y procesos de recuperacién especiales
(Stevens, 2012). Dos tecnologias fueron claves para el aprovechamiento del shale gas. La
primera es la perforacién horizontal (Wutherich & Walker, 2012), y la segunda es la fractura
hidraulica (fracking) (Hassett & Mathur, 2013). Esta ultima consiste en la inyecciéon de agua,
arena y quimicos en el pozo a alta presion con el fin de fracturar la roca, aumentar la porosidad
del medio, y asi liberar los hidrocarburos.

Las implicaciones del desarrollo de estas tecnologias es la posibilidad de recuperar las
inmensas cantidades de gas no convencional atrapadas en la matriz, cuya tarea se pensaba como
poco practica y no rentable (Wang et al., 2014). En la Tabla 1.1 se reportan las abundantes
reservas de estos recursos en distintos paises, donde se observa que Argentina se encuentra en
la segunda posicidn, sélo superado por China. Para el afio 2040, se proyecta que seis paises
generaran el 70 % de la produccidon mundial de shale gas, estos son Estados Unidos, China,
Canada, México, Argelia, y Argentina (U.S. Energy Information Administration, 2016).

Tabla 1.1: Shale gas técnicamente recuperable no probado (U.S. Energy Information
Administration, 2015)

Pais Reservas (trillones de pies cubicos)
China 1115
Argentina 801
Argelia 707
Estados Unidos 623
Canada 573
México 545
Australia 429
Sudafrica 390
Rusia 284
Brasil 245
Emiratos Arabes 205

El gas de esquisto se compone de hidrocarburos livianos, principalmente por metano,
etano, propano y butano (U.S. Energy Information Administration, 2012). El procesamiento de

gas se basa en la separacién del metano de los demds componentes, los cuales se denominan



liguidos del gas natural (natural gas liquid, NGL). Luego, cada componente puede ser utilizado

como combustible o como materia prima de una industria quimica.

1.1 Arbol petroquimico

El arbol petroquimico es una representacion de cdmo se relacionan las materias primas
y los productos quimicos industriales (Fig. 1.1). Este esquema muestra las vias de sintesis
convencionales utilizando tecnologias maduras y establecidas. En un escenario de mayor
disponibilidad de gas, este arbol es una herramienta que ilustra las combinaciones de procesos
comerciales posibles, y de esta manera asiste en la busqueda de soluciones de compromiso
entre la remuneracidon econdmica, el consumo de energia y la sustentabilidad ambiental.

Determinar tales combinaciones de procesos es un desafio para el disefio y sintesis de procesos.

Productos Productos
Petroquimicos Petroquimicos
Intermedios Finales

i

Amoniaco
T E——
- Aminas '
Metanol
| T——

az= / 4 = c
@ = = 3y =
a9 Gl G bl (=4
o o =

=

- Formaldehido

——

Etilbenceno = EstireN0 | PS/PSE
PTA / DMT PET
S
PEBD/PEAD
/PEBDL
Acido Acetato

acético = de Vinilo

f—— Dicloroetano. — VCM |——— PVC
Oxido
de Etileno | = EG j—— ra

PP

C

| — Oxido de = Polioles J

Propileno
— PG '
IPA

ﬁ 4

" !l !

Figura 1.1: Arbol Petroquimico (Cadmara de la Industria Quimica y Petroquimica (CIQyP),
2014)



El arbol petroquimico se muestra fuertemente dependiente de quimicos basicos e
intermediarios. Mds aun, se observa que estas materias basicas resultan sumamente versatiles,
debido a que pueden convertirse en varios productos, por ejemplo, el etileno se puede convertir
en distintas calidades de polietileno, acido acético, éxido de etileno o dicloroetano (ver Fig. 1.1).
Por esta razdn, se fabrican en plantas de gran escala y su mercado es del tipo “commodity”.
Entre los quimicos bdsicos se encuentran el gas de sintesis, olefinas (etileno, propileno,
butadieno, etc.), y aromaticos (benceno, tolueno y xileno). Debido a gran escala de capacidad
involucrada, el desarrollo de nuevos procesos para las materias bdsicas y su optimizacion
representan avances significativos en aspectos econdmicos y ambientales.

La industria petroquimica es sumamente compleja debido a la cantidad de entidades
gue intervienen en los distintos eslabones de la cadena de produccién. Asi, resulta importante
seleccionar una clasificacion para analizar esta cadena productiva (arbol petroquimico). El
Instituto Petroquimico Argentino (IPA) reconoce tres niveles diferentes en funcion a su posicion
dentro de la cadena:

e Productos basicos: se obtienen a partir de la transformaciéon de gas de yacimiento y
petréleo. Se clasifican principalmente en gas de sintesis (en distintas proporciones de
monoxido de carbono e hidrégeno), olefinas (etileno, propileno, butileno y butadieno) y
aromaticos (benceno, tolueno y xileno). Esta categoria se caracteriza por incluir un bajo
numero de compuestos.

e Productos intermedios: son sintetizados a partir de los productos basicos, para convertirlos
posteriormente en productos finales.

e Productos de uso final: son vendidos a las industrias transformadoras finales. Esta categoria
se encuentra conformada por una amplia variedad de productos, que depende de las
demandas correspondientes. Esta incluye las distintas resinas plasticas y la urea.

En particular, las tecnologias involucradas para la sintesis de los productos bdsicos son
complejas y sélo se encuentran desarrolladas por pocas empresas a nivel mundial. Los procesos
correspondientes se caracterizan por ser de capital intensivo, procesos continuos, que
presentan economia de escala y un alto grado de especificacién en los bienes comercializados
(Valverde, 2016).

Debido a los grandes volumenes de produccién involucrados, estas plantas se ubican
cerca del abastecimiento de materia prima. Para disminuir los costos asociados al transporte y
la logistica, las plantas de productos intermedios y finales se instalan en la misma zona. Esto
tiene como consecuencia el emplazamiento de estas fabricas en polos petroquimicos y esta es

una de las caracteristicas del sector petroquimico argentino.



En Bahia Blanca se encuentra el polo petroquimico mas importante de Argentina.
Lindantes al polo, hay dos plantas procesadoras de gas natural que separan etano, propano y
butano mediante procesos criogénicos. En particular, el principal derivado del etano es etileno
(ET), que es el producto petroquimico bdsico fundamental de la cadena petroquimica. Dentro
del complejo, el principal destino del etileno es su polimerizacion directa para la produccién de
cuatro variedades de polimeros: polietileno de baja densidad lineal (PEBDL), polietileno de baja
densidad (PEBD), polietileno mejorado (EPE) y polietileno de alta densidad (PEAD). Dentro del
mismo polo, existen plantas de cloruro de vinilo, y monémero de policloruro de vinilo (PVC).

El etileno también puede ser transformado a d6xido de etileno (OE), que es la materia
prima para producir etilenglicol (EG). A su vez, el EG es una de las materias primas para fabricar
Politereftalato de Etileno (PET), cuya resina es de uso masivo en la industria de envases.
Actualmente, el pais no cuenta con plantas productoras de OE y EG (Valverde, 2016).

La otra olefina de gran importancia es el propileno, que se polimeriza para producir
polipropileno. La demanda de esta resina plastica ha tenido un rapido crecimiento debido a sus
multiples aplicaciones finales en envases, juguetes y muebles, entre otras (Baker, 2018; Camara
de la Industria Quimica y Petroquimica (ClQyP), 2014). Esta olefina es producida en el pais
principalmente como subproducto de la refineria, asi su rendimiento suele competir con el de
otros quimicos de interés, eligiendo usualmente producir mas de estos ultimos. Por esta razon,
en un escenario donde la demanda de propileno se encuentra en crecimiento, se vuelve
atractiva la inversion en tecnologias de produccién de esta olefina como producto principal (on
purpuse technology). Esto representa un cambio de paradigma de la industria petroquimica a
nivel mundial. Asi, una de las tecnologias mds prometedoras es la deshidrogenacién de propano,
la cual se encuentra desarrollada e implementada en otros paises (Nawaz, 2015; Sattler et al.,

2014).

1.2 Situacion mundial

Historicamente, el sector petroquimico se forma en los distintos paises con escalas
apropiadas para abastecer mercados sectoriales o regionales. Sin embargo, en los ultimos afios
los paises asiaticos, motivados por la disponibilidad de materia prima mdas econdmica, han
desarrollado empresas para competir a nivel mundial. Frente a este nuevo cambio de
perspectiva, existen dos tipos de estrategias posibles para los demas paises: expansion (como
Estados Unidos y Brasil) y defensa econémica (Europa Occidental).

Estados Unidos ha atravesado un cambio de paradigma en su industria debido a la
disponibilidad de recursos hidrocarburiferos no convencionales, y al desarrollo de la tecnologia

para su extraccion y aprovechamiento (Al-Douri et al.,, 2017; National Energy Technology



Laboratory, 2013). La valorizacién del shale gas mediante la separaciéon de sus componentes
produce etano a bajo costo, lo cual tiene como resultado la construccién y adaptacion de hornos
de craqueo para aprovechar este recurso. Actualmente, este pais estd llevando a cabo la mayor
expansién de su historia en la produccidn de etileno. La produccién de etano aumentd desde
0.95 millones de barriles por dia en 2013 hasta 1.85 millones de barriles por dia en 2021, y
consecuentemente, la capacidad instalada para la produccién etileno crecié desde 27 millones
de toneladas por afo en 2013 hasta alrededor de 40 millones de toneladas por afio en 2020
(U.S. Energy Information Administration, 2021). Ademas, debido a la disponibilidad de materia
prima, se renueva el interés en las tecnologias de conversién de gases en liquidos combustibles
(Siirola, 2014).

Por otro lado, en Brasil el desarrollo se encuentra traccionado por el crecimiento y
consolidacion de sus compaiiias nacionales Braskem y Petrobras. En particular, Braskem plantea
una estrategia regional de expansion. Por un lado, modifico sus plantas del mercado interno que
trabajan con nafta virgen, para procesar etano proveniente de Estados Unidos (Instituto
Petroquimico Argentino (IPA), 2016). Por otro lado, puso en marcha un proyecto en México en
2015: la planta Etileno XXI, que es un complejo integrado capaz de procesar 66000 barriles
diarios de etano y producir 1.05 millones de toneladas por afio de polietileno (Instituto
Petroquimico Argentino (IPA), 2016).

Para satisfacer la demanda futura mundial de etileno, se sugiere que se necesitara la
instalacion anual de cuatro a cinco hornos de craqueo. Como resultado, se espera que la
produccién de 2018 la produccion de esta olefina (160 millones de t/a en 2018), incremente a

250 millones de toneladas por afio para 2035 (Instituto Petroquimico Argentino (IPA), 2018).

1.3 Situacion Argentina

Las reservas de gas no convencional (shale gas) técnicamente recuperables de Argentina
brindan oportunidades Unicas para el desarrollo econémico del pais (Delpino & Diaz, 2014;
Secretaria de Politica Econdmica, 2018). En 2016 se realizaron avances significativos para
aprovechar el potencial de estos recursos. La empresa Total puso en produccién yacimientos
offshore de gas y condensado en Vega Pléyade, cuyo proyecto contribuye al aumento de
produccién en 2016 y en los afos siguientes. Esto permite mantener el nivel de producciéon
operado desde Tierra del Fuego en 18 millones de metros cubicos por dia (Instituto
Petroquimico Argentino (IPA), 2016). Por otra parte, Pan American Energy posee un proyecto
de inversiones por 1.400 millones de délares, donde Lindero Atravesado en Neuquén (tight gas)
es uno de los principales destinatarios de estos fondos (Instituto Petroquimico Argentino (IPA),

2016). Entre junio del 2017 y junio del 2018, la produccién nacional de gas de esquisto con pozos



horizontales ha crecido un 162 %, lo cual representa un aumento de la produccidn total de gas
natural en un 8.2 % para el mismo periodo (Iguacel, 2018). En los préximos afios se espera que
la produccion total de gas natural aumente en un 5 % interanual (Caratori et al., 2019). Frente a
estos resultados, el Ministerio de Energia de la Nacién se propone duplicar la produccidn de gas
en los préximos afios, lo que significa alcanzar 260 MMm? por dia, de los cuales se podrian
exportar 100 MMm? diarios (Iguacel, 2018). En una proyeccién mas detallada, se toma como
afio base al 2018 con una produccidn de gas natural de 129 MMm3/d, y se estima para 2030 una
produccion entre 211y 258 MMm?3/d, considerando el escenario de exportar gas natural licuado
(Caratori et al., 2019).

Con el fin de generar certidumbre a largo plazo en Argentina se articuld el Plan Gas IV.
En este se define el precio del gas mediante licitaciones competitivas para el abastecimiento,
tanto residencial como generacién de energia (EconoJournal, 2021a). De esta forma, se busca
fomentar las inversiones en el desarrollo de Vaca Muerta, satisfacer la demanda nacional de gas
a través de los recursos nacionales, generar puestos de trabajos, y sustituir las importaciones de
gas natural liquido (GNL). Si bien el consumo de GNL importado ha disminuido en los ultimos

afios (ver. Fig. 1.2), el Plan Gas IV tiene como propdsito reducir esta magnitud a cero.
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Figura 1.2: Importaciones argentinas de gas natural licuado(International Trade Centre,
2021).

En particular, la matriz energética de nuestro pais se basa en gas natural; y en la
actualidad se tiene un déficit de este, por lo que, en principio, el metano se utilizaria para

satisfacer la demanda interna del mercado. Sin embargo, los NGLs son una materia prima
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apropiada para la produccién de petroquimicos de alto valor agregado. En la literatura se resalta
la importancia de la evaluacion de nuevos procesos a partir de NGLs para producir quimicos de
alto valor agregado, puntualizando la importancia del disefio, modelado y optimizacidn para
evaluar su implementacion efectiva (Floudas et al., 2016).

Las principales fuerzas impulsoras para el desarrollo petroquimico de olefinas son la
disponibilidad de recursos y el poder manufacturero (Ataefe & Bekerman, 2013). Asi, frente a la
futura disponibilidad de una alimentacién apropiada, crece el interés en planificar mejoras en el
sector productivo que permitan la valorizacién de estos recursos mediante ampliaciones de la
capacidad instalada en las plantas actuales, o la instalacién de nuevas lineas productivas no
desarrolladas actualmente en Argentina. Ademas, la industria petroquimica nacional necesita
crecer para satisfacer la demanda interna, en caso contrario se requerirda aumentar las
importaciones asociadas con este rubro (Econolournal, 2019).

En Argentina, debido a la dimensiéon de la escala preexistente y a su pertenencia
mayoritaria a capitales extranjeros, la estrategia aparente es del tipo defensiva. En este marco,
el sector ha sufrido pérdidas importantes debido a la escasez de materias primas en los ultimos
afios, principalmente en épocas invernales. Asi, la balanza comercial presenta valores negativos
desde 2006, y durante tal afio, se hizo mas evidente la falta de materias primas. Como el sector
es sumamente dependiente de estas alimentaciones, se obtuvo una disminucién importante de
la produccién, mientras que el consumo continud en crecimiento. Como resultado se presenta
un déficit creciente en la balanza comercial del sector de USS 2.149 millones en 2012, y se estima
que de no realizar las inversiones correspondientes, se llegaria USS 4.500 en 2025 (Cdmara de
la Industria Quimica y Petroquimica (ClQyP), 2014). De acuerdo al informe del ClQyP, en
diciembre 2020, la balanza comercial de los productos del sector alcanzé un déficit de 373
millones de ddlares, un 51% menor al mismo mes de 2019 (EconoJournal, 2021b).

Sin embargo, es necesario tener en cuenta que Argentina presenta caracteristicas
coyunturales Unicas para atravesar por un proceso de expansion en este sector. Por un lado, se
encuentra fuera de la ruta de comercio de los paises asiaticos, lo cual representa una primera
defensa contra las nuevas plantas de escala mundial. Ademas, la re-estatizacion de la empresa
nacional YPF brinda mayor libertad para la toma de decisiones y el planteamiento de una
estrategia a mediano y largo plazo. De esta forma, nuestra industria petroquimica se podria
fortalecer a través de la explotacién de las importantes reservas de shale gas en los yacimientos
que pertenecen a YPF.

Por otro lado, el pais tiene los tres requisitos necesarios para la expansion del sector
petroquimico: mercado, materia prima abundante, y plantas de tamafio internacional para ser

competitivos (EconoJournal, 2019). Se presenta un escenario de demanda creciente en el sector
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petroquimico. Tal situacidn conduce a una ampliacidn de la capacidad productiva interna o bien
la importacion de estos productos para satisfacer las necesidades del mercado. En 2014, la
Camara de la Industria Quimica y Petroquimica identificé a los productos criticos para el
crecimiento, entre los cuales representan mas del 90 % de la produccidon del sector (Cdmara de
la Industria Quimica y Petroquimica (ClQyP), 2014):

e Acido tereftélico

e Aminas

e Amoniaco

e UREA

e Etilenglicol

e Metanol

e Oxido de etileno

e Oxido de propileno

e Paraxileno (PX)

e Policloruro de vinilo y copolimeros

e Poliestireno

e Polietileno lineal, de baja y alta densidad

e Polipropileno y sus copolimeros

e Politereftalato de etileno

Asi, la evaluacién y posterior inversion en complejos integrados para la fabricacion de
estos productos representa un impacto positivo en el crecimiento econémico del pais. Segun la
Camara de la Industria Quimica y Petroquimica, la capacidad instalada del sector debe crecer
mas 160 %, lo cual generard mds 6000 puestos de trabajo directos, y 54000 de manera indirecta,
produciendo un saldo comercial positivo de 2225 millones de ddlares anuales en la balanza
comercial del sector (Camara de la Industria Quimica y Petroquimica (ClQyP), 2014).

En un andlisis posterior, se proyecta un aumento en la demanda de las resinas plasticas,
que se encuentra principalmente traccionado por el polietileno, el polipropileno y el
politerftalato de etileno (Valverde, 2016). Para poder satisfacer las necesidades de este mercado
creciente, es necesario evaluar distintas alternativas tecnoldgicas y la posibilidad de plantas
integradas con el objetivo de obtener el mayor rendimiento de las inversiones.

En el caso de polietileno, la empresa PBB Polisur SA, ubicada en Bahia Blanca, cuenta
con una capacidad instalada de 660000 toneladas por afio del polimero, en sus distintas
variedades. Para satisfacer las necesidades de materia prima en esta planta, la misma empresa

cuenta con una capacidad instalada de 700000 toneladas por afio de etileno, a partir de etano.



Por otra parte, dentro del pais existe una capacidad instalada de 320000 toneladas por afio de

polipropileno entre las plantas de Petroken SA en Ensenada y Petroquimica Cuyo SAIC en

Mendoza. Como en Argentina el propileno sélo se produce principalmente como un

subproducto del craqueo catalitico, su disponibilidad se encuentra limitada, provocando la

necesidad de importacién de la olefina. Asi, se vuelve atractiva la idea de instalaciéon de una
planta de propileno como producto principal, cuya capacidad para satisfacer la demanda futura

se estima en 500000 por afio (Camara de la Industria Quimica y Petroquimica (ClQyP), 2014).

Ademas, esta también representa una oportunidad de valorizacién del propano, cuyas

exportaciones ascendieron desde 2016 a 2020 desde 443125 a 483002 toneladas; mientras que

el valor por unidad bajé desde 419 a 271 ddlares por tonelada durante el mismo periodo

(International Trade Centre, 2021).

Este nuevo escenario con cambios en la demanda y precio en los hidrocarburos livianos
representa un conjunto de nuevos desafios cientificos y tecnoldgicos. Ademas, la evaluacién de
procesos innovadores constituye un pilar fundamental para el aumento de la competitividad de
la industria petroquimica. En general, el desarrollo tecnoldgico del sector petroquimico nacional
se encuentra gobernado por cuatro macro-tendencias (Valverde, 2016):

e Modelado y optimizacién de procesos petroquimicos: se enfoca en el disefio de los procesos
para buscar soluciones de compromiso entre un conjunto de multiples objetivos. Se busca
operar con un mayor rango de variacién en la calidad de las materias, minimizar los
productos fuera de especificacién, utilizar menos energia, aumentar la conversién y
rendimientos en el proceso, entre otros.

e Innovacion en el disefio de reacciones utilizando nuevos tipos de catalizadores: la catdlisis
se considera la clave para el desarrollo de procesos competitivos, su incorporacién
representa mejores eficiencias energéticas, aumenta la selectividad y rendimientos de los
productos. Esta se acompafia del desarrollo en ingenieria de las reacciones para evaluar
distintas alternativas tecnoldgicas.

e Desarrollo de nuevos materiales: principalmente el uso de nanomateriales, cuya tecnologia
tiene el potencial de aumentar la eficiencia general de la industria e innovar en nuevas
aplicaciones.

e Aprovechamiento y valorizacion de productos renovables mediante bio-refinerias.

Estas necesidades de crecimiento representan un conjunto de desafios a superar. Una
prospectiva tecnolégica identifica las mayores dificultades a las cuales se enfrenta el sector
(Valverde, 2016):

e Restricciones en el Know-how



e Restricciones de materias primas
e Altos montos de inversion
e Necesidad de economia de escala

Frente a esta situacidn, con el fin del desarrollo competitivo del sector petroquimico a
mediano y largo plazo, se identifican tres pilares fundamentales (Valverde, 2016): i) desarrollar
un marco institucional para la articulacidon sector publico-privado-cientifico; ii) coordinar
acciones de financiamiento; iii) favorecer la interaccién y difusidn de las acciones.

Esto implica el desarrollo de la investigacién para el uso en la toma de decisiones. En
este contexto, la academia dispone de multiples herramientas que pueden ser aplicables en el
crecimiento estratégico del sector. Dentro de la industria petroquimica, la interaccién empresa-
ciencia cuenta con antecedentes de resultados satisfactorios para ambas partes, en los que han
participado centros de investigacidn, como es el caso de PLAPIQUI (Brignole, 2015; Gorenstein

et al., 2018; Valverde, 2016).

1.4 Ingenieria de Sistemas de Procesos

Debido a la gran variedad de procesos tecnolégicas disponibles en la bibliografia, realizar
una comparacion exhaustiva entre las distintas combinaciones es una metodologia ineficiente
para abordar la sintesis y el disefio éptimo de plantas petroquimicas. En este contexto, la
aplicacion de los métodos de la Ingenieria de Sistemas de Procesos (Process Systems
Engineering, PSE) resulta efectiva para evaluar las potencialidades de las tecnologias
disponibles, y la toma de decisiones de forma sistematica (Biegler et al., 1997).

El Profesor Takamatsu defini6 a PSE como un campo académico y tecnoldgico
relacionado a las metodologias para la toma de decisiones en Ingenieria Quimica (Takamatsu,
1983). Tales metodologias deben indicar como planear, disefiar, operar, y controlar cualquier
tipo de operacidn unitaria, procesos quimicos y de produccidn, y las mismas plantas quimicas.
En este sentido, PSE debe contribuir a sintetizar cualquier tipo de sistema relacionado con la
ingenieria quimica.

El campo de PSE estuvo por varios afios bajo la denominacion de disefio y control de
procesos (Grossmann & Harjunkoski, 2019). El libro de T.J. Williams (Williams, 1961) destaca el
potencial de las computadoras digitales como herramientas facilitadoras en las tareas de la
ingenieria de procesos, constituyendo el precursor del término PSE. El término actual se
encuentra por primera vez en el titulo del volumen 59 de la serie de simposios de Chemical
Engineering Progress (CEP), editada por Huckaba y Monet (Huckaba & Monet, 1963), cuyo
documento establece el interés del enfoque de sistemas para el disefio y operacidn de plantas

quimicas. Sin embargo, el término PSE se adoptd sélo después del primer simposio internacional
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de Ingenieria de Sistemas de Procesos (1st International Symposium on Process Systems
Engineering), organizado en Kyoto, Japdn (Glavi¢, 2012).

El Profesor Roger Sargent identificé el origen del enfoque moderno de la ingenieria de
sistemas en 1940s, a partir de los esfuerzos para aprovechar las capacidades de las nuevas
computadoras digitales (Sargent, 2005). Estos dispositivos prometian resolver problemas bien
formulados a través de algoritmos especificos sin la necesidad de intervencion humana. Sargent
también es el autor de uno de los articulos pioneros en PSE (Grossmann & Harjunkoski, 2019;
Sargent, 1967), cuya prospectiva fue altamente acertada. Este trabajo marcé un camino para el
desarrollo de las dreas de disefio de procesos y su integracion con el control y la seguridad de
los mismos. Abordd el desarrollo de modelos en estado estacionario y dindmicos, estrategias de
calculo, y métodos de optimizacidon, mediante la colaboracidn con las areas de sistemas de
control, investigacidn operativa, andlisis numérico, y ciencias de la computacion. Estas ideas
definieron una direccion para el progreso de PSE como area de investigacion.

Por su parte el Profesor Stephanopoulos consideré que la esencia de PSE podria
encontrarse en la patente de Ernest Solvay en 1861 (Stephanopoulos, 2009). El sintetizé un
proceso de produccién de carbonato de calcio basado en amoniaco, mediante la interconexion
de distintas operaciones de contacto gas-liquido, reaccién con control de temperatura, y
unidades de separacion. Para esto, considerd aspectos de integracion del sistema de procesos
qguimicos e inventd nuevo equipamiento para integrar estas operaciones para la produccion
continua y en gran escala.

En el drea de sintesis de procesos se desarrolld el concepto de superestructura a partir
de los diagramas de procesos. Esta es una representacién que incorpora todas las tecnologias
que se consideran como alternativas para el disefio éptimo de una planta de produccion
(Grossmann, 1985). Al formular un problema de optimizacion matematica desde de una
superestructura, se tienen variables discretas para representar la seleccidn de las unidades de
procesos y variables continuas asociadas a las condiciones de operacién. En consecuencia, el
problema de sintesis de procesos resulta ser de Programacién Mixto Entera No Lineal (Mixed
Integer Nonlinear Programming, MINLP). La solucion de dicho problema determina las unidades
a ser incluidas y su correspondiente conexidn en el esquema dptimo, asi como las magnitudes
de las variables operativas.

El desarrollo del modelo de optimizacidon estd estrechamente relacionado con el
desempeiio computacional del mismo. Una mala formulacion del problema puede resultar
sumamente ineficiente o incluso presentar problemas de convergencia. En particular, el
modelado de las decisiones discretas es clave para el desarrollo de un modelo eficiente. Por esta

razén, Raman y Grossmann (Raman & Grossmann, 1994) han propuesto el uso de Programacion
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Disyuntiva Generalizada (Generalized Disjunctive Programming, GDP). Este enfoque facilita
métodos sistematicos para derivar ecuaciones de programacién mixto entera a partir de
disyunciones y proposiciones ldgicas, que son formas flexibles e intuitivas para incorporar
restricciones (Chen et al., 2020).

Dada la importancia de la sintesis de procesos, se ha avanzado significativamente en la
formulacion sistemdtica de superestructuras (Chen & Grossmann, 2017; Grossmann et al., 2000;
Mencarelli et al., 2020). Friedler et al. (Friedler et al., 1992) han propuesto grafos de procesos
(process graph, P-graph) para determinar esquemas factibles y generar superestructuras, y han
establecido las bases matematicas del método. Yeomans y Grossmann desarrollaron dos
estrategias sistematicas para representar superestructuras y derivar los modelos de
optimizacion correspondientes como problemas GDP: red de estados y tareas (states task
network, STN) y red de estados y equipos (states equipment network, SEN). El grafo de STN tiene
como nodos a las tareas y a los estados, mientras que los equipos se asocian a las tareas. En su
forma mas comun, un solo equipo se relaciona a cada tarea, y asi la superestructura se asemeja
a un diagrama de procesos con unidades condicionales (Mencarelli et al., 2020). Como
desventaja, la representacion resultante tiene gran cantidad de unidades de procesos asociadas,
donde varias de ellas no seran seleccionadas en el esquema éptimo. Por su parte, el grafo de
SEN tiene como nodos a los estados y a los equipos, mientras que las tareas se asignan a los
equipos mediante decisiones discretas asociadas. Asi, se puede preestablecer las unidades de
procesos, y consecuentemente, se evitan problemas de singularidades relacionadas con equipos
de flujo nulo. Este enfoque es particularmente util para trabajar con modelos rigurosos en la
sintesis de trenes de separacion (Yeomans & Grossmann, 1999). Wu et al. (Wu et al., 2016) han
propuesto reglas de conectividad para generar sistematicamente las aristas del grafo que
representa la superestructura. Para esto, los autores definen puertos (Ports) de entrada y salida
como mezcladores y divisores de corriente en cada unidad. Recientemente, Ryu et al. (Ryu et
al., 2020) han abordado la integracidn de redes de reaccion, sintesis de trenes de separacion y
disefo de la red de intercambiadores de calor en la misma superestructura.

Los métodos de PSE han sido satisfactoriamente empleados para la sintesis y el disefio
Optimo de plantas que emplean gas natural como alimentacion. Martin y Grossmann (Martin &
Grossmann, 2013) estudiaron la produccién de hidrégeno y combustibles liquidos utilizando gas
de esquisto (shale gas) y switchgrass como alimentacidén. Estos autores formularon una
superestructura para seleccionar la mejor combinacidon entre las alimentaciones y las
tecnologias disponibles. Onel et al. estudiaron el disefio 6ptimo de plantas para la produccién
de olefinas (Onel et al., 2016), y aromaticos (Niziolek et al., 2016), ambos basados en shale gas,

empleando metanol como intermediario. Medrano et al. (Medrano et al., 2017) propusieron
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una superestructura para la produccion de metanol, incluyendo distintos procesos para la
produccién del gas de sintesis, y aplicaron estrategias de optimizacidn multiobjetivo con fines
econdmicos y ambientales. En su analisis, la curva de Pareto mostré que la oxidacidn parcial
catalitica de metano es el éptimo econdmico, mientras que una combinacidn de reformado de
metano con reformado seco resulté la solucién mas amigable con el medio ambiente. Li, Demirel
& Hasan (Li et al., 2017) propusieron una nueva metodologia de optimizacion de
superestructuras para la sintesis e intensificacion de procesos, y aplicaron este enfoque a la
produccién de metanol a partir de biogas.

La resolucion de problemas de optimizacién de gran escala incluyendo modelos
rigurosos de las unidades de procesos es un desafio importante. Este enfoque generalmente da
como resultado un problema de optimizacién altamente no lineal sujeto a un sistema de
ecuaciones de grandes dimensiones, que pueden presentar una multiplicidad de éptimos
locales, donde solo la tarea de encontrar un punto inicial adecuado constituye un reto (Chen &
Grossmann, 2017). En este contexto, se pueden emplear modelos subrogados (SM) para mejorar
el desempefio computacional. Los SMs son modelos simplificados que se generan utilizando
estrategias de Machine Learning (correlaciones empiricas y ajuste de parametros), a partir de
simulaciones rigurosas de estos procesos. De esta manera, pueden describir adecuadamente el
comportamiento fisico de los procesos. Los SMs permiten reducir el nUmero de no linealidades
del modelo, y a la vez los tiempos de CPU, en comparacion con los modelos rigurosos
correspondientes. El interés de la comunidad de PSE en el desarrollo de métodos eficientes para
abordar la formulaciéon y solucién de problemas basados en SMs ha aumentado
significativamente en los Ultimos afios (Alizadeh et al., 2020; Bhosekar & lerapetritou, 2018). De
esta manera, es posible abordar problemas de mayor escala de forma mds eficiente y robusta.

Por su parte, el desarrollo de estrategias para la integracién energética también ha
recibido una atencién especial en la literatura (Furman & Sahinidis, 2002; Klemes & Kravanja,
2013), para mejorar significativamente la economia y el desempefio ambiental de los procesos.
En los modelos matematicos de integracion energética, se definen como corrientes calientes y
frias a los flujos que requieren enfriamiento y calentamiento, respectivamente. Las corrientes
calientes pueden intercambiar calor con las frias para satisfacer sus necesidades energéticas, y
reducir el consumo de servicios auxiliares. Para abordar este problema, Duran y Grossmann
(Duran & Grossmann, 1986) formularon un modelo con una condicion matematica del pinch
para minimizar el consumo de servicios auxiliares. Dowling y Biegler (Dowling & Biegler, 2015)
desarrollaron un marco de optimizacién que emplea modelos rigurosos e incluye integracion

energética, mediante una formulacién NLP. Quirante et al. (Quirante et al., 2018) propusieron
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formulaciones GDPs para abordar de manera simultdnea la optimizacién e integracién
energética de procesos.

En esta tesis, se utiliza un enfoque de Ingenieria de Sistemas de Procesos (PSE) para
abordar la valorizacién de shale gas, considerando como casos de estudio procesos para el

aprovechamiento de los liquidos del gas natural.
1.5 Objetivos

1.5.1 Objetivo general

La mayor disponibilidad de gas no convencional genera la posibilidad del desarrollo
industrial por medio de la valorizacién de esta materia prima. Debido a la existencia de multiples
vias de sintesis de productos a partir de gas, se deben evaluar diferentes alternativas de
procesos y productos con el fin de determinar la estructura productiva que genere mayor
beneficio en los escenarios socioecondmicos analizados.

El objetivo general de esta tesis es el desarrollo y la aplicacion de estrategias avanzadas
de programacién matematica en la sintesis de procesos novedosos y de bajo impacto ambiental
para la obtenciéon de productos quimicos, a partir de gas proveniente de reservorios
convencionales y no convencionales.

1.5.2 Objetivos especificos

e Desarrollar algoritmos para la generacién de modelos subrogados aplicables a problemas de
optimizacion de gran escala, a partir de datos de alta confiabilidad

e Formular problemas de sintesis de procesos industriales que permitan generar productos
de alto valor agregado, considerando nuevas vias de produccion, basados en modelos
rigurosos, modelos subrogados y/o modelos hibridos, como problemas de programacidn
matematica mixto-entera

e Aplicar estrategias de integracidn energética para mejorar el desempefio econdmico y
ambiental de los procesos en estudio

e Estimar las emisiones de CO; de los procesos para evaluar el desempefio ambiental de los
mismos e identificar oportunidad de mejora

e Desarrollar estrategias de optimizacion especificas para abordar problemas de
programacion matematica de gran escala, utilizando formulaciones de programacion

matematica y/o Programacion Disyuntiva Generalizada (GDP)

1.6 Organizacion de la tesis

Para cumplir con los objetivos propuestos dentro del marco de este trabajo de tesis, el

presente manuscrito contiene seis capitulos.
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En el Capitulo 1 se describe el contexto actual de disponibilidad de gas no convencional.
Se detalla el drbol petroquimico para identificar productos de interés. Ademas, se introduce el
potencial del enfoque de la Ingenieria de Sistemas de Procesos para abordar la sintesis y el
disefo éptimo de procesos. Luego se establecen los objetivos de esta tesis.

En el Capitulo 2 se presenta una metodologia novedosa para el disefio dptimo de plantas
de etileno basados en modelos subrogados lineales. Los modelos subrogados se construyeny se
refinan a partir de modelos rigurosos de las unidades y/o sectores involucrados, en cada
iteracion del algoritmo de optimizacidn propuesto.

En el Capitulo 3 se proponen alternativas de procesos para valorizar subproductos de la
produccién de etileno. En particular se aborda la coproduccidn de etileno y metanol. Las plantas
se modelan rigurosamente con el software Aspen Plus en el modo orientado de ecuaciones para
optimizar las condiciones de operacién.

En el Capitulo 4 se aborda el disefio éptimo de plantas de coproduccion de etileno y
propileno mediante la formulacion de una superestructura en el marco de Programacion
Disyuntiva Generalizada (GDP). Se emplea la representacion de redes de estados y equipos para
abordar el disefio de trenes de separacién. Se implementa el algoritmo de Aproximaciones
Exteriores basadas en Légica (Logic-based Outer Approximation, L-bOA) en GAMS para resolver
el problema formulado.

En el Capitulo 5 se propone un algoritmo de optimizacién para resolver problemas de
optimizacion formulados como problemas de Programacion Disyuntiva Generalizada (GDP)
basados en modelos hibridos. Los modelos hibridos se componen de modelos basados en
primeros principios y modelos subrogados (SMs). Los SMs incluyen funciones de regresion
algebraica y funciones de base radial. El desempeiio de la metodologia propuesta se analiza
mediante dos casos de estudio: un problema de sintesis de metanol (Chen & Grossmann, 2019;
Tirkay & Grossmann, 1996) y un problema de disefio éptimo de produccion de propileno por
medio del proceso de metatesis (Pedrozo et al., 2021). También se evalla el desempefio de una
estrategia de optimizacion sin el uso de derivadas (Derivative Free Optimization, DFO) para la
sintesis de procesos. Asimismo, se realiza un andlisis de sensibilidad de la funcidn objetivo con
respecto al precio de la materia prima, y se aborda un problema de disefio e integracion
energética de manera simultanea.

Finalmente, en el Capitulo 6 se recopilan las conclusiones principales y se proponen

trabajos futuros derivados de los resultados mas significativos.
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Capitulo 2: Disefio 0ptimo de plantas de etileno a partir de shale
gas mediante Programacion Disyuntiva Generalizada y modelos
subrogados

2.1 Introduccion

Las metodologias de modelado y optimizacién son herramientas poderosas para
abordar problemas de disefio de procesos y optimizacion a diferentes escalas (Gao & You, 2017).
Diaz, Serrani, de Beistegui y Brignole (Diaz et al., 1995) y Diaz, Serrani, Bandoni y Brignole (Diaz
et al., 1996) formulan un problema mixto entero no lineal (MINLP) para determinar el cuello de
botella en plantas de procesamiento de gas natural para la extraccion de etano. Diaz y Bandoni
(Diaz & Bandoni, 1996) abordan la optimizacidn operativa y estructural de una planta de etileno
a base de etano mediante la formulacion de un problema MINLP para una planta a gran escala,
utilizando modelos basados en datos industriales.

En particular, la formulacidn de una superestructura para la sintesis de procesos es
valiosa en el disefio de plantas quimicas (Brendel et al., 2000; Drake & Manousiouthakis, 2002;
Friedler etal., 1993, 1992; Rudd et al., 1973; Yeomans & Grossmann, 1999). Sin embargo, existen
restricciones computacionales. El modelado riguroso de un diagrama de procesos, incluyendo la
formulacion detallada de cada unidad, generalmente conduce a un problema de Programacién
Mixto Entera No Lineal (Mixed-Integer Nonlinear Programming, MINLP) no convexo de gran
escala (Trespalacios & Grossmann, 2014). En este caso, el problema matematico puede resultar
intratable debido a su elevada complejidad.

Algunos autores han propuesto utilizar modelos subrogados para disminuir la
complejidad del modelo matematico de optimizacién (Cozad et al., 2014; Henao & Maravelias,
2011; Pedrozo et al., 2021; Williams & Cremaschi, 2019). Estas estrategias incluyen la generacion
de correlaciones a partir de datos, obtenidos mediante simulaciones rigurosas (experimentos
computacionales) o resultados experimentales. Bhosekar y lerapetritou (Bhosekar &
lerapetritou, 2018) discuten los resultados mas significativos del uso de este enfoque,
mostrando el amplio dominio de aplicacién que ha tenido en la prediccién, optimizacién y
analisis de factibilidad de procesos.

En relacién a las innovaciones en tecnologia quimica, cabe mencionar que el desarrollo
de nuevos catalizadores y los avances en el disefio de reactores han promovido nuevos procesos
para convertir shale gas y sus derivados en productos de alto valor agregado. La produccién de
etileno por deshidrogenacion oxidativa de etano (ODH) se presenta como una alternativa

prometedora. En el proceso ODH, el oxigeno se alimenta junto con una corriente de
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hidrocarburos a un reactor catalitico (Cavani et al., 2007), donde la formacidon exotérmica de
agua suministra calor y mejora el equilibrio termodinamico para la deshidrogenacién de etano.
Sin embargo, pueden producirse reacciones no deseadas como la formacién de didxido de
carbono, reduciendo la selectividad a etileno.

Gong & You (Gong & You, 2018) estudian el disefio 6ptimo de un proceso integrado de
separacion de shale gas y su posterior transformacién en productos quimicos mediante la
formulacion de una superestructura, que incluye el craqueo con vapor (modelado con cinco
ecuaciones cinéticas); deshidrogenacion oxidativa; y deshidrogenacion catalitica como
alternativas. Sin embargo, Gong & You (Gong & You, 2018) no consideran el disefio de los ciclos
de refrigeracién y su integracion con el tren de separacién, que promueven un alto ahorro de
energia en este sistema (Borralho, 2013).

En este capitulo, se propone un algoritmo novedoso para abordar la sintesis y el disefio
Optimo de plantas de etileno mediante el refinamiento de modelos subrogados lineales por

partes dentro de un procedimiento iterativo de optimizacion.
2.2 Descripcion del proceso

2.2.1 Vias de reaccion para la produccién de etileno

El etileno se produce convencionalmente mediante craqueo con vapor (steam cracking,
SC). Este proceso consiste en diluir una alimentacion de hidrocarburos con vapor de agua, luego
la mezcla ingresa a un horno donde las reacciones quimicas se llevan a cabo a altas
temperaturas, del orden de 850 °C. A esta temperatura, los enlaces quimicos de los
hidrocarburos se rompen dando origen a radicales libres, que promueven gran cantidad de
reacciones en cadena. Sin embargo, para tiempos de residencia adecuados se tiene una alta
selectividad hacia olefinas. A la salida del reactor, la mezcla se enfria para detener las reacciones
no deseadas, y asi, obtener rendimientos aceptables del producto de interés. Las materias
primas para SC incluyen etano, propano, butanos y naftas. Ren et al. (Ren et al., 2008, 2006) han
realizado una revisién exhaustiva sobre los distintos procesos para la produccion de olefinas. En
estos trabajos se expone una comparacion, desde el punto de vista energético, de las vias de
sintesis de olefinas a partir de distintas materias primas, donde se muestra que el proceso SC a
partir de etano requiere la menor cantidad de energia especifica.

A pesar del hecho de que SC es una tecnologia madura y bien establecida, el estudio de
este proceso continda apuntando a lograr mayores rendimientos en el craqueo de etano.
Caballero et al. (Caballero et al., 2015) han estudiado el perfil 6ptimo de calor en los hornos a
través de la discretizacidon con elementos finitos para maximizar el rendimiento de etileno. El

rendimiento del proceso convencional de SC es de 55 wt% (Zimmermann & Walzl, 2009)
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mientras que utilizando un perfil dptimo de flujo de calor se puede aumentar a 60 wt%.
van Goethem et al. (van Goethem et al.,, 2010) han estudiado las principales limitaciones
cinéticas en los rendimientos del craqueo de distintas alimentaciones, a través de un esquema
de reacciones mecanisticas (SPYRO). En un trabajo posterior, los mismos autores aplican
programacion no lineal sobre el modelo desarrollado, considerando etano como alimentacion,
y reportan un rendimiento de etileno de 67 wt% (van Goethem et al., 2013).

Como aspecto negativo, SC es una tecnologia que consume gran cantidad de energia, ya
que su reaccion principal (Ec. (2.1)) es endotérmica, y requiere el suministro de calor a altas
temperaturas (Zimmermann & Walzl, 2009), generando importantes emisiones de CO, y NOx.
Esto ha promovido el desarrollo de procesos alternativos basados en reactores cataliticos para
la produccién de olefinas, con el objetivo de reducir el consumo de energia y las emisiones de
gases de efecto invernadero (Gao et al., 2019; International Energy Agency, 2013).

Entre estos desarrollos, la deshidrogenacion oxidativa (oxidative dehidrogenation, ODH)
de etano (Ec. (2.2)) presenta gran potencial debido a que las limitaciones termodinamicas de
esta via de reaccion son eliminadas mediante la reaccién del hidrégeno con el oxigeno, que
produce aguay calor (Cavani et al., 2007). Asi, esta ultima reaccién exotérmica aporta la energia
necesaria al proceso global.

C,Hg = C,Hy + Hy (2.1)
C,Hg +050, = C,H, + H,0 (2.2)

En ODH, el tipo de catalizador empleado y el disefio del reactor son los aspectos
fundamentales que determinan la selectividad y el rendimiento de la reaccién quimica de
interés, resultando claves para el desarrollo de un proceso competitivo. Rodriguez et al.
(Rodriguez et al., 2011) estudiaron la deshidrogenacién oxidativa de etano en un reactor
multitubular y en un reactor de membrana utilizando un catalizador de Ni-Nb-O soportado en
anillos Raschig. Con el reactor de membrana se puede controlar el perfil de concentracién de
oxigeno, permitiendo aumentar la selectividad con respecto al reactor multitubular, y lograr una
mayor produccién de etileno.

Che-Galicia et al. (Che-Galicia et al., 2015) simularon el comportamiento de un reactor
de lecho fijo industrial utilizando un catalizador multi-metalico de MoVTeNbO. Concluyeron que
el modelo cinético permite describir los resultados experimentales y que es una tecnologia
prometedora para una planta petroquimica debido a la alta selectividad alcanzada (76-96 %).

Arnold et al. (Arnold et al., 2013) patentaron un proceso de ODH para la produccion y
separacion de etileno a partir de etano, con un catalizador multi-metdlico de la forma
MoaVsNbcYdTeeOn. En este trabajo se discute la importancia de los equipos vinculados a la

purificacién del etileno debido a que la corriente de salida del reactor contiene didxido de
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carbono y nitrégeno que deben ser posteriormente separados. Tales compuestos no estan
presentes en el proceso de craqueo con vapor (SC). Maffia et al. (Maffia et al., 2016) evaluaron
el desempefio econdmico de este proceso de ODH, y remarcaron las diferencias que presenta el
sistema de separacion propuesto para ODH, en comparacién con el correspondiente al proceso
SC. Discriminaron el costo del producto en dos partes: el costo variable y la remuneracién de
capital. Sus analisis econdmicos mostraron que el costo del etileno mediante su proceso ODH es
menor, y si se aplica optimizacidn utilizando Aspen Plus, se tendria un escenario en el cual el
costo del proceso ODH considerado es menor incluso que el costo de etileno en SC sin considerar
la remuneracion del capital, lo cual representa una mejora tecnolégica.

El proceso de produccidn de etileno a partir de etano también se puede llevar a cabo
mediante oxidacién parcial catalitica (Catalytic Partial Oxidation, CPO), que consiste en la
oxidacidn catalitica de un combustible de sacrificio que aporta el calor necesario para la reaccién
endotérmica de craqueo térmico no catalitico (Cimino et al., 2010; Donsi et al., 2005). Dicho
proceso se lleva a cabo en reactores monoliticos con tiempos cortos de contacto y es catalizado
por Pt y Pt-Sn soportado en Al,0s3 (Bodke et al., 2000, 1999), o por Pt soportado en LaMnOs
(Cimino et al., 2008). En esta tecnologia se co-alimenta hidrégeno (combustible de sacrificio) y
oxigeno, a la mezcla de etano para trabajar con alta selectividad, utilizando nitrégeno como gas
inerte. Los autores reportan selectividades a etileno superiores a 80 %, con un rendimiento
aproximado de 60 %. Esta tecnologia emergente captd el interés de la empresa Dow, la cual
desarrollé una patente en colaboracién con el grupo de Schmidt (Bharadwaj et al., 2003). Un
grupo de investigacion de Shell (Lange et al., 2005) estima que esta tecnologia tiene beneficios
marginales sobre el proceso convencional SC. Cimino et al. (Cimino et al., 2010) compararon los
costos de produccién de CPO con los costos correspondientes al proceso SC, bajo dos escenarios
de precio de etano. Concluyeron que el proceso CPO puede reducir el costo de produccion de
SCen un 13 %. Sin embargo, tal mejora no resultaria suficientemente atractiva para impulsar un
cambio de tecnologia (Lange et al., 2005).

Al emplear tecnologias alternativas a SC, la necesidad de un proceso adicional para la
obtencidn de oxigeno puro puede compensar el beneficio obtenido en reemplazar los hornos
de craqueo por otros reactores (Lange et al., 2005). Debido a esto, Neal et al. (Neal et al., 2016)
propusieron una de las opciones mas prometedoras (ver Fig. 2.1) que utiliza dos reactores
conectados en un bucle quimico (oxidative dehidrogenation with chemical looping, CL-ODH). En
uno de los reactores se produce la deshidrogenacién oxidativa de etano utilizando el oxigeno
proveniente de un 6xido mixto multi-metdlico (MeO,), Ec. (2.3), mientras que en el otro se
regenera el 6xido por reaccion con aire (Ec. (2.4)). Estos autores reportaron rendimientos y

selectividades que son comparables con los del proceso convencional SC, y resaltaron que el
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proceso ODH es globalmente exotérmico, mientras que SC es altamente endotérmico. Haribal
et al. (Haribal et al., 2017) simularon los procesos SCy CL-ODH mediante el software Aspen Plus.
Utilizaron modelos “RStoic” para los reactores involucrados en el bucle quimico y modelos
“DSTWU” para las torres de destilacion. Ambos procesos se compararon desde el punto de vista
energético. Sus anadlisis muestran un consumo especifico de energia significativamente menor

en el proceso CL-ODH.

C,Hg + MeO, — C,H, + H,0 + MeO,_, (2.3)
MeO,_; + 0.5 0, = MeO, (2.4)
% C,H,
2 ./ Hy

Exotérmico Endotérmico

0

N, C,Hs

Figura 2.1: Reactores conectados en un bucle quimico. MeO,.: dxido multi-metdlico. Adaptada
de Porrazzo et al. (Porrazzo et al., 2016)

Del andlisis de la bibliografia, se evidencia el interés de la comunidad cientifica en la
comparaciéon del desempefio entre el proceso convencional SC y distintas alternativas de ODH,
mediante el uso de simulaciones. Sin embargo, este problema aun no se abordé ampliamente
desde el enfoque de la Ingenieria de Sistemas de Procesos (PSE), que permite la sintesis, el
disefio y optimizacidn de nuevas tecnologias.

Para determinar la topologia y las condiciones de operacién éptimos de una planta de
etileno a partir de etano, se formula una superestructura. En esta superestructura, la decisidn
principal es la via reactiva que se selecciona para transformar el etano en etileno. Ademas, la
misma incluye las unidades correspondientes al tren de separacién de los productos y a los
servicios industriales involucrados.

Se consideran las siguientes vias de reaccién:

e Craqueo con vapor (steam cracking, SC): es el proceso comercial de craqueo que tiene una
conversion del 65 % y selectividad de 88 % (Zimmermann & Walzl, 2009).

e Craqueo con vapor de alto rendimiento (SCH): es el proceso de craqueo en las condiciones
de operacién reportadas por van Goethem et al. (van Goethem et al., 2013) con una
temperatura de horno de 1200 K, para trabajar a alta conversidn de 88 %, con una

selectividad de 83 %.
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e Deshidrogenacion oxidativa con bucle quimico (CL-ODH): utiliza dos reactores conectados
en un bucle quimico operando a una conversion de etano de 85 %, y una selectividad de
76 % (Haribal et al., 2017).

e Deshidrogenacion oxidativa con bucle quimico a baja conversién (CL-ODHL): utiliza dos
reactores conectados en un bucle quimico operando a una conversién de etano de 66 %, y
una selectividad de 85 % (Haribal et al., 2017).

e Oxidacidn parcial catalitica a bajos tiempos de contacto (CPO1): en este proceso se
co-alimenta hidrégeno con un catalizador Pt-Sn (Bodke et al., 2000).

e Oxidacion parcial catalitica a bajos tiempos de contacto (CPO2): en este proceso no se
co-alimenta hidrégeno y se emplea un catalizador Pt-Sn (Bodke et al., 2000).

La eleccién de las mencionadas vias de reaccidn, entre todas las reportadas en la
literatura, se realizd considerando las conversiones, los rendimientos y las selectividades a
etileno de los procesos alternativos y su comparacion con la tecnologia comercial actual (SC). En
la Fig. 2.2 se muestra el rendimiento a etileno, conversién de etano y selectividad a etileno de
las alternativas de procesos consideradas en este trabajo, y anteriormente mencionadas. Se
observa que SCH presenta el mayor rendimiento y la mayor conversion, mientras que SC tiene
la mayor selectividad. Por otro lado, las tecnologias alternativas (CL-ODH, CL-ODHL, CPO1)
presentan tanto conversiones, rendimientos y selectividades a etileno que son comparables con
el proceso de craqueo térmico. Este es el motivo por el cual estos procesos alternativos fueron
considerados entre otras tecnologias potenciales (Gartner et al., 2013).

Dado que los procesos de craqueo con vapor utilizan redes de intercambiadores de calor
para la produccion de vapor de super alta presidn, también se aplica integracién energética a las
tecnologias alternativas para ser comparables. De esta forma se proponen disefios de lineas de
trasferencia de calor para las tecnologias CL-ODH, CL-ODHL, CPO1, y CPO2. Los detalles de los

disefios propuestos se encuentran en el Anexo A.

100%
90%
80%
70%
60%
50%
40%
CL-ODH CL-ODHL CPO1 CPO2
B Conversién M Selectividad Rendimiento

Figura 2.2: Conversidn, rendimiento y selectividad en las vias de reaccion consideradas
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2.2.2 Descripcion del tren de separacion

En todas las vias de reaccion, la corriente de salida del reactor se alimenta a procesos
de acondicionamiento, y a un tren de separacidn. El proceso de compresién es uno de los mads
importantes dentro de la planta (Diaz & Bandoni, 1996), debido a la gran cantidad de energia
gue requiere. Este se compone de tres etapas de compresién que utilizan refrigeracién
intermedia con agua de enfriamiento. Debido al intercambio de calor y a la composicién de la
mezcla, se produce la condensacién de agua entre etapas, la cual se elimina mediante
separadores flash, previo al ingreso de la corriente en la siguiente etapa de compresidn. La
energia necesaria para los compresores proviene de una turbina a la que ingresa vapor de super
alta presion (alrededor de 100 bar) generado en los hornos de craqueo.

El esquema de separacion de la planta se encuentra compuesto por un conjunto de
torres de destilacidn: deetanizadora, demetanizadora, depropanizadora, splitter de etileno,
splitter de propileno y debutanizadora. En general, hay distintas alternativas para la distribucién
de las torres de destilacion: existen disefios que ubican primero la columna demetanizadora,
otros primero la columna deetanizadora y otros en los que la corriente proveniente del
compresor ingresa directamente a la columna de depropanizadora (Zimmermann & Walzl,
2009). En el presente Capitulo se utiliza el esquema de separacién que ubica a la columna
deetanizadora como primera etapa debido a que presenta mayor eficiencia energética en la
produccién de etileno a partir de etano (Murzin, 2015).

Para la separacion de metano son necesarias temperaturas criogénicas menores
a -100 °C, las cuales se pueden obtener en la caja fria a través de distintas estrategias
(Zimmermann & Walzl, 2009), tales como: la descompresién de una corriente con un
turbo-expansor, el agregado de un ciclo de refrigeracidon en cascada adicional con metano, la
recirculacién de parte de una corriente vaporizada al compresor principal, o la utilizacion de un
ciclo con un refrigerante mixto que cubra todo el rango de temperatura. En este capitulo se
incluye un turbo-expansor y la recirculacion a compresores aguas arriba; considerando como
variable de optimizacién a la presion de descarga del turbo-expansor.

En la caja fria se separa una corriente combustible que contiene hidrégeno, metano y
mondxido de carbono producidos en el proceso. Esta corriente se puede alimentar a un ciclo de
Adsorcién por Cambio de Presidn (Pressure Swing Adsorption, PSA) que permite recuperar
hidrégeno con alta pureza como subproducto (Keller & Shahani, 2016). A la salida del PSA
también se tiene una corriente rica en metano, la cual se utiliza como combustible para la
produccién de vapor de alta presion.

Otro equipo importante en el esquema de separacion es el reactor de acetileno. En este

reactor se hidrogena selectivamente el alquino para convertirlo en etileno (Mansoornejad et al.,
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2008). Sin embargo, parte del etileno también se convierte a etano en esta etapa. Este reactor

se alimenta con la corriente etano-etileno (Zimmermann & Walzl, 2009).

2.2.3 Descripcion de los servicios industriales

Dentro de la planta se consideran dos ciclos de refrigeracidn, uno opera con propileno
y el otro con etileno. El primero brinda cuatro servicios de refrigeracién: a 19, 3, -16 y -40 °C. El
segundo puede alcanzar menores temperaturas de -60 y -76 °C, a un mayor costo.

Para satisfacer los requerimientos energéticos de los compresores involucrados se
utilizan turbinas con un sistema de vapor de alta presién. El proceso presenta bajos
requerimientos de vapor de baja presion para calentamiento, por lo cual se utilizan turbinas del
tipo condensables. Estas turbinas presentan la posibilidad de incorporacion y extraccién de
vapor lateral. La turbina del compresor de gas principal opera con vapor de super alta presion,
y puede incorporarse o extraerse vapor de alta presiéon, segliin corresponda. Por otra parte, las
demds turbinas se alimentan con vapor de alta presién y puede extraerse vapor de baja presién
para calentamiento. En estos equipos se asume una eficiencia isentrépica de 0.8 y una eficiencia
de transferencia de energia mecdnica de 0.7.

El proceso requiere grandes caudales de agua de enfriamiento, por lo que se incluye una
torre de enfriamiento para su produccion (Queiroz et al., 2012). Se asume humedad relativa del

80 % y temperatura de 25 °C.
2.3 Modelado matematico

2.3.1 Superestructura

Las vias de reaccion y el tren de separacion se incluyen dentro de una superestructura,
que se muestra en la Fig. 2.3. En esta representacién utilizamos el concepto de bloque de
proceso para agrupar las distintas partes de la planta. Un bloque de proceso es un conjunto de
unidades de proceso donde se llevan a cabo varias tareas. Por ejemplo, en el bloque “reactor de
acetileno” se incluyen dos reactores de hidrogenacidén, y tres intercambiadores de calor para
acondicionar la mezcla a la entrada y a la salida del proceso. Cuando para un mismo bloque
existen dos o mas alternativas, denotamos a estas alternativas como subsistemas de planta. La
representaciéon propuesta permite una simplificacion del problema matematico, tal como se
desarrolla mas adelante.

Como se obtienen diferentes composiciones a la salida del reactor para las distintas vias
de reacciodn, se requieren diferentes esquemas de separacidn para purificar los productos. De
esta forma, si en el reactor se produce diéxido de carbono serd necesario incluir la “Eliminacidn
de CO;”". Si se produce la mezcla metil-acetileno-propadieno (MAPD) sera necesario incluir una

“hidrogenacién de MAPD”. Si se producen compuestos con mas de cuatro dtomos de carbono
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sera necesaria una “debutanizadora”. En tanto que si se produce propano sera necesario un
“separador de C3”.

Se observa que algunos bloques tienen un nimero entre paréntesis seguido de su
nombre, y se encuentran dentro de un rectangulo punteado (rojo). Esta nomenclatura indica
qgue hay mds de un subsistema de planta para esa operacion, y se debe seleccionar exactamente
una de ellas, con excepcién del bloque de “PSA” (que podria no estar presente en la topologia
optima). Un blogue de PSA se puede incluir en la planta, si la recuperacién de hidrégeno
contribuye a mejorar la funcién objetivo; pudiéndose seleccionar entre dos subsistemas de
planta para esta operacion.

En este Capitulo, Bt°t corresponde al conjunto de todos los bloques de procesos de la
Fig. 2.3. Denotamos por B al subconjunto de bloques de B°t que se representan mediante
modelos subrogados (rectangulos en la Fig. 2.3), es decir que se desarrollé un modelo subrogado
(SM) para cada elemento de B. Se debe destacar que la “Eliminacién de CO,” y el “sistema de
vapor” no se encuentran incluidos en B, ya que estos procesos se modelan con ecuaciones
algebraicas. En el Anexo A se presenta una descripcién detallada de cada bloque.

Se denota Q; al conjunto de subsistemas de planta g contenidos en el bloque i. Los
bloques “Mezcla inicial”, “Deetanizadora”, “Depropanizadora”, “Mezcla y compresién”,
“Enfriamiento 2”, “Separador de C2” y “PSA” de la Fig. 2.3 poseen subsistemas de planta
alternativos qeQ; (q, y g, dentro de los rectangulos de lineas punteadas), y a lo sumo una de
ellas puede ser incluida en el esquema dptimo de la planta. Los demds bloques de procesos
contienen sélo un sistema de planta (g1). En el Anexo A, se brinda una descripcién mas detallada

de estos subsistemas de planta.
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2.3.2 Balances de materia

Los balances de materia para las unidades no reactivas se formulan como sigue:

Yjesct; Fiis = Xjesco, Fijs s€S, ieBh™ (2.5)

donde Fj;; es el flujo molar desde j hacia i para la especie quimica s; S es el conjunto total de
especies quimicas; B?# es el subconjunto de B°t que incluye las unidades no reactivas; BCl;y
BCO; son subconjuntos de Bt que son usados para definir las conexiones entre bloques de
procesos.
S ={H, N,,C0,0,,CH,,C0O,,C,H,,C,H,,C,Hg, C3Hg, C3Hg, C3H,, C4Hg, C4Hg,
C4H10,C4Hy, CsHy3, CsHe, CsHo, Hy 0, C7Hg, CgHg, C10Hg}
B4 = {Mezcla inicial, Quench, Reciclo de agua, Compresor principal,
Eliminacién de CO,, Enfriamientol, Deetanizadora, Mezcla y compresion,
Enfriamiento2, Demetanizadora, Separador de C,, Depropanizadora,
Separador de C3, Debutanizadora, PSA}
BCI; = {j:i tiene un flujo de entrada desde j}
BCO; = {j:i tiene un flujo de salida hacia j}

Los balances de atomos para las unidades reactivas se formulan de acuerdo a:

Yses jencr; Fjis atomgg = Yses Yjepco, Fijs atomgg a€A i€ERD (2.6)
donde atomy, es el nimero de dtomos a por molécula de la especie quimica s; A es el conjunto
de dtomos; Rb es el subconjunto de bloques que incluyen reaccion quimica.

A={C,H 0, N}
Rb = {SC,SCH,O0DH,0ODHL,CP01,CPO2,
Reactor de acetileno, Hidrogenacion de MAPD}

También incluimos ecuaciones relacionadas con los rendimientos de carbono:

Yjesct, Firca Cyrsatomg ¢ = Yjegco, Frjs atomg ¢ SES, TERp (2.7)

Rp = {SC,SCH,0DH,0ODHL,CP01,CP0O2}
donde cy,; es el rendimiento de carbono de la especie quimica s para la via de reaccién del
bloque r (Tabla 2.1).

Cada via de reaccién requiere una co-alimentacién especifica:

COFs Y jesct, Fircz2 = 2jenct, Fjrs SES, reERp (2.8)
donde COF,; es la relacidn entre la especie s y la alimentacién de etano para la via de reaccidn
del bloque r (Tabla 2.2). Se debe resaltar que los procesos CL-ODH y CL-ODHL no requieren una
alimentacién adicional porque un oxido multi-metdlico transportador aporta el oxigeno
necesario para la reaccién. Sin embargo, en el modelo incluimos una relacién fija oxigeno-etano
para representar el flujo neto de oxigeno que ingresa al sistema (para simplificar el modelado

del transporte de oxigeno por medio del catalizador).
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Tabla 2.1: Rendimientos de carbono para las vias de reaccién consideradas

Componentes sch SCH® CL-ODHE® CL-ODHL® cpo1° CcPO2°
co 0.0% 0.0% 1.5% 0.5% 3.8% 12.0%
CHa 2.7% 8.1% 6.0% 3.3% 4.3% 3.1%
CO; 0.0% 0.0% 1.5% 0.5% 0.3% 4.3%
C:H: 0.9% 1.3% 0.2% 0.5% 1.5% 0.9%
C:H4 57.3% 72.3% 65.0% 56.1% 60.4% 49.5%
C:Hs 35.1% 12.5% 15.0% 34.1% 27.2% 28.0%
CsH4 0.0% 0.1% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CsHs 1.0% 1.2% 2.4% 1.2% 0.9% 0.8%
CsHs 0.1% 0.0% 0.3% 0.1% 0.4% 0.4%
CsH4 0.0% 0.3% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CsHs 1.8% 1.7% 2.4% 2.1% 0.0% 0.0%
CsHs 0.2% 0.0% 2.4% 0.2% 1.1% 0.9%
CsHio 0.2% 0.0% 0.0% 0.2% 0.2% 0.2%
CsHiz 0.0% 0.0% 0.5% 0.6% 0.0% 0.0%
CsHe 0.3% 0.6% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CeHs 0.3% 1.4% 2.4% 0.5% 0.0% 0.0%
C7Hs 0.0% 0.0% 0.5% 0.1% 0.0% 0.0%
CgHs 0.0% 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CioHs 0.1% 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%

Aobtenido de (Zimmermann & Walzl, 2009); Bobtenido de (Van Goethem et al., 2013); “estimado a

partir de (Haribal et al., 2017); °calculado a partir de (Bodke et al., 2000)

Tabla 2.2: Relacidn especie s-etano

Especies sch SCH® CL-ODH¢ CL-ODHL® CcPO1° CPO2°
H: 1

N> 1.1 0.64
0; 0.31 0.23 0.5 0.5
H.0 0.5 0.5

Aobtenido de (Zimmermann & Walzl, 2009); Bobtenido de (Van Goethem et al., 2013); ‘estimado a

partir de (Haribal et al., 2017); °calculado a partir de (Bodke et al., 2000)

2.3.3  Funcién objetivo

En este capitulo, se busca maximizar el valor presente neto (net present value, NPV):

NPV = — CCTotal(1 + ) +§ Tin (2.9)
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TIn = (REV — TCost)(1 — tax) (2.10)

TCost = RMC + CCTotal CMa + CUt (2.11)

donde NPV es el valor presente neto; CCTotal es el costo de capital total; TIn es el ingreso
total después de impuestos; REV es el ingreso total anual por la venta de productos; TCost es
el costo total anual; RMC es el costo total anual de materia prima; CUt es el costo total anual
de utilidades; CMa es el factor para el calculo del costo total de mantenimiento a partir del costo
de capital (CMa = 0.045, (Onel et al., 2016)); tax es el impuesto sobre el beneficio neto (tax =
0.35); w es el factor para el calculo del costo del capital de trabajo a partir de la inversion (w =

0.1, (Ulrich & Vasudevan, 2004)); y a es la anualidad, que se define segun la Ec. (2.12).

_ 8(+6)"
T (1+6)T-1

(2.12)
La anualidad se calcula a partir de una tasa de interés (6) del 15 %, y una vida total del
proyecto de 15 afios.
El costo total de capital se determina de la siguiente manera:

CCTotal = B @ Yjeptot Cs; (2.13)
donde Cs; es el costo de capital del bloque i; 8 es el factor de impuestos y contingencias (3 =
1.3); ¢ es el factor de instalaciones auxiliares (¢ = 1.55).

El ingreso total por la venta de productos es calculado como sigue:
TPY (Y ieproa PTSi Xjepcr; X Fjjsmws) = REV (2.14)
donde Fj;; es el flujo molar de especies s desde j hacia el producto i (6valo en Fig. 2.3), mw; es
la masa molecular de la especie s, prs; es el precio de venta del producto i (Tabla 2.3), TPY es

el tiempo de produccién en un afio (7920 h), y Prod es el conjunto de los productos a la venta.

El costo total de materias primas se calcula como:

TSI
TPY (ZieRawm prri ZjEBCOiZj Fijsmws + ZieBtot prriFHCimWCl + MOC m) = RMC (2.15)

donde prr; es el costo de materia prima i (Tabla 2.4), FHC; es el flujo molar de entrada de gas
natural al bloque i, Rawm es el conjunto de materias primas, MOC es el costo del dxido
multi-metdlico que se utiliza como catalizador en CL-ODH y CL-ODHL (ver Tabla 2.4), TSI es el
inventario total del éxido multi-metalico en el reactor, y PLF es el tiempo medio de vida de la
particula (PLF = 2000 h).
El costo total de utilidades se determina como:

TPY(ELC + MKWC + WWC(C) = CUt (2.16)
donde ELC es el costo total de electricidad por hora, MKW C es el costo del agua de reposicion
por hora, y WWZC es el costo total por el tratamiento de aguas residuales por hora. Los costos

asociados a estos servicios se muestran en la Tabla 2.5.
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Tabla 2.3: Precio de productos

Producto Precio Unidad Referencia
Etileno 1.03 S/kg 2
Hidrégeno 1.76 S/kg B
Propileno 0.83 S/kg &
Propano 0.31 S/kg ¢
Butenos 0.35 S/kg 2
Gasolina 0.90 S/kg P

Co; 5.12 S/t P

Gas Combustible 2.76 S/GJ

A(“Platts Global Ethylene Price Index,” 2017); B(He & You, 2015); ¢(OPIS NGL forwards report. A daily

report on NGL forward prices plus commentary, 2017); °(Onel et al., 2016)

Tabla 2.4: Costo de materias primas

Materia Prima Costo Unidad Referencia
Etano 0.13 S/kg 2
Gas Natural 0.18 S/kg A
Hidrégeno 1.76 S/kg E
Oxigeno 0.05 S/lb ¢
Oxido multi-metalico 10 S/kg .

A(OPIS NGL forwards report. A daily report on NGL forward prices plus commentary, 2017); (He &
You, 2015); ¢(Julidn-Duran et al., 2014); °(Ulrich & Vasudevan, 2004)

Tabla 2.5: Costo de utilidades

Utilidad Costo Unidad Referencia
Electricidad 0.07 S/kWh B
Agua 0.03 S/t A
Tratamiento de aguas residuales 0.1 S/kg £

A(He & You, 2015); B(Ulrich & Vasudevan, 2006)

2.3.4 Modelos subrogados

Debido a la gran cantidad de unidades de procesos que pueden estar presentes en la
planta, el problema matematico puede incluir un gran nimero de ecuaciones y variables en su
formulaciéon, y resultar sumamente complejo. Ademads, las funciones involucradas en la
descripcion fisica de las unidades son altamente no-lineales. La combinacién entre estos dos

factores resulta en un problema de optimizacién altamente no-lineal sujeto a un gran nimero
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de ecuaciones que puede presentar multiplicidad de éptimos locales, en el cual sélo la tarea de
encontrar un punto inicial adecuado representa un desafio (Chen & Grossmann, 2017).

En este Capitulo se generan modelos subrogados (surrogate models, SMs) para describir
el comportamiento fisico de cada uno de los bloques de procesos a partir de simulaciones
rigurosas de estos equipos en Aspen Plus. Los SMs son modelos simplificados que permiten
capturar el comportamiento del sistema a través de estrategias de Machine Learning, mediante
correlaciones empiricas y ajuste de parametros.

Los SMs representan una aproximacion algebraica de la caja negra que requiere bajos
tiempos de CPU para cada evaluacién de la funcién. Las etapas de generaciéon de un modelo

subrogado son (Biegler et al., 2014):

o Eleccién de un disefio de experimentos
o Eleccion de un modelo algebraico para representar los datos
o Seleccién de un criterio para ajustar los datos

La etapa que recibe mas atencién en la literatura es la seleccion de la funcién algebraica,
en este aspecto se ha buscado el desarrollo de modelos que presenten mayor exactitud. En
general, la mayor parte de las funciones deterministicas consideran que el error producido entre
el valor verdadero y la aproximacion del modelo subrogado sigue una distribucién normal con
media cero. Sin embargo, estos errores no son independientes, dependen de la magnitud de la
variable asociada. La interpolacién de Kriging (Krige, 1951) toma en cuenta esta consideracién
para desarrollar una forma funcional que permite estimar el error de una variable, y mejorar los
resultados. Caballero y Grossmann (Caballero & Grossmann, 2008) desarrollan una metodologia
aplicando SM en base a este modelo algebraico para abordar el problema de optimizacion de
un diagrama de proceso (Flowsheet). Henao y Maravelias (Henao & Maravelias, 2011) utilizan
redes neuronales debido a su gran capacidad de ajuste para desarrollar modelos subrogados a
partir de simulaciones rigurosas en Aspen Plus®. Proponen un esquema de optimizaciéon con
actualizacién de los limites de las variables de entrada. Aplican la metodologia para la
optimizacion de problemas con decisiones discretas. Quirante y Caballero (Quirante & Caballero,
2016) abordan el problema de optimizacidn a gran escala de una planta de tratamiento de agua
acida, a través del desarrollo de modelos subrogados tipo Kriging mediante simulaciones
rigurosas con Aspen-Hysys®. En este trabajo se utiliza una estrategia de optimizacion basada en
la literatura (Biegler et al., 2014) que garantiza la convergencia hacia un éptimo local dentro de
la tolerancia del error numérico presente en el modelo. Kim y Boukouvala (2020) desarrollaron
un procedimiento de optimizacidn basado en SMs para resolver problemas MINLP, haciendo

foco en evitar la relajacién de variables binarias.
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Zhang et al. (Zhang et al., 2016) plantean una metodologia de construccion de modelos
subrogados lineales por partes, separando el dominio de la funcién en politopos convexos.
Cuando éstos se implementan en el problema de optimizacion, como los modelos son lineales,
es posible obtener el dptimo global. Sin embargo, la construccién de modelos lineales por partes
es un problema cuyo tiempo de CPU crece en forma exponencial con la cantidad de variables
independientes y las divisiones del dominio. Yang et al. (Yang et al., 2017, 2016) desarrollaron
un algoritmo para construir SM lineales por partes mediante particiones del dominio que
dependen del rango de una unica variable, el cual genera SM con buenas aproximaciones, pero
el dominio queda divido en mayor cantidad de regiones y necesita ajustar mayor nimero de
coeficientes. Amaldi et al. (Amaldi et al., 2016) muestran una formulacién MILP y un algoritmo
heuristico para abordar el problema de gran escala en tiempos de CPU razonables, utilizando
hiperplanos para la particion del dominio.

En este capitulo, se ha adoptado una metodologia similar a la descripta en la bibliografia
(Henao & Maravelias, 2011) para la seleccion de las variables de entrada en el modelo. Se
seleccionan las variables dentro del proceso y sus rangos correspondientes de variacion.
Posteriormente, se utiliza un muestreo tipo hipercubo latino (Latin Hypercube Sampling, LHS)
para el conjunto de variables seleccionadas, debido a que éste presenta mejores resultados que
otras metodologias para la misma cantidad de datos. Asi se obtiene un conjunto de simulaciones
rigurosas a realizar para construir el modelo subrogado. Tales simulaciones se llevan a cabo en
el simulador comercial Aspen Plus. Los modelos subrogados (SM) se utilizan para representar el
comportamiento fisico de una unidad de procesos o un subsistema de planta (Henao &
Maravelias, 2011). La estructura de los subsistemas de planta se encuentra fija, reduciendo asi
el nimero de conexiones entre las variables.

Se desarrollan modelos rigurosos en Aspen Plus para las unidades de procesos y los
subsistemas de planta. Se seleccionan las principales variables independientes (v;) para cada
blogue, en base a la literatura (Henao & Maravelias, 2011), la experiencia del grupo con el
modelado de plantas de etileno (Diaz & Bandoni, 1996; Schulz et al., 2000), y en analisis de
sensibilidad realizados en Aspen Plus. Para cada variable, se especifican los limites inferiores y
superiores (2.17.1), definiendo asi la region factible del modelo subrogado ([vil,vl-”]), como se
muestra en (2.17.2). Las variables dependientes (w;) se calculan mediante simulaciones

rigurosas (2.17.3).

v = {01, Vigs o, Vind, Vi = (Wi vl vy v = LS, vl (217.0)
[v},v¥] = {v; € R™: v}, < vy < v (n=1,2,...,N)} (2.17.2)
w; = {Wi1, Wi, oo, Wipg} (2.17.3)
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donde v;, son las componentes del vector de entrada v;, y w;,;, son las componentes del vector
de salida w;.

El dominio de las variables independientes [vl-l,vl?‘] de cada bloque debe garantizar la
existencia de la region factible para todas las posibles composiciones de salida del reactor. Dado
que el modelo de optimizacidn incluye tanto restricciones explicitas como implicitas, se podrian
obtener soluciones no factibles en caso de una seleccién no apropiada de cotas (Li et al., 2017).
Para abordar estas dificultades, se definen las cotas v/, v} para las variables independientes en
cada bloque i cuando la via de reaccidn r esta activa. En este trabajo, se estiman estas cotas
resolviendo balances de masa, Ecs. (2.5)-(2.8), para cada via de reaccidn a una capacidad de
produccién de etileno fija. De esta forma, la regidn factible total se define como se muestra a
continuacion:

Urerp|Vir Vir] = [vi,vi'] 1 € B (2.18)

A partir de la region definida en (2.18) se realiza un muestreo utilizando la metodologia
del hipercubo latino (Latin Hypercube Sampling, LHS) para seleccionar valores de las variables
independientes y realizar simulaciones rigurosas en distintas condiciones de operacidn. LHS ha
demostrado ser un método eficiente para construir modelos subrogados (Biegler et al., 2014;
Henao & Maravelias, 2011). LHS se lleva a cabo a través de la funcion de generacién de datos
Ihsdesign() en Matlab.

Cada combinacion de variables determinada por LHS se utiliza para realizar simulaciones
rigurosas en Aspen Plus, y asi obtener el conjunto de variables de salida correspondiente. De
esta forma, se generan conjuntos de datos para desarrollar funciones de mapeo entre las
variables de entrada (v;) y de salida (w;) para diferentes bloques de procesos. En este trabajo
se utilizan funciones lineales por partes como modelo algebraico para representar los datos.
Esta aproximacién ha mostrado gran capacidad de prediccién (Yang et al., 2017, 2016), que es
comparable con métodos convencionales tales como redes neuronales y funciones “kriging”.
Ademas, este enfoque permite sustituir funciones desconocidas (simulaciones) y no lineales por
un conjunto de funciones lineales. Estos modelos subrogados (SM) se pueden formular a partir
de disyunciones, como se muestra en (2.19).

Yiqu

VkEKiqm,qEQi Wim = biTz'quvi + bOiqu meM;, i€B (2.19)

u
igmk

_l —
Vigmk SVi =V
donde Q; es el conjunto de subsistemas de planta q para el bloque i; Kjq, es el conjunto de
subespacios k para estimar la m-ésima variable de salida w;;,, dentro del subsistema de planta

q, para el bloque i; Y;m es la variable Booleana que es verdadera si el subespacio variable k es
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seleccionado, y falso en caso contrario; bl-Tqu es el vector de coeficientes lineales; by;qmx es el
término independiente; ﬁl-lqu Y Digmi son las cotas inferiores y superiores para el vector de
entrada v;, respectivamente.

Las variables dependientes wy,, también incluyen variables de dimensionamiento, que
se emplean para la estimacion del costo de capital asociado al bloque i. Denotamos z;; al vector
de variables de entrada para estimar el costo de capital de la [-ésima unidad de proceso en el
blogue i. Se incluyen ecuaciones de conexion para relacionar las variables w;,;, y z;;. Se formulan
modelos subrogados lineales por partes para calcular el costo de capital de las unidades de
procesos, a partir de correlaciones no lineales (Klara, 2007; Towler & Sinnott, 2012; Ulrich &
Vasudevan, 2004), como se muestra en la disyuncidn (2.20). El Anexo B presenta una descripciéon

detallada de los modelos de costo de capital.
YEy

Viek;, |9t = bz +boux| €L, i€B (2.20)

L U
Zik S Zip S Zjj

donde YEj;;, es la variable booleana que es verdadera si el subespacio k es seleccionado para
estimar el costo de capital de la unidad [ para el bloque i, g;; es el costo de capital de la unidad
I, b'T,, es el vector de coeficientes lineales, y b’ oy, €s el coeficiente independiente.

Las disyunciones (2.19)-(2.20) se reformulan como restricciones mixto enteras lineales
(MILP) aplicando el método de la cdscara convexa para cada disyuncién, obteniendo asi el
“multiple choice model” para funciones lineales por partes (Balakrishnan & Graves, 1989). Esta
formulacidon es localmente ideal, lo que significa que todos los vértices del modelo LP relajado
son soluciones enteras (Croxton et al., 2003). Adicionalmente, el correspondiente nimero de
ecuaciones y variables de esta formulacidon no depende del nimero de vértices del poliedro que
describe el dominio de la funcién (Vielma et al., 2010). Esta es una ventaja cuando existe un
numero alto de variables de entrada, ya que el nimero de vértices aumenta exponencialmente

con el numero de variables.

2.3.5 Formulacion de GDP para determinar los coeficientes de los SMs

Para generar los coeficientes de los modelos subrogados lineales por partes se propone
un modelo matematico lineal con una formulacién de Programacion Disyuntiva Generalizada
(GDP), que se denomina PWLA (Piecewise Linear Approximation) y se muestra en la Ec. (2.21).
Este modelo se utiliza para determinar los coeficientes de regresién para cada variable de salida
de cada bloque y los puntos de quiebre. Se resuelve un problema de optimizacion para cada
variable w;,,, donde meM;, ieB.

Las Ecs. (2.21.1)-(2.21.6) muestran la formulacion de PWLA. Los parametros del modelo

son: el vector de entrada para la muestra t (D;4,,); €l respectivo valor de salida (W;gm;); y €l peso
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asignado a cada punto de muestreo. Las variables continuas en este problema son: los
coeficientes de regresidon en cada subespacio k (biTqu, boigmk); €l residuo para el punto t en el
espacio k (erjgmk:); el residuo absoluto para el punto de muestro t (e;4m:); €l punto de quiebre
del elemento de particion 6ptimo (P;4,); v €l valor de los elementos de particion del punto de
muestro t (VCigm). La variable Booleana YK i €s verdadera si el punto de muestro t se
asigna al espacio k, y falso en caso contrario; Y P;g,,, €s verdadera si la n-ésima componente del
vector de entrada se selecciona como elemento de particion.

La formulacion matematica divide la regidn factible en dos subespacios y se resuelve
iterativamente en un esquema de optimizacién para mejorar la capacidad predictiva de los
modelos subrogados (ver Fig. 2.4). La Ec. (2.21.1) es la funcidn objetivo planteada como la
minimizacién de la suma de los errores absolutos. La expresion (2.21.2) determina el residuo
eTigmke- La disyuncion (2.21.3) tiene dos términos y restricciones para asignar el residuo del
punto de muestreo t a un Unico subespacio k, mientras se fuerza a que el valor predicho del
punto de muestro t en el subespacio k (Wigm: — €Tigmkt) S€ encuentre dentro de los valores
minimos y maximos de W, . La disyuncion (2.21.4) selecciona el elemento de particién entre
las componentes del vector de entrada, y restringe el valor del punto de quiebre al intervalo

definido por las cotas inferiores y superiores del elemento seleccionado.

PWLA: min Z;gy, = ZteTiqm DtCigmt (2.21.1)
PN T ~
eriqut - Wiqmt - (biquviqt + bOiqu) t€e Tiqm: k € {112} (2-21-2)
[ YKlqmlt i [ YKLqut ]
Cigmt = €Tigm1t eigmt = €Tigmat
eigmt = —eTigmit €igmt = —e€Tigmat

Wigme — €75 > min w; D — in v - 21
Wigmt — €Tigm1t = teTigm Wigmt |V Wigmt — €Tigmat = mtln Wigmt t € TLqm (2.21.3)

Wigmt — €Tigm1t < tg'}'?;in Wigmt Wigmt — €Tigm2t < mtaX Wigmt

VCigmt = Piqm + € | L VCigmt = Pl-qm ]
YPigmn
Vnen, | Diant = VCigme t € Tigm (2.21.4)
Dlon < Pigm < Dign
Vie,2)YKigmke t € Tigm (2.21.5)
Vnen;Y Pigmn (2.21.6)

Estos problemas GDP lineales se reformulan como problemas de Programacion Mixto
Entera Lineal (MILP) utilizando el método de la cascara convexa. Se construyen problemas

analogos para estimar los costos de capital g;; para cada elemento [ de cada bloque i.
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Los modelos subrogados lineales por partes se incluyen en la formulacién del MILP
maestro para el disefio dptimo de una planta de produccién de etileno, tal como se describe en

la Seccion 2.4.

2.4  MILP Maestro

Con el fin de obtener el esquema dptimo de la planta de etileno a partir de Ia
superestructura propuesta (ver Fig. 2.3) se plantea un problema de optimizacion. En este
problema se utilizan funciones lineales por partes para: a) modelar funciones desconocidas
(cuyos valores surgen de los resultados de simulaciones rigurosas con Aspen Plus); b)
representar funciones no lineales de costos de equipos. La formulacién matematica de este
problema se muestra a continuacion.

MILP maestro (2.22):

max NPV = cTx — Z digi

l€L;,i€EB
YA,
YBy
Yigmk [th—O meM;|i €EB
EQ blquvl + bOlqu =Wim| meM;
qEelQ;
keK < ;
am ‘qu Vi < lqu Disyunciones de
YE subsistemas de planta
VkEK-’l b’iTszil +b'oux =9l L€ L, i€B Costos de capital
L
L —U
Ziik = Zig = Zjg
Dtopotogia (YA YB,Y) = True Relaciones légicas
Aix+ Ay < ay Ecuaciones lineales

Azx = A4v; LEB
Asx = Agzy LEL,IEB Ecuaciones
a;x —w,, meM,i€cB de conexion
x €ER", y € {0,1}",YA; = {True, False} i € B,YB;; = {True, False} q € Q;,i € B
ERNi ieB;w,, ERmEM,;,i€B;z; ERNit,g, eRIEL;,i €EB
Yigmk € {True, False} k € Kigmm € M;,q € Q;,1 € B;
YE; € {True,False}k € K;},l € L;, i €B

En este problema la funcidén a maximizar es el valor presente neto (NPV). La primera
restriccion es una disyuncion embebida debido a que tiene tres niveles de decisiones
jerdrquicos: primero se selecciona si existe el bloque de proceso, si este existe se selecciona el
subsistema de planta, y con este subsistema de planta se seleccionan las partes lineales k (de

las funciones lineales por partes) necesarias para estimar cada variable de salida w;,,. En la

segunda disyuncidon se seleccionan las partes lineales k (de las funciones lineales por partes)
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necesarias para estimar los costos de capital g;;. La funcion £¢4p01041q indica conexiones ldgicas
entre bloques y subsistemas de plantas en la superestructura. Finalmente, las ultimas tres
restricciones son ecuaciones lineales para conectar variables. De esta forma, se obtiene un
modelo de optimizacidn que resulta mixto-entero lineal (MILP), el cual puede resolverse
mediante métodos robustos y eficientes de solucion ya existentes (GeiRler et al., 2012; Klotz &

Newman, 2013).

2.5 Estrategia de solucion

Como ya se menciond, en el enfoque de solucién propuesto en este trabajo de tesis se
aproximan funciones no lineales por medio de funciones lineales por partes para obtener el
disefio Optimo de una planta. Las aproximaciones lineales pueden brindar estimaciones
deficientes en el entorno de la solucion dptima (es decir que resultan aproximaciones poco
exactas del comportamiento real no-lineal del sistema), y podrian no representar
adecuadamente la solucion actual. Por tal motivo, se propuso un procedimiento iterativo para
mejorar las aproximaciones lineales por partes en un entorno a la solucidn 6ptima, el cual se
basa en generar modelos subrogados que incorporen partes adicionales a las funciones lineales,
mejorando la descripcién del sistema real. Cabe destacar que la estrategia de solucion ha sido
propuesta y desarrollada en el marco de esta tesis.

En primer lugar, se define un criterio de convergencia para establecer cuando las
predicciones de los modelos lineales por partes son suficientemente buenas, y cuando resulta
necesario que estos modelos sean refinados. En este trabajo, se comprueban los criterios de

convergencia (2.23.1) y (2.23.2).

max famO-im | < ¢ (2.23.1)
MEM;,YBig€{True} fim@i*t)
feu(Ziz*)—gil*l <

leL;, ieB | feu(zy*) | € (2.23.2)

donde f;4m €s una funcion escalar desconocida para calcular w;,, a partir de v; (variables de
salida y entrada de simulaciones rigurosas en Aspen Plus respectivamente); fe;; es una funcion
no lineal para estimar el costo g;; con las variables de disefio z;;; v;*, win™*, zii", gii™ son los
valores 6ptimos de las variables en la presente iteracién; y € es una tolerancia relativa.

Los modelos lineales por partes que no cumplan con la tolerancia propuesta para los
criterios (2.23.1) 0 (2.23.2) deben ser refinados. El proceso de refinamiento se aplica Unicamente
a la parte lineal seleccionada en la iteracion presente. Esto significa que si Y4+ s verdadera
en la solucién 6ptima, y el modelo para fi,, falla en cumplir (2.23.1), entonces solo la funcién
de la parte lineal k* serd mejorada. El refinamiento correspondiente se realiza re-muestreando

en el dominio correspondiente a k™ para dividirlo en dos partes lineales. Al principio tal dominio
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se representa con una parte lineal, y a medida que avanza el proceso de refinamiento se
representa con un nimero creciente de partes lineales. De esta manera, se obtiene una mejor
aproximacion de la funcidn real.

El algoritmo completo se representa en la Fig. 2.4, y se describe a continuacién:

1. Se definen los vectores de cotas de las variables para generar los modelos lineales por
partes iniciales en Excel.

2. Desde Matlab, se importan estas cotas, y se realiza un muestro del tipo hipercubo latino
para generar la informacion de entrada. Con estos datos se realizan simulaciones
rigurosas en Aspen Plus para obtener las variables de salida wy,,; y se realizan
evaluaciones de las funciones de costos para obtener g;;. Este paso se ejecuta para
generar cada modelo.

3. Con esta informacion se generan los coeficientes de las funciones lineales por partes,
mediante la resolucion de problemas de optimizacion en GAMS. En la primera iteracion
del algoritmo, sdlo se generan dos partes lineales para cada funcién.

4. Se importan los coeficientes de las funciones lineales obtenidos para formular el
problema MILP maestro que se resuelve para obtener los valores dptimos de las
variables v;*, wi, ", Zzi ™, g™

5. Empleando estos valores dptimos, se realizan las simulaciones rigurosas en Aspen Plus y
las evaluaciones de las funciones de costos.

6. En Matlab, se verifican los criterios de convergencia (2.23.1) y (2.23.2). En caso positivo,
se ha hallado la solucién del problema. En caso contrario, para cada modelo lineal por
partes que no cumpla con alguno de estos criterios, se lleva a cabo el proceso de
refinamiento con el fin de mejorar la aproximacién en un entorno de los valores éptimos

presentes. Con los modelos refinados, se vuelve al punto 4.

42



Cotas iniciales

(UELJ ”i”)
\ (Zle'fg) )
. . (
Simulaciones ( N Evaluacién de las
rigurosas Muestreo | funciones de costo

hipercubo latino y

4

procesamiento de
> datos

L J
|

Refinar modelos

Generacion de
que no cumplen con . .
el criterio de funciones lineales
. or partes
convergencia . porp J
s ~
MILP Maestro
N J
' .,
Solucién
optima
W Wi zu ga”) )

A r

Simulaciones en v;* Funciones de costo en z;*
oo ax Figm (V") — Wiz, o e max feu(zu") — gu’
1 MEM; YByE{True} fiqm(vi*) 27 el feu(zu*)

les = el nle; = €]

Refinar modelos
basados en
simulaciones que no
cumplen con el criterio

de convergencia

Refinar modelos para
funciones de costos
que no cumplen con el
criterio de
convergencia

[ Solucion
_encontrada |
Figura 2.4: Diagrama de flujo del algoritmo propuesto

2.5.1 Detalles de implementacion

Debido al gran nimero de simulaciones requeridas para construir los modelos lineales
por partes, la generacion de los datos de entrada y su transferencia se ha automatizado, como
muestra la Fig. 2.5. Matlab se utiliza como plataforma central para el procesamiento de datos,
incluyendo la generacidon de puntos de muestreo a través del método hipercubo latino, y la
integracion con los otros programas. Los puntos de muestreo se introducen en Aspen Plus a

través de Visual Basic (VBA) en Excel (Fontalvo, 2014). Una vez que se realiza la simulacion de
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Aspen Plus, las variables de salida se recolectan mediante una macro en VBA y se transfieren a
Matlab. Cabe sefialar que no se simula la planta completa de etileno en Aspen Plus en este
procedimiento, sino cada uno de los subsistemas de la planta (ver Fig. 2.3) bajo diferentes
combinaciones de variables de entrada para construir los SMs correspondientes. Ademas, se
implementan correlaciones de costos como funciones de Matlab, para obtener los costos
asociados a las combinaciones de las variables de dimensionamiento muestreadas. Una vez que
se obtienen las variables de entrada y salida, se transfieren a GAMS desde Matlab (a través de
las utilidades GDXMRW (Ferris et al., 2011)) para resolver el problema PWLA (2.21). De esta
manera, se generan los coeficientes de los SMs lineales por partes para cada variable de salida.
Los coeficientes de los modelos lineales se procesan en Matlab y se transfieren a GAMS
nuevamente mediante una hoja de calculo de Excel para formular una superestructura
representada por el problema MILP maestro (2.22). El MILP maestro también se ejecuta desde
Matlab a través de GDXMRW. Posteriormente, el resultado 6ptimo actual se escribe en un

archivo de Excel que es leido por Matlab, donde se verifican los criterios de convergencia (2.23).

y -

MATLAB

-

.-GAMS

_B

y

(Waspentech

[ Solucién éptima ]

Figura 2.5: Conexidn de software

2.6 Discusion de resultados

2.6.1 Resultados de la optimizacién de la superestructura para la produccion de etileno

En esta Seccion se presentan los resultados obtenidos para el disefio éptimo de una
planta de produccién de etileno a partir de etano, empleando diferentes tecnologias, segun se
muestra en la superestructura de la Fig. 2.3. A continuacién, se muestran los resultados mas

relevantes, asi como una comparacién de la solucién dptima con un caso base. Como caso base
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se optimizé la tecnologia comercial de craqueo con vapor (SC). Los resultados incluyen la
produccién total de la planta, consumos de energia y emisiones de didxido de carbono.

La solucion dptima, que presenta el mayor valor presente neto (NPV), es la tecnologia
de deshidrogenacion oxidativa de etano con bucle quimico (CL-ODH). Los principales indicadores
econdmicos se muestran en la Tabla 2.6 para la solucidon éptima (CL-ODH) y para el caso base
(SC). Se observa que CL-ODH mejora el valor presente neto respecto de SC en un 12 %.

A pesar de que CL-ODH tiene menores ingresos por la venta de productos
(principalmente por su baja produccion de hidrégeno), presenta un mayor ingreso después de
impuestos debido a su menor costo de produccién. Por otro lado, CL-ODH es un proceso
exotérmico, que consume hidrégeno para proporcionar calor y desplazar el equilibrio
termodinamico para producir etileno. De esta manera, la reaccion no requiere un suministro de
energia, y adicionalmente se obtiene una corriente de gas combustible como subproducto.

También se calculd el periodo de recupero (payback) para la solucion dptima y el caso
base, cuyos valores se muestran en la Tabla 2.6. Se observa que CL-ODH tiene un valor
ligeramente menor que SC, y ambos periodos de recupero son menores a 3 afios.

El costo de produccidon de etileno (ethylene production cost, EPC) es otro indicador
importante considerado en la literatura (Cimino et al., 2010; Gaffney & Mason, 2017; Lange et
al., 2005; Maffia et al., 2016). Para calcular este indicador se formulé un problema adicional de
optimizacion incluyendo una restriccion de NPV igual a 0, y la funcién objetivo considerada fue
la minimizacidn del EPC. Los resultados de estos problemas de optimacion se muestran en la
ultima fila de la Tabla 2.6 para la solucidn dptimay el caso base. El costo de produccién de etileno
estimado (449.2 $/t) presenta una diferencia menor al 1 % respecto al valor reportado en la
bibliografia (Cimino et al., 2010) para un escenario similar de costos de etano. Los presentes
resultados numéricos indican que CL-ODH tiene un margen de 69 $/t o alrededor del 15 % con
respecto al proceso convencional (SC). De acuerdo con trabajos anteriores (Lange et al., 2005),
esta diferencia no es suficiente para justificar un cambio de tecnologia debido a los margenes
de error de las estimaciones utilizadas en esos estudios. Sin embargo, en el presente trabajo se
utilizaron métodos de disefio de equipamiento y correlaciones de estimacion de costos mas
precisas, y se obtuvo un margen similar al de la bibliografia (Lange et al., 2005). Por lo tanto el
presente estudio indica ventajas econdmicas de un proceso de deshidrogenacion oxidativa mas

confiables sobre la tecnologia convencional de craqueo con vapor.
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Tabla 2.6: Indicadores econémicos

CL-ODH SC
Valor Presente Neto (MMS$)" 1241.78 1108.78
Inversién (MMS)" 513.77 577.69
Ingresos por ventas (MMS$/afio)” 592.76 598.18
Costos (MM$/afio)" 117.34 139.27
Ganancias netas (MMS$/afio)” 309.02 298.29
Payback (afios)" 2.29 2.75
Costo de produccién de Etileno ($/tonelada) 379.8 449.2

*Precio de etileno: 1030 S/ tonelada

La Fig. 2.6 muestra el esquema 6éptimo que contiene los bloques seleccionados y sus
interconecciones. En este esquema, se muestra la alimentacién de etano y las corrientes de
productos (etileno y subproductos). A pesar de que CL-ODH requiere mayor cantidad de etano
debido a su menor rendimiento global (71.2 wt%), respecto de la tecnologia convencional
(82 wt%), CL-ODH tiene una mayor ganancia neta después de impuestos debido principalmente
a su eficiencia energética. SC es un proceso endotérmico que consume gas natural para
mantener los hornos reactivos a alta temperatura, lo cual representa un elevado costo. Por otro
lado, CL-ODH utiliza un diseifio novedoso de reactor, para llevar a cabo un proceso globalmente
exotérmico que consume hidrégeno (proveniente de la deshidrogenacién de etano) para
suministrar la energia que requiere la formacion de etileno y favorecer el desplazamiento del
equilibrio termodindmico. Ademads, CL-ODH opera a alta conversién sin la necesidad de la
incorporacién de oxigeno, de combustible de sacrificio o de dilucidn con especies inertes. De
esta manera, se requiere menor energia en la purificacion de los productos finales. Estos
factores contribuyen significativamente a la eficiencia energética del proceso. Como resultado,
no se emplea abastecimiento adicional de metano, mdas aun, se obtiene una corriente de
combustible residual en el proceso global.

La Fig. 2.6 también muestra que se incluye una unidad PSA (Pressure Swing Adsorption)
para recuperar hidrégeno de alta pureza, que se comercializa como subproducto, contribuyendo
de manera significativa a los ingresos por ventas. Asi, los ingresos aumentan con el porcentaje
de H; recuperado, pero en tal caso se requiere mayor trabajo de compresion para la corriente
que ingresa a la seccion PSA, y para la corriente de producto de H,. Por consiguiente, se

selecciona un 89 % de recuperacion de hidrégeno (mol/mol) en la solucién dptima.
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Figura 2.6: Esquema dptimo del proceso (basado en CL-ODH)



Un aspecto asociado al proceso CL-ODH es la generacién de CO, como subproducto,
resultando en pérdidas de rendimiento de etileno, y requiriendo equipos adicionales para su
separacion. Sin embargo, estos costos adicionales se compensan con los mencionados puntos
favorables de esta tecnologia.

Por otra parte, en la planta se genera una corriente de gas combustible (metano,
mondxido de carbono e hidrégeno), a la salida de la seccién PSA. Una parte de esta corriente se
utiliza para satisfacer la demanda de energia en la caldera, mientras que el resto se considera
como un subproducto que se comercializa en funcién de su capacidad calorifica.

La Fig. 2.7 muestra el disefo d6ptimo del sistema de vapor, donde se observan los
principales consumos de energia en la planta. Estos resultados incluyen la disponibilidad de
vapor de super alta presion (super high pressure steam, SHPS) y la demanda de vapor de alta
presion (high pressure steam, HPS) para abastecer de energia a los compresores. También se
muestran los requerimientos de vapor de baja presién (low pressure steam, LPS) para
calefaccidn, que se obtienen a partir de extracciones laterales en las turbinas.

Los resultados numéricos muestran que se generan 15.83 kg/s de SHPS (111 bar) en la
linea de transferencia de calor dentro del bloque CL-ODH, y se alimentan a la turbina TR1, que
impulsa el compresor principal. Sin embargo, el contenido energético de este vapor es mayor a
la demanda del compresor principal, por consiguiente, se incluye una extraccién lateral de HPS
(51 bar) de 4.79 kg/s para su posterior expansion en otras turbinas. El consumo energético de
TR1 es el mayor en la planta (12357 kW), y considerando un factor de eficiencia mecanica de
0.80, se obtiene el requerimiento energético real del compresor principal (9886 kW).

También se genera HPS en la caldera, con un flujo masico de 32.54 kg/s. Este vapor se
mezcla con la extraccidn lateral de TR1, asi se obtiene un total de 37.33 kg/s de HPS para
abastecer a la planta. El HPS se distribuye en las demds turbinas para satisfacer la demanda de
los compresores.

El vapor de baja presion (LPS) se obtiene de la extraccion lateral de TR3, asi como de las
corrientes de salida de TR5 y TR6. El LPS se utiliza para suministrar 13888 kW de servicios de
calefaccidn, y precalentar el agua de alimentacién a la calderay la linea de transferencia de calor.
Ndtese que no se selecciond la generacidn de vapor de media presion.

El esquema éptimo incluye turbinas de condensacion (TR1, TR2, TR3 y TR4). La caldera
opera con combustible gaseoso proveniente exclusivamente de la planta, no requiriéndose asi

una corriente adicional de gas natural.
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Figura 2.7: Resultados principales del sistema de vapor
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Los resultados correspondientes al disefio de las columnas de destilacion se muestran

en la Tabla 2.7. Se observa que el mayor didmetro se presenta en el separador de C2. Este

resultado se relaciona con la alta relacion de reflujo necesaria para alcanzar la especificaciéon de

pureza del etileno (99.9 %). En este caso, los requerimientos del condensador y del rehervidor

no son mostrados debido a la configuracidon de bomba de calor utilizada en esta columna.

Tabla 2.7: Resultados relevantes de las columnas de destilacion
Presion(bar)

Diametro(m)

Deetanizadora
Demetanizadora
Depropanizadora
Debutanizadora
Separador de C2
Separador de C3

2.5
1.8
0.9
1.1
3.7
1.1

Etapas

48
45°¢

338°

Temperatura(°C)
Tope Fondo
-57.0 67.1
-72.0 -41.9
24.9 96.7
43.5 127.9
-73.3 -39.7
37.9 50.0

Tope
12.22
12.22
12.3°
5.0¢
4.0¢
15.9¢

Fondo
12.5°
12.5°
12.5°

5.3¢
8.0°
17.4¢

Consumos(kW)
Tope Fondo
-2550 2244
B 2744
-1100 1198
-1907 1797
D D
-1665 1842

ACaida de presion fija; Bno aplica; valor fijo; Pintegrado en una configuraciéon de bomba de calor

La deetanizadora tiene una temperatura de tope de -57 °C, y se utiliza el ciclo de

propileno para su condensador. Su rehervidor opera a 67.1 °C, alimentado con vapor de baja
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presion. Respecto a la separacion de gases livianos, la recuperacion de metano se lleva a cabo
en un separador flash, usando un turbo-expansor para alcanzar las temperaturas criogénicas
necesarias para tal proceso. La configuracion deetanizadora primera permite operar a menor
presion la demetanizadora, reduciendo asi la demanda de su rehervidor. Por otro lado, se utiliza
vapor de baja presidn para satisfacer los requerimientos energéticos de los rehervidores de la
deetanizadora, depropanizadora y debutanizadora.

La Tabla 2.8 muestra el desglose de los costos de capital para la solucién éptima, para
cada bloque de proceso de la Fig. 2.6. El reactor de bucle quimico seleccionado en la solucién
Optima representa la mayor contribucion a la inversion (81.05 MMS), siendo el reactor y el
regenerador los equipos mas costosos. El proceso convencional de craqueo con vapor (SC), que
incluye 6 hornos, presenta un costo capital de 83.55 MMS, por lo tanto, se logra una pequefia
disminucién del costo asociado al sistema de reaccion para la tecnologia éptima de CL-ODH. El
segundo costo de capital mas importante es el compresor principal (36.85 MMS). Sin embargo,
como CL-ODH opera a alta conversiéon y baja produccién de hidrégeno, se requiere

comparativamente menor capital que en SC (disminucién del 33 %).

Tabla 2.8: Costo de capital para cada bloque de procesos presente en el esquema éptimo

Unidad Inversion (MM $) Unidad Inversion (MM $)
Mezcla inicial 0.32 Depropanizadora 0.88
Quench 1.56 Debutanizadora 0.50
Compresion principal 36.85 Enfriamiento 2 1.44
Enfriamiento 1 0.62 Separador C3 2.71
Deetanizadora 3.37 Reactor CL-ODH 81.05
Mezcla y compresion 12.12 Ciclo de propileno 30.76
Reactor de acetileno 8.33 Sistema de vapor 24.26
Demetanizadora y caja fria 4.78 Agua de enfriamiento 5.33
Separador de C2 31.49 Reciclo de agua 1.16
Eliminacién de CO: 5.11

Estos resultados muestran que la tecnologia éptima presenta una disminucién en el
costo de capital cuando se la compara con el proceso convencional, lo cual concuerda con
estudios previos de la literatura (EcoCatalytic, 2015). Ademas de los ahorros relacionados con
los reactores para producir etileno, se obtiene una disminucién en el costo de capital del tren
de separacion necesario en la planta, principalmente por el bajo reciclo de etano y baja

produccién de hidrégeno.
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Debido a la incertidumbre que se tiene en la estimacion del costo de capital, se realiza
un analisis de sensibilidad del NPV con respecto a la inversion, tal como se muestra en la Fig. 2.8.
Se observa que si el error en el costo de capital asociado a la tecnologia CL-ODH asciende al 24

% (635 MMS), su NPV se iguala al correspondiente del proceso convencional.

1280 . . . . . . Y ’
1260 | | : 1
1240 | S 1
1220 | AN 1

1200 } N\ -

NPV (MM$)

1180 | 1
1160 | . 1
1140 ~ 1
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Inversiéon (MMS)

Figura 2.8: Efecto del costo de capital en el NPV de CL-ODH. Punto: Solucidn dptima. Linea
punteada: NPV del proceso SC

El desglose de los beneficios por la venta de los productos del proceso CL-ODH se
muestran en la Tabla 2.9, considerando los precios de la Tabla 2.3. El etileno representa
aproximadamente el 87 % de los ingresos totales.

En el proceso de CL-ODH, el resultado de la optimizacidn selecciona la presencia de una
unidad PSA para recuperar hidrégeno de alta pureza como subproducto. Consecuentemente, el
hidrégeno representa la segunda mayor contribucién a los beneficios, con 4 % del total.

Se observa que en esta planta existe una produccién neta de combustible, pero su
contribucion a los beneficios resulta poco significativa (0.03 %). Esta corriente gaseosa tiene una
concentracién alta de mondxido de carbono y metano, por lo que eventualmente podria ser
alimentada a un reformador para producir hidrégeno o gas de sintesis, que son productos mas
valiosos (Basini & Guarinoni, 2013). Alternativas de valorizacidn se exploran en el Capitulo 3.

Ademas, se observa que se recupera el didxido de carbono producido. Esta recuperacion
no es motivada por su valor de venta, que es insignificante como se observa en la Tabla 2.9. La
eliminacion del CO, de la corriente de proceso es una operacion obligatoria precedente a las

separaciones criogénicas ya que puede formar sélidos a bajas temperaturas (Zimmermann &
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Walzl, 2009). Esta operaciéon implica un aumento de costos de capital y operativos (Cullinane &

Rochelle, 2004).

Tabla 2.9: Beneficios por la venta de productos

Producto Ingreso (MMS$/afiio)
C:H, 517.27

H; 22.45
Gasolina de piroélisis 22.42

CsHs 15.70
Butenos 12.99

CsHs 0.58

Gas combustible 1.17

CO; 0.19

2.6.2 Consumo especifico de energia

El consumo especifico de energia (Specific Energy Consumption, SEC) se calcula en base
a las definiciones dadas en la literatura (Blok & Nieuwlaar, 2016; Ren et al., 2006), donde se
define como la suma del combustible, vapor y electricidad en términos primarios que se
requieren en las unidades de procesos, es decir, las diferentes formas de energia se convierten
a la misma base térmica. En esta tesis se utiliza el poder calorifico superior como base térmica.
La energia eléctrica se convierte a energia térmica usando un factor de 0.4.

En el proceso convencional de craqueo con vapor se calcula un valor de
22.1 GJ/t etileno, que concuerda con el rango reportado en la literatura de 17-21 GJ/t etileno
(Ren et al., 2006). Nuestra estimacion es ligeramente mayor al limite superior, cuyo resultado
podria deberse a la inclusidn de la recuperacién de hidrégeno y su posterior purificacidon. Por
otra parte, en la solucidon dptima se calcula un valor de 6.37 GJ/t, lo que representa ahorros
energéticos del 71 % respecto a SC.

Debido a que SC produce mayor cantidad de hidrégeno como subproducto, comparado
a CL-ODH, se realiza un analisis energético adicional en un escenario sin recuperacion de
hidrégeno. En este caso, SC consume el hidrogeno como combustible en los hornos y se requiere
menor cantidad de gas natural adicional. El consumo de combustible especifico de SC se estima
en 7.43 GJ/t, y el consumo especifico de electricidad es 0.36 GJ/t (base térmica). Por otro lado,
CL-ODH no requiere gas natural para cubrir su demanda energética, mas aun, sin recuperacion
de hidrégeno produce mayor cantidad de combustible gaseoso. Asi, CL-ODH presenta un

consumo de electricidad especifica de 0.24 GJ/t (base térmica), resultando en un 33 % menor

52



respecto a SC. Ademds, presenta una produccion especifica de combustible gaseoso de 5.03
GJ/t, lo cual representa una ventaja cualitativa respecto a SC, ya que en este Ultimo se tiene un

consumo neto de combustible.

2.6.3 Emisiones de didxido de carbono

En ambos procesos, CL-ODH y SC, también se calcularon las emisiones de didxido de
carbono. Estas emisiones son el resultado de satisfacer la demanda energética del proceso,
donde se utilizan combustibles fésiles (Julidn-Duran et al., 2014; Ren et al., 2006). Se considera
un factor de 0.782 kg de CO>/kWh (Julidan-Duran et al., 2014) para las emisiones asociadas al
consumo de electricidad.

Las emisiones de CO, referentes a SC se estiman en 918 kg CO,/t etileno, que concuerda
con los resultados reportados en la literatura de 1000-1200 kg CO,/t etileno. El valor estimado
es ligeramente menor a la cota inferior, lo cual podria atribuirse a que en la planta sdlo se
recupera el 90.5 % de hidrdgeno, y el resto se quema en los hornos de craqueo. Como la
combustidn del hidrégeno no produce emisiones de diéxido de carbono, éstas disminuyen. En
el caso del proceso CL-ODH, se calcula un valor de 349 kg CO,/ t etileno. Este resultado
representa una reduccidn de 62 % con a respecto a SC.

Nuevamente se realiza un andlisis adicional en un escenario sin recuperacién de
hidrégeno. En este caso, las emisiones de ambos procesos resultan menores ya que el hidrégeno
se utiliza como combustible. Las emisiones asociadas a SC son de 405 kg CO,/ t etileno, que son
comparables con resultados disponibles en la literatura (Ren et al., 2008) de 470 kg CO,/ t
etileno. Por otra parte, las emisiones asociadas a CL-ODH han resultado 218 kg CO,/t etileno, sin
recuperacion de hidrégeno.

2.6.4 Comparacion entre la aproximaciéon MILP y modelos rigurosos formulados en

Aspen Plus

Con el fin de evaluar el desempefio de los modelos subrogados obtenidos con la
metodologia propuesta, se implementé el esquema éptimo (obtenido con GAMS) en Aspen Plus.
En este software se implementaron los bloques de procesos como jerarquias y se establecieron
las conexiones pertinentes. Como este proceso tiene gran cantidad de reciclos, su resoluciéon
mediante la estrategia secuencial modular convencional resulta ineficiente. Por esta razén se
utilizé el modo orientado a ecuaciones (Equation Oriented, EO) para resolver la correspondiente
simulacién (Aspen Technology, 2011). Mas detalles sobre esta estrategia de resolucidén se
abarcan en el préximo capitulo.

Se utilizan grupos de especificaciones (Specs Groups en Aspen Plus) para satisfacer las

restricciones del proceso, y las correlaciones de costos se implementan como modelos de
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usuario, con el fin de calcular el NPV en Aspen Plus. Las variables de operacion, tales como las
presiones de las columnas, temperaturas de intercambiadores, y presiones de salida de los
compresores se fijan en los valores dptimos, obtenidos al resolver el problema MILP. De esta
manera, se formula el modelo en Aspen Plus para realizar las simulaciones rigurosas (AP-S), que
se comparan con los correspondientes al problema MILP (ver Tabla 2.10). Adicionalmente, se
realiza una optimizacién del proceso planteado dentro de Aspen Plus en el modo orientado a
ecuaciones (AP-0). Las variables de optimizacidon incluyen temperaturas de intercambiadores,
presiones de salida de compresores, y la funcién objetivo es maximizar el valor presente neto.
La Tabla 2.10 muestra una comparacion de los principales resultados econdmicos
obtenidos con el modelo MILP, AP-S, y AP-O, para una planta con capacidad de
500 kilo-tonelada/afio de etileno. Se observa que las diferencias entre el modelo MILP y AP-S
son menores a 0.62 %, y el error relativo en la funcién objetivo es de 0.2 %. Por otra parte, el

NPV de AP-O incrementa en un 0.7 %, con respecto al valor obtenido con AP-S.

Tabla 2.10: Resultados econdmicos

Indicadores econdmicos MILP AP-S  errorrelativo  AP-O
Ingresos (MMS$/aiio) 592.76  591.95 0.14% 592.25
Materia Prima (MM$/aiio) 92.96 92.83 0.14% 92.91
Utilidades (MM$/afio) 1.27 1.26 0.62% 1.25
Inversion (MMS) 513.78 513.81 0.01% 507.36
NPV (MMS) 1241.79 1239.17 0.21% 1248.25

La Tabla 2.11 muestra un desglose de los costos de capital para los bloques de procesos.
Se observa que el maximo error relativo es menor al 5 %, correspondiente a la deetanizadora, y
demetanizadoray caja fria. Debido a la compensacion entre los errores por exceso y por defecto,

se obtiene una estimacién apropiada del costo de capital total, con un error menor al 0.1 %.
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Tabla 2.11: Comparacion de costos de capital de bloques de procesos
Costo de capital (MMS) MILP AP-S errorrelativo AP-O

Mezcla inicial 0.32 031 2.62% 0.31
CL-ODH 81.05 80.64 0.51% 80.71
Quench 1.56 1.57 0.60% 1.57
Compresion principal 36.85 36.67 0.49% 35.52
Enfriamiento 1 0.62 0.65 4.59% 0.65
Deetanizadora 337 321 4.89% 3.16
Mezcla y compresion 12.12 1231 1.53% 13.78
Reactor de acetileno 833 822 1.36% 8.05
Enfriamiento 2 144 1.44 0.43% 1.77
Demetanizadoray cajafria 4.80 5.04 4.89% 4.42
Separador de C2 31.49 31.74 0.77% 30.66
Depropanizadora 0.88 0.85 3.81% 0.84
Separador C3 271 2.78 2.63% 2.78
Debutanizadora 0.50 0.1 1.48% 0.51
Reciclo de agua 1.16 1.20 3.45% 2.00
PSA 12.38 12.43 0.40% 12.10
Agua de enfriamiento 5.33 5.22 2.08% 5.33
Ciclo de propileno 30.77 31.30 1.70% 29.39
Sistema de vapor 24.26 23.90 1.52% 23.09
Eliminacién de CO; 511 5.21 1.93% 5.22

En la Tabla 2.12, se comparan los resultados correspondientes a los ingresos, materias
primas, y utilidades. Se observa que los errores relativos son menores al 5 %, y el valor del gas
combustible presenta la mayor desviacion. Este resultado puede atribuirse al hecho que este
combustible se separa en la planta, y una parte se utiliza para satisfacer los requerimientos
energéticos. Cuando un modelo subrogado subestima el consumo energético, resulta en un
error significativo en la disponibilidad de gas para la venta, en el modelo MILP. Este hecho
muestra la necesidad de contar con modelos subrogados de alta precision. Asi, el error relativo

total de los ingresos es menor al 0.2 %, como muestra la Tabla 2.10.
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Tabla 2.12: Desglose de ingresos, materias primas, y utilidades.

Ingresos (MMS$/aiio) MILP  AP-S error relativo AP-O
Etileno 517.27 517.29 0.00% 517.27
Hidrégeno 2245 21.89 2.55% 21.74
Propileno 15.70 15.63 0.42% 15.65
Propano 0.58 0.58 0.27% 0.58
Butenos 12.99 12.92 0.53% 12.93
Gasolina de pirdlisis 2242  22.32 0.42% 22.35
Gas combustible 1.17 1.13 4.11% 1.54
Dioxido de carbono 0.19 0.19 0.42% 0.18

Materias primas (MMS$/afio) MILP AP-S error relativo AP-O

Etano 92.73 92.60 0.14% 92.68
Catalizador CL-ODH 0.23 0.23 0.27% 0.23
Utilidades (MM$/afiio) MILP AP-S errorrelativo AP-O
Electricidad 0.94 0.93 0.83% 0.92
Agua residual 0.02 0.02 0.72% 0.02
Agua de reposicion 0.04 0.04 2.02% 0.05
Recuperacion de CO; 0.27 0.27 0.42% 0.27

Para comparar resultados no-econdmicos de los modelos MILP, AP-S y AP-O, que
representan la planta completa, se presenta un andlisis para el bloque de la demetanizadora y
caja fria. En particular, se selecciona este bloque debido a su comportamiento altamente no
lineal (ver Fig. 2.9), y que presenta los mayores errores relativos. Se comparan los resultados
numéricos del bloque de la demetanizadora para los modelos MILP, AP-Sy AP-O. En este bloque,
la corriente de entrada se separa en cuatro corrientes: tope y fondo de demetanizadora, gas
combustible y reciclo de gas liviano. Los modelos subrogados lineales estiman tres de estas
corrientes, y la restante se calcula a partir de los balances de materia.

Los flujos de materia dentro del bloque de la demetanizadora se muestran en las Tabla
2.13 para el modelo MILP. Las Tablas 2.14 y 2.15 reportan los resultados correspondientes a AP-
Sy AP-O, respectivamente. Para cada modelo (MILP, AP-S, y AP-O), se aplican restricciones de
pureza en las corrientes separadas: el fondo de demetanizadora debe tener un contenido
maximo de 200 ppm de metano, y el gas combustible debe tener una concentracién maxima de
3500 ppm de etileno. Estas restricciones estan presentes en todos los modelos (MILP, AP-S y

AP-0).
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Figura 2.9: Esquema de demetanizadora y caja fria implementado en Aspen Plus

Las Tablas 2.13 y 2.14 muestran una correspondencia adecuada entre los resultados de
MILP y AP-S para las corrientes de procesos asociadas al bloque demetanizadora. Las principales
discrepancias se encuentran en el flujo molar de metano en la corriente de entrada (10 %), el
tope de la demetanizadora (12 %) y el reciclo de gas liviano (17 %). Estas diferencias se asocian
con la acumulacidn de errores de los modelos subrogados de toda la planta al estimar los flujos
de estas corrientes. El reciclo liviano se condensa a baja presion para suministrar frigorias y es
recirculado a compresores aguas arriba, resultando en una prediccion sensible a errores de las
demas corrientes de proceso.

Las principales variables de optimizacidén son la presién de la corriente de entrada y la
presion de descarga del turbo-expansor. Una presién de entrada alta incrementa los flujos de
condensado desde los separadores flash a la columna. El destilado y el reciclo de gas liviano
disminuyen, y es posible incrementar el trabajo proporcionado por el turbo-expansor. Sin
embargo, una presién de entrada alta significa un mayor trabajo en los compresores aguas
arriba. Ademads, una presion baja de descarga para el turbo-expansor, y por consiguiente baja
temperatura de descarga, permite reducir las frigorias necesarias para alcanzar las temperaturas
criogénicas requeridas para cumplir con la especificacién de etileno en el gas combustible (3500
ppm). Esta corriente combustible se alimenta al bloque PSA, donde se favorece la recuperacion
de hidrégeno con presiones altas.

Con respecto al modelo de optimizacion, se observa que la presidon de entrada para AP-
O es diferente de AP-S. Una mayor presidn para la corriente de entrada permite una disminucidn
en el reciclo de las corrientes separadas, y esta estrategia se utiliza en la solucién optimizada

con Aspen Plus. También, la presion de salida del turbo-expansor es mayor en AP-O (6 %), con
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condiciones de operacion que permiten ahorros de energia en los compresores del bloque PSA,

y aun satisfacen las restricciones de recuperacion de etileno en la caja fria.

Tabla 2.13: Flujos de materia en la demetanizadora para el modelo MILP

Especies (kmol/h)

H:

co

CH,4

C2Hs

C2Hs
Temperatura (°C)

Presion (bar)

Flujo de
entrada

945.74
146.68
1318.96
2893.23
615.33
-38.37
28.76

Corriente de

tope
38.33
25.52
566.61
348.66
28.78
-71.97
12.24

Corriente de

fondo
0.00

0.00
0.56
2260.41
560.42
-41.92
12.55

Combustible

898.00
105.46
421.27
5.00
0.00
-52.00
12.1

Tabla 2.14: Flujos de materia en la demetanizadora para el modelo AP-S

Especies (kmol/h)

H>

co

CH,4

C2Ha

CoHs
Temperatura (°C)

Presion (bar)

Flujo de
entrada

939.08
148.40
1468.10
2863.41
606.19
-38.17
28.76

Corriente
de tope

36.94
26.33
640.83
322.25
28.10
-77.02
12.24

Corriente
de fondo

0.00
0.00
0.56
2258.30
551.32
-41.89
12.55

Combustible

891.72
105.02
419.50
3.30
0.04
-52.00
12.1

Tabla 2.15: Flujos de materia en la demetanizadora para el modelo AP-O

Especies (kmol/h)

H:

co

CH,4

C2Ha

CoHs
Temperatura (°C)

Presion (bar)

Flujo
entrada

945.26
145.68
1266.42
2868.11
602.22
-38.25
31.93

tope
45.16
28.64
598.47
392.83
31.47
-74.80
11.67

de Corriente de Corriente de

fondo
0.00

0.00
0.56
2259.31
551.96
-43.40
11.97

Combustible

892.77
105.14
420.00
4.98
0.07
-52.00
12.80

Reciclo de
gas

9.40
15.71
330.51
279.16
26.13
-52.00
8.20

Reciclo de
gas

10.42
17.05
407.21
279.56
26.73
-52.00
8.96

Reciclo de
gas

7.33
10.89
247.38
210.99
18.72
-52.00
8.02
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La Tabla 2.16 muestra el desglose de los trabajos de compresores para cada modelo
(MILP, AP-S y AP-0). Para cada compresor, se observan errores relativos del modelo MILP con
respecto a AP-S inferiores al 5%. El error relativo para la demanda total de energia de los

compresores es inferior al 1% entre los resultados de los modelos MILP y AP-S.

Tabla 2.16: Trabajo neto de los compresores

Trabajo neto (kW) MILP AP-S AP-O
Compresor principal 9886 9844 9505
Mezcla y compresion 3481 3522 4006
Separador de C2 8086 8231 7911
Ciclo de propileno 7550 7759 7214
Agua de enfriamiento 1426 1444 1487
PSA 1371 1306 1179
Total 31798 32106 31302

Como resultado de la simulacidn rigurosa en Aspen Plus, se obtiene un NPV igual a
1239.17 MMS. Se observa una diferencia en la funcidn objetivo respecto de la aproximacién
MILP menor a 0.25 %. Ademas, los errores relativos en la estimacién de los costos de capital
fueron menores al 5 % para todas las unidades consideradas. Por otro lado, se obtuvo que el
valor presente neto de la optimizaciéon en Aspen Plus fue de 1248.2 MMS, lo que implica una
mejora de 0.7 % del resultado de AP-S y un 0.5 % respecto de la aproximaciéon MILP. Estos
ultimos resultados permiten afirmar que el enfoque propuesto para la obtencion de esquema
Optimo de produccién de la planta etileno resulta apropiado y podria ser empleado en la

solucidn de otros problemas de disefio.

2.6.5 Desempefio computacional

El modelo MILP fue implementado en GAMS, y resuelto con CPLEX considerando un GAP
relativo de 0.01. El primer MILP maestro tiene 26804 restricciones, 20808 variables continuas, y
1800 variables discretas, mientras que el Gltimo MILP maestro tiene 30017 restricciones, 24263
variables continuas, y 2042 variables discretas (11 iteraciones). Los modelos se resolvieron con
un procesador Intel(R) Core(TM) i7-4790 CPU @3.60GHz con 8 GB RAM.

El algoritmo de solucién propuesto (Fig. 2.4) requiere once iteraciones para obtener la
solucidn éptima. En cada iteracidn, se refinan los modelos subrogados para obtener mejores
estimaciones. La Fig. 2.10 muestra la evolucion de la funcién objetivo a medida que avanzan las

iteraciones. Cabe destacar la discrepancia significativa en el NPV en la primera iteracion, debido
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a la inexactitud de los SMs iniciales. En las siguientes iteraciones, el NPV no cambia

significativamente, y permanece entre 1240y 1250 (MM S).
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Figura 2.10: Evolucidn de la solucidn dptima durante el algoritmo
La Tabla 2.17 muestra que el tiempo de CPU aumenta a medida que avanzan las
iteraciones, asi como el tamafio de los problemas MILP maestros, debido al proceso de

refinacion sucesivo para los SMs, que incluyen mas subespacios (y, en consecuencia, mas

variables binarias). En cada iteracidn, el tiempo de CPU requerido para resolver el MILP maestro
permanece por debajo de 0.5 h, y el tiempo total de CPU para obtener la solucion éptima es de
aproximadamente 6.5 h. El dltimo incluye el tiempo para resolver los problemas MILP maestros,

tomar muestras para refinar los SMs, ejecutar simulaciones rigurosas y evaluaciones de

funciones, y ejecutar los problemas PWLA para ajustar los coeficientes de regresion.

Tabla 2.17: Tiempo de CPU para resolver los MILPs maestros en cada iteracion
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
1026 977 1561

0

Iteraciones
187 439 866 814 1549 1232 938 1128

Tiempo de CPU (s)



2.7 Conclusiones

En este Capitulo se propone un procedimiento novedoso para optimizar el diseifo de
una planta de etileno a base de etano mediante el refinamiento de modelos subrogados (SM)
lineales por partes. Se utiliza una metodologia de muestreo tipo hipercubo latino para generar
diferentes combinaciones de variables de entrada. Los modelos subrogados lineales por partes
se obtienen resolviendo problemas GDP basados en datos a partir de simulaciones rigurosas de
equipos y/o secciones de planta en Aspen Plus y correlaciones de costos de capital no lineales.
Se formula un problema MILP maestro para el disefio 6ptimo de plantas de etileno, incluyendo
diversas alternativas de procesos, y basado en modelos subrogados, balances de masa
adicionales y ecuaciones econdmicas. Se propone un esquema de optimizacidn y un criterio de
convergencia basado en el maximo error relativo. Si no se cumple la condicién de convergencia,
se agregan subespacios adicionales a los SMs en las iteraciones posteriores hasta satisfacer la
condicion. El algoritmo propuesto se ha automatizado para construir y actualizar los SMs e
incluir codigos para el intercambio de datos entre diferentes plataformas de software (MATLAB,
Aspen Plus, Excel y GAMS).

En el caso de estudio, se formula una superestructura que incluye seis tecnologias
diferentes para la produccion de etileno. De estas alternativas, se selecciona la
deshidrogenacidon oxidativa de etano con bucle quimico (CL-ODH) como el esquema éptimo. Se
analizan los resultados, y se compara esta tecnologia con el craqueo con vapor (SC). Se
encuentra que CL-ODH mejora el valor presente neto en un 12% sobre SC, y el costo de
produccién de etileno en CL-ODH es aproximadamente un 15% menor que el obtenido en SC.
Ademas, los resultados del consumo especifico de energia muestran que CL-ODH es mads
eficiente energéticamente. Y el cdlculo de las emisiones de CO; indica que CL-ODH tiene una
contribucidn a los gases de efecto invernadero un 62 % menor que el proceso SC.

Finalmente, se validan los resultados del disefio éptimo obtenido con el algoritmo
propuesto mediante la comparacién con simulaciones rigurosas del esquema éptimo en Aspen
Plus, obteniéndose un error menor al 1% en la funcidén objetivo. Los resultados numéricos
muestran que el uso de SM lineales dentro de un esquema de refinacion es una herramienta

poderosa para la toma de decisiones en la seleccidon de tecnologias de produccién.
2.8 Nomenclatura
2.8.1 Indices

a: indice de 4tomos

i,j: indice de bloques de procesos

k: indice de partes lineales en una funcién
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l: indice de unidades de procesos
m: Indice de variables de salida

q: Indice de subsistemas de planta
7: Indice de unidades reactivas

s: Indice de especies

t: Indice de puntos de muestreo

2.8.2 Conjuntos

A: Conjuntos de atomos

BPal: conjuntos de unidades no reactivas

BCC: Conjunto de bloques con costo de capital asociado

Bt°t: Conjuntos de todos los bloques

BCI;: Subconjunto de bloques que ingresan a i

BCO;: Subconjunto de bloques que parten desde i

B: Conjunto de bloques de procesos con modelos subrogados asociados

Kigm: Conjunto de partes lineales para modelar la variable de salida m, con el
subsistema g, en i

Kj}: Conjunto de partes lineales para estimar el costo de la unidad [, en i

L;: Conjunto de unidades de procesos en i

M;: Conjunto variables de salida en i

Q;: Conjunto de subsistemas de planta en i

Prod: Conjunto de productos

Rawm: Conjunto de materias primas

Rb: Subconjunto de bloques con reaccién quimica

Rp: Vias de reaccion para la produccién de etileno

S: Conjunto de especies quimicas

Tigm: Conjunto de puntos de muestreo para construir el SM para estimar la variable de
salida m, en el subsistema de planta g, para el bloque i
2.8.3 Variables

CCTotal: Costo de capital total

Cs;: Costo de capital para el bloque i

CUt: Costo total anual de utilidades

eigme: Residuo absoluto del punto de muestreo t para la m-ésima variable de salida del
subsistema de planta g, para el bloque i

ELC: Costo de electricidad por hora
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eligmke: Residuo estimado para la variable de salida del punto de muestreo ¢ en el
subespacio k, del m-ésimo componente del vector de salida en el subsistema de planta g, para
el bloque i.

Fijs: Flujo molar desde el bloque i al bloque j para la especie quimica s

FHC;: Flujo molar de entrada de gas natural al bloque i

gii: Costo de capital de la unidad [ en el bloque i

MKWC: Costo total del agua de reposicién

NPV: Valor presente neto

P;gm: Punto de quiebre del elemento de particion 6ptimo para la variable de salida m,
dentro del subsistema de planta g, para el bloque i

REV: Ingresos

RMC': Costo de materias primas

TCost: Costo total anual

TIn: Ganancias después de impuestos

TSI: Inventario total de sélido

VCigme: Valor de la variable de particion del punto de muestreo t para la m-ésima
componente del vector de salida dentro del subsistema de planta g, para el bloque i

v;: Vector de variables de entrada al bloque i

W;m: Variable de salida m en el bloque i

WWC': costo total por el tratamiento de aguas residuales

z;;: Vector de variable de disefio para calcular el costo de capital asociado a la unidad [
en el bloque i
2.8.4 Variables Booleanas

Yiqmi: Variable booleana que es verdadera si se selecciona la parte lineal k para predecir
W;m €n el subsistema de planta q

YA;: Variable booleana que es verdadera si el bloque i esta presente en la planta, y falsa
en caso contrario

YB,,: Variable booleana que es verdadera si el subsistema de planta q es seleccionado
en el bloque i, y falsa en caso contrario

YE;;;: Variable booleana que es verdadera si se selecciona la parte lineal k para predecir
gii en el bloque i

YKigmk:: Variable booleana que es verdadera si el punto de muestreo ¢t se asigna al

subespacio k, y falso en caso contrario
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YPigmn: Variable booleana que es verdadera si la n-ésima componente del vector de

entrada se selecciona como elemento de particién, y falso en caso contrario.

2.8.5 Parametros

atomg,: numero de atomos a por molécula de especie quimica s

biTqu, boigmi: Vector de coeficiente y término independiente de la parte lineal k, para
estimar la variable m, con el subsistema de planta g, en el bloque i

b, b ouk: Vector de coeficiente y término independiente de la parte lineal k, para
estimar el costo de capital de la unidad [, en el bloque i

CMa: Factor para calcular el costo de mantenimiento a partir del costo de capital

COEF,: Relacidn de co-alimentacidn entre la especie quimica s y etano para la via de
reaccion r

CYrs: Rendimiento de carbono para para especie s en la via de reaccion r

MOC: Costo del dxido multi-metdlico

mwg: Masa molecular de la especie s

D peso asignado al punto de muestreo t

PLF: tiempo de vida de la particula

prr;: Costo de la materia prima i

prs;: Precio del producto i

tax: impuesto sobre el beneficio neto

TPY: Horas de produccién por afio

vl-l, vj': Cotas inferiors y superiores de las variables relevantes para el SM del bloque i

v}, vl Cotas inferiores y superiores de las variables del bloque i cuando la via de

reaccién r se encuentra activa

~L AU .
viqn! 1]iqn‘

Cotas inferiores y superiores del n-ésima componente del vector de entrada
para el subsistema de planta g, para el bloque i

Digne: Valor del punto de muestreo t para la n-ésima componente del subsistema de
planta g, para el bloque i

Wigme: Valor del punto de muestreo t para la m-ésima componente del vector de salida
del subsistema de planta g, para el bloque i

ﬁfqu, ﬁilflmk: Vector de cotas inferiores y superiores de la parte lineal k, para estimar la
variable m, con el subsistema de planta g, en el bloque i

Zl-le,Z_i[l]k: Vector de cotas inferiores y superiores de la parte lineal k, para estimar el

costo de capital de la unidad [, en el bloque i
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2.8.5.1 Letras griegas
a: anualidad
B: Factor de impuestos y contingencias
: Factor de instalaciones auxiliares
0: tasa de interés
T : Tiempo de vida del proyecto

w: Factor para calcular el capital de trabajo a partir del costo de capital
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Capitulo 3: Modelado riguroso y optimizacion de plantas de
coproduccion de etileno y metanol

3.1 Introduccion

En el Capitulo 2, la optimizaciéon de una superestructura que incluye seis tecnologias
diferentes para la produccidn de etileno permitié identificar que el proceso de deshidrogenacion
oxidativa de etano con bucle quimico (CL-ODH) presenta mayor rentabilidad econdmica y mejor
desempeno ambiental que la tecnologia comercial de pirdlisis para la produccién de etileno. Sin
embargo, los margenes de beneficios estimados pueden no ser suficientemente atractivos para
justificar un cambio de tecnologia debido a los errores asociados a los modelos empleados,
principalmente las correlaciones de costo (Lange et al., 2005).

Este hecho motiva la exploracién de nuevas estrategias para mejorar el desempefio
econdmico de la planta. En particular, se abordan alternativas de coproduccién de etileno,
mediante el proceso CL-ODH, y metanol. En la literatura se ha mostrado en diversos estudios
como la coproduccion de quimicos de interés mejora los indicadores econémicos de las plantas
guimicas. Vlysidis et al. (Vlysidis et al., 2011) muestran que la valorizacién de glicerol mediante
su transformacion en acido succinico mejora en un 60 % los beneficios de una planta de
biodiesel. Garcia Prieto et al. (Garcia Prieto et al., 2017) formulan una superestructura para
disefar una biorrefineria basada en algas que produce biocombustibles, astaxantina y
polihidroxibutirato. Gunukula et al. (Gunukula et al., 2018) disefian una biorrefineria basada en
la via de reaccién de desoxigenacion térmica para producir combustibles y bioproductos.
Concluyen que esta estrategia de coproduccion facilita la sostenibilidad de plantas quimicas
basadas en materias primas renovables. Basini & Guarinoni (Basini & Guarinoni, 2013) proponen
la coproduccién de olefinas y gas de sintesis por medio de procesos de oxidacién parcial
catalitica, mostrando que esta integraciéon puede mejorar los margenes econdmicos. En este
contexto, se aborda en esta tesis la integracidn de produccidn de etileno utilizando la tecnologia
de CL-ODH con la produccién de metanol para mejorar el desempefio econdmico global de la
planta.

En el Capitulo 2 se obtuvo que los subproductos de CL-ODH incluyen diéxido de carbono,
hidrégeno purificado y una corriente combustible principalmente integrada por metano, didxido
de carbono e hidrégeno, los cuales cobran relevancia desde puntos de vista econdmicos y
medioambientales. Estos subproductos pueden transformarse en metanol mediante la
hidrogenacién de diéxido de carbono bajo condiciones operativas adecuadas (Anicic et al., 2014;

Jiang et al., 2020; Wernicke et al., 2014). De esta forma, se obtiene un producto de mayor valor
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agregado, se reducen las dificultades asociadas con el almacenamiento y transporte de gases, y
se valoriza el diéxido de carbono capturado en la planta, y consecuentemente, se mejora el perfil

ambiental del proceso.

3.2 Descripcion de los procesos propuestos

Se estudian tres alternativas de coproduccién para el proceso de produccién de etileno
mediante deshidrogenacién oxidativa de etano con bucle quimico (CL-ODH), con el fin de
mejorar la economia de este ultimo:

e Purificacién de hidrégeno con un PSA (Pressure Swing Adsorption). Esta opcidn es la solucion
Optima encontrada en el Capitulo 2, que se utiliza como caso base a fines comparativos
(ET_H2).

e Produccidon de metanol a partir de didxido de carbono e hidrégeno que proviene de la
unidad PSA (ET_MT1).

e Produccién de metanol a partir de diéxido de carbono y gas de sintesis que proviene de una
separacion criogénica (ET_MT2).

La superestructura de la Fig. 3.1 representa las alternativas consideradas. La primera
opciéon (ET_H2) es el proceso de CL-ODH con recuperacién de hidrogeno mediante una unidad
PSA, sin produccidn de metanol. La segunda opcidn (ET_MT1) integra produccién de metanol al
proceso CL-ODH, con el fin de valorizar el hidrégeno y el didxido de carbono que se producen en
la planta. Estos subproductos son acondicionados y alimentados a un proceso de hidrogenacion
de CO; desarrollado por Lurgi (Wernicke et al., 2014) (representado en la Fig. 3.1 como “Sintesis
de Metanol (1)”). En la tercera opcidén se omite el uso de una unidad PSA, y se procesa la
corriente combustible (proveniente de la caja fria) con una separacion criogénica para recuperar
tanto el hidrégeno como el monéxido de carbono de dicha corriente, obteniendo asi gas de
sintesis que se mezcla con la corriente de didxido de carbono para producir metanol por medio
del proceso convencional (Ott et al., 2012) (representado en la Fig. 3.1 como “Sintesis de
Metanol (2)”). Esto significa que se consideran dos formas de tratar a la corriente combustible.
Se puede utilizar una unidad PSA para separar hidrégeno, y obtener una corriente gaseosa
residual principalmente compuesta de mondxido de carbono y metano; cuya alternativa se toma
en ET_H2 y ET_MT1. Asimismo, se puede utilizar destilacidon criogénica para separar gas de

sintesis y metano (Darde et al., 2015); esta opcion se utiliza en ET_MT2.
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Figura 3.1: Superestructura propuesta para la coproduccion de etileno y metanol

3.2.1 Planta con tecnologia CL-ODH

El proceso de deshidrogenacion oxidativa de etano con bucle quimico (CL-ODH) se
muestra en la Fig. 3.2. Como en el Capitulo 2 ya se abordd este proceso, los detalles sobre el
reactor se proporcionan en la Seccidn 2.2.1, y una descripcidn del tren de separacién se brinda
en la Seccién 2.2.2.

A diferencia de las simplificaciones consideradas en el Capitulo 2, en este Capitulo, se
incluyen modelos rigurosos también para la eliminacidn de didxido de carbono y la remocion de
agua. Se requiere un proceso de absorcidén para recuperar el 90-95 % de CO, en la corriente
principal (proveninte del reactor de etileno), seguido de un lavado cdustico para eliminar las
trazas remanentes. El diéxido de carbono forma sélidos a las bajas temperaturas que se alcanzan
en la caja fria, por lo tanto su concentracion debe reducirce a menos de 0.2 ppm para evitar este
fendmeno (Zimmermann & Walzl, 2009). Tal eliminacién no se puede alcanzar con un
absorbedor solamente, asi resulta necesario el lavado caustico.

Ademas, se debe eliminar el agua de la corriente principal del proceso para evitar la
formacién de hielo e hidratos que ocurren a bajas temperaturas. En este Capitulo, se utiliza una
operacion de lavado con tri-etilenglicol (TEG) para la deshidratacidn, y la simulacién del proceso
se realiza siguiendo el procedimiento descripto en la literatura (An et al., 2018). De esta forma,

el contenido de H,0 en la corriente del proceso se reduce por debajo de 2.5 ppm.
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3.2.2 Separacién de diéxido de carbono

La recuperacion de diéxido de carbono es un aspecto importante en este Capitulo. A
diferencia del proceso convencional de craqueo con vapor, en el proceso de CL-ODH se
producen cantidades significativas de CO; (rendimiento de carbono igual a 1.5 %). Como
consecuencia, se requieren procesos adicionales para la remocidn de esta especie quimica de la
corriente principal del proceso, previo al ingreso del tren de separacion.

Arnold et al. (Arnold et al., 2013) discuten la posible ubicacidén del sector de separacion
de CO,, proponiendo realizar tal proceso antes o después de la etapa de compresidn principal.
En general, la eficiencia de la recuperacién del didéxido de carbono aumenta con la presién de la
corriente, por lo que ubicar esta operacion antes del compresor sélo se justificaria si se tiene
una alta concentracién de CO; en la mezcla (mayor a 20 % vol./vol.).

Por otra parte, para la separacion de este componente existen distintas tecnologias
desarrolladas como: la absorcidn quimica en un solvente liquido, la adsorcidon en un sdlido,
separacion mediante el uso de membranas, y destilacidn criogénica (Gao et al., 2020; Leung et
al., 2014; Osman et al., 2020). De acuerdo a los datos revisados en la literatura disponible, no
existen procesos de CL-ODH operando a escala industrial hasta el momento. Esto genera
incertidumbre sobre la seleccién de la mejor tecnologia para la remocién de CO; de la mezcla a
la salida del reactor, y un estudio riguroso de este aspecto se encuentra fuera del alcance de
esta tesis. La literatura se ha enfocado principalmente en la recuperacién de CO; de corrientes
de gas natural (Yeo et al., 2012), gas de sintesis y de gases de combustion (Feron, 2016). El caso
mas similar al proceso en cuestion corresponde a la producciéon de 6xido de etileno, donde se
recupera CO; de una mezcla rica en etileno; y para su separacion se utiliza una solucién de
carbonato de potasio con piperazina como promotor para realizar la absorcién quimica del CO»
(Cullinane & Rochelle, 2004; Peschel et al., 2012). Este solvente ha sido empleado por varios
afios en diversos procesos industriales, y presenta beneficios sobre las aminas, tales como
menor consumo de energia para su regeneracion, baja toxicidad, poca volatilidad, bajo costo, y
bajo impacto ambiental (Feron, 2016). En base a esta informacidn, se utiliza absorcién quimica
con carbonato de potasio con piperazina como promotor.

En el modelo del proceso de captura de CO; se considera la absorcién quimica de los
gases en el disolvente y las reacciones quimicas de la solucién de carbonato de potasio, que se
describen en la literatura (Cullinane & Rochelle, 2004; Peschel et al., 2012). Estas reacciones se
implementan en Aspen Plus para simular equilibrios quimicos en las columnas de absorcion y
regeneracién. Se utilizan modelos "RadFrac" para cada columna, y se consideran dos y tres

etapas de equilibrio para el absorbedor y el regenerador, respectivamente.
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La recuperacidn de CO; puede restringir la produccidon de metanol. Como el didxido de
carbono es un subproducto, su disponibilidad depende de la capacidad de la planta de etileno,
la cual se encuentra fija en este caso de estudio (500000 t/afio). Entonces se incluye un segundo
absorbedor para secuestrar CO; desde los gases de combustion generados por el sistema de
vapor. De esta manera, es posible controlar la alimentacion de CO; al reactor, y las emisiones de
la planta disminuyen. En resumen, se utiliza un segundo absorbedor en la recuperacion de CO,
cuando se produce metanol.

Dado que la absorcién quimica con carbonato de potasio también se puede utilizar para
recuperar CO, de los gases de combustion (Ochedi et al., 2020), se incluye un esquema de
intensificacién de procesos donde ambas unidades de absorciédn comparten el mismo
regenerador. La captura de CO; utilizando configuraciones con dos absorbedores y un
regenerador se han abordado en la literatura (Gao & Rochelle, 2022; M. Montafiés et al., 2017;
Nguyen & Wong, 2021). La Fig. 3.3 muestra el diagrama de procesos propuesto para la
recuperacion de CO,, que incluye dos absorbedores. Se debe notar que el Absorbedor 1 se
muestra en la Fig. 3.2, mientras que la Fig. 3.3 muestra el tratamiento de la corriente rica en CO;
proveniente del Absorbedor 1. En la Fig. 3.3 también se observa que se incluyen etapas de
compresion con el fin de lograr una presion adecuada para el almacenamiento y transporte del
CO; o para la produccidn de metanol. En el ultimo caso, los compuestos organicos volatiles de
la corriente de CO; deben eliminarse, debido a que las trazas de tales especies se acumulan en
el reactor de metanol que requiere de un alto caudal de reciclo. Por lo tanto, se incluyd un
tratamiento catalitico para la purificacién de CO,, donde se empleé un modelo "RStoic"
considerando el rendimiento reportado en la literatura (Van der Vaart et al., 1991).

Cabe mencionar que el esquema que emplea un solo Absorbedor resulta igual al

diagrama de la Fig. 3.3, sin el Absorbedor 2 ni el tratamiento catalitico.
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Figura 3.3: Diagrama de procesos para la recuperacion de CO;

76



3.2.3 Unidad de Adsorcion por Cambio de Presion (PSA)

La corriente gaseosa procedente del tope de FL9 (ver Fig. 3.2) se puede procesar en una
caja fria seguida por un PSA, como se muestra en la Fig. 3.4. En la caja fria se recupera
principalmente etileno. Se considera una restriccién de pureza de un maximo de 3500 ppm de
etileno para la corriente de salida de la caja fria (tope de FL15). Para separar el etileno del
metano, se requieren temperaturas criogénicas, que se pueden lograr a través de un
turboexpansor. La presién de descarga del turboexpansor es una variable de optimizaciéon
dentro del modelo.

El hidrégeno se purifica mediante un sistema de PSA, que puede recuperar hasta el 90%
de H; en la corriente de proceso con alta pureza (Keller & Shahani, 2016). El modelo Aspen Plus
para este bloque incluye especificaciones de disefio para calcular la recuperacion de hidrégeno
a través de las correlaciones propuestas por Knaebel (Deng et al., 2017; Knaebel, 1999). Estas se
implementan a través de bloques calculadores en Aspen Plus.

Se consideran dos opciones para el hidrégeno producido en la planta: a) puede venderse
como un subproducto o b) puede emplearse para la producciéon de metanol. La presidn de la
corriente de hidrégeno para la venta debe aumentarse a 60 bar, un valor adecuado para el
transporte en tuberias de largo alcance (He & You, 2015). Asimismo, para la produccion de
metanol, también se requiere acondicionar el flujo de H; a alta presidn, siendo esta una variable

de optimizacidn.
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Figura 3.4: Caja fria integrada con PSA

3.2.4 Destilacién criogénica
La corriente gaseosa procedente del tope de FL9 (ver Fig. 3.1) también se puede

procesar mediante destilacion criogénica (ver Fig. 3.5). Este proceso recupera hidrégeno y
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mondxido de carbono (gas de sintesis) de la corriente de entrada. El gas de sintesis se utiliza
para mejorar la produccién de metanol.

El disefio propuesto para esta separacién se base en procesos para la separacién de
CO/CH4, que se describen en la literatura (Johnson et al., 2017; Shenoy, 1980). Como primera
etapa, la corriente de gas liviano se alimenta a una columna de lavado para recuperar etileno.
La corriente de tope de esta columna debe cumplir con una especificacién de pureza de
3500 ppm. Esta operaciéon se modela con una columna “PetroFrac” en Aspen Plus. La corriente
de tope de la columna de lavado se procesa en una secuencia de unidades de enfriamiento y
separadores flash para obtener las corrientes liquidas que se alimentan a la columna que separa
CO/CH,4. Como esta ultima unidad opera a menor presidn, las alimentaciones liquidas atraviesan
expansiones adiabdticas, y generan frigorias que contribuyen a la separacién. El separador de
CO/CH4 también se simula con un modelo “PetroFrac”. El metano se recupera en la corriente de
fondo, y una fraccién de esta se recircula a la “columna de lavado”, aportando las frigorias
necesarias para la separacidn en esta unidad. La corriente de tope de la columna CO/ CH, se
mezcla con un reciclo de los separadores FL17, FL18 y FL19, y el flujo resultante se comprime a
41 bar en COM14, y se integra en una configuracién tipo bomba de calor para recuperar energia
en el rehervidor, generando asi un servicio de enfriamiento en el proceso. Por lo tanto, la
corriente de vapor de FL20 se condensa parcialmente en el rehervidor, y se envia a FL16. Se
considera un comportamiento politrépico con una eficiencia del 80 % en los modelos Aspen Plus
para los compresores COM14 y COM15.

Ademads, se incluye un turbo expansor para lograr temperaturas criogénicas
(aproximadamente -170 2C) para separar el gas de sintesis del metano en FL19. Este se modela

como un compresor en modo turbina en Aspen Plus con una eficiencia isentrépica del 72 %.
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3.2.5 Sistema de vapor

El sistema de vapor consiste en ciclos Rankine que permiten transformar energia
térmica de los combustibles en energia mecdanica para impulsar los compresores de la planta.
Este sistema se muestra en la Fig. 3.6. Se incluyen el conjunto de turbinas TU1-TU7 para generar
trabajo, el conjunto de intercambiador de calor HX26-HX31 para condensar el vapor de vacio, el
conjunto de bombas PUMP6-PUMP12 para aumentar la presion de las corrientes de liquido, y
la caldera y la linea de transferencia de calor (en la Fig. 3.2) para generar vapor a alta presion
(HP) y super alta presion (SHP), respectivamente. En este bloque, también se generan los
servicios de vapor de baja presién (LP) para calefaccion en las distintas unidades de la planta.
Para cada grupo de compresores hay una turbina de vapor asociada, que se alimenta con vapor
de super alta presién (111 bar) en el caso del compresor principal, y con vapor de alta presion
(51 bar) para el resto de las turbinas. Hay cinco turbinas de condensacién, que producen vapor
con una fraccién de vapor (VF) de 0.91; y dos turbinas que producen vapor a baja presion para
calefaccion. Ademas, TU2 presenta una extraccion lateral de vapor a baja presidn para satisfacer
los servicios de calefaccion en la planta. Si se produce metanol, TU3 puede tener una inyeccion
lateral de vapor de presidon media, proveniente de los reactores de CH3;OH. Para estas unidades,
se utilizan modelos de compresor en modo de turbina con una eficiencia isentrépica del 72 %.

Las corrientes de combustible se envian a la caldera de vapor, que se modela con un
reactor "RStoic". El gas de purga proveniente de la sintesis de metanol también se puede utilizar

como combustible, y si se requiere combustible adicional, se puede comprar gas natural.
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3.2.6 Hidrogenacion de diéxido de carbono

La sintesis de metanol a partir de diéxido de carbono es una tecnologia prometedora
para el desarrollo de procesos mas sustentables y el uso responsable de los recursos fésiles
(Wernicke et al.,, 2014). La hidrogenacion de CO, para producir metanol no es una idea
novedosa. Ya en 1960, en la busqueda de ajustar la relacion H,/CO para producir el alcohol, se
descubrié que el agregado de CO, favorecia la sintesis del producto deseado (Wernicke et al.,
2014). Desde entonces, se ha investigado activamente este proceso. En Japdn, se busca
desarrollar catalizadores especificos, dilucidar los mecanismos de reaccién, y determinar las
condiciones operativas en una planta a escala piloto (Saito, 1998; Saito et al., 2000; Toyir et al.,
2009; Ushikoshi et al., 2000). El proceso también Ilamd la atencién de compaiiias tales como
Lurgi y Mitsui quimicos, las cuales tienen sus propios proyectos de investigacion para determinar
la factibilidad del proceso y detectar posibles problemas de produccién a escala industrial
(Gronemann et al., 2010).

En general, las reacciones que tienen lugar para la produccién de metanol son las
siguientes:

CO + 2H; = CH30H  AHg(298k,50par) = —90.7 kJ /mol (3.1)
CO, +3H, = CH30H + H,0  AHg(298k,50par) = —40.9 k] /mol (3.2)

Ademas, la reaccion de “water-gas-shift” (WGS) ocurre en el medio:

CO+ H,0 = CO, + Hy AHg(298k 500ar) = —42 kJ /mol (3.3)

Las reacciones de (3.1) y (3.2) son exotérmicas e implican una disminucién en el
volumen. La reaccion (3.3) también es exotérmica. En consecuencia, la termodinamica indica
que la produccién de metanol se ve favorecida a altas presiones y bajas temperaturas, ya que la
conversion maxima se determina por las concentraciones de equilibrio.

La Fig. 3.7 muestra el diagrama de flujo para la sintesis de metanol a partir de didéxido
de carbono e hidrdgeno. Este esquema fue propuesto por Lurgi (Wernicke et al., 2014), y emplea
dos reactores de metanol, porque los esquemas con un reactor presentan baja produccién del
alcohol (Anicic et al., 2014). Si bien se genera metanol en el primer reactor, su funcién principal
es aumentar la concentracién de CO en la mezcla, es decir se produce la reaccién inversa a WGS
(3.3). De esta manera, en el segundo reactor se puede alcanzar una alta producciéon de metanol.
Las corrientes de salida de ambos reactores se procesan en un separador flash para recuperar
una corriente liquida con alta concentracion de metanol, y una corriente gaseosa que se divide
para purgar una proporcién de esta (y eliminar los inertes), y recircular el resto al segundo
reactor. Se considera que ambos reactores son isotérmicos y se utilizan los modelos Aspen Plus

"RPlug". El modelo cinético propuesto por Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) se
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emplea para describir el mecanismo de reaccién, y los parametros del modelo se obtienen de la
literatura (Bussche & Froment, 1996; Chen et al., 2011). En este modelo sélo se consideran dos
reacciones independientes, en particular (3.2) y (3.3).

Un segundo separador flash se utiliza para la recuperacién de vapor de media presion.
Agua saturada a 33 bar se utiliza como refrigerante del reactor, y el calor de la reacciéon
exotérmica genera vapor a tal presion. Conviene notar que el primer reactor produce una
cantidad relativamente baja de vapor, ya que predomina la reaccién endotérmica inversa a WGS
(3.3), mientras que el segundo reactor produce una cantidad significativa de vapor ya que la

reaccién exotérmica de hidrogenacidn de CO; se extiende ampliamente.
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Figura 3.7: Sintesis de metanol (1) a partir de CO; y H>

3.2.7 Metanol a partir de gas de sintesis

También se incluye la opcién de utilizar el proceso convencional para producir metanol
a partir de gas de sintesis. La Fig. 3.8 muestra el diagrama de flujo correspondiente al sistema
de reaccion, utilizando como materias primas didéxido de carbono y gas de sintesis. Para este
caso, también se considera un reactor isotérmico con el modelo "RPlug" y se emplea la cinética
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) para describir el mecanismo de reaccion
(Bussche & Froment, 1996; Chen et al., 2011). Nuevamente, en este modelo sélo se consideran

las dos reacciones independientes (3.2) y (3.3).
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3.2.8 Purificacién de metanol

La corriente rica en metanol obtenida en los reactores contiene gases livianos disueltos
(principalmente CO;) y liquidos mas pesados (agua). Es necesario remover tales impurezas
mediante un tren de separacidn para alcanzar las especificaciones del producto para la venta.
La Fig. 3.9 muestra el diagrama de flujo para la destilacion de metanol convencional. La corriente
de entrada se alimenta a un separador flash, donde experimenta una despresurizacién,
liberando asi parte de los gases disueltos. La corriente liquida de salida se alimenta a un tren de
separacion. La columna “topping” separa las especies ligeras, que se reciclan a la seccidn donde
se recupera CO,. La columna “refining” separa el agua para lograr una corriente de metanol de
alta pureza en la parte superior. Se utilizan modelos "RadFrac" para las columnas, y se incluyen
especificaciones de disefio para lograr una corriente de metanol de grado AA, cuyo contenido

maximo de agua es 0.1% en peso (Ott et al., 2012).
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Figura 3.9: Purificaciéon de metanol
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3.3 Estrategia de solucion

La estrategia de solucion estandar en el software Aspen Plus es secuencial modular
(SM). En esta estrategia se resuelve cada unidad de proceso en la planta secuencialmente. De
esta forma, a partir de las condiciones de las corrientes de entrada, se determinan los
correspondientes flujos de salida en los equipos. En caso de reciclos, se requieren iteraciones
internas para alcanzar la convergencia de tales reciclos.

En este caso, los diagramas de procesos resultantes tienen gran cantidad de reciclos,
varias especificaciones de disefio e integraciéon de calor. Debido a estas caracteristicas, la
estrategia de solucidn convencional SM en Aspen Plus resulta inadecuada. Este enfoque es auln
menos eficiente cuando se desea optimizar las condiciones de operacion del proceso.

En este contexto, modo orientado a ecuaciones (EO) resulta mas apropiado (Aspen
Technology, 2011). El modo EO permite resolver problemas de gran escala en forma eficiente y
robusta. Se ha empleado en la literatura para abordar problemas como simulaciones de
procesos complejos (Gao et al., 2015; Jara et al., 2005; Mansouri et al., 2015), disefios éptimos
(Mevawala et al.,, 2019; Sadrameli & Goswami, 2007), determinacion de cuellos de botella
(Putra, 2016) y optimizacién en tiempo real (Rejowski Jr et al., 2009). Como desventaja en esta
estrategia, se requiere contar con buenos puntos iniciales, que dependen del problema
especifico a resolver.

Por estos motivos, el software Aspen Plus toma ventaja de las fortalezas de los métodos
SM y EO. En primer lugar, el diagrama de flujos se corre en el modo SM con el fin de inicializar
las variables y ecuaciones del problema. El punto inicial generado no necesariamente tiene que
ser una solucidon factible. Luego, se sincroniza el modelo al modo EO con los valores de las
variables iniciales para crear un sistema de ecuaciones no lineales de gran dimensién que incluye
todas las ecuaciones relacionadas con las unidades de procesos, ecuaciones de conexién, y
especificaciones de disefio. En este enfoque, todas las variables y ecuaciones del modelo se
resuelven simultdneamente mediante la aplicaciéon de un método tipo Newton (Biegler et al.,
1997; Dowling & Biegler, 2015). Especificamente, en el caso de un problema de optimizacién, el
problema resultante se resuelve mediante Programacién Cuadratica Sucesiva (Successive
Quadratic Programming, SQP) para buscar simultdneamente una solucién factible y éptima.

Ademas, en el modo EO, se incluyen los llamados “grupos de especificaciones” (Spec
Groups) para satisfacer las restricciones del proceso, que representan una implementacion
significantemente diferente de la utilizada en el modo SM. En Aspen Plus, para cada unidad
existen grados de libertad (variables a especificar), y variables calculadas (determinadas por

ecuaciones a partir de los grados de libertad). Un grupo de especificacion implica cambiar una
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variable considerada como calculada en el modo SM a grado de libertad del problema; de esta
forma se especifican las restricciones del proceso de manera mas eficiente. Por ejemplo, en
principio la alimentacién de etano es un grado de libertad a especificar y la capacidad de
produccién de etileno es una variable calculada. Se incluye un grupo de especificacion donde se
intercambian la dependencia de estas variables, de manera que se fija la produccion de etileno
en la planta, mientras que se calcula la alimentacién de etano necesaria para obtener tal
cantidad de producto. Las restricciones asociadas con la pureza de los productos finales también
se implementan de esta manera, especificando limites superiores para las impurezas presentes
en las corrientes de producto.

Por otra parte, se seleccionan variables de optimizacion entre las variables especificadas
en los specs groups (grupos de especificacion). Para esto, dentro del grupo de especificacion, tal
variable pasa de ser “constant” a “optimized” y se debe especificar su rango de variacion. Es
decir, en modo simulacion se debe fijar un valor para esa variable, pero cuando se sincroniza a
modo optimizacion, el algoritmo determina el valor dptimo. Las variables de optimizacion
incluyen temperaturas de los intercambiadores de calor, presiones de salida de compresores, y
flujos de gas recuperado.

La funcién objetivo en este problema es el valor presente neto (NPV), como se describe
en la Seccidn 2.3.3. Esta funcidn se implementa a través de bloques calculadores en Aspen Plus.
Ademas, para el célculo de los costos de capital, también se implementan las correlaciones de

costos descriptas en el Anexo B, en bloques calculadores.

3.4 Resultados

En esta seccion se modelaron las tres alternativas que se presentan en la
superestructura de la Fig. 3.1, como tres procesos en Aspen Plus (como se describio
previamente), y los mismos se optimizaron utilizando el modo orientado a ecuaciones de dicho
programa. Los modelos obtenidos para ET_H2, ET_MT1 y ET_MT2 tienen alrededor de 69000,
76000 y 81000 variables, respectivamente, como se detalla en la Tabla 3.1. Los experimentos
computacionales fueron realizados en una computadora Intel(R) Core(TM) i7-4790 CPU
@3.60GHz con 8 GB RAM.

Tabla 3.1: Estadisticas de los modelos en Aspen Plus para la coproduccion de etileno con

los productos alternativos analizados. ET_HZ2 (H> con PSA). ET_MT1 (CH30OH a partir de H> y
CO;). ET_MT2 (CHsOH a partir de CO; y gas de sintesis)

ET_H2 ET_MT1 ET_MT2
Numero de ecuaciones ‘ 67977 74299 79173
NuUmero de variables ‘ 69419 75929 80905
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3.4.1 Resultados econdmicos

Los principales resultados econdmicos se muestran en la Tabla 3.2 para las tres
tecnologias de produccién de etileno mediante deshidrogenacidn oxidativa de etano con bucle
quimico (CL-ODH) propuestas. La mejor alternativa resulté ser la que incluye coproduccién de
metanol con didxido de carbono y gas de sintesis proveniente de una destilacidon criogénica
(ET_MT2), con un valor presente neto (NPV) que mejora el NPV del caso base (proceso CL-ODH
con produccién de Hy, ET_H2) en 2.1 % y supera el NPV del proceso convencional SC en 15 %
(ver Tabla 3.2). El esquema o6ptimo incluye los procesos que se muestran en detalle en las
Figs. 3.2, 3.3,3.5,3.6,3.8,y3.9.

Como se observa en la Tabla 3.2, ET_MT2 presenta los mayores beneficios por venta
debido principalmente a la produccién de metanol, lo cual justifica los mayores costos de
inversioén, respecto del caso base.

ET_MT1 tiene un NPV menor en un 0.7 % con respecto a ET_H2. Este resultado indica
que las corrientes gaseosas de hidrégeno y didxido de carbono pueden transformarse en un
producto liquido como es el metanol, que es mas sencillo de manipular, manteniendo beneficios
econdmicos similares.

Otro indicador econdmico importante es el costo de produccién de etileno (EPC), el cual
se define como el precio de etileno que hace que el valor presente neto sea nulo. El EPC de |a
opcién mas rentable (ET_MT2) es 365.2 $/t. En el Capitulo 2 se estimé un CPE de 449.2 S/t para
el proceso convencional de craqueo térmico (SC). Este resultado indica que la coproduccién de
etileno con metanol via gas de sintesis (ET_MT2) tiene un CPE menor en un 19 % con respecto a
SC.

Tabla 3.2: Principales indicadores econémicos para la coproduccién de etileno con los
productos alternativos analizados. ET_HZ2 (H> con PSA). ET_MT1 (CH3OH a partir de H> y CO>).

ET_MT2 (CHsOH a partir de CO; y gas de sintesis)
ET_H2 ET_MT1 ET_MT2

Ingresos por ventas (MMS$/afio) 592.76  603.05 607.66
Costos de materias primas (MMS$/aiio) 93.87 93.97 93.88
Costo de utilidades (MMS$/aiio) 2.63 2.82 2.83
Inversiéon (MMS) 504.72 54154  528.27
Valor presente neto (MMS) 1244.66 1235.85 1270.56

3.4.2 Emisiones de didoxido de carbono

Los resultados referentes a las emisiones de diéxido de carbono se muestran en la
Tabla 3.3 para los procesos analizados en esta seccion. Se debe notar que se hace un analisis de
la puerta a la puerta de la planta. Las emisiones de CO; se calculan considerando el uso de

combustible y del consumo de electricidad, cuya generacion emplea combustibles fésiles. Se
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considerd un factor de 0.782 kg CO2/kWh (Julidn-Duran et al., 2014) para estimar las emisiones
provenientes del uso de energia eléctrica. La estimacion se implementé en bloques calculadores
en Aspen Plus, y el detalle del cdlculo se presenté en la Seccién 2.6.2.

Los resultados de la Tabla 3.3 muestran que ET_MT1 presenta las menores emisiones
(130760 t/afio), debido principalmente a que captura mayor cantidad de CO, desde los gases de
combustidn (66120 t/dia) frente a ET_MT2 (44670 t/dia). Cabe destacar que ET_MT1y ET_MT2
reducen las emisiones de CO; correspondientes a ET_H2 en un 24 % y 13 %, respectivamente.

Se produce una corriente de didéxido de carbono que se secuestra en el proceso en
ET_H2. Si esta corriente no tiene un uso final o un adecuado almacenamiento, podria ser
purgada a la atmdsfera, lo que representa potenciales emisiones de CO, (35850 t/afio para
ET_H2), mas alla de los limites de la planta. De la misma manera, ET_H2 y ET_MT1 producen una
corriente de combustible residual para la venta. Cuando esta se utilice, liberara didxido de
carbono a la atmdsfera (39580 t/afio para ET_H2 y 29270 t/afio para ET_MT1), por lo que
representa otra fuente de emisién potencial, fuera de los limites de la planta.

Un método comun para comparar las emisiones de CO; consiste en expresarlas por unidad
de producto generado. Como el principal producto es el etileno, éste se elige como referencia.
Las emisiones especificas del proceso mas rentable (ET_MT2) son 299 kg CO,/t ET, mientras que
en el Capitulo 2 se obtuvo un valor de 918 kg CO,/t ET para el proceso convencional de craqueo
con vapor. Estos cdlculos indican que ET_MT2 reduce las emisiones respecto de SC en un 67 %.
Considerando el proceso que tiene menores emisiones de CO, (ET_MT1), se obtiene una

reduccion de 71 % con respecto a SC.

Tabla 3.3: Emisiones de CO; para los distintos procesos

ET_H2 ET_MT1 ET_MT2
Emisiones de CO; (t/afio) 172940 130760 149990
CC?Z .secuestrado desd~e la corriente 35850 35850 35850
principal de proceso (t/afio)

CO; sec.u’estrad? desde los gases de i 66120 44670
combustién (t/afio)

CO; empleafio en la produccién de i 101970 80520
metanol (t/afio)

Emisiones de CO; porel uso de la corriente 39580 29270 0.00

combustible (t/afio)

3.4.3 Distribucion de productos
En esta seccidn se detallan las cantidades generadas de productos y subproductos para
cada tecnologia de coproduccién. A fines comparativos, la capacidad de produccion de etileno

se fija en 500000 toneladas por afio para cada proceso. Como el modelo de reactor CL-ODH esta
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basado en rendimientos fijos (modelo “RStoic”) obtenidos de la literatura (Haribal et al., 2017),
la produccion de propileno, propano, butanos y gasolina de pirdlisis (pygas) son iguales para las
diferentes alternativas de proceso.

3.4.3.1 Productos en coproduccion de etileno e hidrogeno (ET_H2)

La Fig. 3.10 muestra la distribucion de los productos para una planta CL-ODH con
produccién de hidrégeno (ET_H2). En este caso, se produce hidrégeno a un flujo masico de
38 t/dia a través de la unidad PSA, y diéxido de carbono con un flujo de 110 t/d, siendo este
ultimo un subproducto no deseado de la reaccién ODH.

En el sistema de vapor, se expande vapor de super alta presion (111 bar) y de alta
presion (51 bar) para impulsar los compresores de la planta, mientras que se produce vapor de
baja presidn para calefaccionar distintas unidades de procesos. El principal combustible utilizado
en la caldera es el gas residual (principalmente CH,4) que se obtiene mediante un sistema PSA.
Como el gas residual contiene mas energia térmica que la requerida en el proceso, no resulta
necesaria la compra de gas natural adicional, y una parte del gas residual se puede vender por
su poder calorifico. Sin embargo, su contribucién a los ingresos resulta despreciable. Este gas
combustible se compone de metano (68 % en masa), mondxido de carbono (30 % en masa) e

hidrégeno (2 % en masa). Asi, resulta atractiva la incorporacidn de procesos adicionales para

Reciclo liviano
347 t/d
Vapor SHP
1524 t/d

valorizar esta corriente combustible.

l
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Sistema de
vapor

Reciclo liviano
347 t/d
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38t/d 26 MW (HHV) 97 MW (HHV)

Figura 3.10: Resultados de la planta CL-ODH con produccion hidrégeno a partir de un PSA
(ET_H2)

Etileno Propileno
1518 t/d 56 t/d

3.4.3.2 Productos en coproduccion de etileno y metanol a partir de dioxido de carbono e
hidrégeno (ET_MT1)
La Fig. 3.11 muestra la capacidad de produccién de los quimicos de interés (etileno y

metanol) y de los subproductos para una planta CL-ODH que incluye hidrogenacion de didxido
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de carbono para producir metanol (ET_MT1). Se observa que esta configuraciéon produce
mayores cantidades de hidrégeno que ET_H2 (42 t/dia vs. 38 t/dia). Este resultado se atribuye a
que el gas de purga de la produccién de metanol se alimenta a un sistema PSA para recuperar
hidrégeno. Ademas, se muestra que la produccion de CO; es mayor que en el proceso ET_H2, ya
que el proceso de recuperacion de este gas en ET_MT1 incluye un absorbedor adicional para
recuperar CO; de los gases de combustién (ver Seccidn 3.2.2 y Fig. 3.2 y 3.3). De esta forma, el
hidrégeno y el didxido de carbono con la pureza requerida se alimentan al sector de sintesis de
metanol (1) (ver Fig. 3.7) para producir 200 t/dia de metanol.

Respecto a los resultados del sistema de vapor, el consumo de energia, el trabajo de
compresion, y los servicios de calefaccidn son mayores en ET_MT1 que para el proceso ET_H2.
La energia requerida por los compresores aumenta ya que se requiere CO; a alta presién para la
produccién de metanol, y se incluye un compresor adicional en el bloque de sintesis de metanol
para recomprimir una corriente de reciclo (COM 16 en Fig. 3.7). Por otro lado, los servicios de
calefaccion del proceso ET_MT1 duplican el valor obtenido en ET_H2, ya que hay mayores
demandas de energia en la recuperacion de CO,, principalmente asociadas al rehervidor del
regenerador. Se debe notar que ET_H2 incluye sdélo un proceso de absorcién para la corriente
rica en etileno, mientras que ET_MT1 incluye ademas un absorber para secuestrar CO, desde
los gases de combustion. Ademas, se deben suministrar servicios de calefaccién adicionales en
la destilacion de metanol.

Aunque el proceso ET_MT1 tiene mayores requerimientos de energia que ET_H2,
todavia se tiene un excedente disponible de gas combustible para la venta en funcién a su poder

calorifico. Su produccién es menor que en el caso de ET_H2, y los ingresos asociados son poco

Reciclo liviano
347 t/d
Vapor SHP
1532 t/d

Butenos

111 t/d
Metanol Sintesis de
200 t/d I methanol (1)

significativos.
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Gas liviano
626 t/d

Reciclo liviano
347 t/d

Combustible
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Hidrogeno Combustible
42 t/d 19 MW(HHV)

Figura 3.11: Resultados de la planta CL-ODH con produccion de metanol a partir de
hidrogenacion de didxido de carbono (ET_MT1)
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3.4.3.3  Productos en coproduccion de etileno y metanol a partir de didxido de carbono y gas de
sintesis (ET_MT2)

La Fig. 3.12 muestra los flujos mdsicos de una planta CL-ODH con coproduccion de
etileno y metanol, este Ultimo a partir de gas de sintesis y diéxido de carbono (proceso ET_MT2).
Mediante un proceso de destilacién criogénica, esta alternativa de planta separa gas de sintesis
con una composicion molar de 90/9/1 H,/CO/CH,4. La corriente de gas de sintesis se envia a
sintesis de metanol (2) (ver Fig. 3.8).

El mondxido de carbono presente en el gas de sintesis representa una fuente adicional
de carbono para la produccién de metanol. De esta manera, en el proceso ET_MT2 se requiere
menor cantidad de CO; que en el proceso ET_MT1. Ademads, el proceso ET_MT2 permite
incrementar la produccién de metanol en un 9% respecto a ET_MT1, ya que el CO contribuye a
la produccidon de metanol.

Los servicios de calefaccién del proceso ET_MT2 aumentan un 5 % con respecto a los de
ET_MT1. Aunque la demanda de energia para la recuperacion de CO; es un 17% menor, la
destilacién de metanol presenta una demanda adicional de energia de un 8%. Ademds, el trabajo
total de los compresores aumenta un 8% en la planta ET_MT2. Este resultado se debe
principalmente a la mayor energia requerida en los compresores ubicados en el sector de
destilacién criogénica (ver Fig. 3.5).

En esta alternativa de planta, se requiere una alimentacién de metano adicional para

satisfacer las demandas de energia del proceso, del orden de 1 MW.
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Figura 3.12: Resultados de la planta CL-ODH con produccion de metanol a partir de gas de
sintesis (ET_MT2)
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3.4.4 Reactor en bucle quimico

En la Fig. 3.13 se muestran los resultados principales relacionados con el disefio éptimo
del reactor en bucle quimico para deshidrogenacion oxidativa de etano. Las condiciones 6ptimas
de operacion para la produccion de etileno corresponden a la planta ET_MT2. El flujo masico
total de etano alimentado al reactor es 2529 t/dia, mientras que el flujo masico total de salida
de la corriente rica en etileno es 3407 t/d. La diferencia entre estos dos flujos corresponde a una
alimentacién neta de oxigeno, que se incorpora a partir del éxido multi-metalico que circula en
el reactor de bucle quimico (ver Fig. 3.13).

En este caso, las presiones de operacidon de ambos reactores se consideran variables de
optimizacion. Cuando la presién de operacidon es baja, se requiere un mayor trabajo de
compresion en la corriente de salida del reactor, mientras que cuando se opera a una presion
alta, se requiere mayor energia en el compresor de aire. En este caso, ambos reactores operan
a la misma presién, cuyo valor éptimo es 1.8 bar para ambos reactores. Conviene notar que la
conversion y las selectividades de las reacciones ODH se consideraron como valores fijos, por lo
tanto, un modelo mas riguroso de este reactor podria resultar en una solucién de compromiso
diferente ya que la presion del reactor también podria afectar los rendimientos de los productos
de manera apreciable.

La reaccion global de ODH es exotérmica, por lo que se dispone de energia térmica a
alta temperatura. Esta energia se utiliza para precalentar las corrientes de alimentacion y
generar vapor de super alta presidn. Por esta razodn, se lleva a cabo una integracion energética
completa como se observa en la Fig. 3.13.

Ademas, se dimensionan los reactores de bucle quimico, conformado por el reactor de
ODH vy el reactor de aire. A partir de estas magnitudes se estima el costo mediante bloques
calculadores en Aspen Plus. Los detalles correspondientes al dimensionamiento y las
correlaciones de costos se muestran en el Anexo D. El volumen del reactor ODH es de 18 m?3,
con un lecho catalitico de 806 kg. El volumen del reactor de aire (regenerador) es de 208 m?3, con
un lecho catalitico de 5117 kg. Se estima un costo de capital de 10.01 y 63.30 MM S para los
reactores de ODH y de aire, respectivamente. En consecuencia, el costo total del reactor de
bucle quimico representa el 27 % del costo total instalado de la planta (que no considera

contingencias y honorarios, ni las instalaciones auxiliares).
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Figura 3.13: Condiciones de operacion dptimas para el reactor CL-ODH en la coproduccion de
etileno y metanol a partir de dioxido de carbono y gas de sintesis (ET_MT2)
3.4.5 Recuperacion de CO;

En la Fig. 3.14 se muestran los resultados mas relevantes del sistema de recuperacion
de CO; para la planta ET_MT2. Estos resultados incluyen el contenido total aparente de CO; en
las corrientes liquidas (wco2, que incluye CO; disuelto, HCOs5', y CO; asociado a piperazinas) y la
fraccidon molar en las corrientes gaseosas(Xco2).

Se observa que el absorbedor 1 recupera el 98% del diéxido de carbono de la corriente
de proceso que contiene etileno. En este caso, se impone un limite superior en la composicion
de CO, para la corriente de procesos en 500 ppm, para su posterior tratamiento con NaOH.

El absorbedor 2 recupera el 24% de CO; de los gases de combustidn. Conviene notar que
este estudio no incluye restricciones que consideren impuestos a las emisiones de CO,.

La temperatura maxima del absorbedor 2 es mayor que la del absorbedor 1 debido a las
caracteristicas de los gases de combustion. Estos gases provienen de la caldera, donde se
considera un 10% de exceso de aire, y su presion es practicamente la atmosférica. Ademas, tiene
un punto de rocio de 61 °C. En estas condiciones, el agua de los gases de combustién se
condensa parcialmente e ingresa al sistema. En consecuencia, la corriente de tope del

regenerador se enfria para condensar agua, que se remueve del sistema.
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Figura 3.14: Condiciones de operacion dptimas en la recuperacion de CO; para en la
coproduccion de etileno y metanol a partir de didxido de carbono y gas de sintesis (ET_MT2)

Se estiman didmetros de 2.68, 5.95 y 2.41 m para el absorbedor 1, el absorbedor 2 y el
regenerador, respectivamente. El absorbedor 2 presenta el mayor didmetro debido a que opera
a presién atmosférica y por la magnitud del caudal de los gases de combustién que procesa. El
costo de capital asociado con la recuperacién de CO; es de 13.1 MM S, donde se separan
63 mol/s de CO,. Este costo de inversidn incluye unidades de procesos para la compresidn de
CO; y el tratamiento catalitico de los compuestos orgdnicos volatiles. En el proceso ET_H2, el
costo de capital asociado con la recuperacion de CO; es de 6.1 MM S, y se recuperan 29 mol/s

de COz.

3.4.6 Sintesis de metanol

En la Fig. 3.15 se muestran las condiciones éptimas para la producciéon de metanol en la
tecnologia de coproduccion de etileno y metanol a partir de didéxido de carbono y gas de sintesis
(ET_MT2). En este reactor, se generan 85 mol/s de metanol, a partir de una alimentacion al
reactor de 1823 mol/s de gas de sintesis. La conversidon de CO; por paso es del 23%. Dado que
los compuestos inertes se acumulan en el sistema de reaccidn, se necesita purgar parte de la
corriente de reciclo. Si se purga un porcentaje bajo de la corriente, la presién parcial de los
inertes aumenta, y como consecuencia, disminuye la produccion de metanol y aumenta el
trabajo de compresion en el reciclo. Sin embargo, el gas de sintesis no reaccionado no se
recupera de la corriente de purga, por lo que existe una solucién de compromiso. Los resultados

optimos indican que el caudal de la corriente de purga es un 3% de la corriente de reciclo.
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Figura 3.15: Condiciones de operacion dptimas en sintesis de metanol 2 para la coproduccion
de etileno y metanol a partir de didxido de carbono y gas de sintesis

Se utiliza una corriente de agua saturada a 33 bar como refrigerante para la reacciéon de
sintesis exotérmica de metanol. De esta manera, se generan 90 mol/s de vapor de media
presion, que se utilizan para alimentar una turbina, y posteriormente, proporcionar servicios de
calefaccion en la planta.

El costo de capital asociado con la sintesis de metanol es de 9.07 MM §S. Este valor
incluye el compresor para la corriente de reciclo, y para la corriente de alimentacién de gas de

sintesis, pero no incluye la columna de destilacién para purificar los productos finales.

3.5 Conclusiones

En este Capitulo, se proponen tres alternativas de coproduccion de etileno y productos
de interés, aguas debajo de un reactor de deshidrogenacion oxidativa de etano con bucle
guimico (CL-ODH), que es la tecnologia éptima determinada en el Capitulo 2. Estas alternativas
se modelan y optimizan en el modo orientado a ecuaciones de Aspen Plus. Se emplean modelos
rigurosos para calcular los requerimientos energéticos de los procesos necesarios para alcanzar
la pureza del etileno comercial y los subproductos correspondientes.

Como primera alternativa se estudia, la coproduccion de etileno e hidrégeno (ET_H2,
caso base). Luego, se estudian alternativas adicionales para valorizar subproductos gaseosos,
tales como hidrégeno, didxido de carbono y gas de sintesis. En la segunda alternativa, se produce
metanol a partir de CO e H,, mediante el uso de una configuraciéon de dos reactores para la

sintesis de metanol y un sistema de PSA para la recuperacion de hidrogeno (ET_MT1). En la
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tercera alternativa, se utiliza la sintesis convencional de metanol, y se incluye una separacion
criogénica para recuperar el gas de sintesis del proceso (ET_MT2). Estas ultimas dos opciones
utilizan una fracciéon de CO; recuperada a partir de los gases de combustion.

Los resultados numéricos muestran que el proceso ET_MT2 es la alternativa 6ptima, ya
gue mejora tanto el beneficio econémico como el desempeio ambiental, respecto del caso base
ET_H2. A pesar de que ET_MT2 incluye una separacién criogénica, que tiene una gran demanda
de energia, puede producir mds metanol para su venta, con respecto a ET_MT1. Ademas, es
importante tener en cuenta que el proceso ET_MT2 genera un producto valioso, como metanol,
a partir de CO,, que proviene de la reaccién de CL-ODH como un producto indeseado y de los
gases de combustion de la caldera.

Los resultados numéricos indican que ET_MT2 tiene ventajas con respecto al proceso
convencional de craqueo con vapor (SC) en la produccidon de etileno, cuyos indicadores
econdmicos se estimaron en el Capitulo 2. Con respecto al desempeiio econdémico, los
resultados muestran que el costo de produccion de etileno asociado a ET_MT2 es menor en un
19 % con respecto a la tecnologia de SC. Asimismo, el valor neto presente de ET_MT2 supera en
un 15 % al calculado para el proceso de SC. Desde el punto de vista ambiental, ET_MT2 tiene el

potencial de reducir las emisiones de CO, en un 67 % comparado con el proceso SC.
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Capitulo 4: Disefio optimo de plantas de coproduccion de
etileno y propileno utilizando Programacion Disyuntiva
Generalizada y redes de estados y equipos

4.1 Introduccidon

La revolucién promovida por la explotacion de los reservorios de shale gas ha resultado
en una mayor disponibilidad de liquidos del gas natural (natural gas liquids, NGLs), que son
excelentes alimentaciones para industrias quimicas. En particular, hay ventajas econémicas
cuando se utilizan NGLs para la produccién de olefinas en lugar de naftas (Siirola, 2014). En
consecuencia, actualmente existe una tendencia a modificar hornos de craqueo para operar con
etano (Gu et al.,, 2020; Jenkins, 2012), incluso en paises que importan NGLs (U.S. Energy
Information Administration, 2019). Este cambio de alimentacién resulta en una disminucién de
la produccion de propileno ya que la selectividad a esta olefina es mayor en el craqueo de nafta,
comparado con el craqueo de etano. Ademas, la demanda de propileno continda creciendo
principalmente por el consumo de polipropileno (Baker, 2018; Rodriguez-Vallejo et al., 2020). La
combinacion de ambos factores pone en manifiesto la necesidad de desarrollar tecnologias
especificas para la produccién de propileno (Lavrenov et al., 2015).

Se han propuesto diferentes procesos alternativos para producir propileno a partir de
materias primas petroquimicas y quimicos intermedios, tales como metanol a olefinas (Tian et
al., 2015), metanol a propileno (Ali et al., 2019; Koempel & Liebner, 2007), metatesis de olefinas
(Mol, 2004), deshidrogenacién de propano (Nawaz, 2015), y craqueo catalitico en lecho fluido
(Akah & Al-Ghrami, 2015). Entre estas alternativas, la deshidrogenacion de propano vy la
metatesis de olefinas son tecnologias particularmente interesantes ya que podrian utilizarse, en
conjunto con el craqueo con vapor de etano, para coproducir etileno y propileno
eficientemente.

En la busqueda de nuevos disefios de plantas quimicas para la produccidn de olefinas,
las herramientas de programacidn matematica constituyen un poderoso soporte para la toma
de decisiones. Diaz y Bandoni (Diaz & Bandoni, 1996) formularon un problema mixto entero no
lineal (mixed integer no linear problema, MINLP) para optimizar las condiciones de operacién
de una planta de etileno a partir de etano. Lee et al. (Lee et al.,, 2003) propusieron una
superestructura basada en la representacion en red de estados y tareas (Yeomans & Grossmann,
1999a), y determinaron el esquema 6ptimo que minimiza el costo de separar una mezcla de
olefinas dada. Onel, Niziolek, & Floudas (Onel et al., 2016) abordaron la produccidn de olefinas

a partir de gas natural, via metanol. Gong & You (Gong & You, 2018) estudiaron el disefio 6ptimo

99



de un proceso integrado para la separacién de shale gas y la manufactura de productos quimicos
mediante la formulacién de una superestructura, incluyendo craqueo con vapor de etano,
procesos de deshidrogenacidon oxidativa, y deshidrogenacidon catalitica como tecnologias
alternativas. La optimizacién simultanea de redes de reaccién y sistemas de separacion ha sido
abordada recientemente en la literatura (Kong & Maravelias, 2020a; Ryu et al., 2020). Pedrozo
et al. (Pedrozo et al., 2020) han propuesto un algoritmo para el disefio dptimo de plantas de
etileno basado en el uso de modelos subrogados lineales por partes.

De acuerdo a los datos relevados, el diseino de plantas de olefinas incluyendo las
tecnologias de deshidrogenacién de propano y metatesis de olefinas como alternativas no se
habia abordado en la literatura hasta la realizacién del presente trabajo de tesis. Asimismo, la
optimizacion de superestructuras de procesos quimicos se realiza frecuentemente empleando
modelos simplificados (shortcut models) para las columnas de destilacion (Kong & Maravelias,
2020b; Narvaez-Garcia et al., 2017). Sin embargo, aunque estas aproximaciones permiten
simplificar el modelo de optimizacion, pueden introducir errores significativos cuando son
comparadas con modelos rigurosos basados en balances de masa y energia, relaciones de
equilibrio de fases, y sumatoria de fracciones molares (MESH) (Dowling & Biegler, 2015), y en
consecuencia, la estimacion del desempefio econdmico del proceso puede resultar deficiente.

En este Capitulo, se propone incorporar dentro de una superestructura diferentes
tecnologias para una planta de olefinas aplicando la representacion de redes de estados y
equipos (state equipment network, SEN) (Yeomans & Grossmann, 1999a), y modelos rigurosos
(MESH) para las columnas de destilacién. De esta manera, se toma en cuenta la importancia del
tren de separacion en el proceso. Se consideran el craqueo con vapor de etano, de propano, la
deshidrogenacidn de propano, y la metatesis de olefinas como potenciales tecnologias para la
produccién de etileno y propileno. EI modelo se formula como un problema de Programacion
Disyuntiva Generalizada (Generalized Disjunctive Programming, GDP), que se resuelve con una
implementacién propia del algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Légica (logic-
based outer approximation, L-bOA). Los resultados numéricos aportan una perspectiva valiosa
para el andlisis de plantas de olefinas integradas, ya que se analizan distintos escenarios de
precios considerando materias primas y costos de utilidades de Estados Unidos, la Unién
Europea, Rusia, y Argentina. Ademas, se aplica integracion energética a la configuracion éptima
obtenida para cada escenario de precios, y asi, se evalta el potencial beneficio econémico del

ahorro energético.
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4.2 Descripcién de procesos

En esta seccidon se aborda el disefio 6ptimo para la produccidn de etileno y propileno con
una capacidad de planta 500000 t/afio para cada olefina. En la Fig. 4.1 se representa de forma
simplificada las alternativas de procesos consideradas en este trabajo para la coproduccién de
etileno y propileno. Las materias primas que se consideran son etano y propano. La planta
entera consiste principalmente de tres partes diferentes: conversién de alcanos, tren de

purificacién, y metatesis de olefinas.

i Seccion de Metdtesis
Conversion de alcanos

Craqueo de etano
—1 Tren de separacion

Craqueo de propano E

;

Propano e} ;' Proceso Oleflex (PDH) E .—l{ Compresion

v
| Metatesis j

Purificacion de
propileno

—  Corriente de proceso (fija)
Corriente de proceso (condicional)

D Conjunto de unidades de procesos (fija)

PDH: Deshidrogenacion de propana

Figura 4.1: Superestructura simplificada de alternativas de procesos para la
coproduccion de etileno y propileno

4.2.1 Tecnologias consideradas para la conversion de alcanos

Tecnologias para la conversion de etano: A pesar de que en el Capitulo 2 se estudié cdmo

el proceso de deshidrogenacidn oxidativa con bucle quimico puede mejorar la rentabilidad en la
produccién de etileno, en este Capitulo se orienta el estudio de tecnologias para producir
propileno que se puedan acoplar al proceso convencional de craqueo con vapor. Por esta razon,
solo se considera al proceso convencional como via reactiva para producir etileno a partir de
etano.

Tecnologias para la conversion de propano: Se considera tres vias reactivas diferentes

para procesar la posible alimentacidn de propano. La primera consiste en el craqueo térmico de
propano, que produce principalmente etileno (Zimmermann & Walzl, 2009), aunque la
selectividad a esta olefina es menor en comparacion al craqueo de etano. Se requieren
sofisticados hornos de craqueo que operan a altas temperaturas, como en el craqueo de etano.
La segunda es la deshidrogenacion de propano llamada UOP Oleflex (Onel et al., 2016), que ha
sido probada satisfactoriamente a nivel comercial, y emplea un catalizador basado en
Pt-Sn/AlLOs, que es altamente activo y estable. Tiene una selectividad hacia propileno de 85 %
y una conversidn por paso del 36 %. Este proceso consta de cuatro reactores de flujo radial de
lecho mévil con intercambiadores de calor entre etapas, que permiten la produccién continua

de propileno y la regeneraciéon del catalizador (Chin et al., 2011). Estas caracteristicas
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contribuyen a la reduccidn de los costos asociadas a la reaccién quimica. Por otro lado, se
co-alimenta hidrégeno con el propano para desacelerar la desactivacion del catalizador que se
produce mediante la formacién de coque (Zangeneh et al.,, 2013). Este ultimo requisito
incrementa el flujo volumétrico a procesar en el tren de separacién, aumentando los costos
relacionados con esta seccion.

La ultima opcién considerada es una deshidrogenacion de propileno denominada
proceso Catofin (Onel et al., 2016), también probada a escala industrial, y su selectividad hacia
propileno es alrededor del 88 %, con una conversién por paso de 40 %. Utiliza un catalizador
basado en Cr/Al,0s.

Estas tecnologias de deshidrogenacion de propano fueron tomadas en cuenta debido a

que han sido las mas comercializadas en los Ultimos afios (Lavrenov et al., 2015).

4.2.2 Tren de separacion principal

Debido al hecho de que las corrientes de salida de los diferentes reactores para la
conversion de etano y propano incluyen practicamente las mismas especies quimicas, estas
corrientes pueden ser mezcladas para ser procesadas en un Unico tren de separacién que
permita obtener los productos finales purificados. Asi, esta estrategia resulta en una
intensificacidon de procesos.

Las principales caracteristicas del tren de purificacion en una planta de etileno se
explicaron en el Capitulo 2, y se encuentran descriptas en la literatura (Zimmermann & Walzl,
2009). Este se compone de una torre de quench para disminuir la temperatura de la corriente
de salida del reactor, un conjunto de etapas de compresidn para incrementar la presion de la
mezcla, un reactor de acetileno, y una secuencia de columnas de destilacidon para realizar las
separaciones correspondientes. Existen varios disefios posibles del tren de separacién que
permiten lograr ahorros energéticos, y asi, una mejora de la economia del proceso. La mejor
opcion depende de la composicidn de la mezcla de entrada, y el esquema de separacidn es
etiquetado mayormente por el corte de la primera columna. Asi, los principales disefios incluyen
primero demetanizadora, primero deetanizadora, y primero depropanizadora. Sin embargo,
para abordar sistematicamente el problema de disefio, en este Capitulo se utiliza el enfoque de
redes de estados y equipos (Yeomans & Grossmann, 1999a). Esta representacion nos permite
considerar todas las posibles configuraciones para purificar los subproductos, y seleccionar la
mejor entre ellas.

Los separadores de C2 y C3 purifican los productos principales, etileno y propileno,
respectivamente, y el etano y el propano separados se recirculan a "conversion de alcano" (ver

Fig. 4.1). La columna debutanizadora produce una corriente de buteno que se puede vender o
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alimentar a la “seccién de Metatesis”. Ademas, se obtiene gasolina de pirdlisis de la parte

inferior de esta ultima columna, pero con el fin de simplificar la Fig. 4.1, se omiti6 este detalle.

4.2.3 Metatesis de olefinas

Un proceso alternativo para la produccion de propileno es la metatesis de etileno y
2-buteno. Esta tecnologia utiliza catalizadores heterogéneos de WO3/SiO; (Jiang et al., 2016). La
principal ventaja de esta via reactiva es que la corriente de salida del reactor no contiene ni
etano, ni propano; de esta forma no se requieren grandes columnas separadoras con decenas
de etapas, y se ahorra energia en la purificacion de los productos finales (Mol, 2004). Esto
significa que se tiene una potencial disminucién en los costos fijos y variables en la etapa de
purificacién. Sin embargo, se requiere el uso de columnas diferentes a las empleadas en el tren
de separacién principal. Por esta razén, la corriente de salida del reactor de metatesis no se
procesa en el tren de separacion principal (descripto anteriormente); los productos obtenidos
en este reactor se alimentan a equipos adicionales que se incluyen en esta parte de la planta.

Las materias primas son el etileno y la mezcla de butenos. Como la mezcla de butenos
proviene de la conversién de etano y propano, esta contiene vinil acetileno, butileno, y
diferentes ismeros de 1-buteno. Entonces, esta materia prima se alimenta primero a un reactor
de hidrogenacidn selectiva para eliminar los dienos y eninos. Luego, la mezcla se alimenta a un
reactor de isomerizacién para incrementar la composicidon de trans-2-buteno. Posteriormente,
la corriente de etileno y los butenos se mezclan y se calientan hasta la temperatura de reacciéon
(Jiang et al., 2016). La corriente resultante se alimenta a un reactor catalitico de lecho fijo, donde
tiene lugar la reaccion de metatesis. La corriente de salida de este reactor es una mezcla de
etileno, propileno y C,*. Esta mezcla se separa en una secuencia de columnas de destilacion. El
etileno se puede recircular en el proceso de metatesis o mezclarse con el etileno para la venta.
El propileno se mezcla con la corriente de propileno para la venta. La corriente de C,* se recircula
a la columna debutanizadora del tren de separacidn principal. Ademas, existe la posibilidad de
incluir un reactor de dimerizacién para convertir el etileno en una mezcla de butenos, la cual
también se alimenta al reactor de isomerizacién. Esto permite mayor flexibilidad en la

produccién de propileno por esta via (Metzger et al., 2016).
4.3 Metodologia

4.3.1 Programacioén Disyuntiva Generalizada

Se formula un problema de optimizacion de una superestructura para el disefio dptimo
de una planta de coproduccion de etileno y propileno. Se representa la superestructura con un
modelo de Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP) (Chen et al., 2018; Pedrozo et al., 2020;

Trespalacios & Grossmann, 2014; Vecchietti & Grossmann, 2000), donde la presencia de las
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unidades de procesos se asocia a variables Booleanas. Su formulacién general se expresa de la
siguiente forma

(P-GDP):
max NPV = f(x)

s.t.g(x) <0

Yy
h,(x) <0
Ayx<bh

YT, .
V[ s

teTay

-Y,
v [Bux _ 0] ueld

Q(Y,, YTy,) = True
xeX € R"
Y e{Verdadero, Falso} ueUd
YT, e{Verdadero, Falso} teTa, ueUSEN

La funcién objetivo es maximizar el valor presente neto (net present value, NPV), sujeto
a restricciones generales, disyunciones para las unidades de procesos, disyunciones para la red
de estados y equipos (SEN) asociadas al orden de las columnas de separacion, y restricciones
l6gicas. Y, es la variable Booleana que es verdadera si la unidad u es seleccionada, y falsa en
caso contrario; YT, ; es |la variable Booleana que es verdadera si la tarea t se realiza en la unidad
u, y falsa en caso contrario; y x son las variables continuas que incluyen los flujos de materia,
presiones y temperatura de operacion, flujos de entalpia, variables internas de las unidades y
costos de capital; Ud es el subconjunto de unidades condicionales; USEN es el conjunto de
unidades que pueden realizar diferentes tareas; y Ta,, es el conjunto de tareas que se pueden
realizar en la unidad u.

El problema GDP resultante es sumamente complejo debido a su tamafio y cantidad de
términos no lineales. Para resolver este problema, en esta tesis se implementd el algoritmo
L-bOA (Chen et al., 2018; Tiurkay & Grossmann, 1996; Vecchietti & Grossmann, 2000) en el

ambiente de programacion GAMS (Rosenthal, 2014), como se detalla en la Secciéon 4.3.3.

4.3.2 Redes de estados y equipos

Se utiliza el enfoque de redes de estados y equipos (state-equipment network, SEN) para
modelar los potenciales trenes de separacién, asi como las configuraciones alternativas del
reactor de acetileno. El disefo del tren de separacidn principal es critico para la economia del
proceso. Debido a la caracteristica combinatorial de la red, la complejidad del problema se
incrementa drasticamente con el nimero de unidades y tareas incluidas en la superestructura.
Yeomans & Grossmann (Yeomans & Grossmann, 1999a, 1999b) propusieron el enfoque SEN

para abordar sistematicamente este problema. Los mismos autores también propusieron el
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enfoque de redes de tareas y estados (state-task network, STN) (Yeomans & Grossmann, 1999a).
Como el enfoque SEN requiere menos unidades de procesos, se obtiene un problema de menor
tamafio comparado con la metodologia STN; y SEN es mas adecuado para el uso de modelos
rigurosos en columnas de destilacion (Yeomans & Grossmann, 2000). Asimismo, en la
representacién SEN, las unidades de procesos posibles siempre estan presentes debido a que el
numero de columnas depende de la cantidad de componentes a ser separados. En
consecuencia, el numero de flujos y variables de dimensionamiento forzados a ser nulo se
reduce, asi como potenciales problemas de singularidad numérica (Kocis & Grossmann, 1989;
Tirkay & Grossmann, 1996). En SEN, los estados alimentados y producidos en las unidades
dependen de las tareas potenciales que puede realizar cada equipo. En esta tesis, la asignacion
de tareas se basa en la localizacion del corte de la mezcla para las columnas (Novak et al., 1996;
Yeomans & Grossmann, 1999b). Mientras este enfoque es mas complejo desde el punto de vista
combinatorio que el SEN basado en el nimero de componentes propuesto en la literatura
(Yeomans & Grossmann, 1999a), tiene el potencial de mejorar el desempeiio computacional
durante el proceso de optimizacidn ya que presenta menor variacién en las propiedades fisicas
entre las tareas discretas (Mencarelli et al., 2020).

En la representacién de la superestructura se incluyen unidades (u) que pueden
corresponder a unidades de procesos, materias primas, productos, o estados, como se muestra
en la Fig. 4.2. Asi, Fy1,j Y Xy1,u,j SO los flujos y las fracciones molares del componente j para
la corriente de procesos que parte desde ul hacia u, respectivamente. Tyq 4, Py, Y Hyru
corresponden a la temperatura, presidén y entalpia de la corriente de proceso que parte desde
ul hacia u. Para simplificar, la temperatura de la corriente que sale desde la unidad u se define
como la variable Tu,,, mientras que Q,, y W, son la demanda de energia y el trabajo asociado a
la unidad u, respectivamente. Las fases de las corrientes son predeterminadas, con excepcidn
de las corrientes relacionadas con estados. Como el cdlculo de la entalpia de componente puro
depende de su fase, Hj, ,, ; es la entalpia especifica en la fase p del componente j evaluado a la
temperatura de la corriente de proceso que parte desde u. De esta forma, xv,, ; y xl,, ; son las
fracciones molares de vapor y liquido para el componente j de la corriente que parte desde u,
respectivamente. En relacidn a variables econémicas, CC,, es el costo de capital asociado a la
unidad de proceso u.

Los estados (Ust) se utilizan para modelar decisiones discretas relacionadas al sistema
de separacion (ver Fig. 4.2). Divisores y mezcladores de corrientes con un solo flujo de entrada

y salida distinto de cero se modelan con ecuaciones lineales para eliminar términos no convexos

105



(Kocis & Grossmann, 1989). Estas unidades son consideradas como estados y nos referimos a
ellas como divisores-SEN y mezcladores-SEN.

Las tres columnas candidatas a ser la primera y el reactor de acetileno se muestran en
la Fig. 4.2, donde se presentan explicitamente las conexiones de la red de estados y equipos.
Estos estados son definidos por la presencia de grupos de componentes, que son los siguientes:
H, (hidrégeno), C; (metano); C; (etano y etileno); C;* (etano, etileno, y acetileno); C;
(componentes con 3 dtomos de carbono), y Cs* (componentes con 4 o mas atomos de carbono).

Como se muestra en la Fig. 4.2, las interconexiones entre unidades son variables y se
encuentran sujetas a decisiones discretas, como se describe a continuacion. El reactor de
acetileno también se encuentra dentro de la representacion SEN. Sin embargo, sélo se
consideran configuraciones donde este reactor estd al inicio del tren, ya que son las mas
eficientes desde el punto de vista energético (Zimmermann & Walzl, 2009). En consecuencia, las
especies H,, C; y C® deben estar presentes en la corriente de alimentacion al reactor de
acetileno.

Considerando que cada unidad puede realizar solo una tarea, la Fig. 4.2 muestra que
cada estado tiene a lo sumo un flujo de entrada y un flujo de salida distinto de cero. Ademas, se
considera que los flujos molares, temperaturas, presiones y entalpias de las corrientes que no

forman parte del esquema dptimo son nulas. Asi, los estados incluyen las siguientes ecuaciones

ZuleUIu Tul,u = ZuZEUOu Tu,uz ueUst (4-1-1)
ZuleUIu Py = ZuZeUOu Py ueUst (4.1.2)
ZuleUIu Hul,u = ZuZEUOu Hu,uz ueUst (4-1-3)

donde U, y UO,, son subconjuntos de unidades que definen las conexiones entre ellas
Ul, = {ul:u tiene un flujo de entrada desde ul}

U0, = {u2:u tiene un flujo de salida hacia u2}
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Figura 4.2: Red de estados y equipos para el tren de separacidn principal. Hz (hidrégeno); C;
(metano); Cs (etano y etileno); C,? (etano, etileno, y acetileno); Cs (componentes con 3
atomos de carbono), y C4* (componentes con 4 o mds dtomos de carbono)

En relacidn a las disyunciones asociadas con la representacién SEN, se incluye la

asignacion de estados basada en la seleccién de tareas en las unidades. La formulacion

correspondiente es la siguiente:
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YT,

Ful,ul,j = ul,u2,j\ JjeJ

Turw = Turuz U1€U53}‘u,t
Pul,w = Pul,uz u2elo,,
Veera, | Hutur = Huruz ) u'eUis, |ueUSEN (4.2)
Ful,uz,j = Fytu,j je/

Tw,uz = Tul,ul uleUl,
— out
Pul,uz - Pul,ur uZEUSu,ur,t

| Hyruz = Hys ) u'elUos,, |
USEN = {D(C1,DC2,D(C3,AR,DC7,D(C8}

donde Usf],l,u,t es el estado que se alimenta a través del mezclador-SEN u' y se procesa en la

unidad u cuando la tarea t es seleccionada; Usﬂf{ﬁlt es el estado que sale desde el divisor u’ y es

producido en la unidad u cuando la tarea t es seleccionada; Uis,, es el subconjunto de

mezcladores-SEN que alimentan a la unidad de procesos u; Uos,, es el conjunto de divisores-

SEN que entregan una corriente de salida procedente de la unidad u.

Las Ecs. (4.3.1)-(4.3.5) se incluyen para asegurar la consistencia de tareas en las
columnas (Yeomans & Grossmann, 2000). Las Ecs. (4.3.1) y (4.3.4) fuerzan a que los estados
iniciales se alimenten a una sola unidad, mientras que las Ecs. (4.3.2) y (4.3.3) permiten sélo una
fuente para los estados C, y (5, respectivamente. La Ec. (4.3.5) es un “OR” exclusivo de las tareas

realizadas en una unidad de procesos.

YTDcz,clcf/c3c4 v YTDC3,61C§1C3/C4 v YTCZH,ClCZXCgC4 (4.3.1)
YTpc1,ci7c, ¥ YToeocp7ca¢, ¥ YTnc2,00/04 (4.3.2)
YToescarcs ¥ Y Toc2,cicpc3 ¥ YTnez,corc5 ¥ YT pez,cycycs (4.3.3)
YTper,cyicscs ¥ Y Tnes,coca/ca (4.3.4)

Viera,YTu: U€USEN (4.3.5)

4.3.3 Algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Ldégica

El algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Logica (Logic-based Outer
Approximation, L-bOA) se aplica para resolver problemas GDP complejos. Este explota la
estructura ldgica para evitar dificultades numéricas asociadas con flujos nulos que surgen
cuando los nodos o las corrientes desaparecen en problemas de sintesis no lineales.

En esta tesis, se implementd la estrategia L-bOA en GAMS ya que este algoritmo no se
encuentra disponible en las Ultimas versiones del software comercial LOGMIP. El algoritmo
L-bOA (Turkay & Grossmann, 1996, Vecchietti & Grossmann, 2000, Chen et al., 2018) se muestra
en la Fig. 4.3. En principio, se realiza una etapa de cubrimiento (set covering) donde se resuelve
un subconjunto de problemas de Programacion No Lineales (Nonlinear Programming, NLPs),
cuyas soluciones proveen puntos para obtener linealizaciones para todas las restricciones no

lineales involucradas en las disyunciones del modelo GDP no lineal original. El valor mas bajo de
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estos subproblemas NLP es en una cota superior (z1) para el problema GDP original, en un caso
de minimizacidn. En la siguiente etapa del algoritmo se genera un modelo GDP lineal, que luego
se reformula a través del método Big-M como un modelo de Programacién Mixto Entero Lineal
(MILP). En la formulacién del MILP se utiliza la estrategia de relajacidn de ecuaciones y la funcién
de penalidad aumentada. La solucién de este MILP proporciona una estimacion de la topologia
Optima. Esta informacion se transfiere al problema GDP no lineal para fijar las variables
Booleanas en la potencial topologia 6ptima y resolver el subproblema NLP reducido, cuya
funcidn objetivo se denomina z2. Se utiliza el criterio de convergencia NLP worsening: si el valor
de z2 es mayor que z1, la solucidn éptima fue encontrada en z1 (caso de minimizacién); en caso
contrario la cota superior se actualiza a z2 y se agregan nuevas linealizaciones y cortes enteros

al problema GDP lineal, y el proceso iterativo continua.

=+ Cubrimiento para disyunciones no lineales: subproblems NLP
subproblemas, z1=MIN(Obj)

|
A 4
Agregar linealizaciones de ecs. activas
& cortes enteros
|

- — -y

¥ Reformulacion (BM)
Modelo GDP lineal ¢
GDP |
Topologia éptima h 4 Agregar linealizaciones
< MILP Maestro de ecs. activas

& cortes enteros

rNLP subproblema, z2=0bj

Fijar variables Booleanas en la

configuracion éptima
no z1=z2

- Etapa inicial 72>71
- Procedimeinto iterativo 81
Solucién encontrada

Figura 4.3: Algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Ldgica
4.4  Modelo matematico
La superestructura propuesta incluye modelos rigurosos para diferentes tipos de
reactores, intercambiadores de calor, separadores flash, un turboexpansor, compresores,
bombas, mezcladores y divisores de corrientes, columnas de destilacidn y estados. Los modelos
de las unidades de procesos se describen en esta seccion.
4.4.1 Ecuaciones generales

Los balances de materia para las unidades de procesos se formulan a continuacion:

ZuleUIu Ful,u,j = ZuZeUOu Fu,uz,j jeJ, ueU\Uex (4.4)
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donde U es el conjunto de unidades, y Uex es el conjunto de unidades excluidas del balance
(4.4), que incluye reactores, materias primas, y productos. Ul,, y UO,, se definen en la Seccion
4.3.2.
Los balances de presidn se formulan de la siguiente manera:
Puiy < Py uleUl,u2eUO0,, ueU\(Upc U Ust) (4.5.1)
Py = Pyyp uleUl,u2eU0,,ue{Upc U Ust} (4.5.2)
donde Upc es el conjunto de unidades de cambio de presidn, que incluyen compresores y
bombas; y Ust es el conjunto de estados. En casos particulares, como en los hornos reactivos y
en el reactor de deshidrogenacién de propano, se fija una caida de presién en u, que se denota
como DPu,,.
Los balances de calor para los reactores (Ur), los intercambiadores (Uhx) y los
separadores flash (Uves) son:
Qu = Ywzevoy Huuz — Zutevn, Huin  u€{Ur U Uhx U Uves} (4.6)
La entalpia de vapor y liquido de los componentes puros se calculan con las Ecs. (4.7.1)
y (4.7.2), respectivamente, y son polinomios de bajo grado obtenidos en esta tesis a partir de
datos de la base DIPPR (Wilding et al., 1998) para un intervalo estrecho de temperaturas

asociadas a las condiciones del proceso.

f/47 (Tw,) = HY + Sty L85 (Tu, ! = Tref?) (4.7.1)

FH1(Tw) = By ¢y jiTw,' ™ (4.7.2)
donde cfcp i Y CfuLji son pardmetros, y Hjo es la entalpia del componente j evaluada a la
temperatura de referencia Tref. Las presiones parciales del componente puro se calculan con
la ecuacidon extendida de Antoine (Green & Perry, 2007):

cfan,j, .
fjpvap (Twy,) = cfanj1 + :TNu]Z + cfan,j3Llog(Tu,) + CfAN,jA—TuquAN']'S (4.8)

donde cfyy ;i son parametros de los componentes.

El volumen molar liquido de componentes puros se calcula a través de una funcion
polindmica obtenida en esta tesis a partir de datos de la base DIPPR (Wilding et al., 1998) (ver
Anexo E):

fP(Tw) = iy cfyni Tw,' ™ (4.9)
4.4.2 Hornos de craqueo

Los hornos de craqueo se modelan como una combinacién de unidades para considerar
el craqueo térmico de alcanos dentro de los tubos, la combustién de gas natural fuera de los
tubos, el precalentamiento de la alimentacién, y la integracidn para la produccién de vapor de

super-alta presién (SHP-steam).
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Se identifican dos etapas reactivas en el horno, la primera (Usc) describe la reaccion
endotérmica de craqueo dentro de los tubos, mientras que la segunda describe la reaccidn de
combustidn fuera de los tubos (Uch,). Como ambas secciones tienen corrientes de salida
gaseosas, se incluyen ecuaciones para calcular la entalpia de vapor de la corriente de salida
(Ec.(4.7.1)) y la demanda de energia (Ec.(4.6)). Se debe notar que la combustidon suministra el
calor para la reaccién endotérmica de craqueo dentro de los tubos. Por lo tanto, en el modelo
existe una asignacion uno a uno entre las unidades Ucb,, y Usc, que se representa mediante la
Ec. (4.10).

Qu+0Q,1,=0 uleUcb,,ueUsc (4.10)

Los hornos de craqueo se modelan con la disyuncidn (4.11), donde Qf;,, es el calor total
intercambiado en el horno; y Ucho,; es el subconjunto de unidades que incluye los
intercambiadores por los que salen los gases de combustion producidos en u3; SCF1 — SCF6
son los hornos de craqueo de etano, y SCF7 — SCF10 son los hornos de craqueo de propano
(ver Fig. 4.4). En relacién a las reacciones dentro de los tubos, los hornos reactivos pueden
emplear etano o propano como materia prima; asi, /7;, se define como el conjunto de reacciones
gue incluye la especie reactiva en la unidad u. Las reacciones de craqueo se modelan con
rendimientos de carbono (CY,, j, j), donde el parametro CY,, j; ; es el rendimiento de carbono
del componente j desde el componente reactivo j1 en la unidad u, y se obtiene a partir de
rendimientos masicos reportados en la literatura (Zimmermann & Walzl, 2009). También se
incluyen balances de adtomos, donde el parametro At;, es el nimero de atomos a en el
componente j. Asimismo, Fi;; ; y Hij; son variables auxiliares incluidas para asegurar la misma
alimentacién a los hornos que procesan la misma materia prima. Se asume combustidn
completa empleando un 10 % de aire en exceso. Las etapas no reactivas corresponden a una red
de intercambiadores de calor de fase vapor dentro del horno, incluyendo calentamiento de la
alimentacién y la linea de transferencia de calor para generar vapor de sUper alta presion, y se
modelan a través de disyunciones que se presentan en la Seccion 4.4.7.

Como los hornos de craqueo incluyen varias unidades adicionales a los mismos hornos
(Fig. 4.4), la seleccion de un horno implica la seleccion de unidades asociadas. Asi, se incluyen
ecuaciones légicas para tomar en cuenta estas restricciones. Por ejemplo, la seleccidn del primer
horno (SCF1), que opera con etano, involucra la seleccion de la cdmara de combustion CB1, el
precalentador HXP1, el sobrecalentador HXD1, la linea de transferencia de calor HXQ1, y el
precalentador de agua HXS1, cuya existencia se modela a través de las expresiones logicas

mostradas en (4.12).
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Y, .
o Rendimiento
Ful,u,le j1 CCYujlj + Atj C(Ful uj u,u2,j) = OjEj,le]Tu de carbono
Z FulujAtj a Z Fu u2 ]At a aeAT Balances de
jeJ jeJ dtomos
HjVAP,u,j = f}'VAP (Tu,uZ) )
' Ecuaciones de
Hyuz = Z Hjyapu,jFuuz,j entalpia
jeJ
Tuy = Tyuz
' Balance
Punz = Pugu = DPy de presion [N
Furuj = Fipj JeL.j1elt, } Division inicial | 22~ 0
Hy1u = Hijy je], jle]n, Fupzj=0
H =0
Z Fuaus, jAtic = Fususco, Hul'u -0
Tel v wuz2 —
Fu4,u3,j =0
Z Fuauz jAtin = Fuzus b,o0 Fy3ys; =10
Jel Hu4,u3 = 0
Z Fu4,u3,jAtj,0 = z Fu3,u5,jAtj,0 Hu3,u5 =0
jel jej | CC, =0 |
Fusuz vy = Fuzusn, Balance de atomos en
0.1(Fut0, = Fuuz0,) = Fuuzo, la combustién
Hjyapus,j = ijAP (Tuys) 3
' Ecs. de entalpia en
Hyzus = Z Hjyapus,jFusus,j la cdmara de
jeJ .,
combustion
Tuu3 = Tu3,u5
qu = Hyayz — Hu6 FlueGas u6EUCbOu3} Costo de Caplta/
cc, = g/ (Qf.)
u5eU0,;,udell, 5, u3elcb,, uZEUOu,uleUIu,ueUsc (4.11)

Usc = {SCF1,SCF2,SCF3,SCF4,SCF5,5SCF6,SCF7,SCF8,SCF9,SCF10}

Yscr1 “Ye1s Yscr1 ©Yuxpis Yscrr < Yuxpis Yscrr ©Yuxst Yscrt @YHXQl (4.12)
Se incluyen ecuaciones analogas a (4.12) para el resto de los hornos de craqueo, y estas
relaciones légicas se transforman en restricciones enteras siguiendo el procedimiento de légica
proposicional para llevarlas a su forma conjuntiva normal (Raman & Grossmann, 1991).
Asimismo, hay soluciones simétricas ya que no hay diferencia entre los hornos que
procesan la misma mezcla de alcanos. Por esta razdn, se incluyen restricciones para eliminar
simetrias con las Ecs. (4.13.1) y (4.13.2) para los hornos de etano y propano, respectivamente.
Yscra PYscr1s Yscrs Yscrzs Yscra SYscrss Yscrs PYscras Yscre Yscrs (4.13.1)
Yscrs SYscr7; Yscro PYscres Yscrio #Yscro (4.13.2)
La seleccion del primer horno para procesar etano (SCF1) implica la presencia de
unidades relacionadas a la alimentacion de etano, por lo que se incluyen las ecuaciones logicas
(4.14.1), que implican la presencia de los intercambiadores de calor HXV1, HXV3, los
mezcladores MX1 y MX3, y el divisor SP1. De la misma forma, la seleccién del primer horno
que procesa propano (SCF7) involucra las ecuaciones ldgicas mostradas en (4.14.2), que
implican la presencia del mezclador MX4 y el divisor SP5

112



Yscr1 Yuxvis Yserr Yuxvss Yscrr ©Yuxs Yserr ©Yuxss Yscrr <Y1 (4.14.1)

Yscr7 SYuxas Yscrr SYsps (4.14.2)
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Figura 4.4: Hornos de craqueo de etano y propano. C2in (etano). C3 (propano). C2R
(Reciclo de etano). SHP (super-alta presion)

La capacidad de produccién de los hornos es una variable de disefio ya que el etileno se
utiliza para satisfacer una demanda dada de mercado (500000 toneladas por afio), pero también
puede ser transformado en propileno dentro de la planta para cubrir una demanda fija
(500000 toneladas por afio). Asi, también aparecen decisiones discretas en el nimero de hornos

a ser incluidos en el proceso.

4.4.3 Reactores de deshidrogenacion de propano

Los reactores para la deshidrogenacion de propano se modelan aplicando rendimientos
de carbono, que se obtienen de la literatura (Chin et al., 2011) y (Wegrzyniak et al., 2017), para
los procesos Oleflex y Catofin, respectivamente. Se debe notar que, en caso de incluir una unidad
de deshidrogenacion de propano en la planta, se puede seleccionar sélo una tecnologia, como

se muestra en la Fig. 4.5. En este caso, se tiene una disyuncion embebida. El primer nivel de
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decisién es la seleccion de una unidad de deshidrogenacidén de propano, mientras que el
segundo nivel es la seleccién de una tecnologia especifica, Oleflex o Catofin, que tiene diferentes

selectividades de productos y costos de capital. Ademds, el proceso Oleflex requiere

co-alimentacion de hidrégeno.

I Y ] . .
FPH Rendimiento de C
Troe Zeno ] costo de capital
3 Fu,pon,cstts CYppe,Catig, s + 3 Fu1,ppi,cstig CYpp0,Ctg,) T y P
Atj,C(Ful.PDH.j - FPDH.uZ.J') = 0je/|v Atj,C(Ful,PDH,j - FPDH,uZ,j) =0je/ F ~Yppu 0
Framxsn, =0 Fyamxsu, = 0-82 Fspamxs,cyng Ful'PDHJ - 0
CCppy = g*P¢ (FPDH,uZ,C3H8) CCppy = g™P° (FPDH,uZ,C3H8) \Y HPDH’uZ’] __ 0
Yjes Furpon,jAtia = Xjej Frpuuz,jAtjqa a€AT Balance Hul’PDH —0
. _ vap ‘it PDHu2 =
Hjyappon,j = fj (TPDH,uZ) atomos CCopy =0
Heonuz = Xjey Hivarpor,iFronna Ecs. de entalpia
Tuppy = TppHuz
L Pophuz = Pur,pon — DPuppy ] Balance de
presion
u2€UOppy, uleUlppy (4.15)

Se derivan relaciones légicas a partir de las disyunciones anidadas:
Zppc Y Zppos Zppc V Zppo “Yppus Yeou & Yuxs: Yepu < Yuxva; Yepu < Yuxve (4.16)
donde Zppc Y Zppo son variables Booleanas asociadas con la seleccion de la deshidrogenacion

de propano a través del proceso Catofin y Oleflex, respectivamente.

PDHC1 — PDHO1
‘ C3in | \Aloshornos‘ —

de SC (Catofin)/"/ “\\ (Oleflex) — B

ﬁHXV4 PDH

Figura 4.5: Alternativas para la deshidrogenacién de propano (PDC1 y PDO1)
4.4.4 Reactores de hidrogenacién

4.4.4.1 Reactor de hidrogenacidn de acetileno

En esta tesis se consideran configuraciones en las que el reactor de hidrogenacion de
acetileno (AR) se encuentra previo a la etapa de remocidén de compuestos livianos debido a sus
ventajas operativas (Zimmermann & Walzl, 2009). Estas configuraciones permiten eliminar la
alimentacién auxiliar de hidrégeno, reducen la pérdida de actividad en el catalizador, y permiten

la operacidon a bajas presiones del separador de etileno ya que no requieren la separacién de

compuestos livianos (hidrégeno).
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Como se menciond en la seccidn 4.3.2, el reactor (AR) se incluye dentro de la red de
estados y equipos (ver Fig. 4.2). En esta tesis, se desarrollé un modelo subrogado para este
reactor en ALAMO (Cozad et al., 2014), basado en un modelo riguroso descripto en la literatura
(Mansoornejad et al., 2008), que se implementd en Aspen Plus, también en el marco de esta
tesis. De esta forma, la conversién de etileno (XVCZH4) se calcula a partir de la Ec. (4.17.1). Las
variables relevantes de este modelo subrogado son la fraccion molar de acetileno en la corriente
de entrada (xyxy7,4r,c,H,, Calculada con la Ec. (4.17.2)), y la conversion de acetileno (XV¢, y,,
calculada con la Ec. (4.17.3)). El modelo de esta unidad incluye balances de atomos (Ec. (4.17.4))
para los componentes reactivos involucrados en las reacciones de hidrogenacion, balances de
materia para las especies inertes (4.17.5), y ecuaciones para calcular la entalpia de vapor de la
corriente de salida (4.17.6) y (4.17.7). La Ec. (4.17.8) es una ecuacién de conexion, y el costo de

capital se calcula con la Ec. (4.17.9).

XVe,n, = fXE(xHXV7,AR,CzH2'XVCZHZ) (4.17.1)
Xu1,4R,CoHo, Zjle] Fuiarji = Furar; J€J, uleUlyg (4.17.2)
Fuparj(1 = XVj) = Fapuz; uleUlyg, u2€U0,, je{C,H,, C,Hy} (4.17.3)

ZjE{Hz,CzH2,62H4,C2Hﬁ}(Ful,AR,jAtj,a - FAR,uZ,jAtj,a) = 0 ulEUIAR, uZEUOAR, aE{C, H} (4174)

Yuteviag Furarj = Xuzevoag Faruzj  J€/\{Ha, CoHy, CoH,y, Gy Hg} (4.17.5)
Hjyap,arj = ijAP(TAR,uZ) u2eU0,g (4.17.6)

Hpguz = Xjej Hjvap,ar jFaruz; u2€U0qg (4.17.7)

Tuap = Tyryz u2€U04g (4.17.8)

CCar = 9*R (Fyrarc,n,) Ul€Ulg (4.17.9)

4.4.4.2  Reactor de hidrogenacion de metil-acetileno y propadieno (MAPD)

Para eliminar los compuestos metil-acetileno y propadieno (MAPD) se requiere una
hidrogenacion catalitica del corte C3 (C3H). En esta tesis, se formula un modelo riguroso basado
en la bibliografia (Qian et al., 2015) en Aspen Plus para representar este reactor de
hidrogenacion. Los resultados numéricos obtenidos con este modelo muestran que Ia
selectividad hacia propileno es suficientemente alta para asumir que toda la mezcla MAPD se
convierte en la olefina (Ecs. (4.18.1) y (4.18.2)). La Ec. (4.18.3) calcula el flujo de hidrégeno
requerido en esta unidad, y la Ec. (4.18.4) es un balance de materia para las especies inertes en
la reaccion. Ademads, como la reaccion de hidrogenacion tiene lugar en fase liquida, se asume
qgue la corriente de salida se encuentra en su punto de burbuja. Para considerar estas
condiciones de la mezcla, se incluyen las Ecs. (4.18.5)-(4.18.11), donde Lp,, ; es el logaritmo de
la presion de vapor del componente j en la unidad u, que se calcula a partir de la ecuacién

extendida de Antoine (4.18.8)(Green & Perry, 2007).
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ZuleUIu(Ful,C3H,C3H4 + Ful,C3H,CgH6) = Ywzevoy, Fesnuz,cang (4.18.1)

Feanuzcon, =0 u2€U0¢3y (4.18.2)

H2Cc3y = Fuic3n,con, Ul€Ulczy (4.18.3)

Yutevr, Furcsnj = Zuzevo, Fesnuz,j  J€/\{CsHa, C3Hg} (4.18.4)
Hji0.c3mu2,) = fqu (Tucsy) jeJ, u2€U0c3y (4.18.5)
Hespuz = Xjey Hivig,can jFeanuz,j uU2€U0csy (4.18.6)
Tucsy = Tezyuz U2€U0c3y (4.18.7)

Lpcsn; = fjpvap(Tuu) Jjel (4.18.8)

Xlesmj Xjey Furcsmji = Fuicsnj j€J, uleUlcsy (4.18.9)
Yjes exp(Lpcan,j) Xlesn,j = Pesnuz U2€U0c3y (4.18.10)
CCesn = 9" (Feapuzj) u2€U0¢sy (4.18.11)

4.4.5 Modelo de la seccion de metatesis

En la seccidon de metatesis, se produce propileno a través de etileno y una mezcla de
butenos (Mazoyer et al., 2013). El proceso entero se muestra en la Fig. 4.6, que incluye la
dimerizacién, la hidrogenacion de C4, isomerizacion, y el reactor de metatesis, asi como dos
columnas para la purificacion del producto. A continuacidn, se proporciona una descripcion

detallada de los modelos matematicos formulados.

Etileno MX6 N R I -
(desde DC4) > ’I;ljb' ’%_[‘:5’ CL Dimerizacion

HXV12 SP2 xv13
COM13 COM14 RDIM
Mezcla de HXV14 a1
butenos > &) CL_:}
(desde DC6) Hidrogenacion ) MXL1 HXE5
de C4 HXC4 S0 ISOM
Etil P lSTD7 @ PUMP8 Isomerizacion
ileno |[€«—0«
HXW7
COM16
MPP STDS ‘g_,{ oS
HXW38 — P | (—
[ i =l Hxv1s
Propileno Tareas f| Tareas '—_| Reactor de
Et Pr/C,*|I] VMDS Et/Pr C,*|-| MD7 Metatesis
@t"PD PriC,* ;I‘ 2 Et/Pr '__I
r
DCST_‘ D07|__|
SBD7
COESINGE
PUMP10 PUMP9

Figura 4.6: Seccion de metatesis
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4.4.5.1 Reactor de dimerizacion

En esta tesis, se formula el modelo del reactor de dimerizacién (RDIM) en base a los
rendimientos de carbono de las especies reactivas reportadas en la literatura (Forestiere et al.,
2009), y balances de materia para las especies inertes, en el ambiente GAMS. Como este reactor
opera en el punto de burbuja de la mezcla de salida, el modelo incluye ecuaciones similares al

proceso de hidrogenacion de C3 para el cdlculo correspondiente. Se incluye la disyuncidn (4.19).

Yy
(Ful,u,j - Fu,uz,j)Atj,C +2 CYu,C2H4,jFu1,u,CZH4 = 0jeJDr| Rendimiento de C
Fyiwj = Fuuzj je/\JDr Balances de inertes
Hjvigus = £ (Tw) je)
. Ecs. de entalpia
Hu,uz = Z H]LIQ,u,jFu,uZ,j Y P
- iy
jeJ
— F 2ji= 0
Tuy = Ty WU
_ Qu=0
xul,u,j z Ful,u,jl = Ful,u,j ]Ej CCu =0
Jj1ej
Ecs. de punto de
Z exp(Lpu,j) Xutu,j = Puuz burbuja
jeJ
Lpy; = 7" (Tw,)
CC, = gRP™(Fyy ), Tuy,) | Costo de capital
u2el0,,uleUl,, ue{RDIM} (4.19)

JDr = {C,H,, 1- C4Hg, CgHy,}

Hay restricciones ldgicas a tener en cuenta para la etapa de precalentamiento (HXV13),
ya que su presencia en la planta depende del reactor de dimerizaciéon (RDIM). Ademas, la
seleccidon de RDIM esta condicionada a la existencia del reactor de metatesis (MTR), como se
muestra en la Ec. (4.20):

Yeoim < Yuxvis Yeoiv = Yurr (4.20)
4.4.5.2 Reactor de hidrogenacion de C4

La hidrogenacion del corte de C4 se modela en GAMS empleando rendimientos de
carbono reportados en la literatura (Koeppel et al., 1994). Se asume la conversion total de los
compuestos dienos y eninos (JRb) en butenos y oligémeros (JPb). Se incluye la siguiente

disyuncidn para representar la potencial presencia del reactor de hidrogenacién de C4:

Y, ]
. Rendimiento
(Ful,u,j - Fu,uz,j)Atj,C + Zjle]Rb CYu,jl,jFul,u,letjl,C =0 je/Pb ,
S de atomos
Fuuzj =0 JjeJRb Y,
2H2C, = Y e Aty (Fuuzj — Furuj) y Fuuzj =0

Ful,u,j = Fyu2,j JeJNURD U]Pb}\ Hy,, =0
Hjvapaj = [ (Tuuz) Jel ~ L CC=0
Ecs. de entalpia | Balances de

Hu,uz = st] HjVAP,u,jFu,uZ,j .
Inertes

cc, = g ( Fuia, j) Costo de capital |

u2eU0,,uleUl,, ue{C4H} (4.21)
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JRb = {C4H,, C4Hg}
]Pb = {1' C4H8, cis-2- C4H8, C6H12}
4.4.5.3 Reactores de isomerizacion y metdtesis

Los reactores de isomerizacién (ISO) y de metatesis (MTR) se formulan en GAMS con
ecuaciones similares, y se asume que sus productos de reaccidén se encuentran en equilibrio
(Ecs. (4.22) y (4.23)). Se utilizan los datos reportados en la literatura (Jiang et al., 2016) para
obtener correlaciones para el logaritmo natural de las constantes de equilibrio de las reacciones
r en launidad u (KTeq,,). En las Ecs. (4.22) y (4.23), el conjunto de reacciones r contiene tres
elementos. La reaccién 1 corresponde a la isomerizaciéon de 1-buteno a trans-2-buteno, la
reaccion 2 es la isomerizacidn de cis-2-buteno a trans-2-buteno, y la reaccién 3 es la metatesis
de etileno y trans-2-buteno a propileno. Se debe notar que las reacciones 1y 2 ocurren en el
reactor de isomerizacién, mientras que en el reactor de metdtesis tienen lugar las tres
reacciones. Considerando que las constantes de equilibrio se escriben en base a fracciones
molares, y que el nimero de moles permanece constante en estas reacciones, las restricciones
de equilibrio pueden reformularse con ecuaciones lineales de Ftl,,,; que son
transformaciones logaritmicas de los flujos molares de salida de las especies reactivas (/Ir en el
reactor de isomerizaciény JMr en el reactor de metatesis). De esta manera, se reduce el nimero
de términos no lineales en el modelo. Ademas, en el caso de metatesis, las selectividades hacia
alquenos de 5y 6 atomos de carbono se consideran usando parametros MTS;, que son tomados
de la literatura (Jiang et al., 2016).

De esta forma, la potencial presencia de los reactores de isomerizacidn y metatesis se

modelan mediante las disyunciones (4.22) y (4.23), respectivamente.

Yy
KTeq,, = f¥(Tu,) re{1,2}
KTeq, 1 = Ftlu,uz,trans—Z—C4H3 - Ftlu,uz,l—C4H3 Ecs. de equilibrio
KTeq,, = Ftlu,uz,trans-Z—C4H3 - Ftlu,uz,cis—Z-C4H8
exp(Ftlu,uZ,j) = Fu,uz,j jellr -Y,
Zje] Ful,u,jAtj,a = Z]'E] Fu.uz.]'At]"a aE{C’ H} Vv Fu,uz,j =0

2 1eUl 1 4,22
Zje] Ful,u,j = Zje] Fu.uZ,j Hu,uz =0 u EUOu,u ev w ue{ SO} ( )
Fuiwj = Fuuz,j jeJ\Ir cC, =0 i .
Hjyapaj = ijAP (Tu,uz) Balances de atomos, moles e inertes

Hyyo = Yjej Hjvapu,jFuuzj (————1 Ecs. de entalpia
Tuy = Ty .
cc, = g'°( Fu,uz,j) ] Costo de capital

JIr = {1- C,Hg, trans- 2- C,Hg, cis- 2- C,Hg}
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Y
KTeQu,r = f;‘k(Tuu) 76{1,2,3}

KTeQu,l = Ftlu,uZ,trans-Z-C4H8 - Ftlu,uZ,l-C4H8

KTequlz = Ftlu,uz,trans-Z-C4H8 - Ftlu,uZ,cis-Z-C4H8 ECS. de €QUiIibin
KTequ,B = 2Ftlu,u2,C3H6 - Ftlu,u2,62H4 - Ftlu,uZ,trans-Z-C4H8
exp(Ftlyyz ;) = Fuuzj JE/Mr\{CsHyo, CeH12} Balances de dtomos,
moles e inertes
Z Ful,u,jAtj,a = Z Fu,u2,jAtj,a aE{C, H}]
jeJjMr jeJjMr
Z Ful,u,j = Z Fu,uz,j Yy,
jej jeJ Vv Fu,uz,j =0
Ful,u,j = Fyuz,j je/NIMr Hyuz =0
Fuuzcon cc,=0
Fuuzcang — Futcstg t Fuuzcotiyo T Fuuzcory, = Ww “
F CsHio Subproductos
u2,CoHiz
Fuwacang — Futucstg t Fuuzcotiyo T Fuuzconyy = itz
316 36 5110 6112 MTSC6H12
HjVAP,u,j = ijAP (Tu,uz)
Hyoo = z HjyapoujFunz j Ecs. de entalpia
JeJ
Tu, = wu2 )
CCy = "R (Fynz o Tity) | Costo de capital
u2eU0,,uleUl,, ue{MTR} (4.23)

]MT = {C2H4, C3H6, 1' C4H8, trans- 2' C4H8, CiS' 2' C4H8, C5H10! C6H12}

El reactor de metatesis es fundamental para la seccién de metdtesis. Si esta unidad no
existe en la planta, la seccidon entera no es seleccionada. Por esta razdn, se incluye la siguiente
ecuacion logica

Yyrr < Y, ueUmt (4.24)
Umt = {MX6,SP2, HXV14,C4H, HXC4, MXL1, HXES,ISOM,MX11, HXV18, HXW9,DC7,D(C8,SP3}
donde MX6 y MX11 son mezcladores de vapor, SP2 y SP3 son divisores, HXV14, HXV18 y
HXWO9 son intercambiadores de calor de fase vapor, HXC4 es un intercambiador de calor de
condensacion, HXES es intercambiador de calor con cambio de fase, C4H es el reactor de
hidrogenacion del corte C4, ISOM es el reactor de isomerizaciéon, DC7 y DC8 corresponden a la

deetilenizadora y depropanizadora, respectivamente.

4.4.6 Intercambiadores de calor

Debido a la predeterminacién de fases se consideran tres tipos de intercambiadores de
calor. El primero opera sin cambio de fase para corrientes de vapor (Uhxv) y liquido (Uhxl). El
calculo de entalpia de salida se lleva a cabo usando las Ecs. (4.7.1) o (4.7.2) segun corresponda.

La existencia de este tipo de intercambiador se modela con las disyunciones mostradas en (4.25)

Qu_o

uleUl,, u2eU0,, peP,, ue{Uhxv U Uhxl} (4.25)
Huuz_Z}e]H]pu] u,u2,j “ " “

Tuy, =Ty

u1 u u,u2

Hjpj = f (Tu,) je] ] [
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Respecto de intercambiadores que presentan cambio de fase, se consideran dos tipos.
El primero (Uhxc) tiene una corriente de vapor como entrada, y produce un liquido en su punto
de burbuja (condensacion). El otro tipo de intercambiador (Uhxe) produce una corriente de
vapor en su punto de rocio a partir de una corriente liquida (evaporacidn). El indice p indica la
fase (vapor o liquido) de una corriente de salida, y el indice m se refiere al cambio de fase,
condensacion (CON) o evaporacién (EV A). La potencial existencia de estas unidades se modela
a partir de la disyuncion (4.26.1). En tanto que las Ecs. (4.26.2) y (4.26.3) definen la presidn para

los casos de condensacién (f €ON) y evaporacién (f£V4), respectivamente.

Yy
ij,u,j = fjp (Tuu) JE]
Hu,uz = Zje] ij,u,jFu,uz,j =Y,
Tuy = Ty v @,=0 u2eU0,, peR,, meM,, ue{Uhxc U Uhxe} (4.26.1)
Lpuj = 7' (Tw,) je] Tt =T,
u,j j u ulu u,u2

Xuu2,j Zjle] Fuuzji = Fuuzj J€J
L Pu,uz = fm(Lpu,jﬂxu,uZ,j ]E]) |

fCON(Lpu,j:xu,uZ,j ]Ej) = Zje] exp(Lpu,j) xu,uZ,j (4-26-2)
fEVA (Lpu,jvxu,uz,j) = 1/ Zje] exp(_Lpu,j) xu,uZ,j (4-26-3)

Entre los intercambiadores que operan sin cambio de fase, para las corrientes de vapor

(Uhxw), existen equipos donde podria ocurrir cambio de fase por las condiciones
termodinamicas sin ser detectado por el modelo. En estos casos, se agregan restricciones
adicionales para asegurar que la presién de operacidén es menor al punto de rocio de la mezcla.
Estas son particularmente Utiles para los procesos criogénicos, donde varias corrientes de vapor
se enfrian hasta cerca de su temperatura de rocio. La disyuncién correspondiente se muestra en

(4.27).

Yy
HjVAP,u,j = ijAP (Tu,) jeJ

Hu,uz = Zje] HjVAP,u,jFu,uZ,j —Y,
Tu, = Tyw \% Q,=0 uleUl,, u2eU0,, ueUhxw (4.27)
Lpy,; = fjpvap (Tw,) jeJ Ty1u = Tz

Xut,u,j Zjle] Ful,u,jl = Ful,u,j JjeJ
EVA
f (Lpu,j' xul,u,j) = Pu,uz

45 Utilidades

En general, los reactores, intercambiadores de calor, y separadores flash utilizan

utilidades para satisfacer sus requerimientos energéticos. En estos casos, las disyunciones (4.28)
y (4.29) se emplean para calcular los costos asociados al enfriamiento y calentamiento,
respectivamente. Las correlaciones f* y f’“‘ se basan en la literatura (Ulrich & Vasudevan,

2006).
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Y, 1
Y,

Tu, — Tut, = At,, |v [ CcU; “ o] ueveu (4.28)
CcUt, = fcu(Tuu' Qu) b

Y

Y,
—Tu, + Tut, = At,, |v [ChU_t| Y 0] ueUhu (4.29)
ChUtu = fhu(Tuul Qu)_ “

donde At,, es la minima diferencia de temperatura que se impone; Tut,, es la temperatura de
la utilidad; CcUt,, y ChU¢t, son los costos de enfriamiento y calentamiento, respectivamente;
Ucu y Uhu son los subconjuntos de unidades que requieren utilidades de enfriamiento y
calentamiento, respectivamente.
Cuando las corrientes de procesos se integran, se incluye la Ec. (4.30):
Q,+0Q,;,=0 (u,ul)elUgm (4.30)

donde Ugm es el conjunto de pares de unidades que intercambian calor.

4.5.1 Separadores flash

Los separadores flash estan asociados a la columna demetanizadora y al compresor de
gas craqueado. En esta tesis, se han formulado dos tipos de unidades flash. El primero se
caracteriza por alcanzar el equilibrio liquido-vapor (comportamiento ideal para ambas fases),
mientras que el segundo se emplea para mezclas que contienen agua (modelo de Maxwell
Bonnell (Maxwell & Bonnell, 1957)) .

Para las unidades flash en equilibrio liquido-vapor, se asume comportamiento ideal para
ambas fases. Las Ecs. (4.31.1)-(4.31.4) determinan la entalpia de la corriente. Las Ecs. (4.31.5) y
(4.31.6) determinan la misma temperatura y presidn para las corrientes de salida. La Ec. (4.31.7)
calcula el logaritmo de la presién de vapor a través de la ecuacién de Antoine (4.8). La Ec. (4.31.8)
es el criterio de isofugacidad considerando comportamiento ideal. Las Ecs. (4.31.9) y (4.31.10)
determinan las fracciones de componente liquido y vapor. La Ec. (4.31.11) es un balance de
materia, mientras que (4.31.12) y (4.31.13) son ecuaciones de conexion. La Ecs.
(4.31.14)-(4.31.20) se utilizan para el dimensionamiento del equipo, la correlacién (4.31.21)

estima el costo de capital asociado con el separador flash.

Hjyapa; = i (Tw,) jel, ueUfl (4.31.1)

Hywz = Xjej Hjvapu,jFuuz,j u2€UV,, uelfl (4.31.2)
Hjiiguy = fi(Tw,) jeJ, ueUfl (4.31.3)

Hyuz = Xjey Hjvigu,jFuuz,j u2€ULy, ueUfl (4.31.4)
Tu, =Ty u2eU0,, uelfl (4.31.5)

Pyy1 = Pyy, uleUV,, u2eUL,, ueUfl (4.31.6)
Lpy; = 7 (Tw,) jeJ, ueUfl (4.31.7)

XUy jPyyos = xly j exp(Lpy ;) jeJ, u2eUV,, ueUfl (4.31.8)
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xlu‘j Zjle] Stlu,jl = Stlu'] jE], uEUfl (4319)

XUy j Dj1e) Sty j1 = Sty j jeJ,ueUfl (4.31.10)
Stvyj + Stly; = Yjej Fur,; Jj€/,uleUl, ueUfl (4.31.11)
Fyuuz,j = Stvy,j jeJ,u2eUV,, ueUfl (4.31.12)
Fyuz,j = Stly; jeJ,u2eUL,, ueUfl (4.31.13)

V0, = Yjej Fuuz,j Vijyj u2eULy, ueUfl (4.31.14)
Vij,; = f(Tu,) jeJ,ueUfl (4.31.15)
VvyPy 2 = TuyR u2eUV,, uelfl (4.31.16)
MWvy, = 3 je; xvy, jMW; ueUfl (4.31.17)
MWL, = ¥ e xl, jMW; ueUfl (4.31.18)

usg, = K, (%)0'5 ueUfl (4.31.19)
Diam, = (%)0.5 u2eUV,, uelfl (4.31.20)
CC, = g¥?(Diam,) ueUfl (4.31.21)

donde Stl,, ; y Stv,, ; son el flujo molar de liquido y vapor de la especie j, respectivamente; UV,
y UL, son los subconjuntos de unidades a las cuales se envian las corrientes de salida de vapor
y liquido desde la unidad u, respectivamente; Vlj, ; es el volumen de liquido de la especie j
evaluada a la temperatura de salida de la unidad u; VI, y Vv, son los volimenes molares de
liquido y vapor de las corrientes de salida desde la unidad u, respectivamente; MWL, y MW,
corresponden a la masa molecular ponderada de las corrientes de salida liquida y vapor desde
la unidad u, respectivamente; usg,, es la velocidad del flujo de vapor; Diam,, es el didmetro de
la unidad u. En relacion a los parametros del modelo, MW; es la masa molecular del componente
J; Kgp es la constante de Souders-Brown.

En los separadores que contienen agua en su alimentacién (Ufw), la corriente liquida
se compone principalmente de agua, asi se asume que este es el Unico componente en la
corriente liquida. Estas unidades se emplean para representar la torre de quench, que contiene
seis etapas, y los separadores en el compresor de gas craqueado. Se utilizan las Ecs.
(4.31.1)-(4.31.5) para el célculo de entalpias en los flujos de salida, la Ec. (4.31.6) para el balance
de presion y ecuaciones similares a (4.31.14)-(4.31.21) para el dimensionamiento y el calculo del
costo de capital. Ademas, se utilizan las siguientes expresiones para determinar el equilibrio de

agua en el sistema.

Lpyn,0 = [ (Tuy) uelUfw (4.31.22)
XV 0Py = exp(Lpuszo) u2eUL,,uelfw (4.31.22)
xvu‘Hzo Zle] Fu‘uz‘jl = Fu,uZ,HZO uZEUVu, uGUfW (4.31.23)
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Fuuzj =0  jeJ\{H,0},u2€UL,, uelfw (4.31.24)
donde f" es una funcion polinomial para calcular la presion parcial del agua, y fue obtenida

mediante el ajuste de datos producidos por el modelo de Maxwell Bonnell (Maxwell & Bonnell,

1957).

4.5.2 Compresores

El comportamiento fisico de los compresores centrifugos se modela en GAMS
empleando las ecuaciones de la literatura (Smith & Van Ness, 1987). Se incluye el balance global
de energia, Ec. (4.32). La disyuncién (4.33) representa la potencial existencia de un compresor
en la planta. En dicha disyuncidn, “Ecs. de entalpia” calcula la entalpia de la corriente de salida;
“Entalpia especifica” define una temperatura promedio (Tcom,,) para calcular el calor especifico
promedio de la mezcla (Cpm,,); “Cdlculo de trabajo” define la relacion de presidén (PR,) y la
relacion entre la constante de gas y el calor especifico promedio de la mezcla (eg,,) para calcular

el trabajo del compresor (W,); g€ estima el costo de capital asociado con el compresor.

W, = ZuZGUOu Hyup — ZulEUIu Hy1,y ueUcomp (4.32)
Y, ]
Hjyapay = £/ (Twy,) je]} Ecs. de entalpia
Hu,uz = Zje] HjVAP,u,jFu,uZ,j Calor espeCIf/co
2 Tcomu = Tul,u + Tul‘uPRuegu —|Yu
Cpu,j = ij(Tcomu) JE] Wu =0
Cpm, Zie} Fuu = Zje] CPu,jFuruj v p CC“_=PO uleUL,, u2eU0,, uelUcomp (4.33)
Pyuz = Py PRy wuz o ulu
1 10 Cpmy, Tu,uZ = Tul,u
€9u " =R ) .
Comu Ty - Cdlculo de trabajo
Wu=_2je]Fu1,u,jT'(PRu v—1)
CC, =g°W,) 1 Estimacidn de capital

donde R es la constante de gas; 1,, es la eficiencia isentrdpica de la unidad u; W, es el trabajo
de la unidad u; Cpm,, es el calor especifico promedio; Tcom,, es la temperatura promedio de la
corriente de salida de la unidad u; Cp,,; es el calor especifico del componente j; PR, es la

relacidn entre la presion de salida y entrada.

4.5.3 Bombas
El balance global de energia en las bombas (Upump) se muestra en la Ec. (4.34.1). El
incremento de temperatura en estas unidades se considera despreciable (Ec. (4.34.2)). La
disyuncion (4.35) contiene el resto de las ecuaciones para esta unidad en el caso de incluirse,
donde se calcula el trabajo (W) de la unidad a partir del volumen molar promedio de la corriente
de entrada (V1) y el incremento de presién.
W, = Ywzevo, Huuz — Zutevr, Huiu ueUpump (4.34.1)

Tu'uz = Tul,u (4.34.2)
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Y

W, = 0.1V, 7@“'“2{”“1“) W—'Yu .
V0 = Yjej Funn,j Vlu,; |V CCI‘; —o |uleUL,u2eU0,,ueUpump (4.35)
Vlju,j = f}'b (Tw,) jeJ Puuz = Puru

CC, = gr (W)

4.5.4 Turboexpansor

En el turboexpansor (TE), una corriente de gas se expande y se condensa parcialmente
para alcanzar bajas temperaturas, generando trabajo de eje asociado a un “booster” para
satisfacer la demanda en otros equipos. En esta tesis, se modela a través de las Ecs.
(4.36.1)-(4.36.3) para el balance de energia y el calculo de entalpia; las Ecs. (4.36.4)-(4.36.10)
son incluidas para calcular el calor especifico medio, el trabajo isoentrépico y el trabajo real; y
las Ecs. (4.36.11)-( 4.36.15) se incluyen para el cdlculo del equilibrio de fases. Ademas, la

correlacidon (4.36.16) estima el costo de capital de la unidad.

—Wrg = Yuzevory Hrewz — Zutevipy Hui e (4.36.1)

Hjyaprej = ijAP(TiSOTE) jel (4.36.2)

Hjpigre; = fqu(TiSOTE) Jjel (4.36.3)

Sy Furrej (15109 (PRrg) + Cpmyg log (F212)) = % Stlyy,  THUAELIVAPTED 41y (4.36.4)
Prgyz = Py1rePRre ul€Ulrg, u2eU0rg (4.36.5)

egr ™t = = ETIE (4.36.6)

Comrg Xjey Fuirej = 2je CorejFuire; uleUlrg (4.36.7)

Cprg,; = ff (Tcomyg) (4.36.8)

2 Tcompg = Tyyrg + Tur,rpPRre®9™E uleUlrg (4.36.9)

- % = Yjes(Stlre jHjrigre,j + Stvre jHjvap,rs,) — Yurevips Hurre uleUlpg (4.36.10)
Stvrg,; + Stlyp; = Yjey Fuire,; je), uleUlpg (4.36.11)

Lprgj = fjpvap (Turg) jel (4.36.12)

Xlrgj Yjiey Stlrg j1 = Stlrg; jel (4.36.13)

XVrg,j Nj1e; StVre j1 = Stvrg; jeJ (4.36.14)

Xlrg, jPreas = XVrgjexp(Lprg;) jel, u2eUOrg (4.36.15)

CCrg = gTE(WTE) (4.36.16)

45,5 Turbina de vapor
Se utiliza una turbina de vapor para generar energia a partir de vapor de super alta
presion proveniente de los hornos de craqueo. Se utilizan ecuaciones andlogas a Ecs.

(4.36.1)-(4.36.16) para el modelado de la unidad.
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4.5.6 Mezcladores y divisores de corrientes

Se consideran dos tipos de mezcladores debido a que las fases estan predefinidas. Todos
los mezcladores incluyen el balance de energia (Ec. (4.37)). La potencial existencia de los
mezcladores (Umx) se modela con la disyuncién (4.38), donde la entalpia de salida se calcula

dependiendo de la fase en la que se encuentra la mezcla.

ZuleUIu Hul,u = ZuZEUOu Hu,uz (4.37)
Yy -Y,
Hjpuj = fjp(Tu,uZ) je€l |v| Fuuz; =0 | u2eU0,,peP,, ueUmx (4.38)

Hyup = Zje] ij,u,jFu,uz,j Hyuz = Tz

La existencia de divisores (Usp) se modela mediante la disyuncion

Yy
Ful,u,jRSpu,uZ = Fu,uz,j ]6] Y
Hyq uRs =H e
w1t SPuuz W2y | Fuuzj = 0 jel | uleUl,, u2elo,, uelsp (4.39)
ZuZeUOu RSPu,uz =1 H =0
T _ uuz —
ulu — ‘uu2
Pul,u = u,u2

donde Rspy, 4, €s la relacion de separacion de la corriente que va desde u hacia u2.

En la superestructura también se incluyen divisores disyuntivos (Uds) (Kocis &
Grossmann, 1989). Este tipo de divisor tiene una sola corriente de salida y corresponde a
situaciones en que, de varios posibles destinos para la misma, sélo se selecciona uno. Esto
permite formular el modelo del divisor con ecuaciones lineales, como se muestra en la

disyuncion (4.40).

Yuz
Ful,u,j = Fuu2,j jel
VuZEUOu Tul,u = lyu2 ulEUIu, uelUds (4.40)
Puiu = Py
Hyiu = Huwo

4.5.7 Columnas de destilacion

Las columnas de destilacion (Udc) se modelan con un enfoque riguroso (Biegler et al.,
1997; Viswanathan & Grossmann, 1993), y su potencial presencia en el esquema éptimo se
formula mediante la disyuncién (4.41). En esta disyuncion, “Ecs. alimentacién” asigna flujos
(DFy1,un,j) v entalpia (DHy; ) de entrada a la etapa de separacion n, siendo el nimero de
elementos del conjunto de etapas de separacién (NS,) un nimero fijo para cada columna u, y
el conjunto NFe,, contiene pares (11, n) tales que la corriente desde u1 a la columna u ingresa
en su etapa n. En este modelo se formulan balances de materia basados en el flujo molar de
componentes para reducir el nimero de términos no lineales en el modelo. Asi los balances de

materia incluyen los flujos molares de componentes en fase liquida (Df1,, ,, ;) y en fase vapor
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(Dfvynj) en cada etapa n. Se incluyen también

condensadores (CD,,) y rehervidores (RB,,).
Y,
Fyuiuj = DFyiun;  J€l, (ul,n)ENFeu}
Hul,u = DHul,u,n (ul,n)eNFeu
Z(ul,n)eNFeu DFul,u,n,j + Dflu,n_l‘j + vau,n+1,j :]

Dflu,n,j + vau,n,j jeJ,meNS,
vau,n+1,j = Dflu,n,j + vau,n,j jeJ,neCD,
Dflu,n—l,j = Dflu,n,j + vau,n,j jE],TlERBu

DL,, = DV, ,DR,, ne{NS, U CD, URB,}
vau,n,jDRu,nDCpu,n =
Dflu,n,jexp (DLpu,n‘j) jeJ,ne{NS, U CD, U RB,}
Zje] Dfvynj=DV,n ne{NS, UCD, U RBu}}

Yjey Dflynj = DLy, ne{NS, UCD, URB,}
Z(ul,n)eNFeu DHy1un + Dhlyp—y + Dhvy g =
Dhl, , + Dhv, ,, jeJ,neNS,

Dhvy, 41 — Qcdy, = Dhly, , + Dhv,,,, jeJ,neCD,
Dhly 4 + Qrb, = Dhl,, , + Dhv,,, jeJ,neRB,
Dhvy, , = ¥ jey Dhvcy 5, jDfvy 5 ; ne{NS, U CD, URB,}
Dhlyy = Xje; Dhlcyp Dflyn; ne{NS, U CD, URB,})
DCpyp—1 —2DCpyn +DCPynyr =0 jej, neNSu}

Pyu1 < Pyyp uleUV,,u2eUL,
Dhvc,,; = f/*F(DCty,) jel,ne{NS, U CD, U RB,}
Dhlcy,,; = f'°(DCty,) jel, ne{NS, U CD, U RB,}

DLpyn; = " (DCtyy)  jeJ,ne{NS, U CD, U RB,}
DCt,, < DCt,,_, neNS,
Dfvynj = Fuuzjj€/,neCDy, u2elV,
Dhv, ,, = H,, neCD,,u2eUV,
DCt, ,, = Ty neCDy, u2elV,
DCpypn = Py n€CD,, u2elV,
Dflynj = Fuuzj j€J,n€RBy, u2eUL,
Dhl, , = H, 4, neRB,,u2eUL,
DCt, ,, = Ty » neRB,, u2elUL,,
DCpypn = Py n€CD,, u2elV,
CcUt, = f*(DCtyn, Qc,) neCD,
ChUt, = f™(DCtyn, Qhy) nERBu}

CC, = gDC(Dflu,n,jt vau,n,j: DCpu,n' DCtu,n)

los balances correspondientes para

Ecs. alimentacion

Balances de

materia

Ecs. de equilibrio

Ecs. de suma

Balances de entalpia

-Y,
V |Fuuz; = 0 je/,u2eU0, |ueldc (4.41)
Hy o = 0 u2eU0,

Ecs. de presion

Cdlculo de propiedades

Perfil de temperatura

Ecs. de conexion del

tope

Ecs. de conexion del
fondo

Cdlculo de utilidades

| Costo de capital

“Ecs. de equilibrio” calcula la relacién (DR, ,,) entre el flujo total de liquido (DL, ) y

vapor (DV, ;) en la unidad u en la etapa n, y representa el criterio de isofugacidad basado en la

temperatura (DCt, ) y la presion (DCp, ) en la etapa n. Se considera comportamiento

termodinamico ideal de la mezcla, es decir, ley de gases ideales para la fase vapor y ley de Raoult

para la fase liquida. El logaritmo natural de la presion parcial (DLp, ;) viene dado por la

ecuacion extendida de Antoine (Ec.(4.8)) (Green & Perry, 2007). Las fracciones molares en fase

vapor y liquida de cada componente se calculan como Dfvy, DRy, /DLyn ¥y Dflyn i/

DR, ,DV,, ,, respectivamente, ya que DR, ,, es la relacion del flujo molar total de liquido sobre
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flujo molar total de vapor en la etapa n. Esta formulacién de la condicion de equilibrio reduce
los términos no lineales en el modelo y evita introducir propiedades fisicas con alta variabilidad
y dificiles de escalar, por ejemplo, las presiones parciales. También se incluyen las ecuaciones
de suma para la fase vapory liquida en el modelo.

En relacién a los balances de entalpia en las etapas de separacién, en el condensador y
el rehervidor, Qc, y Qh,, corresponden a los requerimientos del condensador y el rehervidor,
respectivamente. Se considera mezcla ideal para calcular la entalpia del liquido (Dhl,, ;) vy el
vapor (Dhv, ). Se impone un perfil de presién a través de “Ecs. de presion”. “Cdlculo de
propiedades” incluye ecuaciones para determinar las entalpias de componentes puros (en fase
vapory liquida), y el logaritmo de la presién parcial. “Perfil de temperatura” incluye restricciones
gue imponen un aumento de temperatura desde el condensador al rehervidor (para asegurar el
comportamiento fisico correcto en este perfil). Mientras que estas restricciones pueden ser
redundantes en el subproblema NLP, no lo son para el caso del problema maestro MILP. Se
consideran ecuaciones de conexion para las variables de las corrientes de tope y fondo. “Cdlculo
de utilidades” incluyen ecuaciones para la estimacion de costos de servicios de enfriamiento en
el condensador y calefaccién en el rehervidor. Finalmente, el costo de capital asociado con la

columna de destilacién u se estima a partir de la funcién g°¢.
4.5.8 Valor Presente Neto

Los beneficios por la venta de productos, costos por materias primas, y electricidad se

calculan mediante las siguientes ecuaciones.

Rev, = Price,HPY Yy1eut, je) MWjFya ) uelpd (4.42.1)
CRM,, = Price,HPY ZuleUIu,je] MW, Fy1 4, uelUrm (4.42.2)
ElecT = (—Wrg — Tuccomp Wi — Zuepump Wy )PriceE - HPY (4.42.3)

donde MW; es la masa molecular del componente j; Price, corresponde al precio del producto
o de la materia prima de la unidad u; y PriceE es el costo de electricidad. Rev,, y CRM,, son los
beneficios y los costos anuales, respectivamente; y ElecT es el costo anual de electricidad.

El costo de inversion (CInv), el costo total de utilidades (CTS) y el ingreso neto (TIn) se

calculan mediante las siguientes ecuaciones:

CInv = §B¢ ueccu CCy (4.43.1)
CTS = Yyeur(CcUt, + ChUL,) + ElecT (4.43.2)
TIn = Qyeproa ReVy — Yueproa CRM,, — CTS —y CInv)(1 — tax) (4.43.3)

donde 3 es el factor de contingencia y honorarios (8 = 1.3); ¢ es el factor de instalaciones
auxiliares (¢ = 1.55); & es el factor de correccion por la localizacién de la planta (1.23 para

Argentina, y 1 para el resto del mundo); tax es el impuesto sobre beneficios netos (tax = 0.35);
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y v es el factor de mantenimiento y operacidn (y = 0.045). CCU es el conjunto de unidades que
tienen un costo de capital asociado en el diagrama de procesos.

La funciéon objetivo es maximizar el valor presente neto (NPV), que se calcula como:

TIn

NPV = —CInv(1 + w) +— (4.44.1)
_0(1+6)T
= e (4.44.2)

donde w es la fraccidn de capital de trabajo respecto al costo de inversién (w=0.1); y a es la
anualidad que se calcula para una tasa de interés del 15 % y un tiempo de vida del proyecto de

15 afnos.
4.6 Resultados

4.6.1 Caso de estudio

En este Capitulo, el modelo presentado en las secciones anteriores se emplea para el
disefio optimo de una planta de coproduccidn de etileno y propileno de 500000 t/afio de
capacidad para cada una de estas olefinas. Para el analisis, se consideran cuatro escenarios de
precios correspondientes a distintos mercados (ver Tabla 4.1): Estados Unidos (USA), Unién
Europea (EU), Rusia, y Argentina. Esta informacidn de precios se obtuvo a partir del trabajo de
Boulamanti y Moya (Boulamanti & Moya, 2017), con excepcién de los datos de Argentina. Estos
ultimos resultan relevantes para nuestro pais debido a las perspectivas alentadoras para la
explotacién de nuestras reservas de shale gas (Delpino & Diaz, 2014; U.S. Energy Information
Administration, 2013). Asi, para Argentina, los precios correspondientes a etano, propano, y
gasolina de pirdlisis se obtienen del informe de Cohen (Cohen, 2019); el precio de electricidad
de la pagina GlobalPetrolPrices.com (GlobalPetrolPrices.com, 2019); y el costo de gas
natural/shale gas a partir del trabajo de Charles (Charles, 2019). Por la falta de informacién
asociada al precio de hidrdgeno, se asume un valor de 500 EUR/t basado en los valores de la
literatura (Boulamanti & Moya, 2017). Respecto de los productos principales, se consideran

precios globales para el etileno y el propileno (Boulamanti & Moya, 2017).

Tabla 4.1: Escenarios de precios

UNIDADES USA EU RUSIA  ARGENTINA

Gas natural EUR/t 149 443 114 157

Etano EUR/t 146 612 297 350
Propano EUR/t 394 612 550 295
Hidrégeno EUR/t 367 1344 466 500
Gasolina de pirdlisis EUR/t 774 789 679 395
Electricidad EUR/MWh 35 85 39 56

Etileno EUR/t 973 973 973 973
Propileno EUR/t 1030 1030 1030 1030
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Cabe seiialar las diferencias importantes en los costos de materias primas de los
distintos escenarios, por ejemplo, los precios de etano y propano para USA son 146y 394 EUR/t,
respectivamente, mientras que en la EU el costo es de 612 EUR/t para cada uno.

Como se menciond previamente, el algoritmo L-bOA comienza por una etapa de
cubrimiento que selecciona un conjunto de subproblemas NLP a resolver para generar
linealizaciones de todas las ecuaciones no lineales en el modelo. En este caso particular es
posible seleccionar un problema NLP que incluye todos los términos no lineales (ver esquema
se muestra en la Tabla 4.2), para formular el primer problema Maestro. Esto es debido al uso
del enfoque de estados y equipos en la formulacidn de la superestructura. Cabe sefalar que este
NLP inicial incluye todos los hornos de craqueo (para ambas alimentaciones, etano y propano),
la deshidrogenaciéon de propano y la seccién de metdatesis. Ademas, el esquema de separacién
para el primer NLP es demetanizadora primero, y corresponde a las tareas mostradas en la
Tabla 4.2.

Tabla 4.2: Esquema inicial de procesos
Equipo DC1 DC2 DC3 AR DC7 DC8
Tarea H2C1/C2Cs Ca* C2/Cs Cq* Ca/Cs* H2C1C2* C3 Ca* Et/Pr Et Pr/Cs*
4.6.2 Estadisticas del modelo

El modelo de disefio dptimo de una planta de coproduccidn de etileno y propileno,
formulado con un enfoque GDP, se implementé en GAMS 24.2.3 (Rosenthal, 2014), en una
computadora Intel(R) Core(TM) i7-4790 CPU @3.60GHz y 8 GB RAM. Como se explicd
anteriormente, el problema completo se descompone en subproblemas NLP reducidos y MILP
maestros, los cuales se resuelven con CONOPT (Drud, 1994) y Cplex (IBM Corp. & IBM, 2009),
respectivamente. Las estadisticas del modelo para los distintos escenarios de precios se
muestran en las Tablas 4.3, 4.4, 4.5 y 4.6 para USA, EU, Rusia y Argentina, respectivamente. En

dichas tablas, se resalta el subproblema NLP correspondiente a la solucién dptima.

Tabla 4.3: Iteraciones del algoritmo de L-bOA (Estados Unidos)

Iteracion/ Objetivo  Variables  Variables Restricciones Tiempo de
Subproblema (MMS) Binarias Continuas CPU (s)
NLP 1 (CONOPT, cubrimiento) 1376 - 38608 38868 479
Master MILP 1 (CPLEX) 2413 147 86375 71805 8650
NLP 2 (CONOPT) 2132 - 36880 37578 1105
Master MILP 2 (CPLEX) 1050 147 131282 115033 21458
NLP 3 (CONOPT) 1992 - 37456 37976 1169
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Tabla 4.4: Iteraciones del algoritmo de L-bOA (Unidén Europea)

Iteracién/
Subproblema

NLP 1 (CONOPT, cubrimiento)

Master MILP 1 (CPLEX)
NLP 2 (CONOPT)
Master MILP 2 (CPLEX)
NLP 3 (CONOPT)

Objetivo
(MMmS)

-669
336
-36

-2654

-178

Variables
Binarias

147

147

Tabla 4.5: Iteraciones del algoritmo de L-bOA (Rusia)

Iteracion/
Subproblema

NLP 1 (CONOPT, cubrimiento)

Master MILP 1 (CPLEX)
NLP 2 (CONOPT)
Master MILP 2 (CPLEX)
NLP 3 (CONOPT)

Objetivo
(MMmS)
682
1531
1479
594
1370

Variables

Binarias

147

147

Tabla 4.6: Iteraciones del algoritmo de L-bOA (Argentina)

Iteracion/
Subproblema

NLP 1 (CONOPT, cubrimiento)

master MILP 1 (CPLEX)
NLP 2 (CONOPT)
master MILP 2 (CPLEX)
NLP 3 (CONOPT)

Objetivo
(MMS)
806
1604
1414
-307
1372

4.6.3 Discusion de resultados

Variables

Binarias

147

147

Variables Restricciones Tiempo de
Continuas CPU (s)
38608 38868 307
86375 71805 1591
31550 32196 567
125356 106406 31459
37179 37771 1372
Variables Restricciones Tiempo
Continuas de CPU (s)
38608 38868 667
86375 71805 4700
36864 37561 952
131178 114995 30937
37222 37803 1343
Variables Restricciones Tiempo
Continuas de CPU (s)
38608 38868 299
86375 71805 3670
31669 32311 877
125562 106641 12110
31685 32394 526

A continuacidn, se analizan los valores dptimos obtenidos para los distintos escenarios

de precios. La Tabla 4.7 muestra las decisiones discretas mas importantes que se determinan

para los cuatro escenarios de precios.

Tabla 4.7: Esquema optimo para los diferentes escenarios de precios

Horno de etano
Horno de propano

Deshidrogenacion de
propano basada en Pt
Deshidrogenacion de
propano basada en Cr
Dimerizacion de etileno

Metatesis olefinas
Demetanizadora
Deetanizadora
Depropanizadora
Reactor de acetileno
Deetilenizadora
Depropilenizadora

Rusia

4

X
X
H2Ca/Ca
H2C1C?/C3Ca*
C3/Ca
H,C1C*
Et/Pr
Et Pr/Cs*

Estados
Unidos
4

X
X
H2Ca/Ca
H2C1C?/C3Ca*
C3/Ca
H,C1C*
Et/Pr
Et Pr/Cs*

Unién
Europea
1

1

H,C1/Ca
H,C1C22/Cs
H,C1C22Cs/Cq*
H,C1Cy*

Argentina

1

H2Ca/Ca
H,C1C22/Cs
H2C1C2Cs/Ca?
H,C1C*
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4.6.3.1 Topologia optima para Estados Unidos y Rusia

Se observa que la topologia 6ptima para los casos de Estados Unidos (USA) y Rusia es la
misma, incluyendo cuatro hornos para el craqueo con vapor de etano y la existencia de una
seccion de metatesis para la produccidn de propileno. El propano no se utiliza como materia
prima, debido a su alto costo respecto del costo de etano en estos mercados (2.7 y 1.9 veces
para USA y Rusia, respectivamente). Por lo tanto, se produce etileno adicional a partir del
craqueo térmico de etano para su posterior transformacién en propileno a través de la
dimerizacion de etileno y la metatesis de olefinas. Con respecto a la seccién de separacion, se
selecciona una configuraciéon de deetanizadora primero como la solucién éptima, y la
hidrogenacion de acetileno se lleva a cabo después de la columna deetanizadora. Este resultado
es debido a que la corriente de tope de la deetanizadora contiene principalmente hidrégeno,
metano, etano, etileno, y acetileno. Las fracciones molares de etileno y acetileno son las
variables mas importantes para el reactor de acetileno. Estas fracciones molares aumentan
después de la deetanizacion y, en consecuencia, el proceso de hidrogenacién es mas selectivo a
la eliminacion de acetileno. Dentro de la seccidon de metatesis, la corriente de salida del reactor
se envia a la depropilenizadora, es decir, primero se realiza el corte entre propileno y los butenos
de la mezcla. Esta decisién puede deberse a las condiciones de alta temperatura que tiene la
mezcla a la salida del reactor. Por esta razdn, se selecciona separar primero los compuestos mas
pesados (Cs*).
4.6.3.2 Topologia optima para la Unidn Europea y Argentina

Los escenarios de precios de la Union Europea (EU) y Argentina arrojan la misma
configuracidon dptima, que es diferente a la que se analizé en los otros mercados. Los precios de
etano y propano son los mismos en EU, y el costo del etano es un 16 % mas elevado que el costo
de propano en Argentina. La solucidn éptima incluye un horno de craqueo con vapor para etano
y uno para propano. Una unidad de deshidrogenacidn de propano con catdlisis basada en Cr se
incluye en la planta. Esta tecnologia puede resultar en menores costos que el proceso basado
en catalisis con Pt, ya que no requiere una co-alimentacidn de hidrégeno que incrementa la
demanda de energia en la seccidon de compresidn especialmente. En el esquema éptimo, no se
selecciona el proceso de metatesis de olefinas para estos escenarios de precios. Con respecto al
tren de separacion, se selecciona una configuracion de depropanizadora primero. Esta decision
puede ser debida al alto contenido de compuestos pesados en la corriente de salida del reactor
(33.2 % de C3*), en comparacién al esquema que selecciona sélo craqueo de etano (1.3 % de C5*
en el esquema éptimo de USA y Rusia). Ademas, como en el caso previo, la hidrogenacion de

acetileno se ubica después de la deetanizacion.
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4.6.4 Resultados econdmicos

Los principales indicadores econdmicos se muestran en la Tabla 4.8 para los diferentes
escenarios de precios. Los resultados econdmicos muestran que la planta de coproduccion de
etileno y propileno es rentable en tres de los cuatro escenarios de precios para una capacidad
de planta dada de 500000 t/y de etileno y 500000 t/y de propileno. En el escenario de EU, se
determina un valor presente neto levemente negativo, principalmente debido al alto costo de
las materias primas. Este resultado concuerda con la informacion de la literatura (Boulamanti &
Moya, 2017), donde los costos de produccion de las olefinas se calculan incluyendo los ingresos
por venta de subproductos. Los resultados de USA y Rusia son similares, debido a que la planta
tiene la misma topologia dptima. Sin embargo, el escenario de USA presenta el mayor NPV
(2132 MMS), siendo un 31 % superior al de Rusia, debido al menor costo de materias primas (el
precio de etano es un 51 % menor en USA).

En el caso de la Unidn Europea (EU), los indicadores econdmicos no son aceptables para
la planta bajo el escenario de precios globales considerado para las olefinas. Sin embargo, se
debe notar que no se realizé integracidn energética en el presente analisis. En la Ultima parte de
esta seccién, se analizaran los distintos escenarios considerando integracién energética al
esquema 6ptimo.

El escenario de precios en Argentina presenta un NPV positivo (1414 MMS), 34 % menor
que en USA, resaltando el potencial econémico de producir olefinas en nuestro pais, con una
tecnologia de procesos diferente. A pesar del hecho de que el esquema dptimo es el mismo en
ambos, Unidn Europea y Argentina, la inversidn asociada en este pais es mayor que la
correspondiente a la EU, debido al factor de correccidn & usado para Argentina (1.23), sugerido
por el IPA (Instituto Petroquimico Argentino (IPA), 2018).

Ademas, una comparacién entre producir propileno a través del proceso de metatesis,
y a través de la deshidrogenacion de propano indica que la primera alternativa requiere una
mayor inversion, por ejemplo, el costo de capital de la planta para la EU es un 23 % menor que
en el caso de USA. La metatesis de olefinas requiere una mayor produccion de etileno para su
posterior conversion en propileno. Por esa razon, la planta de USA produce un 95 % mas etileno
que la de la EU. La planta de USA, a diferencia de la planta en la EU, incluye unidades para la
hidrogenacion de C4, dimerizacidn, isomerizacion, y la reaccién de metatesis, y un tren de
separacion adicional para purificar el propileno. Sin embargo, este incremento de inversion

permite aprovechar el bajo costo de etano para producir ambas olefinas.
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Tabla 4.8: Resultados econdmicos de los diferentes escenarios de precio
Rusia Estados Unidos Unidn Europea Argentina

Valor Presente Neto (MMS) 1479 2132 -36 1414
Inversién (MMS) 1086 1089 840 1001
Beneficios (MM$/afio) 1246 1241 1397 1255
Costo de materias primas (MMS$/afio) 477 275 1015 506
Ingreso neto (MM$/afio) 457 570 152 430

Finalmente, se evalla la potencial mejora econdmica de aplicar simultdneamente
optimizacidon e integracién energética en la configuracion dptima para cada escenario de
precios. Se consideran utilidades multiples (Duran & Grossmann, 1986), y se utilizan
aproximaciones suaves para representar operadores max, y asi evitar discontinuidades en el
modelo (Dowling & Biegler, 2015). En este caso particular, se considera una utilidad de
calentamiento y cuatro servicios de enfriamiento. De esta manera, se formula el
correspondiente problema de programacién matemadtica para realizar la optimizacién e
integracidn energética para cada escenario de precios.

Los resultados numéricos (ver Tabla 4.9) muestran que el NPV del escenario europeo y
argentino mejoran significativamente cuando se considera integracion energética entre
corrientes de procesos; e incluso permite que la planta de olefinas sea rentable en la EU.
Asimismo, la aplicacion de integracion energética al esquema dptimo mejora el NPV en los
escenarios de USA y Rusia en un 3 %, aproximadamente. Como los costos de las utilidades
dependen del precio del gas natural (Ulrich & Vasudevan, 2006), este pequefio aumento en la

funcién objetivo puede estar asociado al bajo precio de gas natural en estos paises.

Tabla 4.9:Valor presente neto del esquema optimo con integracion energética

Rusia Estados Unidos Unidn Europea Argentina
NPV en el esquema 6ptimo después
. 1526 2199 190 1715
de la integracién (MMS)
Incremento respecto al caso base (%) 3.2 3.1 627.8 21.3

4.6.5 Analisis de condiciones de operacion dptimas

4.6.5.1 Escenario de precios de Estados Unidos

En esta seccidn se describe el disefio dptimo de una planta de coproduccién de etileno
y propileno para el escenario de precios correspondiente al mercado en USA (ver Fig. 4.7). La
alimentacién de etano total a los hornos de craqueo es 5632 t/d, que incluye la alimentacién
fresca de etanoy el reciclo de etano. Se utilizan cuatro hornos de craqueo en el esquema éptimo.
La alimentacion de etano se distribuye igualmente entre los hornos, ya que estos tienen la
misma dimension (125 MW). En cada horno, la alimentacion se precalientaa 597 °C, y la reaccion

de produccién de etileno tiene lugar a 827 °C. Como combustible para cada horno se emplea
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una corriente de gas natural de 249 t/d, y se adiciona aire con un 10 % de exceso. La integracién
energética permite recuperar calor en la zona convectiva del horno para generar 7108 t/d de
vapor de super-alta presion (110 bar), considerando la contribucién de todos los hornos. Cuando
este vapor se expande en una turbina, se generan 67 MW de energia, que principalmente se

utiliza para impulsar el compresor de gas craqueado (el mds importante de toda la planta).
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Figura 4.7: Disefo éptimo de una planta de coproduccidn de etileno y propileno para el
escenario de precios en Estados Unidos

El tren de separacién tiene una configuracion en la cual la primera columna es la
deetanizadora. La corriente de tope de esta columna se envia al reactor de acetileno, mientras
que la corriente de fondo se envia a la columna depropanizadora. El reactor de hidrogenacion
de acetileno tiene una conversién total del 95 % para el C;H, y el consumo de hidrégeno es de
8 t/d (proveniente del horno de craqueo). La corriente de salida del reactor de hidrogenacién se
comprime y pasa por sucesivas etapas de enfriamiento/separadores flash para luego ser
alimentada a un turboexpansor, donde se alcanzan temperaturas criogénicas requeridas para

recuperar una corriente rica en hidrégeno, que se purifica posteriormente en un proceso PSA
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(Pressure Swing Adsorption), para obtener 199 t/d de H,, lo cual representa un 86 % del
hidrégeno producido en los hornos de craqueo con vapor. Las corrientes liquidas de salida de
los separadores flash se alimentan a la columna demetanizadora (ver Fig. 4.7).

En la seccion de metatesis, se alimentan 2350 t/d de etileno, del cual el 99 % proviene
de la corriente de tope del separador de etano-etileno. Una parte importante del etileno se
convierte en 1-buteno a través del proceso de dimerizacién (50 %), representando el 66 % de
las olefinas de 4 carbonos que se alimentan al reactor de metatesis (el resto de las olefinas de 4
carbonos proviene del reactor de hidrogenacién de C4). En la corriente que ingresa al reactor de
metatesis, la relacion molar etileno/butenos es de 2.14, y su temperatura de entrada es 500 K.
Este reactor opera adiabaticamente para producir 1457 t/d de propileno, que representa un

96.2 % de la produccién requerida de esta olefina.

4.6.5.2 Escenario de precios de Argentina

En esta seccidn se discute el disefio 6ptimo de una planta de coproduccidn de etileno y
propileno para el escenario de precios correspondiente al mercado en Argentina (ver Fig. 4.8).
En el disefio 6ptimo se requieren 638 t/d de etano, y 3309 t/d de propano como materias primas.
El etano se procesa en un horno de craqueo con vapor de 102 MW. Considerando el reciclo de
etano, este horno procesa una alimentacién de 1144 t/d para producir 611 t/d de etileno,
representando un 40 % de la produccion total requerida.

La alimentacién de propano se une al reciclo de propano (38.7 %) proveniente del
separador propano-propileno. En el esquema éptimo un 58 % se procesa en el horno de craqueo
con vapor, mientras que el resto se alimenta a una unidad de deshidrogenacion catalitica. El
horno de craqueo térmico emplea una alimentacion de 3120 t/d de propano, y demanda
158 MW. En la hidrogenacion catalitica, se selecciona el proceso Catofin, que utiliza un
catalizador en base Cr, para producir 1146 t/d de propileno, que representa el 76 % de la
produccién total requerida.

Los hornos de craqueo térmico se integran con un sistema de transferencia de calor para
recuperar energia y producir vapor de alta presidn. Este vapor se expande en una turbina para
producir 43 MW, que se utilizan en la planta para satisfacer su demanda de energia.

Para este disefio, se utiliza una configuracion que presenta una columna de
depropanizadora al principio del tren de separacién, en lugar de ubicar la columna
deetanizadora al inicio del tren. Ademas, se observa que esta primera etapa de separacion opera
a una mayor presién (9.3 bar en tope), respecto al disefio de planta para Estados Unidos (5.2 bar
en tope). Este incremento de presion significa un aumento en la demanda de energia del

compresor principal y en los requerimientos energéticos del condensador y del rehervidor de la
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columna. Sin embargo, dicho aumento permite disminuir la temperatura de tope en la columna,
y asi, poder utilizar un servicio de enfriamiento de menor costo. Asimismo, al aumentar la
presion de operacién de la columna, se reduce el didmetro de disefio de la misma, vy
consecuentemente, los costos de capital asociados. Estos resultados muestran como el modelo
GDP propuesto permite considerar estos compromisos en el disefio dptimo, y su variaciéon en

funcién de los escenarios de precios.
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Figura 4.8: Disefio dptimo de una planta de coproduccion de etileno y propileno para el
escenario de precios en Argentina

4.7 Conclusiones

En este Capitulo se ha formulado una superestructura para determinar el disefio 6ptimo
de una planta de coproduccidon de etileno y propileno. Este es un problema relevante debido a
las ventajas de utilizar liquidos del gas natural/shale gas (NGLs) para la produccion de olefinas
en el contexto de la revolucién del shale gas. El uso de esta materia prima en lugar de naftas,
principalmente en USA, ha generado una disminucién en la produccién de propileno, lo cual
impulsa el empleo de nuevas tecnologias para producir esta olefina. En este Capitulo, se
formulan modelos rigurosos para las unidades de procesos mas relevantes, incluyendo
columnas de destilacidon, compresores, turboexpansores, y otros equipos. Es importante notar

que el modelado riguroso de unidades no es frecuente en la literatura para problemas de
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optimizacion de gran escala, como el que se analiza en este Capitulo. Se formula la
superestructura con un modelo de Programacion Disyuntiva Generalizada (GDP), donde la
presencia de equipos se asocia con variables Booleanas. La funcién objetivo es la maximizacion
del valor presente neto (NPV), sujeto a ecuaciones generales, disyunciones para las potenciales
unidades de procesos, disyunciones para la representacién de las redes de estados y equipos
(SEN) asociadas a las columnas de destilacién y a las configuraciones alternativas del reactor de
acetileno, asi como ecuaciones légicas. Como resultado se obtiene un modelo GDP de gran
escala. Este problema se resuelve mediante una implementacién del algoritmo de
Aproximaciones Exteriores basadas en Ldgica (L-bOA) en GAMS. En los casos de estudio, se
considera una capacidad de planta de 500000 t/afio de etileno y 500000 t/afio de propileno. La
superestructura incluye hornos de craqueo para etano y propano, deshidrogenacion de
propano, y metatesis de olefinas como potenciales tecnologias para la produccién de etileno y
propileno, asi como potenciales procesos de PSA. Se analizan diferentes escenarios de precios,
considerando los costos de materia prima de cuatro mercados: USA, Unidén Europea, Rusia, y
Argentina. Se consideran precios globales de etileno y propileno.

Los resultados numéricos muestran que los precios de etano y propano son los factores
mas influyentes para la rentabilidad del proceso y la determinaciéon de la configuracion éptima.
La combinacion de craqueo térmico de etano, metatesis de olefinas, y dimerizacién de etileno
es la opcién éptima es escenarios donde los costos de etano son bajos, en relacidn a los de
propano (USAy Rusia). En cambio, la combinacién de craqueo térmico de etano y propano, junto
con la deshidrogenacién de propano es la solucién éptima cuando los costos de etano y propano
son similares (EU y Argentina). Es importante destacar que la formulacion GDP permite
identificar en forma robusta y eficiente distintos disefios dptimos de planta en funcién de los
mercados analizados. Finalmente, para el esquema éptimo de cada escenario de precios, se
formula un problema no lineal para llevar a cabo optimizacién e integracidn energética
simultdneamente, lo cual permite determinar las demandas minimas de servicios auxiliares
externos de calentamiento y enfriamiento requeridos. La inclusién de integracion energética en
el esquema 6ptimo mejora los NPV de USA y Rusia en un 3 %, el NPV de Argentina en un 21 %,

y el NPV para la planta en la EU se hace positivo.

4.8 Nomenclatura del capitulo

4.8.1 Funciones
fjc: Funcién polinomial para calcular el calor especifico de componente puro j
fCON: Funcidn para calcular el punto de burbuja de la mezcla

f€%: Correlacion para estimar los costos de utilidades de refrigeracion
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fEVA: Funcién para calcular el punto de rocio de la mezcla

f: Correlacién para estimar los costos de utilidades de calentamiento

f¥: Ecuacién de Van 't Hoff para calcular la constante de equilibrio de la reaccién r
ijIQ: Funcion polinomial para calcular la entalpia de liquido del componente puro j

fjp”ap: Ecuacién extendida de Antoine para calcular la presion parcial del componente puro j

fFrap

7 “"t Funcion polinomial para calcular la entalpia de vapor del componente puro j

f*E: Modelo subrogado para calcular las pérdidas de etileno en el reactor de acetileno

g*: Correlacion de costo de la unidad u

4.8.2 Variables

CC,: Costo de capital asociado a la unidad u

CcUt,: Costo de la utilidad de enfriamiento asociado a la unidad u

ChUt,: Costo de la utilidad de calentamiento asociado a la unidad u

CInv: Costo de inversion

Cpy,j: Calor especifico del componente puro j en la unidad u

Cpm,,: Calor especifico promedio en la unidad u

CRM,,: Costos asociados a la materia prima u

CTS: Costo total de servicios

DPu,,: Caida de presion en la unidad u

DRy, ,,: Relacion liquido vapor en la etapa n de la columna u

DV}, ,,: Flujo de vapor desde la etapa n en la columna u

eg..: Relacién entre la constante de gases y el calor especifico medio

ElecT: Costo anual de electricidad

Fy1,4,j: Flujo molar del componente j en la corriente de procesos que va desde ul au
Fijy j: Flujo molar del componente j que ingresa al horno de craqueo operando con la materia
prima j1

Ftly 5 j: Transformacion logaritmica del flujo molar del componente reactivo j

H;,; 4 Entalpia de la corriente de procesos que va desde ul au

Hij;: Entalpia de la corriente de procesos que se alimenta al horno de craqueo operando con la
materia prima j1

Hjy 4 ;: Entalpia especifica del componente j en fase p a la temperatura de salida de u
H?2C,: Flujo de hidrégeno que se alimenta a la unidad u

KTeq, ,: Logaritmo natural de la constante de equilibrio de la reaccion r en la unidad u
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Lp,,j: Logaritmo natural de la presion parcial de vapor del componente j a la temperatura de
salidadeu

P4 ., Presion de la corriente de procesos que va desde ul au

PR,,: Relacion de presién en la unidad u

Q,,: Calor requerido en la unidad u

Qc,,: Demanda del condensador en la columna u

Qf, : Calor total intercambiado en el horno u

Qh,,: Demanda del rehervidor en la columna u

Rev,: Beneficios anuales por ventas del producto u

Rspy, y2: Fraccion en el divisor de corriente que va desde u a u2

Stly, j: Flujo liquido de salida del componente j en la unidad u

Stv, ;: Flujo de salida de vapor del j en la unidad u

Ty14: Temperatura de la corriente de procesos que va desde ul a u

Tcom,,: Temperatura promedio en el compresor u

TIn: Beneficios totales

Tiso,: Temperatura isoentrépica en u

Tu,: Temperatura de salida de la unidad u

usg,,: Velocidad del flujo de vapor en la unidad u

Vijy,j: Volumen liquido molar del componente j a la temperatura de salida de u
V1,: Volumen molar liquido de la corriente que sale desde u

Vv,: Volumen molar de vapor de la corriente que sale desde u

W,,: Trabajo relacionado a la unidad u

Xy1,,j: Fraccion molar del componente j para la corriente de procesos desde ul au
xl,, j: Fraccion molar del componente j en la corriente liquida que sale desde u
XV;: Conversion del componente j

XV, j: Fraccion molar del componente j en la corriente de vapor que sale desde u

4.8.3 Variables Booleanas

Y,,: Variables Booleana que es verdadera si la unidad u es seleccionada

YT, .: Variables Booleana que es verdadera si la tarea t es seleccionada en la unidad u y falsa
en caso contrario

Zppc: Variables Booleana que es verdadera si el proceso Catofin es seleccionado para la

deshidrogenacion de propano

139



Zppo: Variables Booleana que es verdadera si el proceso Oleflex es seleccionado para la

deshidrogenacidn de propano

4.8.4 Parametros

Atj o: Numero de atomos en el componente j

Cfan,j,i: Coeficientes de la ecuacion extendida de Antoine para el componente j
cfcp,ji: Coeficientes polinomiales para calcular el calor especifico del componente j
Cfn1,j,i Coeficientes polinomiales para calcular la entalpia de liquido

¢fvi,j,i: Coeficientes polinomiales para calcular el volumen de liquido

CY, j1,;: Rendimiento de carbono de j a partir del componente reactivo j1 en la unidad u
HJQ: Entalpia del componente j a la temperatura de referencia

HPY: Horas de trabajo por ano

Kp: Constante de Souders-Brown

MTS;: Selectividades hacia alquenos de 5 y 6 carbono en el reactor de metatesis
MW;: Masa molecular del componente j

PriceE: Precio de electricidad

Price,,: Precio del producto o materia prima

R: Constante de gases ideales

Tref: Temperatura de referencia

4.8.4.1 Letras griegas

a: Anualidad

[3: Factor de contingencia y honorarios

: Factor de construcciones auxiliares

y: Fraccion del costo de mantenimiento

7n,,: Eficiencia isoentrdpica de la unidad u

&: factor de correccidn del costo de capital por localizacion de la planta

0: Tasa de interés

o: Impuesto sobre beneficios netos

T: Vida total del proyecto

w: Fraccién del capital de trabajo

4.8.5 Conjuntos
AT: dtomos
CCU: unidades con costo de capital asociado

CD,,: Etapa del condensador en la columna u
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J: Componentes

JDr: Componentes reactivos en la dimerizacién

JIr: Componentes reactivos en la isomerizacién

JMr: Componentes reactivos en la metatesis

JPb: Productos de la hidrogenacién de C4 (butenos y oligdmeros)

JRb: Dienos y eninos de 4 carbonos

Jr,: Componentes reactivos en la unidad u

NFe,: pares (ul,n) tal que la corriente desde u1 a la columna u ingresa en la etapan
NS,,: Etapas de separacion en la columna de destilacidon u

RB,: Etapa del rehervidor en la columna u

Ta,,: Tareas que puede realizar la unidad u

U: Unidades

Ucb,,: Camara de combustion asociada a la unidad u

Ucomp: Compresores

Ucu: Unidades que requieren utilidades de enfriamiento

Ud: Unidades condicionales

Udc: Columnas de destilacidn

Uds: Divisores disyuntivos

Uex: Unidades excluidas del balance de materia

Ufl: Unidades flash

Uhu: Unidades que requieren utilidades de calentamiento

Uhx: Intercambiadores de calor

Uhxc: intercambiadores de calor de condensacién

Uhxe: Intercambiadores de calor de evaporacion

Uhxl: Intercambiadores de calor de fase liquida

Uhxv: Intercambiadores de calor de fase vapor

Uhxw: Intercambiadores de calor de fase vapor con restriccion de cambio de fase
Uis,: seudo mezcladores que alimentan a la unidad u

UI,: Unidades que tienen una corriente de salida hacia u

UL,: Unidades que reciben una corriente liquida desde u

Umt: Conjunto de unidades que se incluyen en caso de seleccionar al proceso de metatesis
Umx: mezcladores

UO,: Unidades que tienen una corriente de entrada desde u

Uos,,: Seudo-divisores que entregan una corriente de salida proveniente de u

Upc: Bombas y compresores
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Upd: Productos

Ugm: Pares de unidades que intercambian calor

Ur: Unidades reactivas

Urm: Materias primas

Usf],l,u,t: Estado alimentado a través de u’ y procesado en u cuando se selecciona la tarea t
Usgyl, ¢+ Estado suministrado a través de u' y producido en u cuando se selecciona la tarea ¢
Usc: Unidades que describen las reacciones de craqueo térmico

USEN': Unidades que pueden realizar diferentes tareas

Usp: Divisores

Ust: Estados

UV, : Unidades que reciben una corriente de vapor desde u

Uves: Separadores flash

4.8.6 Indices

j: indice de componentes
m: indice de cambio de fase
p: indice de fases

r: indice de reacciones

t: indice de tareas

u: indice de unidades
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Capitulo 5: Generacidon de modelos hibridos en Programacién
Disyuntiva  Generalizada para la  optimizacion de
superestructuras

5.1 Introduccion

El modelo riguroso de un diagrama de procesos, incluyendo una formulacidn detallada
de cada unidad, resulta generalmente en un problema mixto entero no lineal (MINLP) de gran
escala. Debido a que las formulaciones MINLP son de complejidad no polindmica (NP-hard)
(Sahinidis, 2019), los desarrolladores de modelos deben emplear estrategias de solucién
especiales basadas en los conocimientos del sistema en estudio. En este contexto, el enfoque
de Programacion Disyuntiva Generalizada (Generalized Disjunctive Programming, GDP)
constituye una forma mas intuitiva de formular un problema de optimizacién matemadtica
introduciendo informacidn especifica del proceso a través de disyunciones y proposiciones
I6gicas. Ademas, las formulaciones GDP pueden resolverse utilizando estrategias poderosas de
descomposicidon, como el algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Légica (Logic-
based Outer Approximation algorithm, L-bOA) (Chen et al., 2020; Tirkay & Grossmann, 1996;
Vecchietti & Grossmann, 1999).

En ciertas aplicaciones, la forma analitica de la funcién objetivo o de algunas
restricciones no se encuentran disponibles en forma explicita ya que se obtienen por medio de
simulaciones, cddigos externos, o experimentos de laboratorio (Bajaj et al., 2018). Cuando el
problema matematico incluye restricciones explicitas e implicitas, nos referimos a este
problema como hibrido o de caja gris.

Una estrategia que permite formular modelos hibridos es el empleo de modelos
subrogados (surrogate models, SM), para representar las funciones implicitas. Esta técnica
consiste en construir funciones sencillas a partir de datos de entrada y salida (Bhosekar &
lerapetritou, 2018; Kim & Boukouvala, 2020), y ha sido implementada satisfactoriamente para
abordar problemas de problemas de disefio éptimo de procesos (Caballero & Grossmann, 2008;
Henao & Maravelias, 2011; Pedrozo et al., 2020). Ademas, los modelos subrogados se pueden
utilizar para reemplazar modelos rigurosos de unidades de procesos en problemas no convexos
de gran escala. De esta forma, se puede reducir el nimero de ecuaciones y la complejidad del
problema. La aproximacién de no linealidades y no convexidades es un desafio significativo en
el enfoque de SM, por lo que las funciones base cominmente son no lineales. Hay dos clases de
funciones base. La primera incluye modelos de regresion con funciones algebraicas simples

como polinomios y bilinealidades. Estas son adecuadas para problemas de optimizacién, pero
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es posible que no representen con exactitud funciones altamente no lineales. La segunda clase
de funciones base incluye funciones de interpolacién, como las funciones de base radial (Radial
Basis Function, RBF) (Hardy, 1971) y Kriging (Krige, 1951). En estas funciones, los datos se
pueden representar exactamente, con la penalidad de aumentar el nimero de parametros e
introducir términos no convexos.

Cozad et al. (Cozad et al., 2014) desarrollaron un software de aprendizaje automatico
de modelos algebraicos para optimizacién (Automated Learning of Algebraic Models for
Optimization, ALAMO), que permite construir modelos subrogados sencillos basados en
regresion, como funciones lineales, polinomiales, racionales, asi como funciones de base radial,
utilizando estrategias de optimizacidn global para obtener los tipos de funciones a incluir
(decisiones discretas) y estimar los parametros correspondientes (variables continuas). Wilson
y Sahinidis (Wilson & Sahinidis, 2017) estudiaron las opciones de regresién con restricciones en
ALAMO, y demostraron la eficiencia del muestreo a través de la maximizacion de errores (Error
Maximization Sampling, EMS) como estrategia de exploraciéon. Boukouvala y Floudas
(Boukouvala & Floudas, 2017) desarrollaron algoritmos para la optimizaciéon global de
problemas computacionales de caja gris restringidos (Algorithms for Global Optimization of
coNstrAined grey-box compUTational problems, ARGONAUT), para resolver problemas que
incluyen restricciones con forma algebraica explicita e implicita. Una caracteristica especial de
ARGONAUT es la seleccion de funciones base para los SMs, que pueden ser funciones de
interpolacion o de regresion.

En este Capitulo, se propone un nuevo procedimiento para generar modelos subrogados
basados en funciones de regresidn y de interpolacidn con el objetivo de mejorar el desempefio
de dichos modelos dentro de un esquema de optimizacidn. Estos SMs se complementan con
modelos basados en primeros principios para generar modelos hibridos que representan el
comportamiento de las unidades de procesos, en problemas de disefio dptimo de plantas de
procesos quimicos, formulados en un marco de Programacidn Disyuntiva Generalizada (GDP).
Los modelos GDP hibridos resultantes se resuelven mediante un procedimiento iterativo de
optimizacion. El desempefio del algoritmo propuesto se analiza mediante dos casos de estudio:
un problema de sintesis de metanol, y el disefio de una planta de produccion de propileno por

medio de la metatesis de olefinas.

5.2 Metodologia

El objetivo de este Capitulo es desarrollar un procedimiento novedoso para generar

modelos hibridos para el disefio dptimo de plantas quimicas. Para ello se representan unidades
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de procesos por medio de modelos basados en primeros principios y modelos subrogados (SM),
incorporados dentro de una superestructura.

Se proponen SMs basados en funciones de regresion simples y funciones interpolantes.
Por un lado, se obtienen modelos de baja complejidad a través de funciones base simples, que
son efectivas para el uso en optimizacidn (Wilson & Sahinidis, 2017). Por otro lado, las funciones
interpolantes pueden representar cualquier comportamiento, dando respuestas exactas en los
puntos de interpolacién (Chen et al., 2014). En particular, se emplean funciones de base radial
Gaussianas (Gaussian Radial Basis Functions, GRBFs) debido a su desempefio satisfactorio en
esquemas de optimizacion (Amouzgar & Strémberg, 2017; McDonald et al., 2007). Dado que se
requiere una buena aproximacion del modelo original en la regién factible, las funciones
interpolantes son apropiadas para ajustar los residuos de las funciones de regresion, sin cambiar
apreciablemente las predicciones del modelo lejos de los puntos de interpolacién. Las GRBFs
presentan estas caracteristicas, y los coeficientes de las GRBFs se obtienen mediante la solucion
de sistemas de ecuaciones lineales.

En este Capitulo, los modelos subrogados se generan basados en la siguiente funcion:

K@) = YV, ché(w) + XM wyerlv-vsillz (5.1)

donde v son las variables de entrada en el modelo subrogado; c; y w;, son los pardmetros del
modelo a determinar; N es el numero de funciones algebraicas; M es el nimero de puntos de
interpolacion; y es el factor de forma de las GRBFs; vs;, son los puntos de interpolacion; y h{ (v)
son las funciones de regresidn algebraicas simples.

Los modelos basados en primeros principios y subrogados se incluyen como

restricciones del problema de disefio dptimo, cuya formulacién GDP se muestra a continuacién:

min f(x) (5.2.1)
gx)<o0 (5.2.2)
gs(x) <0 (5.2.3)
Y;
Viek; |l < 0] j €] (5.2.4)
hi(x) <0
x €EXCSR" (5.2.5)
Yix € {True, False}™ (5.2.6)

donde f(x) es la funcidn objetivo en (5.2.1), g(x) es el conjunto de restricciones lineales y no
lineales que representan primeros principios en (5.2.2), y g°(x) corresponde a los modelos
subrogados en (5.2.3). En relacién a las disyunciones ldgicas (5.2.4), Yy, es la variable Booleana
asociada con el término k-th de la disyuncidn j-th, hj, (x) son restricciones algebraicas y hfk(x)

son modelos subrogados.
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Para resolver el problema GDP se aplica el algoritmo de Aproximaciones Exteriores
basadas en Légica (L-bOA). Esta estrategia se ha descripto en detalle en la Seccién 4.3.3 del

Capitulo 4 de esta Tesis.

5.2.1 Generacion inicial de los modelos subrogados

En este Capitulo, como primer paso se generan las funciones de regresion algebraica
con el software ALAMO (Cozad et al., 2014). Este modelo inicial se obtiene basado en funciones
de baja complejidad, que incluyen monomios lineales, cuadraticos, y cubicos, bilinealidades
simples y cuadraticas, y un término constante. Se utiliza el criterio de informacién de Bayes
(Bayesian Information Criterion, BIC) como métrica de ajuste (Wilson & Sahinidis, 2017). Una
vez que los modelos subrogados basados en funciones de regresion algebraica son generados,
se analizan los errores relativos para decidir si debe aplicarse una primera etapa de
refinamiento. Se calculan los errores relativos de los datos de muestreo, y los puntos con errores
mayores a una tolerancia dada (&) se incluyen como puntos de interpolacién para generar
funciones de base radial Gaussianas (Gaussian Radial Basis Functions, GRBFs). Se debe notar que
los residuos se ajustan con GRBFs; de esta manera el SM es exacto en los puntos de
interpolacion.

5.2.2 Etapa de exploracién (muestreo adaptativo)

Con el objetivo de mejorar el desempefio global del modelo subrogado inicial, se lleva a
cabo un muestreo adaptativo que determina las regiones del dominio donde se requiere un
mayor refinamiento. En esta etapa se formulan problemas de optimizaciéon a través de la
estrategia de muestreo mediante la maximizacidon de errores (Error Maximization Sampling,

EMS) (Cozad et al., 2014; Wilson & Sahinidis, 2017), cuya formulacidn es:

h" (v)—hS(v) 2
g )< 3.
r 0 (5.3.2)
vl <v<v? (5.3.3)

donde h"(v) es el dato experimental o modelo riguroso para determinar la variable de salida, y
g"(v) son las restricciones del modelo riguroso. EMS es un problema de programacion
matemadtica que permite identificar las regiones del dominio donde se requiere refinamiento.
Se debe notar que en el problema (5.3), las ecuaciones algebraicas del modelo riguroso se
asumen explicitas. Sin embargo, en caso de que el modelo fuera de caja negra, se podria utilizar
un método de optimizacion sin el uso de derivadas (Derivative Free Optimization, DFO) (Rios &
Sahinidis, 2013), como se aborda en la Seccién 5.2.6. Ademas, en este trabajo, se resuelve el
problema (5.3) a optimalidad local. La técnica de muestreo adaptativo se extiende a SMs

multivariables ya que a partir del mismo vector de variables de entrada se estiman diferentes
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variables de salida. Por ejemplo, las variables de entrada para las columnas de destilacién son
los flujos molares de los componentes y la entalpia especifica de la corriente de entrada, y la
presion del tope de la columna, desde los cuales se construyen funciones subrogadas para el
costo de capital, el requerimiento energético del rehervidor, las temperaturas de tope y fondo
de la columna (cuatro funciones subrogadas, como muestran las Ecs. (5.7.1)-(5.7.4)). EMS se

aplica a cada funcién subrogada.

5.2.3 Etapa de explotacion

Cuando se resuelve un problema GDP por medio del algoritmo L-bOA, algunos
subproblemas NLP pueden resultar no factibles debido a la baja exactitud de los modelos
subrogados en regiones claves del dominio de las variables de entrada (Kim & Boukouvala,
2020). El modelo verdadero de la unidad también puede ser no factible cuando se evalta en la
soluciéon de un subproblema NLP. En ambos casos, se deben buscar puntos de muestreo factibles
para explotar tal regién, y consecuentemente, mejorar el desempefio de los modelos
subrogados. Entonces, se formula un problema de optimizacién para minimizar el cuadrado de
la norma euclidiana de la diferencia entre la solucién del subproblema NLP (v*) y las variables
de entrada del modelo subrogado (v) que satisfacen las restricciones del modelo original de la

unidad de procesos:

min||v* — v||3 (5.4.1)
gw) <0 (5.4.2)
vi<v <Y (5.4.3)

Se debe notar que v* son parametros para el problema (5.4) ya que sus valores son
soluciones provenientes de los subproblemas NLP. La solucion del Problema (5.4) proporciona
un punto factible que se incluye en el conjunto de entrenamiento, y de esta forma, permite la

explotacién de la region en caso de problemas no factibles.

5.2.4 Estrategia de solucion
En este Capitulo se propone el procedimiento iterativo para resolver problemas de

disefio 6ptimos basados en modelos hibridos, que se muestra en la Fig. 5.1. El procedimiento
incluye la formulacién y refinamiento de los SMs (mediante las etapas de exploracion y
explotacién), y la resolucion del problema de disefio dptimo, formulado como GDP. A
continuacién, se brinda una descripcion de este procedimiento:
1. Se seleccionan las cotas de las variables de entrada para cada modelo subrogado.
2. Se generan datos iniciales con la metodologia de muestreo de hipercubo latino (Latin

Hypercube sampling, LHS) para realizar evaluaciones del modelo original y calcular las

variables de salida para construir los modelos subrogados.
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Filtrados de datos: algunas evaluaciones pueden resultar no factibles cuando el modelo

original tiene restricciones, entonces se aplica un filtrado de datos para descartar los puntos

de muestreo no factibles (Boukouvala & Floudas, 2017).

Generacioén inicial de modelos subrogados (surrogate model, SM)

4.1. Generacién de SM con funciones de regresidn algebraicas simples mediante el software
ALAMO

4.2. Evaluacion de los errores para determinar puntos de muestreo que el modelo inicial no
logra representar adecuadamente, para los cuales los errores son mayores a una
tolerancia dada (&)

4.3. Refinacién de SM con GRBFs en cada punto de muestreo detectado en 4.2

Etapa de exploracién

5.1. Muestreo mediante una estrategia de maximizacion de errores (EMS): Determinacion
de los puntos donde los SMs tienen baja exactitud dentro de la regidn factible. Los
problemas EMS se resuelven para cada variable de salida de cada modelo subrogado
respectivamente.

5.2. Los SMs se actualizan nuevamente con las GRBFs en los puntos de muestreo detectados
en5.1.

5.3. Se verifica que el error determinado en EMS sea menor que una tolerancia dada (&)
(criterio de convergencia). En caso que no se satisfaga esta condicién, se vuelve a 5.1.

Se resuelve el problema de disefio éptimo de procesos, formulado como un GDP, utilizando

el algoritmo L-bOA

Etapa de explotacién

7.1. Cada subproblema NLP del GDP proporciona una solucion factible para el dominio de
interés. El paso siguiente consiste en evaluar el modelo riguroso de cada unidad de
procesos representada por un SM en el GDP, en la solucién de cada subproblema NLP.
En caso de que el modelo riguroso sea factible y con baja exactitud, se incluye la
solucidn del subproblema NLP al correspondiente conjunto de entrenamiento. En caso
de que el modelo riguroso de la unidad de procesos sea no factible, se resuelve un
problema de factibilidad (5.4) para obtener la solucidon mas cercana a la soluciéon del
subproblema NLP, para incluirla en el correspondiente conjunto de entrenamiento. De
esta manera, la estrategia de solucion se beneficia del algoritmo L-bOA por medio del
testeo y, eventualmente, inclusion de las soluciones de los subproblemas NLP.

7.2. Criterio de convergencia: el error relativo de cada variable de salida, de cada modelo
subrogado, evaluada en cada solucién factible de un subproblema NLP debe ser menor

a una tolerancia dada (g,) para terminar el procedimiento iterativo. Si no se satisface,
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se vuelve a la etapa de exploracidn (paso 5). De esta manera, el nUmero de iteraciones

principales del algoritmo es igual al nimero de veces que se resuelve el problema GDP.

[ Cotas iniciales (vf, v{) ]

Evaluaciones del Muestreo por LHS y
modelo verdadero procesamiento de datos

(eien]

Filtrado de
puntos infactibles

Generacion inicial de SM

(funciones de regresion,

evaluacion de errores, y
refinamiento con RBF

Maodelo verdadero
evaluado en el éptimo
local parcial v*

Etapa de exploracion

Minimizar [jv* — v||2
sujeto al
modelo verdadero

T

n = 1(n:var. de salida) ]

|

|

|

|

|

|

|

Actualizar modelos Problema de optimizacion |
subrogados EMS sujeto al |
usando RBF modelo verdadero |
|

|

|

|

|

|

|

[ Calcular err, ]
No
Agregar v a! set de err, < &
entrenamiento

Yes

Agregar punto de
EMS al set de Errgm>

entrenamiento

Actualizar modelos
subrogados

[ Resolver J
problema GDP usando RBF

®

Figura 5.1: Marco iterativo integrado de generacion de modelos subrogados y
optimizacién de superestructuras

[ Solucién encontrada ]

5.2.4.1 Estrategias de solucion alternativas

En esta Seccidn, el algoritmo descripto de la Fig. 5.1 se modifica para comparar su
desempefio con otras estrategias de generacién de SM, considerando que: a) solo se utilizan
funciones de regresion algebraicas, y b) sélo se utilizan funciones de base radial Gaussianas.

En el primer caso, para resolver los problemas de disefio dptimo, se utilizan SM
construidos exclusivamente con funciones de regresidn algebraica en ALAMO, es decir, en la
etapa de exploracion y explotacién, donde se actualiza el modelo subrogado, también se utiliza
ALAMO dentro del esquema iterativo (Fig. 5.1) para generar nuevas funciones de regresion
algebraicas. Se debe notar que la incorporacidon de nuevos puntos de muestreo durante las
etapas de exploracion y explotacion implica resolver problemas de programacion matematica

adicionales a optimizacidn global, incluyendo el conjunto de entrenamiento completo. De esta
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manera, el problema aumenta tanto su complejidad, como su requerimiento computacional,
con el avance de las iteraciones.

En el segundo caso, los SMs se generan sélo con GRBFs. La estrategia de la Fig. 5.1 se
modifica para aplicar GRBFs en el ajuste inicial también. Los coeficientes de GRBFs se
determinan resolviendo sistemas de ecuaciones lineales en Matlab. En este caso, aun cuando la
generacion de los SMs sea de menor complejidad que en el caso a), aumenta la no linealidad de

los mismos, lo cual puede afectar la robustez y la eficiencia en la resolucion del problema GDP.

5.2.5 Integracion de software

En el algoritmo representado en la Fig. 5.1 se utilizan diferentes herramientas
computacionales. El algoritmo principal se programa en Matlab (R2016a) ya que este programa
permite el procesamiento y la transferencia de datos a ALAMO (Versidon 20.10.21) y GAMS
(32.2.0). Matlab también permite la generacién de datos mediante la metodologia de muestreo
del hipercubo latino (Latin Hypercube Sampling, LHS), y tiene estrategias para resolver sistemas
de ecuaciones lineales, mediante la solucidon de las cuales se determinan los coeficientes de
GRBFs.

En ALAMO se construyen modelos subrogados debido a su capacidad de seleccionar
funciones base de baja complejidad para ajustar los datos de muestreo. Para ejecutar ALAMO

£

desde Matlab, se programé la escritura automatica de un archivo “.alm” que contiene las
posibles funciones base, y los datos de entrada y salida. Este archivo se ejecuta en ALAMO a
través de la ventana de comandos de Windows desde Matlab. La opcién “trace” se utiliza para
generar un resumen de los resultados, desde donde se lee la forma de la funcién y se transfiere
a Matlab.

En el algoritmo propuesto en este Capitulo, se resuelven cuatro tipos de problemas de
programacion matematica en GAMS, como se muestra en la Fig. 5.2: 1) modelos para las
unidades de procesos que se corren para generar el muestreo inicial y verificar cada solucion de
los subproblemas NLPs; 2) muestreo con maximizacion de errores (EMS) (5.3) en la etapa de
exploracién; 3) problemas de factibilidad (5.4), que se formulan cuando las soluciones de los
subproblemas NLP resultan no factibles en la etapa de explotacién; 4) problemas de disefio
optimo, formulado como GDP (5.2). Para cada uno de éstos, se generan desde Matlab archivos
“.gms”. Se utiliza la herramienta GDXMRW para escribir archivos “.gdx” adicionales, que
contienen los coeficientes de las GRBFs, para ejecutar los problemas de programacion

matematica desde Matlab, y para cargar los resultados de interés. Esta implementacion se lleva

a cabo en una computadora Intel(R) Core(TM) i7-4790 CPU @3.60GHz con 8 GB RAM.
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A G AMS Problema de factibilidad

* Problema GDP

Figura 5.2: Integracion de software para la implementacion del procedimiento integrado
de generacion de modelos subrogados y optimizacion de superestructuras

5.2.6  Optimizacion sin el uso de derivadas

En la estrategia de optimizacién de la Seccién 5.2.4, se propone un algoritmo de
optimizacion utilizando modelos hibridos que reemplazan a modelos rigurosos de ciertas
unidades de procesos. Se debe notar que se considera que las formas algebraicas de esos
modelos rigurosos se encuentran disponibles para las etapas de exploracidn y explotacion, y asi
se formulan problemas NLP en dichas etapas que se resuelven en GAMS mediante el solver
CONOPT. Sin embargo, esta suposicion no es siempre valida, por ejemplo, cuando el modelo
riguroso se encuentra en un simulador.

Debido a lo anterior, en esta Seccidn se abordan estrategias de optimizacién sin el uso
de derivadas (Derivative Free Optimization, DFO) (Zhao et al., 2021) en las etapas de exploracion
y explotacion. Estas estrategias sélo requieren evaluaciones de la funcién objetivo para la
busqueda de la solucidon dptima. Son de especial utilidad cuando las derivadas, de las
restricciones o la funcidn objetivo, no estdn disponibles, su estimacién no es confiable, o
requiere gran cantidad de recursos, por ejemplo, cuando la funcidn objetivo demanda alto
tiempo de CPU o presenta ruido numérico (Rios & Sahinidis, 2013).

En particular, se utiliza el algoritmo de optimizacidn limitada por aproximacion
cuadratica (Bound Optimization BY Quadratic Approximation, BOBYQA), desarrollado por Powell
(Powell, 2009). Este método consiste en establecer cotas iniciales para una regién de confianza
radial, y un nimero de evaluaciones de la funcidn para interpolar un polinomio cuadratico. En
este Capitulo, se utiliza este método a través del paquete proporcionado por Ragonneau y Zhang
(Ragonneau & Zhang, 2020), que permite ejecutar el algoritmo BOBYQA implementado en

Fortran a través de MATLAB. La Fig. 5.3 muestra la integracidn de software para este caso.
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Figura 5.3: Integracion de software para la implementacién del procedimiento integrado
de generacion de modelos subrogados y optimizacion de superestructuras, considerando
estrategias DFO en las etapas de exploracion y explotacion

5.2.7 Problema de disefio éptimo e integracion energética en forma simultanea

Otro aspecto novedoso de esta tesis consiste en el empleo de modelos hibridos con su
potencial integracién energética, en el marco del problema de disefio 6ptimo de procesos y
generacion de modelos subrogados (ver Fig. 5.1). Este problema consiste en encontrar el disefio
Optimo, a la vez que se generan los SMs, en forma simultanea con la integracidn energética
(determinacién de minimos servicios auxiliares). De esta manera, se considera el efecto de las
temperaturas de operacion en los equipos para favorecer la recuperaciéon de energia, y asi,
mejorar la funcién objetivo.

En los modelos matematicos de integracion energética, se definen como corrientes
calientes y frias a los flujos que requieren enfriamiento y calentamiento, respectivamente. Las
corrientes calientes pueden intercambiar calor con las frias para satisfacer sus necesidades
energéticas y disminuir el consumo de servicios auxiliares.

Para abordar este problema, Duran y Grossmann (Duran & Grossmann, 1986)
formularon un modelo con una condicién matematica del pinch para minimizar el consumo de
servicios auxiliares. En principio, la formulacién incluye operadores max para calcular la cantidad
de energia disponible por encima del candidato al pinch. Como estos operadores max generan
discontinuidades en el modelo, se pueden reemplazar por aproximaciones suaves de los mismos
(Dowling & Biegler, 2015). De esta forma se obtiene una formulaciéon NLP para la optimizacion
de procesos y la integracion energética de manera simultanea.

Segln nuestros conocimientos, esta formulacién NLP (Dowling & Biegler, 2015) no ha
sido integrada con problemas de optimizacion estructural. Dicha integracion representa desafios

debido a la complejidad del problema resultante. El nimero de variables y no linealidades
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incrementa significativamente debido a las ecuaciones de integracién energética. Ademas, se
tienen unidades de procesos condicionales, que tienen asociadas variables discretas.

Por estas razones, el uso de modelos hibridos para reemplazar unidades de procesos
tiene un rol destacado en este tipo de problemas. Esta estrategia tiene el potencial de reducir la
dificultad del problema de optimizacidn resultante. Asimismo, el uso de formulaciones GDP y
del algoritmo L-bOA contribuyen a mejorar las propiedades de convergencia del problema de
optimizacidn.

En esta Seccidn se propone una formulacién para abordar la optimizacidn estructural de
procesos (y generacion de SMs) e integracidon energética de manera simultanea, como se
muestra en el problema (5.5), que constituye el GDP que se resuelve en el esquema iterativo de
la Fig. 5.1. Se busca maximizar el valor presente neto (NPV), sujeto a las restricciones del
problema de disefio 6ptimo (Ec. (5.5.2)). Se utilizan disyunciones para las unidades
condicionales, como se muestra en la Ec. (5.5.3), y se emplea la representacion de redes de
estados y equipos para las etapas de separacién (Ec. (5.5.4)).

En la disyuncion (5.5.5), YH; ,, es la variable Booleana que es verdadera si la corriente
caliente i y el candidato al pinch p se seleccionan en la planta, y falsa en caso contrario. Esta
disyuncion se utiliza para incluir en el modelo el calculo riguroso de QA{fp, que es el contenido
de calor total por encima del candidato al pinch p de la corriente caliente i. De la misma manera,
en la disyuncion (5.5.6), si k y p se seleccionan en la planta, YCy,, es verdadera y se incluye en
el modelo el calculo riguroso de QAi,p (contenido de calor total por encima del candidato al
pinch p de la corriente fria k). Se debe notar que, debido a las caracteristicas del problema, las
variables QAfp y QAi,p aumentan la complejidad combinatoria a medida que aumenta el
numero de corrientes en la integracidon. Asi, las disyunciones (5.5.5) y (5.5.6) resultan
especialmente utiles para reducir el nimero de no linealidades en los subproblemas NLP del
algoritmo L-bOA.

Las Ecs. (5.5.7) y (5.5.8) son asignaciones de los candidatos al pinch para las corrientes
calientes y frias, respectivamente. QHF, es la demanda del servicio de calentamiento externo
para el candidato p, y se calcula mediante la Ec. (5.5.9). La condicién matematica para localizar
el pinch se muestra en la Ec. (5.5.10), y la demanda del servicio de enfriamiento externo se
determina con el balance energia (5.5.11). Ademas, se incluyen relaciones légicas para las
variables Booleanas (Ec. (5.5.12)).

max NPV = f(x) (5.5.1)

s.t.g(x) <0 (5.5.2)
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QHP, = Xyec QA%p — Xken QAl, PEP (5.5.9)

Qqu = QHP, p€EP (5.5.10)

Qc = Qu + Zien Fi(T{" = TE¥) = T (2 — 11 (5.5.11)
QY YTy, YH; , YC ) = True (5.5.12)

x € X € RYY, € {True, False} ueUd; YT, ; € {True,False}t € Ta, u € USEN

YH;, € {True,False}i € H, p € P;YCy,, € {True,False}k € C, p € P
5.3 Caso de estudio: sintesis de metanol

5.3.1 Descripcién del problema

El primer caso de estudio considerado para evaluar el desempefio de la estrategia de
optimizacion propuesta (Fig. 5.1) es un problema de sintesis de metanol tomado de la literatura
(Chen & Grossmann, 2019; Tirkay & Grossmann, 1996). El diagrama de procesos
correspondiente se muestra en la Fig. 5.4. Las decisiones discretas principales se relacionan con
la seleccion de la corriente de alimentacion (1 o 2), que puede ser acondicionada en una (3) o
dos etapas de compresion (4, 5y 6). La conversidon de metanol se puede realizar en un reactor
de bajo costo que opera a baja conversién (9), o en un reactor de mayor costo que puede
alcanzar conversiones mas altas (10). Finalmente, la corriente de reciclo se puede recomprimir
en una (16) o dos etapas (17, 18 y 19). La funcién objetivo a maximizar es el beneficio neto. El

modelo completo de sintesis de metanol se presenta en el Anexo F.
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Figura 5.4: Superestructura para el problema de sintesis édptima de metanol

5.3.1.1  Formulacion original del modelo del reactor
En este ejemplo, se estudian los modelos originales de los reactores (9 y 10) ya que éstos
se reemplazan en la estrategia propuesta en esta tesis por modelos subrogados, para calcular la

conversion en el modelo hibrido. El modelo original del reactor se escribe de la siguiente forma

T = Xu' fulh, u €{9,10} (5.6.1)

__18
22 = 0415 1 - % u € {9,10} (5.6.2)
XoFTS" = xg7(1 - e_s)(f om, T foco t+ fgi,rcngoH) (5.6.3)
)(101“_'7111.(1)1 = 3(1 —e 10)(f 10,H, T f1i(r)l,co + f1i(1)I,CH30H) (5.6.4)
(FTIPTim — FTO¥To%)(35.0) = 0.01AH,,1;, u € {9,10} (5.6.5)
fiss, = quz n, u € {9,10} (5.6.6)
to = fulto — 0.51, u € {9,10} (5.6.7)
Oglt-I3OH = fui,%H30H + 0.51, u € {9,10} (5.6.8)
fth, = fitn, u € {9,10} (5.6.9)

donde FT." y FT 2%t son los flujos totales de entrada y salida de la unidad u; f Ly f"”t son los
flujos molares del componente j de entrada y salida de la unidad u; T/* y T2%t son las
temperaturas de entrada y salida de la corriente de salida de la unidad u; P2%¢ es la presién de
la corriente de salida de la unidad u; x,, es la conversion; )(iq es la conversion de equilibrio; y
AH,.,, es el calor de reaccién (pardmetro).

En este Capitulo, se generan modelos subrogados que reemplazan a las Ecs.
(5.6.1)-(5.6.4). El consumo de hidrégeno del reactor (r;,) se calcula basado en los flujos molares
de entrada (fu Hy e fu CH, Yflf,TEH30H): temperatura de salida (T,2%¢), y presién de operacién
(P*t), como variables de entrada. Asi se obtiene el modelo subrogado (5.6.10). El modelo

hibrido para los reactores se formula con las Ecs. (5.6.5)-(5.6.10).
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tu = W (Filhy, filkos ity Fiblengom T PO u € {9,103 (5.6.10)

5.3.2 Resultados numéricos para el problema GDP con el modelo original
Los resultados numéricos del modelo original para el problema de sintesis de metanol
formulado como un GDP (Ecs. (5.6.1) — (5.6.9)) se muestran en la Tabla 5.1. Como se emplea una
implementacion propia del algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Légica (L-bOA),
se realiza un cubrimiento que incluye dos subproblemas NLP para inicializar todas las ecuaciones
no lineales, y asi, recolectar los datos necesarios para la formulacién apropiada del problema
maestro MILP. El subproblema NLP 1 incluye la alimentacidn 1, dos etapas de compresion para
esta corriente (unidades 4, 5y 6), el reactor 10, y dos etapas de compresién (unidades 17, 18y
19) para la corriente de reciclo. Mientras, el segundo subproblema NLP considera la corriente
de alimentacion 2, el compresor 3, el reactor 9 y el compresor 19 (ver Fig. 5.4). Al aplicar el
algoritmo L-bOA, después de resolver el primer problema maestro MILP, se formula el tercer
subproblema NLP, que en este caso particular resulta la solucién éptima. Como se utiliza el
criterio de convergencia de “NLP worsening”, el algoritmo L-bOA converge en tres iteraciones
principales (se resuelven 4 subproblemas NLP). El valor 6ptimo del beneficio es 1840 MS/afio, y
la configuracion dptima incluye la alimentacidn 2, dos etapas de compresion (unidades 4, 5y 6),
el reactor9, y el compresor 16 para la corriente de reciclo (ver Fig. 5.4). Los resultados numéricos

obtenidos se corresponden con los reportados en la literatura (Tirkay & Grossmann, 1996).

Tabla 5.1: Iteraciones del algoritmo de L-bOA (GDP original)

Iteracion/ Objetivo Tiempo Restricciones Variables Variables
Subproblema (M$/aiio) de CPU (s) Continuas Binarias
NLP 1 (CONOPT) -750.52 0.125 380 310 -
NLP 2 (CONOPT) 1645.52 0.063 363 310 -
MILP maestro 1 (CPLEX) 1156.87 0.140 690 449 17
NLP 3 (CONOPT) 1840.08 0.063 373 310 -
MILP maestro 2 (CPLEX) -26734.16 0.125 742 533 17
NLP 4 (CONOPT) 1194.47 0.079 373 310 -

5.3.3 Resultados numéricos obtenidos con el algoritmo propuesto para generaciéon de
SMs vy disefio éptimo de procesos mediante modelos hibridos formulados como
problemas GDP
En esta seccién se resuelve el problema de disefio éptimo con el modelo hibrido

descripto por las Ecs. (5.6.5)-(5.6.10), como un problema GDP dentro del algoritmo propuesto

(ver Fig. 5.1), y sus alternativas (Seccién 5.4.1). Debido a la componente aleatoria en la

metodologia de muestreo de hipercubo latino (LHS), el caso de estudio se resuelve diez veces
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usando diferentes puntos de muestreo iniciales (obtenidos por LHS), y luego se analiza cada
caso. En todas las corridas se obtiene el esquema de la soluciéon dptima, con variaciones en la
funcién objetivo menores al 0.24 %, respecto de la solucién con el GDP original.

La comparacidn se enfoca en el nimero de iteraciones y el tiempo de CPU requerido en
cada paso principal en el algoritmo propuesto (ajuste inicial, exploracién, explotacién y
problema GDP).
5.3.3.1 Resolucion del problema de sintesis de metanol con la generacion y refinacion de SMs

basados en funciones de regresion algebraica (ALAMO)

La Fig. 5.5 muestra los resultados de la optimizacion del problema de sintesis de metanol
partiendo de diez disefios de experimentos LHS diferentes, cuando los SMs se generan con
funciones algebraicas simples en ALAMO. Se debe notar que en este caso los SMs no incluyen
GRBFs. El niUmero total de iteraciones principales se encuentra entre 1 y 4. Cuando el problema
se resuelve en una iteracion (corrida 2 de la Fig. 5.5), los SMs después de la etapa de exploracion
ya son suficientemente exactos para satisfacer el criterio de convergencia sin la necesidad de la

etapa de explotacion (mayor refinamiento).
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Figura 5.5: Problema de sintesis de metanol restringido por el modelo hibrido con SMs
generados exclusivamente a partir de funciones algebraicas simples (ALAMO)

En relacion a la funcion objetivo, los resultados numéricos muestran que este método
sobreestima ligeramente el beneficio de la planta en cada caso, siendo el mayor error de 0.22 %
(el valor medio de la funcidn objetivo es 1842.4 MS). Los tiempos de CPU también se muestran
en la Fig. 5.5, y se desglosan en pasos principales: ajuste inicial, etapa de explotacidn, etapa de
exploracién, y solucidon de GDPs. El tiempo de CPU varia entre 18 y 77 s, y su media es 42 s. La

etapa de mayor demanda computacional es la exploracion (alrededor de 70 % del tiempo total),
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que requiere 11 iteraciones en promedio para satisfacer el criterio de convergencia. Este
resultado incluye resolver los problemas EMS y actualizar el modelo utilizando ALAMO, que
involucra la resolucidn de problemas adicionales de optimizacién global (como se explica en la

Seccién 5.2.4.1). El tiempo de CPU para realizar el ajuste inicial es despreciable (1-2 s).

5.3.3.2 Resolucion del problema de sintesis de metanol con la generacion y refinacion de SMs
con funciones de base radial Gaussianas (GRBFs)

Los resultados numéricos correspondientes al caso de sintesis de metanol cuando sélo
se utilizan modelos subrogados basados en GRBFs se muestran en la Fig. 5.6. El problema de
sintesis se resuelve diez veces utilizando diferentes disefios de experimentos LHS. En el 60 % de
los casos, se requieren tres iteraciones principales para satisfacer el criterio de convergencia. La
funcidn objetivo se encuentra entre 1836 y 1842 MS/afio, que corresponde a subestimaciones
y sobrestimaciones de la funcién objetivo, con respecto al valor del problema original

(1840 MS/afio), y la media es 1840.0 MS$/afio. El error relativo en el peor caso es 0.24 %.

Ajuste inicial M Explotacion WS Exploracion Problema GDP
¢ Objetivo Optimo A Iteraciones
1844 - 36
S 1842 | -
s " s
= 1840 | A2 L2 L4 £ - 24 o
~ [a
2 | ¢ <
S 1838 L g
g 2
o
c 1836 - 12 g
\o - —
g - '_
S 1834 s
C -

1832

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Corridas del problema con diferentes LHS iniciales

Figura 5.6: Problema de sintesis de metanol restringido por el problema hibrido usando
modelos subrogados basados en GRBFs

Con respecto a la distribucién de los tiempos de computo, la Fig. 5.6 también muestra
el desglose correspondiente. El tiempo total varia entre 13 y 35 s, lo cual sugiere que esta
estrategia de solucién puede ser mas eficiente que la descripta en 5.3.3.1. El tiempo requerido
para el ajuste inicial de las GRBFs es despreciable (no se distingue en la Fig. 5.6) ya que
corresponde sdlo a la resolucion de un sistema de ecuaciones lineales para determinar los
coeficientes de dichas funciones. La exploracion es la etapa de mayor requerimiento
computacional, representando un 61 % del tiempo total de cémputo, y en promedio, se

requieren 18 iteraciones para satisfacer la tolerancia (&;). Sin embargo, el tiempo de CPU es
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menor que el requerido en el caso de usar funciones de regresién algebraicas para la
formulacion de SMs (ver Fig. 5.5), debido a que la actualizacion de las funciones interpolantes
GRBFs se lleva a cabo resolviendo sistemas de ecuaciones lineales en Matlab, en lugar de
problemas de optimizacidon global. El tiempo de CPU asociado a la obtencidn de las soluciones
de los problemas GDP incrementa con el nimero de iteraciones principales, ya que en cada
iteracion principal se resuelve un GDP.
5.3.3.3 Resolucion del problema de sintesis de metanol con la generacién de SMS basados en
funciones algebraicas simples (ALAMO) y refinacion con GRBFs

En esta Seccién se presentan los resultados correspondientes a la resolucidon del
problema de sintesis de metanol con modelos hibridos cuyos SMs se generan mediante la
formulacion general (Ec. (5.1)), en el marco iterativo descripto en la Fig. 5.1. La Fig. 5.7 muestra
los principales resultados numéricos. El tamafio de muestra inicial considerado es de 100 puntos.
El nimero de iteraciones principales varia entre dos y cuatro. El error relativo maximo de la

funcidn objetivo es 0.11 %, sugiriendo que éste es un método robusto para abordar el problema

de sintesis.
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Figura 5.7: Problema de sintesis de metanol restringido por el problema hibrido usando
SMs basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs (100 puntos de muestreo inicial)

Este enfoque resulta mas eficiente que los dos anteriores (descriptos en 5.3.3.1 y
5.3.3.2), requiriendo en promedio 16 s por corrida del problema; que significa disminuciones de
tiempo de cémputo de 26 % y 49 %, con respecto a usar sélo GRBFs o funciones de regresién
algebraica, respectivamente. Este resultado se asocia principalmente al ahorro de tiempo en el
muestreo adaptativo. Como el ajuste inicial se realiza usando funciones de base algebraica

simples, el nUmero de iteraciones en la etapa de exploracién (16 en promedio) es usualmente
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menor que en el caso en el que se usan SMs basados sélo en GRBF. Ademas, en este enfoque,

el nimero de puntos de interpolacién es menor que en el descripto en 5.3.3.2, ya que en esta

estrategia combinada (Fig. 5.1), el ajuste inicial se realiza a través de funciones algebraicas

simples y sélo se afaden GRBFs en las etapas de exploracién y explotacion.

5.3.3.4  Evaluacion del efecto del tamafio de muestra inicial sobre la solucidon del problema de
sintesis de metanol

En esta Seccidn, se realiza la evaluacion del efecto del tamafio de muestra inicial sobre
el desempefio del algoritmo propuesto, resolviendo el caso de estudio utilizando distintos
tamafios de muestra inicial en la metodologia de LHS. Como esta técnica de muestreo tiene
asociada una componente aleatoria, se varia el nimero de puntos de muestreo para analizar el
comportamiento de las soluciones con el algoritmo de la Fig. 5.1. Este analisis se realiza
utilizando modelos subrogados basados en funciones de regresion y GRBFs, con la estrategia de
solucién mostrada en la Fig. 5.1.

La Fig. 5.8 muestra los resultados obtenidos cuando se utilizan 10 puntos de muestreo
inicial para cada LHS y el problema de sintesis de metanol se resuelve diez veces. Estos
resultados se comparan con los obtenidos en la Fig. 5.7 (100 puntos iniciales). Se observa un
aumento en el nimero de iteraciones principales necesarias para alcanzar la convergencia del
problema. En dos corridas se requieren hasta ocho iteraciones principales, mientras que con 100
puntos (Fig. 5.7) se emplean cuatro iteraciones en los casos de peor desempefio. Esto tiene
como consecuencia un aumento en el tiempo CPU total, que es 22 s en promedio (mientras que,
con 100 puntos, el tiempo total de CPU promedio es 16 s). Ademas, la Fig. 5.8 muestra que se
requieren bajos tiempos de CPU en el ajuste inicial (0.9 s vs. 1.8 s en promedio). Este hecho se
debe a que el problema de programacién matematica es de bajas dimensiones para este tamafio
de muestra. Por otra parte, el tiempo de CPU dedicado a la etapa de exploracion incrementa
(9.8 s vs. 6.5 s en promedio), debido a que se requiere mayor exploracién para generar un
modelo suficientemente bueno en todo el dominio.

Para continuar con el andlisis, en la Fig. 5.9 se presentan los resultados correspondientes
al problema de sintesis de metanol, utilizando 1000 puntos en el conjunto de muestreo inicial.
Los resultados numéricos se comparan con los mostrados en la Fig. 5.7 (100 puntos iniciales). En
este caso se observa que generalmente se requieren dos iteraciones principales para resolver el
problema (50 % de las corridas). Se obtiene una baja disminucién en el tiempo total de CPU
promedio (15 s vs. 16 s en promedio). Respecto al tiempo de ajuste inicial, se tiene un aumento
del 57 % (2.8 s vs. 1.8 s en promedio), y esta etapa representa una contribucidén promedio del

21 %. En relacion a la exploracidn, se obtiene una mejora del 29 % (4.6 s vs. 6.5 s en promedio),
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ya que el modelo basado en funciones de regresiéon contiene mas informaciéon de todo el
dominio, y por lo tanto se requieren menos pasos de exploracion.

Comparando los valores de funcién objetivo obtenidos en los distintos casos, se observa
que se obtienen buenas aproximaciones al 6ptimo, independientemente del tamafio de muestra
inicial. Cabe destacar que en todos los casos se encuentra el esquema éptimo, que coincide con
el del GDP original. Estos resultados indican la eficiencia de las etapas de explotacién para refinar

los modelos subrogados en entornos donde potencialmente se encuentra la solucién éptima.
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Figura 5.8: Problema de sintesis de metanol restringido por el problema hibrido usando
SMs basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs (10 puntos de muestreo inicial)
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Figura 5.9: Problema de sintesis de metanol restringido por el problema hibrido usando
SMs basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs (1000 puntos de muestreo inicial)
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5.3.3.5 Comparacion entre los resultados numéricos del problema GDP con los modelos
originales y del problema GDP con modelos hibridos

Para comparar resultados numéricos del problema de sintesis de metanol resuelto con
el GDP original y por medio del algoritmo propuesto, se considera representativo el ultimo GDP
(el cuarto) de la décima corrida en la Fig. 5.7. La Tabla 5.2 muestra los valores de la funcién
objetivo y el nUmero de variables en cada iteracidn. Se utiliza el mismo conjunto de cubrimiento
descripto en la Seccion 5.3.2 para definir el NLP 1 y NLP 2 para el caso de estudio de sintesis de
metanol. Como con el modelo original, el esquema 6ptimo se encuentra en el NLP 3 (ver Seccién
5.3.2). El esquema 6ptimo encontrado es el mismo que se obtiene con el GDP original. Ademas,
el valor de la funcién objetivo obtenida con el procedimiento propuesto tiene un error relativo
de 0.002 % con respecto a la solucion del GDP original (1840.05 vs. 1840.08). Adicionalmente, y
debido a la etapa de refinamiento con los subproblemas NLP, los errores relativos de los NLP 1
y NLP 2 (comparados con el modelo original) son 0.02 % y 0.04 %, respectivamente.

Tabla 5.2: Iteraciones del algoritmo de L-bOA para el cuarto GDP de la décima corrida
en la Fig. 5.7 (GDP hibrido)

Iteracion/ Objetivo Tiempo Restricciones Variables Variables
Subproblema (M$/aiio) de CPU (s) Continuas Binarias
NLP 1 (CONOPT) -750.70 0.078 378 310 -
NLP 2 (CONOPT) 1646.17 0.047 361 310 -
MILP maestro 1 (CPLEX) 1159.21 0.265 682 451 17
NLP 3 (CONOPT) 1840.05 0.031 371 310 -
MILP maestro 2 (CPLEX) 428.62 0.156 730 521 17
NLP 4 (CONOPT) 1540.76 0.047 368 310 =

En relacion a los valores éptimos de las variables del SM para el reactor 9, se muestra
una comparacion en la Tabla 5.3. Se puede notar que los errores relativos son despreciables en
las variables de entrada ya que el mayor de ellos es 0.04 % para el flujo de entrada de metano,
con respecto al GDP resuelto con el modelo original.

Tabla 5.3: Comparacion de los valores dptimos para las variables del SM del reactor 9
Variables del SM  Modelo Original Modelo Subrogado error relativo

fat, (kmol/s) 6.789 6.789 0.00%
féto (kmol/s) 1.034 1.034 0.00%
fatuzon (kmol/s) 4.486 4.487 0.02%
falu, (kmol/s) 4.463 4.465 0.04%
TS“*(100K) 4.553 4.553 0.00%
PS¥(MPa) 13.817 13.819 0.01%
r9(kmol/s) 2.043 2.045 0.10%
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Para las variables de salida, el error relativo es mayor que en el caso de las variables de

entrada, pero aun es poco significativo (0.10 %).

5.3.3.6  Contribucion de las funciones algebraicas simples y GRBFs en los SMs

Para evaluar la contribucidn de las funciones algebraicas simples y las GRBFs sobre las
variables de salida de los SMs, en esta seccién se considera el SM para el consumo de hidrégeno
del reactor 9 del ejemplo de sintesis de metanol (Ec. (5.6.10)). Para esto, se generd una muestra
inicial de 100 puntos por medio de LHS, de los cuales 90 puntos fueron factibles (se descartan
10 por ser simulaciones no factibles). ALAMO se utiliza para construir modelos subrogados
iniciales con funciones algebraicas simples, utilizando las funciones base descriptas en la Seccién
5.2.1, incluyendo 44 términos. En la Fig. 5.10 se presentan los errores relativos de los SM
iniciales en los puntos de muestreo, considerando un valor del 3 % como tolerancia &, para el
refinamiento inicial con GRBFs. Se observa que cuatro puntos de muestreo presentan errores
relativos mayores a la tolerancia fijada, por lo tanto, estos puntos se incluyen en el conjunto de
puntos de interpolacion de las funciones de base radial Gaussianas (cuatro términos).

Se debe notar que la tolerancia no siempre se alcanza utilizando sélo funciones de
regresion algebraica. Por otro lado, abordar este problema sélo con funciones de interpolaciéon
genera una funcién sumamente compleja con noventa términos para este caso. El enfoque
propuesto permite satisfacer la tolerancia dada con una combinacién de funciones base mas
simples y resulta mas apropiada para el uso en optimizaciéon, comparado con utilizar sélo

funciones de interpolacién.
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Figura 5.10: Errores relativos de los SMs iniciales del reactor 9 (usando sélo funciones
de regresién algebraica) en los puntos de muestreo

Para evaluar el peso de cada clase de funciones base en el modelo subrogado generado
con la Ec. (5.1), se construyen graficos en 3D para el SM del reactor 9, que calcula el consumo
de hidrégeno en el reactor. Con respecto a las variables de entrada, y con el fin de graficar en
tres dimensiones, se fijan los flujos molares de los componentes en los valores mostrados en la

Tabla 5.3, mientras que la temperatura y la presion se consideran variables. En las Figs. 5.11ay
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5.11b, se muestra la contribucién de las funciones de regresidn algebraica y GRBFs a la variable
de salida (consumo de hidrdogeno), respectivamente. La Fig. 5.11b muestra que la maxima
contribucion “en valor absoluto” al SM de GRBFs es de 0.025 kmol/s, lo cual representa una
contribucidon menor al 2 % de la correspondiente al aporte debido a funciones de regresion
algebraica. La Fig. 5.12 muestra el modelo subrogado propuesto, que resulta de la suma de las
funciones algebraicas simples (Fig. 5.11a) y GRBFs (Fig. 5.11b). Se observa que la topologia del
modelo subrogado generado con ALAMO se mantiene, mientras que las GRBFs refinan partes

especiales del dominio donde la exactitud no es suficiente (ver las curvas de nivel).

-0.005

o o
5 S
[y )
s ¥
=X =
w O (7]
T £ 2y s 0.01
E 51954 E 0015
2s 29
e [
5 19 S T 002
Sz O E
T o "=
e 185 c m4)025
§ o ©
S 18, S 2 003,
238 15 20 15
S E &8

o (s}
838 10 g 6 S

Presién (MPa) 5 3 Temperatura (100K) b Presién (MPa) 5 3 Temperatura(100K)

Figura 5.11: Contribuciones de las funciones que constituyen el SM para el reactor 9. a)
contribuciones de funciones de regresion algebraica simple (ALAMO). b) contribuciones de
GRBFs después de las etapas de exploracion y explotacion
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Figura 5.12: SM para el reactor 9 basado en funciones de regresion y GRBFs
5.3.4 Aplicacién de estrategias de optimizacion sin el uso de derivadas en las etapas de
exploracion y explotacion durante la generacién de los SMs
El problema de sintesis de metanol también se aborda mediante estrategias de solucidn
sin el uso de derivadas (DFO). Como se abordd anteriormente, el problema se resuelve utilizando

diez conjuntos de datos iniciales para considerar la componente aleatoria en el muestreo.
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La Fig. 5.13 muestra los resultados de problema de sintesis 6ptima de metanol cuando
se utilizan 100 puntos de muestreo iniciales. Se observa que el método propuesto selecciona el
esquema de procesos dptimo en cada corrida, y el error en la funcién objetivo siempre es inferior
al 0.2 % con respecto a la solucién éptima del modelo original. El algoritmo satisface el criterio
de convergencia en dos iteraciones en el 70 % de los casos. Asi, los SMs se refinan sélo una vez
alrededor de la solucién éptima durante la etapa de explotacién para alcanzar la tolerancia
deseada (1 %). Los casos menos eficientes requieren cuatro iteraciones para alcanzar el criterio
de convergencia (casos 6 y 7). La Fig. 5.13 también muestra la distribucion de tiempos de
computo de las principales etapas del algoritmo. En promedio se requieren 11.9 minutos totales,
y la principal contribucidn al costo computacional la constituyen las etapas de exploracién y
explotacidn. Estos resultados se relacionan con el uso de solvers DFO (BOBYQA) en estas etapas
de refinacidn. Resolver cada problema de optimizacién mediante estrategias DFO demanda 40 s
aproximadamente. Por esta razén, se tiene un aumento significativo de tiempo de CPU en

comparacién con el caso de utilizar solver NLPs (CONOPT) para estas etapas (16 s vs. 11.9 min).
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Figura 5.13: Problema de sintesis de metanol restringido por el problema hibrido usando
modelos subrogados basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs (100 puntos de
muestreo inicial), con estrategias DFO

Con el objetivo de evaluar la influencia de la calidad del modelo inicial sobre el
desempeno del algoritmo propuesto, se resuelve el problema utilizando 1000 puntos de
muestreo iniciales. La Fig. 5.14 muestra los resultados correspondientes. Nuevamente, se
observa la robustez del método, ya que siempre se obtiene el esquema éptimo correcto, con
errores relativos porcentuales menores al 0.2 % en la funcién objetivo con respecto al GDP con
el modelo original. El 50 % de las corridas convergen en una iteracidn, es decir, el modelo

refinado proveniente de la primera etapa de exploracidn resulta suficientemente exacto,
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entonces no se requieren agregar puntos en la etapa de explotacidon. En los casos menos
eficientes se requieren cuatro iteraciones (casos 1 y 3). Estos resultados sugieren que no se
puede garantizar la calidad de los SMs iniciales. Incluso cuando se selecciona un gran niumero
de puntos iniciales, se puede requerir refinacién adicional para alcanzar la exactitud fijada para
los SMs. En relacién al tiempo de cdmputo, se observa una mejora significativa del desempefio
del método, demandando 2.5 min en promedio. Nuevamente, las etapas de exploracion y
explotacién aportan las principales contribuciones al tiempo de cdmputo, mientras que los
tiempos de CPU asociados a las etapas de ajuste inicial y resolucion del modelo GDP (basado en
modelos hibridos) no son significativos y no se distinguen en el grafico debido a la escala. Al
comparar esta estrategia con el caso de resolver problemas NLP en las etapas de exploracion y
explotacién (ver Seccién 5.3.3.4), se observa un aumento significativo en el tiempo de CPU

promedio, es decir, 15 s frente a 2.5 min.
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Figura 5.14: Problema de sintesis de metanol restringido por el problema hibrido usando
modelos subrogados basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs (1000 puntos de
muestreo inicial), con estrategias DFO

5.4 Caso de estudio 2: Produccion de propileno por metatesis de olefinas

5.4.1 Descripcién del problema

Como segundo caso de estudio, se considera el disefio dptimo de una planta de
produccién de propileno por metatesis de olefinas, cuya superestructura se muestra en la
Fig. 5.13. Las alimentaciones disponibles son etileno y una mezcla de butenos (que incluye
butenos, butadieno, etil-acetileno, y butano). Los compresores C1, C2, y C3 son unidades
condicionales que pueden ser incluidas en el disefio dptimo. Una fraccidn de la corriente de

etileno puede ser enviada al proceso de dimerizacion (RDIM) para producir 1-buteno. El resto
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de la corriente de etileno se envia al reactor de metatesis. La corriente de butenos se alimenta
al reactor de hidrogenacion (C4H) para convertir el butadieno vy el etil-acetileno en butenos.
Luego, la corriente de butenos se procesa en un reactor de isomerizacién (ISOM) para
incrementar el contenido de trans-2-buteno. La corriente de salida del reactor de isomerizacion
se alimenta al reactor de metatesis (MTR), donde tiene lugar la produccion de propileno. La
mezcla de olefinas se purifica en un tren de separacién para obtener etileno, propileno, y Ca".
Con el fin de determinar la secuencia dptima de las columnas, se utiliza una representacion de
estados y equipos (state equipment network, SEN) para formular una superestructura,
considerando la asignacién de tareas en las unidades, y de esta manera, establecer el orden en
la purificacion del propileno producto (Mencarelli et al., 2020; Pedrozo et al., 2021; Yeomans &
Grossmann, 1999). En la superestructura SEN, se incluye una deetilenizadora (DC1), y una
depropilenizadora (DC2). El producto principal es el propileno, mientras el etileno, que se
obtiene en la corriente de tope de DC1, se recircula. La corriente de fondo de DC2 también
contiene olefinas de cinco y seis atomos de carbono, que posteriormente se separan en DC3. La
corriente de fondo de esta columna se comercializa como subproducto (Cs*), mientras que la
corriente de tope se recircula. La corriente de tope de DC3 puede estar muy concentrada en
butanos ya que el contenido de la entrada de esta especie es de 10 % molar, y es inerte en el
proceso. Por los tanto, una fraccién de esta corriente se comercializa como subproducto
(butano). La funcién objetivo es maximizar el valor presente neto (NPV). Una descripcién
detallada de los modelos de las unidades de procesos se brinda en el Capitulo 4 de esta tesis.
En este Capitulo, se utilizan modelos hibridos (para reemplazar los modelos rigurosos
de las columnas) en la seccién correspondiente al tren de separacién. La informacion de costos

y el escenario de precios considerado se muestra en la Tabla 5.4 (Boulamanti & Moya, 2017).

Tabla 5.4: Costos de materias primas y precios de productos (Boulamanti & Moya, 2017)

Unidades ESTADOS UNIDOS

Gas Natural S/t 174
Etileno $/t 1138
Butenos S/t 978
Hidrégeno $/t 429
Electricidad $/MWh 41

Propileno $/t 1205
Butanos $/t 550
Cs* S/t 906
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Figura 5.15: Superestructura del proceso de metatesis de olefinas

5.4.2 Tren de destilacion
En esta seccién se formulan modelos rigurosos de columnas de destilacion, a partir de
los cuales se generan modelos hibridos de las mismas, que se incluyen en la superestructura en

la seccion de metatesis.

5.4.2.1 Modelos rigurosos de las columnas

Como primer paso, en esta seccidn se formulan modelos rigurosos para representar las
columnas de destilaciéon (Biegler et al., 1997; Raghunathan et al.,, 2004; Viswanathan &
Grossmann, 1993), cuya descripcidn se presentd en la Seccion 4.5.7. Basado en estos modelos,

se generan modelos hibridos para reducir la complejidad del problema de optimizacion.

5.4.2.2 Modelos hibridos de las columnas

En este trabajo, se generan modelos hibridos para describir el comportamiento de las
columnas de destilacion. Las variables de entrada cada modelo subrogado son los flujos molares,
y la entalpia especifica para la corriente de alimentacién y la presion de tope de la columna. Los
modelos subrogados tienen la forma general de la Ec. (5.1) y se emplean para calcular el costo
de capital del equipamiento, la demanda del rehervidor, y las temperaturas de tope y fondo
(Ecs. (5.7.1)-(5.7.4)). Se asumen separaciones totales entre componentes, asi como caida de

presion de 1 bar en las columnas. La Ec. (5.7.5) define la entalpia especifica (Hs,,) de la corriente
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de entrada y la Ec. (5.7.6) es un balance de energia, que permite determinar el requerimiento
térmico del condensador. Las Ecs. (5.7.7) y (5.7.8) calculan la entalpia de las corrientes de tope

y fondo, respectivamente, a partir de los flujos de salida y las temperaturas correspondientes.

CC, = hi(f", Hsy, PP ) u € Udc (5.7.1)

neb = h§(fim, Hs,, P,°P) u € Udc (5.7.2)

T = hS(Fi5 H., PL) w € Ude (573)

Tpottom = pi(fn, Hsy, P°P)u € Udc (5.7.4)

Hs, = 10* HI' /¥ ¢, fi% u € Udc (5.7.5)

Hir — Q¢ond + Qreb = H.°P + HEottom o € Udc (5.7.6)

H® = Syey £ (B0 + 5 D ((reon) - 7oy w e vae (5.7.)
Hpottom = 3o, fRoMom (B2, fft(TRoto™) =) € Udc (5.7.8)

5.4.3 Disefio o0ptimo de plantas de propileno a partir de modelos rigurosos vy

Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP) utilizando L-bOA

En esta seccion se utiliza el algoritmo L-bOA para resolver el problema de disefio éptimo
de plantas de propileno, formulado como GDP, basado en modelos rigurosos de las unidades de
procesos. En esta metodologia se requiere generar un cubrimiento (set covering) para generar
puntos con el fin de generar linealizaciones de todas las ecuaciones no lineales existentes en el
modelo. En el caso de estudio considerado en esta seccidn es posible seleccionar una
configuracién inicial que incluye todas las unidades de procesos, para inicializar todas las
ecuaciones no lineales que permiten la formulacidn del primer MILP maestro, y por lo tanto, es
suficiente resolver un solo subproblema NLP en la etapa de cubrimiento. Los resultados
numeéricos y las estadisticas de los subproblemas se muestran en la Tabla 5.5. En el segundo
subproblema NLP se determina un valor 6ptimo de 126 MMS, requiriendo 176 s de tiempo de
computo. Los subproblemas NLP tienen alrededor de 6300 restricciones.

El esquema 6ptimo se muestra en la Fig. 5.16. Se seleccionan ambas corrientes de
alimentacidn, el etileno y la mezcla de butenos. En particular, la dimerizacion de etileno no se
selecciona en el esquema éptimo, probablemente debido al alto precio de etileno. Sélo el
compresor C2 se selecciona para recomprimir la corriente que sale por el tope de DC1. En
relacién al esquema de separacién, la columna depropilenizadora (DC2) se selecciona como la
primera etapa, y la deetilenizadora se alimenta con la corriente de tope de DC2. Este esquema
del tren de separacidn puede estar asociado a la alta temperatura de la corriente de salida del

reactor de metatesis (506 K).
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Figura 5.16: Esquema Jdptimo para la produccion de propileno a partir de la metatesis
de olefinas

Tabla 5.5: Iteraciones del algoritmo L-bOA para el modelo riguroso de la planta de
produccion de propileno

Iteracion/ Objetivo Tiempo Restricciones Variables Variables
Subproblema (MMS) de CPU (s) Continuas Binarias
NLP 1 (CONOPT) 85.63 6.56 6547 6303 -
MILP maestro 1 (CPLEX) 170.67 8.23 12615 14758 34
NLP 2 (CONOPT) 125.77 60.00 6395 6154 -
MILP maestro 2 (CPLEX) 146.68 54.14 20644 22861 34
NLP 3 (CONOPT) 123.34 46.73 6390 6148 -

5.4.4 Disefio 6ptimo de plantas de propileno a partir de modelos hibridos vy
Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP) utilizando L-bOA

5.4.4.1 Desempefo del modelo hibrido con diferentes disefios de experimentos LHS

En esta seccidn, el problema de produccién de propileno se resuelve diez veces con
diferentes disefios LHS iniciales para evaluar el desempefio computacional de la estrategia de
solucidn propuesto. La Fig. 5.17 muestra los resultados correspondientes y el esquema éptimo
es el mismo que se determina con el modelo riguroso, en todos los casos (ver Seccion 5.4.3).
Esto resalta la robustez de la estrategia de solucidn propuesta. Considerando 1000 puntos de

muestreo iniciales, el algoritmo requiere tres iteraciones principales (resolver 3 problemas GDP)
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para satisfacer el criterio de convergencia en cuatro corridas, y en el caso menos favorable
(9" corrida), se requieren 19 iteraciones. Se observa que las etapas de refinamiento permiten
encontrar la solucién éptima en todos los casos. En relacién a la funcidn objetivo, la estrategia
de solucion propuesta sobreestima ligeramente su valor hasta en 1.1 % (en el caso menos
favorable) con respecto a la solucidn obtenida del GDP que emplea el modelo riguroso del
proceso. La Fig. 5.17 también muestra el desglose de los requerimientos de tiempos
computacionales para las diez corridas. El promedio del tiempo de CPU es de 16 minutos, y el
muestreo adaptativo es la etapa de mayor requerimiento computacional (74-81 %). Para la
generacion de puntos de muestreo iniciales (1000 puntos) se requieren 22 minutos en promedio

(no mostrado en Fig. 5.17).
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Figura 5.17: Problema de produccion de propileno formulado como GDP hibrido usando
modelos subrogados basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs (1000 puntos de
muestreo para cada LHS inicial)

Para evaluar el impacto del tamafio de la muestra inicial, el problema también se
resuelve utilizando disefios LHS con 2000 puntos, y los resultados se muestran en la Fig. 5.18
para diez corridas. En este caso, se requieren tres iteraciones principales en cinco corridas,
mientras que en el caso mas desfavorable se emplearon diez iteraciones. En relaciéon a la funcion
objetivo, se obtienen valores similares a los mostrados en la Fig. 5.17, donde se emplearon
tamanfios de muestra inicial de 1000 puntos. Se obtiene una ligera sobreestimacion de la solucién
Optima (alrededor de 1 % en el caso menos favorable). La distribucion del tiempo de CPU
también se muestra en la Fig. 5.18, con una media de 11 minutos, representando una reduccién
de 27 % con respecto al caso que emplea 1000 puntos de muestreo inicial. Sin embargo, el

tiempo de CPU asociado a la generacion de datos incrementa un 63 % (no mostrado en Fig. 5.18).
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Figura 5.18: Problema de produccion de propileno formulado como GDP hibrido usando
modelos subrogados basados en funciones de regresion algebraica y GRBFs resuelto 10 veces
(2000 puntos de muestreo para cada LHS inicial)

5.4.4.2 Comparacion de resultados para el disefio dptimo de plantas de propileno obtenidos con
un GDP basado en un modelo riguroso de proceso 'y con el algoritmo propuesto

En esta seccidn, se reportan el detalle de las iteraciones del GDP para el problema de
disefio 6ptimo de la planta de produccién de propileno, utilizando el modelo hibrido, y una
comparacién de las variables principales obtenidas con el modelo riguroso.

La Tabla 5.6 muestra las iteraciones para el ultimo GDP de la Fig. 5.17 (10ma corrida),
que presenta una de las mayores discrepancias en la funcién objetivo, respecto al modelo
riguroso (1.1 %). El esquema optimo corresponde al mismo que se encuentra con el GDP
restringido con el modelo riguroso.

Tabla 5.6: Iteraciones del algoritmo de L-bOA para la resoluciéon del GDP basado en un
modelo hibrido de la planta de produccién de propileno (ultimo GDP en la corrida 10, Fig.5.17)

Iteracion/ Objetivo Tiempo Restricciones Variables Variables
Subproblema (MMS) de CPU (s) Continuas Binarias
NLP 1 (CONOPT) 87.36 1.68 1522 1423 -
MILP maestro 1 (CPLEX) 172.00 0.27 2568 2740 34
NLP 2 (CONOPT) 127.15 3.32 1379 1282 -
MILP maestro 2 (CPLEX) 147.82 0.42 3472 3703 34
NLP 3 (CONOPT) 126.01 3.24 1379 1282 -

Se obtiene una importante reduccién en el nUmero de ecuaciones con el uso de modelos
hibridos (1522 vs. 6547 para el NLP 1, 1379 vs 6395 para el NLP 2; 2568 vs 12615 para el MILP
maestro 1, y 3472 vs. 20644 para el MILP maestro 2). Consecuentemente, el tiempo total de

CPU para resolver el GDP basado en el modelo hibrido es 9 s, mientras que el GDP basado en el
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modelo riguroso requiere 176 s. Estos resultados resaltan que el procedimiento propuesto tiene
la capacidad de reducir la complejidad del problema GDP, mientras que mantiene una buena
exactitud.

Ademas, se compararon los valores éptimos obtenidos para las variables de entrada y
salida con ambos GDPs. La Tabla 5.7 muestra una comparacion de las principales variables de la
deetilenizadora, donde la mayor diferencia relativa se obtiene en el flujo molar de etileno
(6.85 %). Como el flujo de alimentacion de etileno es el mismo en ambos modelos, esta
diferencia se asocia a una mayor conversion de etileno en el reactor de metatesis, determinada
por en el GDP hibrido (24 %), respecto al modelo riguroso (23 %). Una diferencia de 0.07 % se
obtiene en el flujo molar de propileno, que es el producto principal y la capacidad de planta esta
definida por su producciéon. Como la columna DC1 se ubica después de DC2, los flujos molares
de los compuestos Cs* (théLtrans-z-cmg'fDiré1,cis-2-c4H8rf[grcl1,1-c4H8:fl)iTé1,c4H10r f[grclmcsym' fl%l,cGHu) son
despreciables. En relacion a las variables de salida del modelo subrogado en el disefio éptimo,
se presentan diferencias relativas en el costo de capital y la demanda del rehervidor que son
menores al 5 %, y pueden ser asociadas al bajo flujo molar de etileno que se alimenta a DC1 en
el modelo hibrido. Las temperaturas de las corrientes de salida de tope y fondo presentan una
buena concordancia (diferencia relativa menor al 0.1 %).

Tabla 5.7: Comparacidn de las variables relacionadas con el modelo subrogado de DC1

(deetilenizadora) y las correspondientes obtenidas con el modelo riguroso en la solucion
Optima de los correspondientes GDPs

Variables Modelo Riguroso Modelo Subrogado Diferencia Relativa
f5t1.¢,m, (MOL/S) 677.44 631.05 6.85%
f5e1,c,m,(MOL/S) 417.04 416.74 0.07%
Hspci (kJ/mol) 40.29 39.81 1.19%
PLE? (bar) 24.00 24.00 0.00%
CCpc1($MM) 4.92 4.82 2.17%
Qreh (Mw) 4.15 3.95 4.81%
TEP (K) 250.00 250.16 0.06%
Thottom () 332.39 332.25 0.04%

También se reporta una comparacion para las variables del modelo de Ia
depropilenizadora (DC2) en la Tabla 5.8. Los flujos de entrada de C4* presentan errores relativos
de 5-7 %. Como la corriente de entrada de la mezcla de butenos es virtualmente la misma en
ambos modelos, estos errores se asocian con una mayor relacién de divisién en SP3 (0.84)
(Fig. 5.13), para la corriente de reciclo en el modelo hibrido, comparado con dicha relacién en el
modelo riguroso (0.83). Como la corriente de alimentacién a la columna DC2 en el SM es

superior, respecto al resultado del GDP basado en el modelo riguroso, la demanda del rehervidor
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presenta una diferencia relativa del 11 %. Como en el caso de la columna DC1, las predicciones
de las temperaturas de las corrientes de tope y fondo tienen diferencias relativas menores a
0.07 %.

Tabla 5.8: Comparacidn de las variables relacionadas con el modelo subrogado de DC2

(depropilenizadora) y las correspondientes obtenidas con el modelo riguroso en la solucion
optima de los correspondientes GDPs

Variables Modelo Riguroso Modelo Subrogado Diferencia Relativa
f8%,c,1,(mol/s) 677.44 631.05 6.85%
fi% con, (Mol /s) 417.04 416.74 0.07%
e s i G S) 23.48 25.18 7.20%
o cis-a-cory (MOL/S) 13.81 14.81 7.21%
f5821-c,n, (Mol /) 6.93 7.43 7.23%
52,410 (MOL/S) 158.34 166.13 4.92%
f5é2,c5H10(MOL/S) 9.40 9.22 1.84%
fbe2,com,,(MOL/S) 5.04 5.04 0.02%
Hsp e, (k] /mol) 22.28 21.49 3.55%
PSR (bar) 25.00 25.00 0.00%
CCpcr($MM) 5.63 5.68 0.85%
Qp(MW) 5.33 4.74 11.04%
TEP (K) 299.88 301.40 0.51%
Tosom (K) 404.72 404.44 0.07%

La Tabla 5.9 muestra la comparacion de los resultados numéricos para las variables de
entrada y salida del modelo de la columna debutanizadora, obtenidos por medio de los modelos
GDP hibrido y riguroso. Como los balances de materia se cumplen, las diferencias relativas en
los flujos molares de los componentes son similares a las obtenidas en el caso previo. Se debe
notar que este proceso presenta grandes relaciones de reciclo en ambas alimentaciones, el
etileno y la mezcla de butenos; y esta caracteristica puede ser un amplificador de las
discrepancias.

En general, se observa una buena concordancia entre ambos modelos, y la diferencia
relativa en la funcidn objetivo es del 1 %. En caso que esta exactitud no sea suficiente, se podrian
reducir las tolerancias para mejorar la calidad de la estimacién a expensas de aumentar el

tiempo de CPU.
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Tabla 5.9: Comparacion de las variables relacionadas con el modelo subrogado de DC3
(debutanizadora) y las correspondientes obtenidas con el modelo riguroso en la solucion
optima de los correspondientes GDPs

Variables Modelo Riguroso Modelo Subrogado Diferencia Relativa
7 RSN G0l () 23.48 25.18 7.22%
5 cis-2-co1g (MOL/S) 13.81 14.18 2.64%
f5¢3.1-c,1, (Mol /) 6.91 7.43 7.52%
[5&3,c41110 (ML /S) 158.29 166.13 4.95%
53,510 (MOL/S) 9.40 9.22 1.84%
fis cony, (MoL/S) 5.04 5.04 0.02%
Hspc3(kJ/mol) -101.19 -101.30 0.11%
Py (bar) 6.12 5.73 6.26%
CCpc3($MM) 2.97 3.05 2.76%
QLeL (MW) 4.24 4.33 2.17%
TEP (K) 331.58 328.99 0.78%
ToLom (K) 391.20 388.66 0.65%

5.4.5 Analisis de sensibilidad del NPV de una planta de produccién de propileno con

respecto al precio de etileno

En esta seccidn se analiza el efecto del precio de etileno, materia prima que constituye
uno de los factores mas importantes, en el valor presente neto (NPV) de una planta de
produccién de propileno, a través de un analisis de sensibilidad, como se muestra en la Fig. 5.19.
El NPV disminuye a medida que aumenta el precio de etileno. Hay un cambio de configuracién
Optima de la tecnologia A hacia la B (se muestra en letras negras para el modelo riguroso en la
Fig. 5.19). El proceso B corresponde al que se muestra en la Fig. 5.16. El proceso A utiliza sélo
etileno como materia prima, e incluye el proceso de dimerizacion de etileno (RDIM), la etapa de
precalentamiento (HXV1) y no utiliza la mezcla de butenos como materia prima; no incluye el
proceso de hidrogenacién de C4 (C4H) y selecciona una configuraciéon del tren de separacién con
la columna depropilenizadora al inicio. El cambio de configuracion de A hacia B se asocia con un
incremento en el costo de etileno (mayor a 1000 $/t). Se debe notar que el GDP sujeto al modelo
riguroso determina configuraciones alternativas que parecen ser soluciones subdptimas, quizas
debido a la alta no linealidad y no convexidad del modelo. El proceso Al incluye el compresor C3
para la corriente de tope de DC2. El proceso A? incluye, adicionalmente C3 y el intercambiador
HXW3. Por otro lado, la tecnologia B! selecciona una configuracién deetilenizadora primero, que
es la Unica diferencia con respecto a B. La Fig. 5.19 también muestra el nUmero de subproblemas
NLP no factibles en el algoritmo L-bOA para cada escenario de precios. El modelo riguroso para
la produccion de propileno a través de la metatesis de olefinas es de gran escala y altamente no

lineal, y los subproblemas NLP no convergen en varios casos. En particular, en el primer (600 S/t)
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y el cuarto escenario de precios (900 $/t), hay ocho y nueve subproblemas NLP no factibles,
respectivamente.

Este anadlisis de sensibilidad se realiza también empleando el algoritmo propuesto en
este Capitulo para el problema de disefio 6ptimo, formulado en base a modelos hibridos. En
este caso, se construye un modelo hibrido, y en lugar de resolver un solo problema GDP para un
escenario de precios dado como se muestra en la Fig. 5.1, se resuelven los nueve problemas GDP
en cada iteracion principal (con el mismo modelo hibrido), uno por cada escenario de precios.
Esto significa que se corre el analisis de sensibilidad completo. De esta forma, las soluciones de
todos los subproblemas NLP de todos los GDPs correspondientes a los escenarios de precios se
explotan simultaneamente en el algoritmo para refinar los modelos subrogados y construir un
nuevo modelo hibrido para la siguiente iteracién del algoritmo propuesto. Es de destacar que
los GDP hibridos no presentan subproblemas NLP no factibles, lo cual muestra que este es un
enfoque mds robusto desde el punto de vista numérico, con respecto al uso del modelo riguroso.
Ademas, el modelo hibrido es computacionalmente mas eficiente que el modelo riguroso. Se
requirieron 40.7 min para obtener soluciones exactas para todos los escenarios de precio,
mientras que los GDPs basados en modelos rigurosos requieren 60.4 min. Finalmente, se debe

notar que las funciones objetivo obtenidas con el modelo riguroso e hibrido son coincidentes.

X Modelo Verdadero ©O Modelo Hibrido NLPs infactibles del modelo verdadero
1400 - 14
Al
1200 e - 12
2
1000 A A - 10 9
& 2 s
S 800 A A? -8 B
2 =) &
> 600 A A -
2 ® g
400 A A -4 Z
B
200 e B B! )
A & B
B ? (=]
0 B g 0
600 700 800 900 1000 1100 1200 1300
Precio de etileno ($/tonelada)

Figura 5.19: Sensibilidad del valor presente neto (NPV) con respecto al precio de etileno
para las configuraciones éptimas obtenidas con el GDP basado en el modelo riguroso y el GDP
basado en el modelo hibrido. A: Configuracién donde sdlo se utiliza etileno como alimentacion.
B: Configuracion donde se utiliza etileno y mezcla de butenos en la alimentacion
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5.4.5.1 Disefio dptimo de plantas de propileno mediante la generacion de modelos hibridos
incluyendo la integracion energética de manera simultdnea

En esta seccidn se aplica la estrategia de solucidon propuesta para la generacion y
solucidon de GDPs basados en modelos hibridos al problema de optimizacién e integracién
energética de manera simultanea, tal como se detall6 en la Seccion 5.2.7.

En principio, se analizan los resultados de incluir integracién energética al modelo
riguroso (determinacién de minimos servicios auxiliares). Las estadisticas del modelo
matematico resultante se muestran en la Tabla 5.10. En el primer subproblema NLP se observa
que tanto las restricciones como el nimero de variables incrementan levemente (6 %), en
comparacién con el modelo sin integracion. Mientras que en el primer MILP, se aprecia que las
variables binarias aumentan significativamente de 34 a 297 (800 %). Este hecho se debe
principalmente al uso de disyunciones para modelar los calores QAfp y QAJC-,p. Debido a la
formulacion propuesta para el problema de optimizacidn e integracién energética simultanea,
se puede determinar la convergencia de este problema incluso utilizando el modelo riguroso.
Estos resultados permiten un caso base para comparar con los resultados del modelo hibrido.
La solucién éptima se obtiene en el segundo NLP, mejorando en un 7 % con respecto al GDP
basado en modelos rigurosos sin integracion.

Tabla 5.10: Iteraciones del algoritmo de L-bOA para el GDP basado en modelos rigurosos
de la planta de produccion de propileno con integracion energética

Iteracion/ Objetivo Tiempo Restricciones Variables Variables
Subproblema (MMS) de CPU (s) Continuas Binarias
NLP 1 (CONOPT) 98.89 42.8 6965 6726 -
MILP maestro 1 (CPLEX) 202.42 10.6 14442 16003 297
NLP 2 (CONOPT) 134.20 80.1 6778 6547 -
MILP maestro 2 (CPLEX) 53.32 61.7 22717 24360 297
NLP 3 (CONOPT) 134.19 76.2 6796 6564 -

Las estadisticas correspondientes al modelo hibrido se muestran en la Tabla 5.11. Cabe
mencionar que los resultados del modelo hibrido corresponden a la ultima iteracion del
algoritmo iterativo. Se observa una reduccién de alrededor del 73 % en las variables continuas
y restricciones de los subproblemas NLP, con respecto al modelo riguroso. Esto significa que esta
estrategia logra reducir la complejidad del problema GDP de manera significativa, mientras que
proporciona una solucién de alta exactitud. La solucidén éptima se encuentra en la segunda
iteracién del algoritmo, con un error relativo menor al 0.3 %, y el esquema éptimo es el mismo

gue se obtiene con el modelo riguroso. En relacién al desempefio computacional, el modelo
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hibrido requiere 3 iteraciones principales del algoritmo propuesto y 14.4 min de tiempo de

computo.

Tabla 5.11: Iteraciones del algoritmo de L-bOA para el GDP basado en modelos hibridos
de la planta de produccién de propileno con integracion energética

Iteracién/ Objetivo Tiempo Restricciones Variables Variables
Subproblema (MMS) de CPU (s) Continuas Binarias
NLP 1 (CONOPT) 100.66 1.6 1936 1842 -
MILP maestro 1 (CPLEX) 175.60 0.4 4402 3993 297
NLP 2 (CONOPT) 134.58 14.1 1767 1680 -
MILP maestro 2 (CPLEX) 126.29 0.3 5610 5266 297
NLP 3 (CONOPT) 134.57 16.3 1796 1706 =

En relacion a los resultados de la integracidn energética, la Fig. 5.20 muestra las gréficas
entalpia-temperatura para las soluciones de los GDPs basados en modelos rigurosos e hibridos,
considerando una diferencia de temperatura minima de 5 K. Se observa que ambas curvas son
coincidentes, mostrando nuevamente la potencialidad del método propuesto. En la Fig. 5.20,
para unatemperatura de alrededor de 320K, las curvas de las corrientes calientes y frias parecen

estar superpuestas, sin embargo, se cumple la diferencia de temperatura minima impuesta.
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Figura 5.20: Curvas entalpia-temperatura para la integracion energética efectuada de
manera simultanea con el disefio dptimo de una planta de propileno. a) GDP basado en el
modelo riguroso. b) GDP basado en el modelo hibrido

5.5 Conclusiones

En este trabajo, se ha propuesto un nuevo procedimiento iterativo para la resolucion de
modelos hibridos de optimizacidn de superestructuras. Para construir estos modelos, se aplica
la metodologia de muestreo de hipercubo latino para la generacién de datos, seguido de un
ajuste inicial con un modelo de baja complejidad basado en funciones de regresion. Para refinar

el modelo en las zonas donde el desempefio del modelo inicial no es suficientemente bueno, se
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adicionan funciones de base radial Gaussianas (GRBFs) a través de una técnica de muestreo
adaptativo (etapa de exploracion). Las GRBFs permiten refinar el modelo debido a que el
comportamiento de las variables queda principalmente descripto por las funciones algebraicas
simples.

Se formula un problema de disefio éptimo de una superestructura como un problema
de Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP), y se lo resuelve con una implementacion
personalizada en GAMS del algoritmo de Aproximaciones Exteriores basadas en Légica (L-bOA).
Se realiza un procedimiento iterativo para continuar refinando el modelo subrogado (SM) con
GRBF (etapa de explotacidon) por medio de la informacidn de la solucidn de L-bOA, hasta
satisfacer un criterio de convergencia.

Se consideran dos casos de estudio: un proceso de sintesis de metanol y el disefio de
una planta de produccién de propileno a través de metdtesis de olefinas. En cada caso de
estudio, se resuelve el GDP basado en modelos rigurosos, y luego el GDP basado en los modelos
hibridos generados por medio de la metodologia propuesta. En todos los casos, se determina el
mismo esquema de procesos con ambos enfoques, y se obtienen diferencias relativas en la
funcién objetivo menores al 1 %. Se realiza un andlisis de sensibilidad para el valor presente neto
(NPV) de la planta de produccién de propileno con respecto al precio de la materia prima
(etileno). Este andlisis refuerza la conclusién de que la metodologia propuesta es un enfoque

robusto para abordar problemas de disefio dptimo, altamente no lineal, y de gran escala.
5.6 Nomenclatura

5.6.1 Funciones
g": Restricciones del modelo verdadero

$: Modelo subrogado no condicional

9
hi*: Funcién algebraica simple i que pertenece a un modelo subrogado
h": Modelo verdadero

h5: Modelo subrogado condicional incluido en el término disyuntivo

5.6.2 Variables
CCy,: Costo de capital de la columna
CC,: Costo de capital de la unidad u
CcUt,: Utilidad de refrigeracién de la unidad u
ChUt,: Utilidad de calentamiento de la unidad u
DCp, p: Presién en la etapan
DCt,, ,,: Temperatura en la etapa n de la columna u

DF, p j: Flujo de entrada a la columna u en la etapa n del componente j
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DH,, ,: Flujo de entalpia de entrada a la columna u en la etapa n

DL,, : Flujo total molar de liquido en la etapa n de la columna u

DLp, 5 j: Logaritmo de la presion de vapor del componente puro j en la etapa n
DR, ,: Relacion liquido-vapor en la etapa n de la columna u

DV,, ,,: Flujo total molar de vapor en la etapa n de la columna u

Dfl, p j: Flujo molar de liquido del componente j en la etapa n de la columna u
Dfvyp, j: Flujo molar de vapor del componente j en la etapa n de la columna u

Dhl,, ,: Flujo de entalpia de liquido de la etapa n

Dhlc,, y, j: Entalpia de liquido del componente j en la etapa n

Dhv,, ,,: Flujo de entalpia de vapor de la etapa n

Dhvcy y j: Entalpia de vapor del componente j en la etapan

flf’_j-’“om: Flujo molar de fondo del componente j en columna u

flj’]l Flujo molar de entrada del componente j a la unidad u

flfj‘t: Flujo molar de salida del componente j desde la unidad u

t . .
fu‘]’-p: Flujo molar de tope del componente j en columna u

FT™: Flujo de entrada total a la unidad u

FT2%t: Flujo de salida total de la unidad u

Hs,,: Entalpia especifica de la corriente de entrada a la columna u
Hbottom. Entalpia total de la corriente de fondo de la columna u

H™: Entalpia total de la corriente de entrada a la columna u

HL°P: Entalpia total de la corriente de tope de la columna u

Q5°"?: Demanda del condensador

Q¢P: Demanda del rehervidor

QAi’p: calor total por encima del candidato pinch p de la corriente fria k
QAfp: calor total por encima del candidato pinch p de la corriente caliente i
QHPF,: demanda de la utilidad de calentamiento para el candidato p
pbottom. presién de fondo de la columna u

P2%t: Presién de salida desde la unidad u

Pump: Presion de tope de la columna u

1;,: Consumo de hidrégeno del reactor u

Tbottom. Temperatura en el fondo de la columna

Tt°P: Temperatura en el tope de la columna

T,: Temperatura del candidato al pinch p
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T,pottom. Temperatura de fondo de la columna u
T/™: Temperatura de entrada de la corriente caliente i
T™: Temperatura de la corriente de entrada a la unidad u
TP“t: Temperatura de salida de la corriente caliente i
T2%t: Temperatura de la corriente de salida desde la unidad u
Tuwp: Temperatura de tope de la columna u
ti*: Temperatura de entrada de la corriente fria i
t2“: Temperatura de salida de la corriente fria i
v: Variables de entrada del modelo subrogado

5.6.2.1 Letras griegas
Xu: Conversion de la unidad u

x.1: Conversién de equilibrio de la unidad u

5.6.3 Variables Booleanas

Yj: Variable Booleana que es verdadera si el k-th término de la j-th disyuncion se
selecciona, y falsa en caso contrario

Y,,: Variable Booleana que es verdadera si se selecciona la unidad u

Y Cy p: Variable Booleana que es verdadera si k y p se seleccionan en la planta

YH;,: Variable Booleana que es verdadera si i y p se seleccionan en la planta

YT, +: Variable Booleana que es verdadera si la tarea t se asigna a la unidad u

5.6.4 Parametros
c;: Coeficiente del modelo subrogado simple
Hjo: Entalpia del componente j evaluado a la temperatura de referencia
Ninpye: N° de variables de entrada en el modelo subrogado
T7ef: Temperatura de referencia
vs;: Punto de interpolacion
v i-th variable de entrada de la solucién del subproblema NLP hibrido
vl, vY: Cotas paralas variables de entrada del modelo subrogado
w;: Peso de la funcién de interpolacién GRBF
AH,.,,: Calor de reaccién
AT, in: Diferencia minima de temperatura
5.6.4.1 letras griegas

y: factor de forma en GRBF
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5.6.5 Conjuntos
C: Conjunto de corrientes frias
J: Conjunto de componentes
H: Conjunto de Corrientes calientes
U: Conjunto de unidades

Udc: Conjunto de columnas

5.6.6 [ndices
i: corrientes calientes
j: indice de componentes
k: corrientes frias
n: etapas en la columna
p: candidato al pinch
T: reacciones
t: tareas

u: indice de unidades
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Capitulo 6: Conclusiones y trabajos futuros

En este Capitulo se destacan las principales contribuciones de la presente tesis doctoral

y se proponen posibles lineas de trabajos futuros derivadas de los avances mas significativos.

6.1 Conclusiones generales

Bajo el marco de esta tesis, se ha contribuido al avance de la Ingenieria de Sistemas de
Procesos (PSE), mediante la aplicacion y desarrollo de estrategias de optimizacion. Este trabajo
aporta nuevas metodologias para abordar el disefio dptimo de plantas quimicas mediante la
formulacion de modelos de programacion matematica, con el objetivo de realizar un estudio
sistematico de tecnologias potenciales que existen en la actualidad. En particular, se aplicaron
estas metodologias para la valorizacion de los liquidos del gas natural y/o no convencional.

Se han propuesto algoritmos para la generacion de modelos subrogados lineales por
partes y no lineales. Estas estrategias establecen un marco para el modelado sistemdtico de
unidades de procesos mediante funciones algebraicas mds sencillas que los modelos originales.
De esta manera, los modelos de optimizacién resultantes presentan un menor nimero de
ecuaciones y no linealidades que los correspondientes modelos rigurosos, pero mantienen alta
exactitud alrededor de la solucidn éptima. Asimismo, se ha generado una plataforma integrada
gue permite automatizar la interaccién entre diferentes programas, como Matlab, Excel, Aspen
Plus, ALAMO, y GAMS. La aplicacion de los modelos subrogados se ha implementado en
formulaciones de Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP), y se han propuesto estrategias
de solucién robustas para explotar eficientemente la estructura de los problemas de
programacion matematica.

En relacidn a la produccién de etileno, en esta tesis se ha demostrado que existen
desarrollos tecnoldgicos con el potencial de competir con tecnologias maduras y establecidas.
En particular, la deshidrogenacion oxidativa de etano con bucle quimico podria mejorar
indicadores econdmicos y ambientales, en comparacién al proceso comercial de craqueo con
vapor. Respecto de la produccion de propileno, se ha mostrado que la manufactura de esta
olefina es rentable en nuestro pais mediante la tecnologia de deshidrogenacion catalitica de
propano. Es importante notar que la produccion de propileno en el pais se encuentra por debajo

del consumo interno, mientras que se exporta propano en barcos.

6.2 Conclusiones particulares

En el Capitulo 2 se propone un algoritmo para el disefio éptimo de plantas quimicas
mediante el refinamiento de modelos subrogados lineales por partes dentro de un marco
iterativo. Los modelos lineales por partes se obtienen resolviendo un problema de Programacién

Disyuntiva Generalizada (Generalized Disjunctive Programming, GDP) basado en datos
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obtenidos con simulaciones rigurosas de unidades de procesos en el software Aspen Plus y
correlaciones de costos de capital no lineales. El algoritmo propuesto se ha automatizado
integrando MATLAB, Aspen Plus, Excel y GAMS. Se formula un problema MILP maestro para
determinar la configuracidn éptima y las condiciones de operacidon en la planta. En el marco del
algoritmo propuesto, se incorporan subespacios adicionales a los modelos subrogados, que
permiten refinarlos, a medida que avanzan las iteraciones hasta satisfacer el criterio de
convergencia. El procedimiento propuesto se aplica a la produccidn de etileno a partir de etano,
incluyendo el craqueo con vapor convencional y nuevas tecnologias de produccién de etileno,
entre las que se encuentra el proceso de deshidrogenacién oxidativa con bucle quimico
(CL-ODH). La solucion 6ptima incluye reactores de procesos, el tren de separacion y el suministro
de servicios de calentamiento y refrigeracién, que son componentes criticos de la planta. La
funcién objetivo del problema MILP maestro es maximizar el valor presente neto (net present
value, NPV). Los siguientes puntos destacan la novedad cientifica de este Capitulo:

¢ Los modelos subrogados estan formulados en base a modelos rigurosos de unidades
de proceso (Aspen Plus) y correlaciones de costos no lineales. Sobre esta base, se propone un
procedimiento para refinar modelos subrogados lineales por partes, que permite mejorar la
calidad de los modelos satisfactoriamente.

e Se desarrolla una nueva formulacién GDP para determinar los coeficientes de
funciones lineales por partes multivariables basada en disyunciones. Esta formulacién permite
encontrar de manera simultanea los coeficientes y el punto de particion de las funciones.

¢ Se propone una estrategia de solucién basada en resolver una secuencia de MILPs para
abordar el problema de disefio 6ptimo, en el marco general del algoritmo mediante el cual se
generan y refinan los modelos subrogados. Esta estrategia permite obtener resultados con error
relativos del orden del 1 % en la funcién objetivo, comparado con la resolucidon basada en
modelos rigurosos.

¢ Las tecnologias de produccién de etileno incluyen procesos térmicos y cataliticos,
basados en datos experimentales ya publicados. En la superestructura formulada se incluyen
seis tecnologias diferentes de produccién de etileno, las cuales no habian sido consideradas
simultdneamente como alternativas de disefio en la literatura. Se obtiene que el proceso
CL-ODH tiene potencial para competir con la tecnologia comercial de craqueo con vapor (SC), ya
que es seleccionada como la tecnologia optima con un NPV mayor en un 12 %, con respecto al
NPV de SC.

e Se presenta el calculo y andlisis de la energia especifica y las emisiones de didxido de

carbono del proceso 6ptimo, asi como una comparacién con el proceso SC basado en modelos
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rigurosos. Este analisis muestra que la tecnologia CL-ODH tiene no sélo un mejor desempeiio
econdmico, sino también un mejor perfil ambiental que el proceso SC (de).

En el Capitulo 3, se implementan modelos rigurosos de produccién de etileno y
coproduccién de metanol en software Aspen Plus. Un aspecto novedoso de esta tesis es el
empleo del modo orientado a ecuaciones en Aspen Plus para optimizar las condiciones de
operacion de los procesos, considerando objetivos econdmicos (maximizacién del NPV),
evaluando también las emisiones de CO.. El uso de este enfoque en Aspen Plus no es frecuente
en la literatura y permite resolver problemas complejos de gran escala, en forma altamente mas
eficiente que la estrategia convencional secuencial modular. En primer lugar, se implementa la
tecnologia dptima de produccion de etileno a partir de etano, obtenida en el Capitulo 2, y se
modela rigurosamente a través del proceso de deshidrogenacion oxidativa con bucle quimico
(CL-ODH), incluyendo su tren de separacion y los servicios auxiliares. Este modelo riguroso
permite aumentar la certidumbre de los resultados obtenidos para esta tecnologia en el Capitulo
2. Otros modelos implementados en Aspen Plus incluyen la coproduccién de etileno y metanol
a partir del diéxido de carbono e hidrégeno que se generan en la planta mediante la
hidrogenacion de CO,, y la alternativa de recuperar monéxido de carbono para producir metanol
por medio de la tecnologia convencional. Dentro de estas alternativas, se exploran disefios
novedosos integrados para recuperar CO; de la corriente principal de procesos y de los gases de
combustidn, que permiten aumentar el NPV vy, a la vez reducir las emisiones de gases de efecto
invernadero. Asimismo, se estudia una integracion innovadora para recuperar CO en la caja fria
del proceso principal, y de esta manera, se puede utilizar el proceso convencional de sintesis de
metanol en la planta.

En el Capitulo 4, se presenta una metodologia novedosa para la formulacién de
problemas de disefio dptimo de plantas quimicas como problemas de Programacién Disyuntiva
Generaliza (GDP), y se utiliza una implementacion propia del algoritmo de Aproximaciones
Exteriores basadas en Ldgica (L-bOA) en el entorno GAMS como estrategia de solucidén. La
formulacion GDP resulta sumamente intuitiva para el modelado de la superestructura y permite
el uso de la estrategia de descomposicidén L-bOA, que genera subproblemas NLPs con mejor
desempefo computacional debido a la eliminacién de unidades con flujo nulo. Ademas, se utiliza
la representacion de red de estados y equipos (SEN) para modelar las decisiones discretas
asociadas con la ubicacién de las columnas en el tren de destilacién, asi como configuraciones
alternativas del reactor de acetileno. Otro aspecto novedoso de esta tesis es que, seglin nuestros
conocimientos, la representacién SEN no ha sido usada para sistemas de separacién y reaccion
de manera simultanea. Se utiliza un enfoque modular en GAMS para formular modelos rigurosos

para columnas de destilacién, compresores, turboexpansores, recipientes y varias unidades de
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equipos de proceso. Este marco resulta compacto, flexible y extensible. También se resalta que
la inclusién de modelos rigurosos en la formulacidn de superestructuras constituye un desafio
debido al alto ndmero de no linealidades que presentan los modelos resultantes. En este
Capitulo, se formula una superestructura para abordar un problema de disefio 6ptimo de una
planta de coproduccién de etileno y propileno. Dada la reduccidn del rendimiento de propileno
en los hornos de craqueo por cambios de alimentacidn (etano en lugar de naftas), este es un
problema relevante en la literatura. Se consideran como alternativas tecnoldgicas al craqueo
con vapor de etano y propano, procesos de deshidrogenacién de propano y metatesis de
olefinas. Estas tecnologias son robustas y han sido probadas a escala industrial, pero las
combinaciones e integracién de estas no se han abordado ampliamente en la literatura. La
funcidn objetivo es maximizar el valor presente neto, y se analizan cuatro escenarios de precios
internacionales de costos de materias primas y utilidades, considerando precios globales del
etileno y el propileno. De esta forma, se aborda el impacto de la localizacién de la planta en el
esquema optimo. Los resultados numéricos muestran que la combinacién de craqueo con vapor
de etano, metatesis de olefinas y dimerizacion de etileno es la configuracién mas rentable en
escenarios de bajo precio de etano comparado con el costo de propano, como en Estados Unidos
y Rusia. En cambio, la combinaciéon de craqueo con vapor de etano y propano junto con
deshidrogenacion de propano es la solucién éptima cuando el precio de propano es del orden
del precio del etano, como en escenario de precios de la Unién Europea y Argentina.

En el Capitulo 5 se propone un procedimiento novedoso para generar modelos hibridos
(HM) dentro de un marco de optimizacién y resolver problemas de disefio éptimo de proceso
quimicos, de manera simultdnea. Los HM se basan en primeros principios y en modelos
subrogados (SM), y representan unidades de procesos dentro de una superestructura. Los SMs
iniciales se generan con modelos de regresidon algebraica simple y se refinan agregando
funciones de base radial gaussianas (GRBF). Como los modelos simples son mas apropiados para
optimizacion y GRBF permite capturar formas altamente no lineales, esta combinacién toma las
ventajas de cada tipo de funcion. Se utilizan tres etapas de refinacién: en los SMs iniciales, en la
etapa de exploracion del dominio y, luego de resolver el problema de disefio éptimo, en la etapa
de explotacién en los candidatos al dptimo, hasta que se cumpla un criterio de convergencia.
Los problemas se formulan con Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP) y se resuelven con
el algoritmo L-bOA, de manera automatizada en un marco de optimizacién.

Como casos de estudio, se aborda la sintesis de metanol y el disefio de una planta de
produccién de propileno por medio del proceso de metatesis. En comparacién con el disefio
Optimo basado en modelos rigurosos, se obtiene el mismo esquema dptimo utilizando los

modelos hibridos, mientras que la funcidn objetivo presenta diferencias relativas del 1 %. Esta
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estrategia de solucidon permite obtener soluciones de alta exactitud, mientras que reduce la
complejidad computacional de los problemas GDP resultantes. Un andlisis de sensibilidad

muestra que la estrategia propuesta redujo el tiempo de computo en un 33%.

6.3 Recomendaciones de trabajos futuros

Los métodos desarrollados en esta tesis brindan un marco para abordar estudios
sistematicos y asistir en la toma de decisiones, que en esta tesis se aplica a la seleccién de
tecnologias de produccion para la valorizacion de los recursos hidrocarburiferos. Los algoritmos
implementados y las estrategias de optimizacidn propuestas permiten formular modelos mas
robustos y tienen el potencial de reducir la complejidad de los problemas de optimizacion,
constituyendo una base para abordar problemas de dimensiones mayores.

Como trabajo futuro, se propone la formulacién de problemas de optimizacién
multiobjetivo para considerar el desempefio ambiental y social de las plantas, ademas de los
indicadores econdémicos. La optimizacién multiobjetivo permite analizar soluciones de
compromiso entre estos objetivos en el disefio dptimo del proceso.

En este trabajo de tesis se abordd la coproduccién de etileno y propileno, que son
guimicos intermediarios claves. El paso siguiente deberia considerar productos quimicos de
mayor valor agregado relevantes para el mercado argentino y/o el mercado internacional. Como
se describid en el Capitulo 1, el pais deberia ampliar su capacidad productiva de otros quimicos
importantes, tales como dxido de etileno y etilenglicol. En este contexto, se deberian aplicar
estrategias de optimizacion para el disefio dptimo de plantas de produccién integrada que
generen estos productos. En particular, puede ser de interés estudiar el impacto econdmico que
tiene integrar la producciéon de estos derivados de etileno con una planta de coproduccién de
olefinas, cuyo estudio se abordé en el Capitulo 4.

Un aspecto a considerar seria la inclusién de incertidumbre en variables tales como
demanda, disponibilidad de materia prima, precios, entre otras, en los procesos considerados,

lo cual se facilita mediante el uso de modelo subrogados y modelos hibridos.
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Anexo A: Descripcion de los bloques de proceso del Capitulo 2

En esta seccion se realiza una descripcion detallada de cada bloque de proceso que se
considera en la superestructura de la Fig. 2.3. Se describe la importancia del bloque para la
planta, se muestra el modelo riguroso implementado en Aspen Plus, y se describen las variables

de entraday salida consideras en cada uno de los casos.

A.1 Cragueo con vapor

En la Fig. A.1 se muestra el proceso implementado en Aspen Plus para el proceso SC.
Este incluye dos modelos de reactores: un “RStoic” con los rendimientos de la Tabla 2.1 para el
proceso SC o SCH segun corresponda, y otro “RStoic” para simular la reaccién de combustién de
gas en el horno, entre ambos equipos se intercambia calor para alimentar la reaccién
endotérmica de la produccidn de etileno. Para cada uno de los reactores se fija la temperatura
de salida de la mezcla reactiva. Por otra parte, si aumenta la temperatura de salida del horno de
los gases de combustidn, existe mas calor disponible a recuperar en la chimenea.

Posteriormente, los gases de combustién pasan a la chimenea donde intercambia calor
para precalentar la alimentacién de hidrocarburos y para generar vapor de super alta presion,
el cual suministra energia a los compresores de la planta. El perfil de temperatura que se utiliza
en el modelo es el reportado en la bibliografia (Sadrameli, 2015). Se consideran dos corrientes
combustibles que se alimentan al horno: una corriente combustible que se separa en el proceso;

y gas natural adicional que se compra para satisfacer las necesidades energéticas del proceso.

194



—> Y Fmal-

Figura 3.1: Bloque de craqueo con vapor de etano en Aspen Plus

A.1.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de etano
Flujo molar de hidrégeno recirculado como combustible
Flujo molar de metano recirculado como combustible

Temperatura de salida del horno de los gases de combustidn

A.1.2 Variables de salida

Trabajo neto de la bomba

Trabajo neto del ventilador

Area de los intercambiadores

Flujo mdsico del vapor de super alta presion generado

Flujo molar de gas natural adicional para cumplir con los requerimientos del horno

Flujo volumétrico de salida del recipiente de agua para enfriamiento indirecto

A.1.3 Costo de capital

Costo de la bomba

Costo de los intercambiadores
Costo del ventilador

Costo del separador flash

Costo del horno
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A.2 Deshidrogenacion oxidativa de etano en bucle quimico

En la Fig. A.2 se muestra el modelo que se implementa en Aspen plus para simular al
proceso de deshidrogenacién oxidativa de etano en bucle quimico. Figura 3.3En el bucle quimico
se produce la reaccién de ODH donde el oxigeno es aportado por un 6xido metdlico mixto. Se
utilizan los rendimientos de carbono para los procesos de CL-ODH y CL-ODHL mostrados en la
Tabla 2.1, y estos se toman de la bibliografia (Haribal et al., 2017), donde se utiliza como
catalizador MnOx-MgO. El reactor de deshidrogenacidn oxidativa y el regenerador se simulan
por medio de modelos “RStoic”, utilizando dichos rendimientos. Ambos equipos se consideran
adiabaticos y el bucle quimico resultante es integrado con un sistema de produccidn de vapor
de sUper alta presion a través de una linea de transferencia de calor considerando, para el
intercambio de calor del agua, las temperaturas reportadas en la bibliografia (Sadrameli, 2015).
Ademas, este proceso también es integrado para cumplir condiciones de precalentamiento en
la alimentacidn que ingresa al reactor y el aire que se alimenta al regenerador. En particular, el
gas que sale del regenerador no contiene agua ni otro material condensable, lo que permite un

mayor aprovechamiento de la energia.
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Figura 3.2: Bloque de deshidrogenacion oxidativa de etano en bucle quimico
A.2.1 Variables de entrada
e Flujo molar de entrada de etano
A.2.2 Variables de salida
e Trabajo neto de la bomba
e Area de los intercambiadores
e Flujo masico del vapor de super alta presion generado

e Flujo volumétrico de salida del recipiente de agua para enfriamiento indirecto
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Flujo volumétrico de salida del reactor

Flujo volumétrico de salida del regenerador

A.2.3 Costos de capital

Costo de la bomba

e Costo de los intercambiadores
e Costo del separador flash
e Costo del reactor

e Costo del regenerador

A.3 Oxidacion parcial catalitica

En este proceso se emplean modelos “RStoic” para ambas opciones de oxidacion parcial
catalitica, que consideran operacion con hidrégeno (CPO) y operacion sin hidrégeno (CPO2),
mediante los rendimientos de la Tabla 2.1. En la Fig. A.3 se muestra el modelo que se
implementa en Aspen Plus para simular ambas opciones de procesos. Se tiene como entrada un
flujo molar de etano que se distribuye entre ambas condiciones de operacién posible, en funcién
de la cantidad de etano que ingresa a cada reactor se determinan los flujos molares de la co-
alimentacién de hidrégeno, oxigeno y nitréogeno. En el proceso CPO se alimenta etano,
hidrégeno y oxigeno en proporcién 2:2:1, y en tanto que en el proceso CPO2 se alimenta etano
y oxigeno en proporcion 2:1; en ambos casos se alimenta nitrogeno para alcanzar una dilucién
de 30 % (Bodke et al., 2000). En el proceso CPO se tiene un consumo neto de hidrégeno,
mientras que el proceso CPO2 tiene produccién de hidrégeno, entonces se considera la
posibilidad de distribuir la alimentacién de etano entre ambas opciones. Este proceso también
es integrado con un sistema de produccion de vapor de super alta presion a través de una linea

de transferencia de calor.
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Figura 3.3: Bloque de oxidacion parcial catalitica en implementado en Aspen Plus

A.3.1 Variables de entrada

e Flujo molar total de entrada de etano
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Flujo molar de etano a CPO1

A.3.2 Variables de salida

e Trabajo neto de la bomba

e Area de los intercambiadores

e Flujo mdsico del vapor de super alta presién generado

e Flujo volumétrico de salida del recipiente de agua para enfriamiento indirecto
e Flujo volumétrico de salida del reactor

e Requerimientos energéticos para precalentar las co-alimentaciones

A.3.3 Costos de capital

e Costo delabomba

e Costo de los intercambiadores
e Costo del separador flash

e Costo de los reactores

A.4  Mezcla inicial

Las dos opciones para el bloque del pre-acondicionamiento de la alimentacién
implementadas en Aspen Plus se muestran en la Fig. A.4. En este caso se tienen dos posibles
opciones de bloques, las cuales difieren en el agregado, o no, de vapor a la corriente de etano
gue ingresa al reactor para la sintesis de etileno. En caso de utilizar la tecnologia de SC o SCH, es
necesario mezclar vapor con la alimentacién de hidrocarburos que ingresa al reactor, la mezcla
entre ambos componentes se lleva a cabo en un separador flash, lo que implica el agregado de

un equipo adicional al subsistema de planta.
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Figura 3.4: Opciones para el blogue de pre-acondicionamiento de la mezcla inicial
implementadas en Aspen Plus

A.4.1 Variables de entrada
e Flujo molar de etano de cada corriente de entrada
e Temperatura de cada corriente de entrada

e Presién de cada corriente de entrada
A.4.2 Variables de salida

e Requerimiento de calefaccién en intercambiadores
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Flujo volumétrico de salida del separador flash
Densidad del flujo de vapor de salida del separador flash

Area de intercambiadores

A.4.3 Costos de capital

Costo de intercambiadores

Costo de separador flash

A.5 Quench

El proceso de quench implementado en Aspen Plus se muestra en la Fig. A.5. Este

proceso permite disminuir la temperatura de la mezcla de hidrocarburos antes del ingreso en la

etapa de compresion. En la columna de quench, la corriente de alimentacidn tiene contacto

directo con un gran caudal de agua, lo que disminuye la temperatura y condensa parte del vapor

de agua de la corriente de proceso proveniente de la reaccién quimica. La torre de quench se

simula en una columna “RadFrac” sin condensador ni rehervidor, considerando equilibrio de tres

fases (vapor, liquido y agua libre) en cada una de las etapas, utilizando el modelo termodinamico

de Maxwell-Bonnell.
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Figura 3.5: Blogue de quench

A.5.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica
Temperatura del tope de la columna

Temperatura del fondo de la columna

Temperatura del caudal de agua que ingresa por el fondo

Presion del caudal de agua que ingresa por el tope

A.5.2 Variables de Salida

Diametro de la columna
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e Flujo molar de agua de entrada por tope
e Flujo molar de agua de entrada por fondo
e Flujo molar de agua de salida por fondo
A.5.3 Costos de Capital

e Costo de la columna
A.6 Reciclo de agua

El proceso de reciclo de agua implementado en Aspen Plus se muestra en la Fig. A.6. En
este bloque ingresa el flujo molar de agua separado en la columna de quench, una parte de este
se recirculay el resto se envia al bloque de tratamiento de agua. El agua se recircula a la columna
de quench, parte ingresa por el tope, y parte por el fondo.
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Figura 3.6: Bloque de reciclo de agua

A.6.1 Variables de entrada

e Flujo molar de agua de salida por el fondo de la columna
e Temperatura del tope de la columna

e Temperatura del fondo de la columna

e Temperatura del caudal de agua que ingresa por el fondo

e Presidn del caudal de agua que ingresa por el tope

A.6.2 Variables de Salida

e Requerimientos energéticos para enfriamiento

Trabajo neto de la bomba
e Areade los intercambiadores
A.6.3 Costos de Capital

Costo de la bomba

Costo de intercambiadores
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A.7 Compresion principal

El proceso de compresion principal implementado en Aspen Plus se muestra en la

Fig. A.7. Este es uno de los procesos mas importantes dentro de la planta debido a la gran

cantidad de energia que involucra y se compone de tres etapas de compresidn con refrigeracion

intermedia con agua de enfriamiento. Debido al intercambio de calor y a la composiciéon de la

mezcla, se tiene la condensacidn de agua entre etapas, la cual se elimina mediante separadores

flash, previo al ingreso de la corriente en la siguiente etapa de compresion. La energia necesaria

para los compresores proviene de una turbina que utiliza vapor de super alta presiéon generado

en la linea de transferencia de calor.
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Figura 3.7: Bloque de compresion principal implementado en Aspen Plus

A.7.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica
Presién de descarga de cada compresor

Temperatura de salida de cada intercambiador

A.7.2 Variables de Salida

Requerimiento energético de cada intercambiador
Trabajo neto de cada compresor

Flujo volumétrico de salida de cada separador flash
Densidad de vapor y liquido de cada separador flash

Area de intercambiadores

A.7.3 Costos de Capital

Costo de compresores
Costo de separador flash
Costo de intercambiadores

Costo de turbina para compresores
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A.8 Enfriamiento 1

El modelo en Aspen Plus del bloque de Enfriamiento 1 se muestra en la Fig. A.8. En esta
etapa se realiza un enfriamiento en cascada utilizando diferentes servicios de refrigeracién que
proporciona el ciclo de propileno. Asi, la corriente de proceso se enfria en secuencia con

propileno que evaporaa 19, 3y -16 °C.
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Figura 3.8: Bloque de Enfriamiento 1 implementado en Aspen Plus

A.8.1 Variables de entrada
e Flujo molar de entrada de cada especie quimica

e Presién del flujo molar de entrada

A.8.2 Variables de Salida
e Requerimiento energético de cada intercambiador

e Areade intercambiadores

A.8.3 Costos de Capital

e Costo de intercambiadores

A.9 Deetanizadora

Las opciones para el bloque de la columna deetanizadora implementadas en Aspen Plus
se muestran en la Fig. A.9. En este caso se tienen dos opciones de bloque, las cuales difieren en
el servicio de refrigeracién que utilizan en el tope de la columna: en bloque de la Fig. A.9a se
utiliza etileno que evapora a -60 °C, y en el bloque de la Fig. A.9b se utiliza etileno que evapora
a -76 °C. Ademas, la alimentacidn es enfriada en un intercambiador de calor con propileno que
evapora a -40 °C, y el bloque de la Fig. A.9b tiene una etapa adicional de enfriamiento con etileno
gue evapora a -60 °C.

En esta columna se utiliza un modelo riguroso “PetroFrac” para llevar a cabo la
simulacién. Los componentes claves son el etano y el propileno; para cada uno de ellos se
incluyen restricciones de pureza a través de “Design Specs”. Debido a que la ubicacidn del plato
de alimentacion tiene influencia en los requerimientos energéticos de la columna, en la
simulacidn se realiza un analisis de sensibilidad de esta variable y se seleccionan los menores

requerimientos energéticos obtenidos del analisis.
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Figura 3.9: Opciones para el bloque de la columna deetanizadora implementadas en

Aspen Plus

A.9.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica
Presién de la corriente de alimentacién
Temperatura de salida del intercambiador de calor que precede a la columna

Numero de etapas de separacion

A.9.2 Variables de Salida

Temperaturas del tope y fondo de la columna

Carga del rehervidor

Carga del condensador

Didmetro de la columna

Area de los intercambiadores

Flujo volumétrico de salida del tope de la columna
Densidad del vapor y del liquido en el tope de la columna

Requerimientos energéticos de los intercambiadores

A.9.3 Costos de Capital

Costo de la columna
Costo del separador flash

Costo de intercambiadores

A.10 Depropanizadora

El bloque para la columna depropanizadora implementado en Aspen Plus se muestra en

la Fig. A.10. En este bloque también se presentan dos posibilidades, pero ambas incluyen los

mismos equipos, la diferencia se encuentra en la seleccidon de los componentes claves: en una

opcidn se considera propano y 1-buteno como componentes claves; mientras que en la otra

opcidn se considera propadieno y butadieno como componentes claves. Esta ultima opcion se
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incluye debido a que en el proceso SCH considerado no se producen ni propano ni 1-buteno (ver
Tabla 2.1).

En esta columna se utiliza un modelo riguroso “PetroFrac” para realizar las simulaciones,
y se establecen restricciones de pureza de los componentes claves a través de “Design Specs”.
Como la ubicacién del plato de alimentacién presenta influencia significativa en los
requerimientos energéticos de la columna, se realiza un andlisis de sensibilidad del consumo del
condensador con respecto al plato de alimentacidn, y se selecciona la opcién correspondiente

al menor consumo energético.

Figura 3.10: Bloque de la columna depropanizadora implementada en Aspen Plus

A.10.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica

Presion de la corriente de alimentacion

e Numero de etapas de separacion

A.10.2 Variables de Salida

e Temperaturas del tope y fondo de la columna

e Carga del rehervidor

e (Carga del condensador

e Diametro de la columna

e Area de los intercambiadores

e Flujo volumétrico de salida del tope de la columna

e Densidad del vapor y del liquido en el tope de la columna

e Trabajo neto de la bomba

A.10.3 Costos de Capital

e Costo dela columna

Costo del separador flash

Costo de intercambiadores
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e Costo de la bomba

A.11 Hidrogenacion de MAPD

El bloque del proceso de hidrogenacion de la mezcla metil-acetileno-propadieno
implementado en Aspen Plus se muestra la Fig. A.11. En este se utiliza un modelo “RPlug” para
simular el proceso con las cinéticas de reaccidon que se reportan en la bibliografia (Qian et al.,
2015). Se utilizan restricciones mediante “Design Specs” para cumplir con tolerancias en la
concentracién de salida de MAPD, manipulando la longitud del reactor y el flujo de entrada de

hidrégeno.
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Figura 3.11: Blogue de hidrogenaciéon MAPD implementado en Aspen Plus

A.11.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica

e Presidn de la corriente de alimentacion

A.11.2 Variables de Salida

Flujo de entrada de hidrégeno

Flujo de salida de cada especie quimica

Longitud del reactor

A.11.3 Costos de Capital

Costo del reactor

A.12 Separador de C3

El bloque del proceso de separacidn de propileno y propano implementado en Aspen
Plus se muestra en la Fig. A.12. Se utiliza un modelo riguroso “PetroFrac” para simular esta
operacion, y se introducen “Design Specs” para cumplir con las especificaciones de pureza de

los productos de salida.
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Figura 3.12: Bloque de separador de C3 (propileno y propano) implementado en
Aspen Plus

A.12.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica

A.12.2 Variables de Salida
e Requerimientos energéticos del rehervidor y el condensador

Diametro de la columna

Area de intercambiadores

A.12.3 Costos de Capital

Costo de la columna

Costo del intercambiador

A.13 Debutanizadora

En la Fig. A.13 se muestra el bloque de la debutanizadora en Aspen Plus. Este utiliza un
modelo “PetroFrac” para simular la separacidn, y se establecen restricciones de pureza de los
componentes clave a través de “Design Specs”, los cuales son butadieno y benceno. Como la
ubicacién del plato de alimentacion presenta influencia significativa en los requerimientos
energéticos de la columna, se realiza un andlisis de sensibilidad del consumo del condensador
con respecto al plato de alimentacidn, y se selecciona la opcidn correspondiente al menor

consumo energético.
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Figura 3.13: Bloque para la debutanizadora

A.13.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica

Presion de la corriente de alimentacion

Numero de etapas de platos

A.13.2 Variables de Salida

e Temperaturas del tope y fondo de la columna

e Carga del rehervidor

e Carga del condensador

e Diametro de la columna

e Area de los intercambiadores

e Flujo volumétrico de salida del tope de la columna

e Densidad del vapor y el liquido en el tope de la columna

e Trabajo neto de la bomba

e Flujos molares de salida en el tope de los componentes que tienen volatilidades intermedias

a los componentes claves: C4Ha, CsHio y CsHe.

A.13.3 Costos de Capital

Costo de la columna

Costo del separador flash

e Costo de intercambiadores

A.14 Mezclay compresién

El bloque de compresidn previa al reactor de acetileno implementado en Aspen Plus se
muestra en la Fig. A.14. Este proceso comprende la mezcla y compresion de la corriente de tope
de la columna deetanizadora y de dos corrientes de reciclo provenientes de la demetanizadora.

En este proceso ademas se puede utilizar el trabajo generado por la turboexpansion en la caja
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fria (Fig. A.14a), en tal caso se requiere un compresor adicional. Esta es la diferencia entre los

dos subsistemas de plantas para este bloque.
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Figura 3.14: Bloque para de mezcla y compresion (previas al reactor de acetileno)
implementadas en Aspen Plus

A.14.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica y de cada corriente
Presion de cada corriente de entrada

Temperatura de cada corriente de entrada

Trabajo generado por la turboexpansion

Presion de la corriente de salida

A.14.2 Variables de Salida

Trabajo neto de cada compresor

Temperatura de la corriente de salida

A.14.3 Costos de Capital

Costo de los compresores

Costo de la turbina

A.15 Reactor de acetileno

En la Fig. A.15 se muestra el proceso implementado en Aspen Plus que representa al

denominado bloque del reactor de acetileno. En el reactor de acetileno se hidrogena

selectivamente este alquino para convertirlo en etileno; sin embargo, parte del etileno también

se convierte a etano en esta etapa. Para este proceso se utilizan reactores “RStoic”, el primero

se refrigera con agua de enfriamiento y el segundo se considera adiabatico debido a que la

cantidad de calor liberada es baja. Se aplica integracidon energética a este proceso para

compensar las necesidades de calentamiento de la corriente de entrada al reactor y

enfriamiento de la corriente de salida.
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Figura 3.15: Bloque del reactor de acetileno implementado en Aspen Plus

A.15.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica
e Presién de la corriente de entrada

e Temperatura de la corriente de entrada

A.15.2 Variables de Salida
e Temperatura de la corriente de salida

Area de los intercambiadores de calor

A.15.3 Costos de Capital

Costo del reactor

Costo de los intercambiadores

A.16 Enfriamiento 2

Hay dos subsistemas de planta alternativos para este bloque en la superestructura,
como muestra la Fig. A.16. Estos incluyen redes de intercambio de calor para recuperar frigorias
del reciclo de etano (proveniente del separador de C2); asi como de la corriente combustible
obtenida en la caja fria. La corriente de etano que ingresa a este bloque se condensa y se recicla.
Las correspondientes temperaturas y condiciones de presidon dependen de la via de reacciéon

para la produccién de etileno.
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Figura 3.16: Opciones para el bloque de “Enfriamiento 2” implementado en Aspen Plus

A.16.1 Variables de entrada

Flujos molares de entrada de cada especie quimica

Presion de las corrientes de entrada

e Temperatura de las corrientes entrada

A.16.2 Variables de salida

e Temperatura de salida de las corrientes

e Area de intercambiadores de calor

e Trabajo neto de la bomba

e Requerimiento de enfriamiento adicionales
e Calor sensible del etano reciclado

e Calor latente del etano reciclado

A.16.3 Costos de capitales

e Costo de la bomba

Costos de los intercambiadores de calor

Costo de los intercambiadores de calor compactos

A.17 Demetanizadora y caja fria

El bloque para la columna demetanizadora y la caja fria implementado en Aspen Plus se
muestra en la Fig. A.17. En esta columna se utiliza un modelo riguroso “PetroFrac” para llevar a

cabo la simulacion. Se considera sélo un componente clave, el metano, para el cual se incluye
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una restriccion de pureza en la corriente que se recupera por fondo a través de “Design Specs”.
En este caso se tienen tres alimentaciones a la columna, lo que representa una mayor
complejidad para aplicar analisis de sensibilidad del plato de alimentacidn, y se asume que las
corrientes se alimentan a etapas fijas. El calor sensible del reciclo de etano (QC2) se recupera en
esta seccion para enfriar parte de la corriente de alimentacién a la columna.

Para la separacién de gases combustibles son necesarias temperaturas criogénicas
menores a -100 2C, las cuales se obtienen en la caja fria a través de la descompresidon de una
corriente con un turbo-expansor. En esta operacién es posible controlar la cantidad de etileno

gue se pierde en la corriente combustible separada.
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Figura 3.17: Bloque para la columna demetanizadora y la caja fria implementado en
Aspen Plus

A.17.1 Variables de entrada

e Flujo molar de entrada de cada especie quimica

e Presion de la corriente de entrada

e Temperatura de la corriente de entrada

e Temperatura de entrada al turbo-expansor

e Presidn de salida del turbo-expansor

e Presidon de operacién de la columna demetanizadora

e Calor sensible de flujo de etano recirculado

A.17.2 Variables de Salida
e Requerimiento de energia de los intercambiadores

e Requerimiento energético del rehervidor

Flujo por fondo de etileno y etano
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Flujos molares de la corriente combustible separada (FUEL-S)

Flujos molares de la corriente recirculada de hidrocarburos (REC-HC)
Temperatura de las corrientes del tope y de fondo de la columna
Trabajo neto recuperado en el turbo-expansor

Flujo volumétrico de salida de cada separador flash

Densidad de vapor y liquido de cada separador flash

Area de intercambiadores

A.17.3 Costos de Capital

Costo de la columna
Costo de los compresores
Costo de los separadores flash

Costo de los intercambiadores de calor compactos

A.18 Separador de C2

Hay dos configuraciones alternativas para el separador de C2, como se muestra en la

Fig. A.18. El ciclo de refrigeracion de etileno se encuentra integrado en una configuracién de

bomba de calor (Zimmermann & Walzl, 2009) debido a la gran demanda energética que presenta

esta columna. En el subsistema de planta de la Fig. A.18a se requiere un servicio de etileno a -

76 °C, mientras que en la configuracién de la Fig. A.18b se tiene un excedente disponible a esta

temperatura.
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Figura 3.18: Opciones para el bloque para el separador de C2 y ciclo de etileno
implementadas en Aspen Plus

A.18.1 Variables de entrada

Flujo molar de entrada de cada especie quimica
Temperatura de la corriente de entrada
Numero de etapas

Abastecimiento energético de refrigerante a -76
Abastecimiento energético de refrigerante a -60

Energia de vaporizacidn de etano recuperada
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A.18.2 Variables de Salida

e Didmetro de la columna

e Area de los intercambiadores

e Trabajo neto de los compresores

e Flujo volumétrico de salida de cada separador flash
e Requerimiento energético de los intercambiadores
e Flujo molar de etileno por tope

e Flujo molar de etano por tope

A.18.3 Costos de Capital

Costo de la columna

e Costo de los intercambiadores
e Costo de los separadores flash
e Costo de los compresores

e Costo de la turbina

A.19 Adsorcién por cambio de presiéon (PSA)

El modelo en Aspen Plus para la recuperacion de hidrégeno con una unidad de adsorcion
por cambio de presidon (PSA) se muestra en la Fig. A.19. Este proceso incluye unidades de
separacion y compresores. Se implementan modelos “shortcut”, incluyendo una serie de
intercambiadores de calor, compresores, y separadores, donde se tiene en cuenta el modelo
propuesto por Knaebel (Deng et al., 2017; Knaebel, 1999) para calcular la recuperacién de

hidrégeno

P, 1
Py yiT,

Ry,=(1-6)(1- (A1)

donde Ry, es la relacion de recuperacion de hidrogeno; Py y P, son las presiones
absolutas alta y baja en el ciclo del PSA, respectivamente; y,‘}; es la concentracion de hidrégeno
en la corriente de entrada y 6 es la selectividad del adsorbente, que se asume igual a 0.05 (Deng
etal,, 2017). P, se considera igual a 1.1 bar, y Py es una variable de optimizacién. Esta ecuacion
se incluye dentro de un calculador en el simulador y se consideran especificaciones de disefio
para satisfacer tal relacion.

Hay dos posibles configuraciones como muestra la Fig. A.19. En la primera (Fig. A.19.a)
se recupera H; para su comercializacion, donde la presién de salida en la tercera etapa de
compresion (C3) es 61 bar, una presion adecuada para el transporte en tuberias (He & You,

2015). En el segundo caso, el hidrégeno se utiliza dentro de la plata, como en la tecnologia CPO1.
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En tal escenario, se utiliza un turbo-expansor para recuperar trabajo de compresién y frigorias

de la corriente de hidrégeno.
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Figura 3.19: Bloque de PSA implementado en Aspen Plus

A.19.1 Variables de entrada

e Flujo de entrada de cada especie quimica

e Temperatura de entrada

e Presion de entrada

e Presidn de salida de la segunda etapa de compresion (C2)

e Trabajo neto generado en el turbo expansor de la caja fria

A.19.2 Variables de salida

e Trabajo neto de cada compresor

e Flujo molar de hidrégeno recuperado
e Trabajo neto del turbo-expansor

e Requerimientos energéticos de los intercambiadores de calor

A.19.3 Costos de capital

e Costo del PSA

e Costo de los intercambiadores
e Costo de los compresores

e Costo de la turbina impulsora

e Costo del turboexpansor

A.20 Agua de enfriamiento

El proceso de produccién de etileno requiere grandes caudales de agua de enfriamiento.
El equipo necesario para su produccién se simula utilizando una columna “RadFrac” tal como
recomienda la bibliografia (Queiroz et al., 2012). Se considera una humedad relativa del 80 % y
temperatura de 25 2C en el ambiente. Debido a la demanda de energia que implica el bombeo
de agua en la planta, se utiliza una turbina para brindar energia a esta bomba. El bloque

implementado en Aspen Plus se muestra en la Fig. A.20.
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Figura 3.20: Bloque de agua de enfriamiento implementado en Aspen Plus

A.20.1 Variables de entrada

Abastecimiento energético de enfriamiento con agua
A.20.2 Variables de Salida

e Flujo masico de agua en el sistema (CW-IN)

e Flujo masico de agua de entrada (MKUW)

Trabajo neto de la bomba

A.20.3 Costos de Capital

Costo de la torre de enfriamiento

Costo de la bomba

e Costo de laturbina

A.21 Ciclo de propileno

El bloque implementado en Aspen Plus para el ciclo de refrigeracion de propileno se
muestra en la Fig. A.21. Se considera que este ciclo de refrigeracion brinda servicios a cuatro
temperaturas diferentes: 19, 3, -16 y -40 2C, tal como se describe en la bibliografia (Yan, 2000).
Ademas, este ciclo se integra con el rehervidor de la demetanizadora (HER1) para recuperar
frigorias a la salida del primer compresor (C1). Se considera que este conjunto de compresores

es alimentado mediante energia mecanica que se produce en una turbina de vapor.
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Figura 3.21: Bloque para el ciclo de refrigeracion con propileno implementado en
Aspen Plus

A.21.1 Variables de entrada

Abastecimiento energético de enfriamiento a -40 2C
Abastecimiento energético de enfriamiento a -16 2C
Abastecimiento energético de enfriamiento a 3 C

Abastecimiento energético de enfriamiento a 19 eC

Frigorias recuperadas en el rehervidor de la demetanizadora

A.21.2 Variables de Salida

Trabajo neto de los compresores
Flujo volumétrico de salida de cada separador flash
Requerimiento de enfriamiento con agua (HER)

Area de intercambiador de enfriamiento con agua (HU)

A.21.3 Costos de Capital

Costo de compresores
Costo de separadores flash

Costo de turbina
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A.22 Sistema de vapor

El diagrama de proceso para el sistema de vapor que se implementd en GAMS se
muestra en la Fig. A.22. Este sistema incluye seis turbinas, y sus referencias se presentan en la
Tabla A.1. Cada turbina puede tener a lo sumo una extraccion lateral como servicio de
calefaccidn, con vapor de baja presién a 6 bar (LP1, LP2, LP3, LP4, LP5) o de media presién a 11
bar (MP1, MP2, MP3, MP4, MP5). Las variables binarias se asocian con la extraccién de vapor de
baja (y14) Y media presion (y,2,,). Cada turbina puede producir una mezcla con condensado,
donde se aprovecha mds la energia del vapor, pero se requieren intercambiadores de calor y
bombas en tal caso. Se podria requerir mdas de un intercambiador de condensacion a la salida
de la turbina por el limite superior del area en este equipo. Por lo tanto, se utilizan variables
binarias para modelar la existencia de estas unidades (yt,q).

El vapor de super alta presion (111 bar) se genera en el reactor de etileno. El vapor de
alta presion (51 bar) se produce en una caldera, cuya existencia se encuentra asociada a una
variable binaria. La caldera utiliza el combustible generado en la planta (principalmente metano
producido como subproducto en la produccién de etileno), y si es necesario gas natural

adicional, como fuente de energia.
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Figura 3.22: Sistema de vapor implementado en GAMS. SHPS: vapor de super alta
presion; HPS: vapor de alta presion; MPS: Vapor de media presion; LPS: Vapor de baja
presion; MKW: Agua de reposicion
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Tabla 3.1: Referencia de turbinas

Turbine Block
TR1 Compresién principal
TR2 Mezcla y compresion
TR3 Separador de C2
TR4 Ciclo de propileno
TR5 Agua de enfriamiento

TR6 PSA
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Anexo B: Correlaciones de costos
B.1 Unidades de planta general

B.1.1 Intercambiadores de calor

El costo de los intercambiadores de calor de coraza y tubos instalados se calcula mediante la
siguiente ecuacion (Diaz et al., 2009):

0.84909 CEPCI2017

CCostyg = (3653.64 + 377.04 area®7953%)(5.7555 + 0.0213 pres e

(B1)
donde area es el drea de intercambio de calor (m?) y pres a la presidn en los tubos (atm).

B.1.2 Intercambiadores de calor compactos

El costo de los intercambiados de calor compactos instalados se calcula mediante la siguiente
ecuacion (Ulrich & Vasudevan, 2004):

CEPCI 2017
CCOStCHE = 1008181 Log1o( area)+2.4507 o FBM (BZ)

donde Fg,, es el factor de instalacién

B.1.3 Separador flash
El costo del separador flash se estima utilizando la siguiente ecuacion (Institut Francgais

du Pétrole, 1981):

CEPCI2017

Veost = (Scost + ACcost) Tft fp (B3)

donde s, es el costo del recipiente; ac.,s; corresponde al costo de los accesorios; f; es un

factor del tanque; y f,, es un factor de correccion de presion. s¢,s; Y ACcos; S€ Calculan mediante
las siguientes expresiones (Garcia Prieto et al., 2017).

Seost = (98.04098 — 95.99045 D036 Mass £ f, (B4)

ACoost = 1861.42108 + 199.90278 Mass 42652 (B5)

donde Mass es la masa del material utilizado para cada unidad (kg); D es el diametro del

separador; f,,, es el factor del material; y f, es el factor de correccién por espesor. El didametro

de los separadores flash se calcula considerando un punto de inundacién del 80 %:

D=( amy )o.s (86)

T py 0.8 Us g
donde m,, es el maximo flujo masico de vapor; p,, es la densidad de vapor; y ug 4 es la velocidad

del flujo de vapor, la cual se calcula por medio de la ecuacidn de Souders-Brown:

0.5
pL=p
Us g = Kgp (f) (B7)

donde p; es la densidad del liquido; y K}, es la constante de Souders-Brown.
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La altura de los separadores (H) se estima como se recomienda en la literatura (Ulrich
& Vasudevan, 2004), asumiendo H = 5 D; y el espesor (tw) se calcula en base a Towler & Sinnott

(Towler & Sinnott, 2012):

1.1PD
tw=—
2ST-12P

(B8)
donde P es la presién del recipiente; y ST es la tension maxima admisible del material. Luego,
Mass es calculado de la siguiente forma:

Mass =m-tw (D H + D?) p,, (B9)
donde p,, es la densidad del material.

B.1.4 Torre de destilacién
El costo instalado de la torre de destilacidn se calcula mediante la siguiente expresidn

(Towler & Sinnott, 2012):

CEPCI 2017

CCostpe = (trepst NS + kvpost + CVcost) 200 (B10)

donde NS es el nimero de etapas; tr.,s; es el costo del plato; kr,,s; €s el costo del rehervidor;

Y CUcost €S €l costo del separador flash. Estos costos se estiman mediante las siguientes

ecuaciones:
tr.se = 130 + 440 D8 (B11)
kTepse = (29000 + 400 akr®) Fgy, (B12)
CVeost = (—10000 + 600 Mass®®) Fgy, (B13)

donde akr es el area del rehervidor.

B.1.5 Bomba
El costo de las bombas centrifugas instaladas se calcula de la siguiente manera (Ulrich &

Vasudevan, 2004):

CEPCI 2017
— 100.4763 Logio(workp)+3.4222 FBM (314)

CCostpymp 200

donde workp es la potencia requerida (kW). El costo del motor eléctrico se encuentra incluido
en esta correlacion.
B.1.6 Turbina

El costo de las turbinas de vapor instaladas; que impulsan los compresores, se calcula

con la Ec. (B15) (Ulrich & Vasudevan, 2004):

CEPCI 2017
= 1004648 Log1o(work)+3.6629 Fay (B15)

CCostryrp 200

donde work es la potencia requerida (kW).
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B.1.7 Compresores

El costo de los compresores instalados se calcula mediante la siguiente expresidn (Ulrich

& Vasudevan, 2004):

CEPCI 2017
00-9342 Logro(exwork)+3.0527 CEPCI 2017 b (B16)

CCOStCOMP = 1 200

donde e, es la eficiencia mecdnica
B.2 Unidades de planta especiales

B.2.1 Reactor de acetileno

El costo de inversidn requerido para el reactor de acetileno se calcula mediante la

Ec. (B17) (Onel et al., 2016):

)0-67 CEPCI 2017

556.8 (817)

CCostyp = 5.13 - 106 (m—

0.031
donde m, es el flujo masico de acetileno en la corriente de entrada (kg/s); 5.13 - 10° es el costo

de referencia, y 0.031 kg/s es la capacidad de referencia.

B.2.2 Adsorcidon por cambio de presién (PSA)

El costo de inversidon del PSA se calcula mediante la Ec. (B18) (Onel et al., 2016):

)0'65 CEPCI 2017 (B18)

CCostpsy = 7.79 - 106 (Ff—g e

0.29
donde F4 es el flujo molar del gas de purga (kmol/s); 7.79 - 10° es el costo de referencia del
equipo, y 0.29 kmol/s es el flujo molar de referencia del gas de purga.

B.2.3 Eliminacién de CO;
El costo de capital y operacién asociado a la remocién de CO; se estima en base a las

siguientes expresiones (Rochelle, 2009):

CCOoStagr = 45037 - Fop, ot (B19)
0Costr = 2549 - Fo, et (B20)

donde F¢, es el flujo molar de diéxido de carbono removido, y OCost,gy es el costo operativo

anual asociado.

B.2.4 Torre de enfriamiento
El costo de la torre de enfriamiento instalada se estima mediante la Ec. (B21) (Ulrich &

Vasudevan, 2004):

CCoster = 1007641 Log10( qw)+6.0726 CEPisZOU (B21)

donde qw es el flujo volumétrico de agua.
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B.2.5 Caldera

El costo de instalacidn de la caldera se calcula mediante la siguiente expresiéon (Ulrich &

Vasudevan, 2004)

4 CEPCI 2017

CCost — 100.8298 Log1o(steam)+5.223
BO 315

donde steam es el flujo masico del vapor de alta presion (51 bar)
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Anexo C: Ejemplos ilustrativos

Para ilustrar el algoritmo propuesto en la Fig. 2.4, se resuelve un problema de sintesis

de procesos con costos fijos (ver Fig. C.1) (Kocis & Grossmann, 1987).

Este problema consiste en producir C a partir de las materias primas A y/o B, y la funcidn

objetivo es maximizar los beneficios. La formulacion matematica del problema de sintesis

tomada de la literatura (Kocis & Grossmann, 1987) es la siguiente

min3.5y" +y" +1.5y" + 7.0b" + b"" + 1.2b"" + 1.8a — 11.0c

s.t. b —=In(1—-a")=0
b —12In(1—a") =0
c—09 =0
—-b+b'+b"+b" =0
a+a" +a" =0
b—-5y"<0
a”"-5y"<0
a" —=5y"" <0
c=<1
b" <5
v,y y" e{01}

a’ all’ alll’ b,b!,bl!,bl”,c 2 0

" bH
a » i
a —ypi
"
a » '

(C.1)
(C.2)
(C.3)
(C.4)
(C.5)
(C.6)
(C.7)
(C.8)
(C.9)
(C.10)
(C.11)

Figura C.1: Superestructura de una red de procesos con costos fijos (Kocis &

Grossmann, 1987)

Este problema tiene dos restricciones no lineales relacionadas con la produccion de B a

partir de A, que son (C.2) y (C.3). La ecuacién no lineal (C.2) se reemplaza por un modelo

subrogado (SM) lineal por partes. Después, este SM se sustituye utilizando la reformulacion de

la cascara convexa mostrada a continuacion en (C.12)

b= > by

kek'’

a’ = Z xay
kek!!
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n

xby = cfy'xay +cfowy  k€K”

xagwy <xa; keK"

—
xay <xa,w, keK"

wy <1

kek'’
wy €{0,1}

b",a",xay,xb; =0

(C.12)

donde xa; & xb)’ son variables desagregadas relativasa a’’ y b"”, respectivamente; wy

son variables binarias que son verdaderas si el subespacio k se selecciona para estimar las

correspondientes variables (b"’), y falsas en caso contrario; cf’ son coeficientes lineales de los

subespacios k; cfy son términos independientes de los subespacios k; xaj son limites

. . . —I s . . .
inferiores para el subespacio k; y xa;, son limites superiores para las variables de entrada en el

subespacio k. La segunda ecuacion no lineal (C3) se reformula de manera anéloga.

La Tabla C.1 muestra los detalles computacionales de las iteraciones parciales del

algoritmo propuesto. Se requieren cuatro iteraciones para lograr la convergencia del algoritmo

y obtener una funcidn objetivo de 1.9239. Cuando el presente ejemplo se resuelve con el solver

BARON (Sahinidis & Tawarmalani, 2004), el 6ptimo global es 1.9234. Esto significa que el método

propuesto presenta un error en la funcion objetivo de 0.04 %.

Tabla C.1: Resultados del ejemplo ilustrativo

Error N° de Error N° De ..
. . . . . Funcion
Iteracidn relativoen subespacios relativoen subespacios Obietivo
Ec. (C.2) en Ec. (C.2) Ec. (C.3) en Ec. (C.3) J

0 0.0450 2 0.0000 2 1.9768

1 0.0000 3 0.0226 2 1.8248

2 0.0000 3 0.0039 3 1.9392

3 0.0000 3 0.0002 4 1.9239
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Anexo D

En esta seccidn se explica el procedimiento de cdlculo para estimar las dimensiones de
los reactores conectados en bucle quimico, que contiene dos reactores. En el primero se lleva a
cabo a la deshidrogenacidn oxidativa de etano donde el oxigeno es aportado por un éxido
multi-metdlico. En el otro reactor, aqui llamado elevador (riser), se opera mediante transporte

neumatico para la regeneracion del catalizador con aire (Porrazzo et al., 2016).

D.1 Calculo del inventario de solido vy la tasa de recirculacién de sélidos

El grado de conversidn se calcula como:

m-my

me—my
donde X es la conversién del portador de oxigeno; m es la masa del portador de oxigeno después
de la reaccién, m, es la masa del portador de oxigeno totalmente oxidado; m, es la masa del
portador de oxigeno totalmente reducido. El estado de oxidacion del portador de oxigeno se

caracteriza por la conversion masica (w), que se define mediante la Ec. (D2):

w=— (D2)

mo
La expresion relacionada con la conversién y el tiempo se formula como (Zafar et al.,

2007):

ax _ 1

e (D3)

T
donde 7 es el tiempo para la conversion completa de la particula. La Ec. (D.3) se puede expresar
en términos de la conversidon masica como se muestra en la Ec. (D.4)

mo—my 1 dw

=22 (D4)

my T dt
Elinventario de sélidos (my,.4) y la tasa de recirculacion de sélidos (mg,;) se estiman por

medio de las Ecs. (D5) y (D6) (Fan, 2011), respectivamente, las cuales se combinan para obtener

la Ec. (D7)
Mpea = “’SZ"C (D5)
at
Mgo1 = wATZ)M (D6)
dow
Mped ar msolA(U (D7)

donde m,, es la masa de oxigeno estequiométrico.

D.2 Ecuaciones para calcular el volumen del reactor elevador
El flujo de sdlidos (/) y el area del elevador (4,) se calculan mediante las Ecs. (D8) y
(D9), respectivamente.

]s — Msol ris (D8)

Aris
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F,
Ayis = pg;]z; (D9)

donde Fy,; es el flujo masico del gas; p es la densidad del gas; y U, es la velocidad superficial
del gas. El flujo de sélidos se relaciona con la velocidad superficial del gas y la fraccién de sélidos

como muestra la Ec. (D10)

Jo = (L= Use) pp & (D10)

1-¢&g
donde Ug, es la velocidad critica a la cual se produce un arrastre significativo; p,, es la densidad
de la particula y & es la fraccion de sélidos. Us, se determina mediante la siguientes

correlaciones (Bi & Grace, 1995):

Rey, = 1.53 Ar%> (D11)
Rey, = 2= Ujf o (D12)
_ 3
Ar = PlPs=P)g dp (D13)
u?

donde u es la viscosidad; y g es la constante de aceleracion gravitacional.
A partir de la Ec. (D10) se calcula la fraccidn de sélidos, y luego el volumen del elevador
se estima mediante la Ec. (D14)

Vol = —’"::d;is (D14)

D.2.1 Parametros del modelo

La velocidad del gas superficial se encuentra en el rango de 5-10 m/s (Fan, 2011), por lo
gue en este trabajo se asume un valor de 8 m/s. Ademas, se considera un didmetro de particula
de 200 um.

La composicion del catalizador se muestra en la Tabla D.1 (Haribal et al., 2017). Se asume
que las particulas ingresan en un estado de oxidacion total al reactor de etileno, e ingresan al
elevador con una conversién masica de 98.7%.

El tiempo T para la conversion total de las particulas en el elevador es considerado igual
a 6 segundos, en base a la literatura (Zafar et al., 2007), y se utiliza un 20 % exceso de aire en el
elevador.

Tabla D.1: Composicion del catalizador
Fraccion en peso

GG Totalmente Totalmente Después de la
oxidado reducido reaccion CL-ODH
Mnz04 20.82% 0.00% 2.85%
MnO 0.00% 19.65% 16.96%
MgO 79.18% 80.35% 80.19%
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D.3 Ecuacion para el dimensionamiento del reactor de etileno
El volumen del reactor se calcula mediante la definicidn de la velocidad espacial por hora
de gas (gas hourly space velocity, SV):

Sy = — Teed (D15)
Volodh Preed

donde Myeeq es el flujo masico de la alimentacion al reactor de etileno cuya composicion es
mayormente etano; preeq s la densidad de la corriente de alimentacion; y V4, el en volumen
del reactor de etileno.

En este trabajo se considera un valor de SV igual a 4500 h*}(Neal et al., 2016).

D.4 Costo variable
El costo anual del portador de oxigeno se calcula mediante la expresiéon (Porrazzo et al.,

2016):

Inventario de solidos totales
tiempo de vida de la particula

Costo de reposicién = Costo del 6xido

El tiempo de vida de la particula es el tiempo medio de uso del portador de oxigeno. La
estimacion de este pardmetro presenta alta incertidumbre ya que es sensible al proceso de
manufactura (Johansson et al., 2006). El tiempo de vida reportado para portadores en base a
Mn se encuentra entre 2600 horas (Abad et al., 2006) a 11000 horas (Costa et al., 2017). En este

trabajo se asume un tiempo de vida de 2000 horas, resultando un valor altamente conservativo.

D.5 Estimacion del costo de los reactores

La correlacion de costo para los reactores conectados en bucle quimico considerada en

este trabajo es la siguiente (Klara, 2007):

VLli)Ms CEPCI 2017 (D16)

RC; =2.52-1.612-107 (180 CEPCI 2000
donde RC; es el costo del reactor i. Para estos reactores se utiliza un factor de 2.52 para tener
en cuenta los costos directos (compra del equipo, instalacion, instrumentacion y control,
tuberias, sistema eléctrico, construcciones, instalaciones de servicios, y espacio) y los costos
indirectos (ingenieria y supervisién, impuestos, pago al constructor). Este factor se obtiene

sumando los porcentajes individuales correspondientes a los cotos directos e indirectos que se

reportan en la literatura (Porrazzo et al., 2016).
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Anexo E: Parametros y descripcion del Capitulo 4

E.1 Datos de la conversion de alcanos

La Tabla E.1 muestra los rendimientos de carbono utilizados en la conversion de alcanos
correspondiente al Capitulo 4. Los rendimientos de etano y propano se derivan de los
rendimientos en masa reportados en la literatura (Zimmermann & Walzl, 2009). Los
rendimientos de carbono para la deshidrogenacion de propano se obtienen a partir de los datos
reportados en (Chin et al.,, 2011) y (Wegrzyniak et al., 2017), para los procesos Oleflex (PDO) y

Catofin (PDC), respectivamente.

Tabla E.1: Rendimientos de carbono en la conversion de alcanos

Componente Etano SC Propano SC PDO PDC
CO; 0.0% 0.0%

CH4 2.7% 20.5% 2.7% 0.6%
C:H; 0.9% 0.9% 0.0% 0.0%
CaHa 57.3% 40.4% 0.2% 1.1%
C2Hs = 1.9% 2.2% 0.7%
C3H, 0.0% 1.0% 0.0% 0.0%
CsHe 1.0% 16.0% 31.5% 38.3%
CsHs 0.1% - - -
CsH, 0.1% 0.1%

CsHe 1.8% 3.3%

1-C4Hs 0.2% 1.1%

CsHyo 0.2% 0.1%

CeHe 0.6% 3.9% 0.1%

CsHyo 0.1% 0.3%

CeH1z 0.1% 0.3%

E.2 Propiedades de componentes puros

En esta tesis, se utiliza la ecuacién extendida de Antoine para estimar los parametros de
componentes puros, como se explica en la Seccién 4.4.1. Los coeficientes de la Ec. (4.8) se
muestran en la Tabla E.2 para los componentes considerados en el problema GDP.

En relacidn a los polinomios de bajo grado para calcular las entalpias (Ec. (4.7.1) y Ec.
(4.7.2)), las Tablas E.3 y E.4 muestran los parametros considerados para el cédlculo de las
entalpias de componentes puros en fase vapor y liquida, respectivamente. Se debe notar que
los datos presentados en la Tabla E.3 también se utilizan para calcular el calor especifico cuando
este valor es requerido. Para el calculo del volumen de liquido, la Tabla E.5 incluye los
coeficientes de los polinomios para estimar esta propiedad de compuestos puros, de acuerdo

con la Ec. (4.9).
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Tabla E.2: Coeficientes de la ecuacion extendida de Antoine para calcular los logaritmos

de la presién de vapor
Componente

H;

CH,

C,Ha

CoHe

CH:»

CO;

C3Hs

CsHg

C3Ha

CesHe

CsHs
TRANS-2-C4Hg
CIS-2-C4Hs
1-C4Hs
CsHio

CsH4

CsHio
CeHiz

H,O

cfanji
9.6E+00

4.6E+00
3.4E+01
3.2E+01
6.2E+00
-1.3E+00
3.2E+01
4.8E+01
4.6E+01
7.2E+01
6.4E+01
6.0E+01
6.1E+01
4.0E+01
5.5E+01
4.4E+01
6.6E+01
6.9E+01
6.2E+01

cfanjz2
-1.0E-01

-9.3E+02
-2.3E+03
-2.5E+03
-2.0E+03
-1.8E+03
-3.1E+03
-3.5E+03
-3.7E+03
-6.5E+03
-4.6E+03
-4.6E+03
-4.7E+03
-4.0E+03
-4.4E+03
-4.4E+03
-5.4E+03
-6.1E+03
-7.3E+03

cfanj3
0.0E+00

8.0E-01
-4.0E+00
-3.7E+00

8.2E-01

2.1E+00
-3.4E+00
-6.1E+00
-5.6E+00
-9.2E+00
-8.5E+00
-7.9E+00
-8.0E+00
-4.5E+00
-7.0E+00
-5.0E+00
-8.6E+00
-8.9E+00
-7.3E+00

cfanja
0.0E+00

-1.2E-06
1.0E-05
8.3E-06

-3.4E-06

-6.9E-06
1.0E-16
1.1E-05
6.5E-06
7.0E-06
1.2E-05
1.1E-05
1.0E-05
4.9E-17
9.5E-06
2.0E-17
9.2E-06
7.6E-06
4.2E-06

cfanjs
0.0E+00

2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
6.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
6.0E+00
2.0E+00
6.0E+00
2.0E+00
2.0E+00
2.0E+00

Tabla E.3: Paréametros para calcular la entalpia de vapor de componentes puros (kJ/mol)
y el calor especifico (kij/mol/K)

COMPONENTE
H;

CH,

CHa

CzHe¢

CH»

CO;

CsHs

CsHs

CsHa

CeHe

CsHs
TRANS-2-C4Hs
CIS-2-C4Hs
1-C4Hsg

CsHio

CsHa

CsHio

CeH12

H,0

Hj
0.0E+00
-7.5E+01
5.3E+01
-8.4E+01
2.3E+02
-3.9E+02
2.0E+01
-1.0E+02
1.9E+02
8.3E+01
1.1E+02
-1.1E+01
-7.4E+00
-5.0E-01
-1.3E+02
3.0E+02
-3.1E+01
-5.4E+01
-2.4E+02

cfepji

2.5E-02
3.3E-02
1.4E-02
2.6E-02
1.9E-02
1.5E-02
1.4E-02
2.5E-02
2.0E-02
-1.6E-02
-1.7E-02
4.4E-02
3.0E-02
1.4E-02
3.6E-02
1.4E-02
-7.4E-04
-1.1E-02
3.4E-02

cfcpj2

2.3E-05
-2.7E-05
9.5E-05
5.9E-05
1.1E-04
1.0E-04
1.9E-04
1.3E-04
1.4E-04
3.7E-04
4.1E-04
9.8E-05
1.3E-04
2.6E-04
1.8E-04
2.5E-04
4.2E-04
5.8E-04
-1.0E-05

cfcpj3

-3.9E-08
1.5E-07
2.3E-08
1.5E-07
-9.4E-08
-1.1E-07
-4.3E-08
1.5E-07
-1.1E-08
-8.4E-08
-3.1E-07
2.3E-07
2.1E-07
-3.4E-08
1.9E-07
-1.6E-07
-2.1E-07
-3.8E-07
3.2E-08

cfcpja

2.2E-11
-8.9E-11
-3.9E-11
-1.2E-10
3.0E-11
5.1E-11
-1.1E-11
-1.4E-10
-3.5E-11
-6.6E-11
9.2E-11
-1.9E-10
-1.8E-10
-4.6E-11
-1.8E-10
4.1E-11
2.3E-11
1.0E-10
-1.5E-11
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Tabla E.4: Parametros para calcular la entalpia de liquido de componentes puros

(kJ/mol)
COMPONENTE

H;

CH,

C,Ha

CoHe

CH:»

CO;

C3Hs

CsHg

C3Ha

CesHe

CsHs
TRANS-2-C4Hg
CIS-2-C4Hs
1-C4Hs
CsHio

CsH4

CsHio
CeHiz

H,O

cfuLja

-1.1E+01
-1.1E+02
1.6E+01
-1.2E+02
2.0E+02
-4.3E+02
7.5E-01
-1.3E+02
1.7E+02
-1.6E+00
7.8E+01
-5.2E+01
-4.8E+01
-3.4E+01
-1.7E+02
2.6E+02
-1.0E+02
-1.5E+02
-3.1E+02

cfHLj2

5.1E-02
2.5E-01
1.3E-01
3.0E-02
-1.9E-02
-1.1E-02
-2.6E-01
-2.2E-01
-2.5E-01
4.2E-01
-1.8E-01
-1.2E-01
-8.9E-02
-1.8E-01
-1.2E-01
-3.0E-02
1.8E-01
4.3E-01
1.5E-02

cfuj3

-1.8E-04
-9.9E-04
-1.4E-04
4.3E-04
7.1E-04
6.7E-04
1.7E-03
1.6E-03
1.6E-03
-1.7E-03
1.2E-03
1.0E-03
8.0E-04
1.3E-03
1.1E-03
4.1E-04
-5.0E-04
-1.6E-03
4.6E-04

fHLja

3.9E-07

1.8E-06
-1.4E-07
-1.2E-06
-1.9E-06
-1.8E-06
-3.4E-06
-3.2E-06
-3.1E-06

3.9E-06
-1.9E-06
-1.6E-06
-1.2E-06
-2.1E-06
-1.7E-06
-3.2E-07

1.6E-06

4.0E-06
-1.2E-06

cfHLjs

-2.8E-10
-1.1E-09
3.1E-10
1.0E-09
1.5E-09
1.4E-09
2.3E-09
2.2E-09
2.0E-09
-2.8E-09
1.0E-09
8.8E-10
5.4E-10
1.2E-09
9.5E-10
-8.5E-11
-1.5E-09
-3.1E-09
1.0E-09

Tabla E.5: Parametros para calcular el volumen de liquido de componentes puros

(kJ/mol)

COMPONENTE  cfyp 1 cfvrj2 cfvij3 cfvLja

H» 1.4E-02 6.8E-05 -6.6E-07 1.1E-09
CH. -2.0E-01 3.2E-03 -1.3E-05 1.6E-08
CzH4 1.8E-01 -2.3E-03 1.2E-05 -1.8E-08
CzHe 2.8E-01 -3.5E-03 1.7E-05 -2.3E-08
C:H; 2.3E-01 -2.9E-03 1.4E-05 -1.9E-08
CO; 1.9E-01 -2.4E-03 1.1E-05 -1.6E-08
CsHe 8.5E-02 -3.1E-04 7.2E-07 1.3E-09
CsHs 5.7E-02 1.9E-04 -1.6E-06 4.8E-09
CsH, -5.8E-02 1.6E-03 -7.6E-06 1.2E-08
CeHe 7.0E-02 6.9E-05 -1.9E-07 5.5E-10
CsHe 2.5E-02 6.1E-04 -2.8E-06 5.0E-09
TRANS-2-C4Hsg 3.2E-02 5.7E-04 -2.6E-06 4.7E-09
CIS-2-C4Hs 3.8E-02 4.6E-04 -2.1E-06 3.9E-09
1-C4Hs 1.7E-02 8.1E-04 -3.8E-06 6.5E-09
CsH1o 3.0E-02 6.9E-04 -3.2E-06 5.7E-09
CsHa 4.2E-02 2.8E-04 -1.2E-06 2.4E-09
CsHio -4.0E-01 5.0E-03 -1.6E-05 1.9E-08
CeH12 -4.0E-02 1.5E-03 -5.0E-06 6.2E-09
H:0 1.6E-02 8.6E-06 -1.3E-08 6.0E-11
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E.3 Datos de la seccion de metatesis

En el modelo del reactor de dimerizacidn, se considera 80 % de conversion de etileno,
con selectividades de 93 % y 7 % para los butenos y oligdmeros, respectivamente, en base a los
datos reportados por (Forestiére et al., 2009). En la hidrogenacién de C4, hay dos especies
reactivas: C4Hs y C4He. Se asume conversidon total de estas especies en base a datos de la
literatura (Koeppel et al., 1994). Los rendimientos de carbono de 1-C4Hs, cis-2-C4Hs, y CeH1z a
partir del componente reactivo C4Hs son 34.5 %, 85 %, y 57 %, respectivamente. Los
rendimientos de carbono de 1-CsHs y cis-2-C4Hs a partir de CisHs son 65 % y 35 %,
respectivamente.

Para modelar las reaccidn de isomerizacién y metatesis se utilizan las siguientes

expresiones para calcular las constantes de equilibrio de las reacciones (Jiang et al., 2016):

_ 12996

KTeqy1 = v 1.348 ue{ISO, MTR} (E1)
KTeq, , = 3;255 —0.1614 ue{ISO, MTR} (E2)
KTeq,; = 1:5;3 +2.0832 ue{MTR} (E3)

E.4 Columnas de destilacion

En cada columna de destilacién, el nimero de etapas y la etapa de alimentacion se
consideran fijas. La Tabla E.6 muestra los valores considerados para cada columna en la
superestructura. Se observa que la columna demetanizadora (DC1) presenta varias etapas de
alimentacién ya que tiene diferentes corrientes de entrada desde los separadores flash, como
se muestra en la Fig. 4.2. La columna debutanizadora (DC6) puede tener mas de una etapa de
alimentacién, una proveniente desde la columna depropanizadora (DC3), y una alimentacion
proveniente de la columna depropilenizadora (DC8), en caso de que exista la Seccion de

metatesis en la planta.

Tabla E.6: Parametros de las columnas de destilacion

Columnas de destilacion N2 de etapa Etapa de Alimentacidn
DC1 40 3,4,5,16

DC2 40 10

DC3 40 15

DC4 90 50

DC5 150 82

DC6 30 14,24

DC7 40 23

DC8 40 11
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Anexo F

F.1 Modelo de sintesis de metanol

En este Anexo se presenta el modelo de sintesis de metanol utilizado como caso de
estudio en el Capitulo 5. Las Ecs. (F1) y (F2) son las igualdades entre las sumas de flujos molares

de los componentes ( u”]‘f;’}‘t) y el flujo total (FT™, FT2%) para las corrientes de entrada y
salida de la unidad u, respectivamente. La Ec. (F3) es un balance de masa para las unidades no
reactivas, y las Ecs. (F4)-(F6) son ecuaciones de conexién, incluyendo temperaturas (T,ﬁ", Tout)y

presiones (P[™, PoUt).

i fili =FTi" ueU (F1)
Yies fi# =FTJ" ueU (F2)
= fOUC j € J,u € U\{9,10,13} (F3)
= fiy J € (uw) €UC (F4)
T =T (us,u) € UC 5)
POM = B (uy,u,) € UC (Fé6)

UcC = {(4,5),(5,6),(7,8),(11,12),(12,13),(17,18), (18,19)}
donde U es el conjunto de unidades; ] es el conjunto de componentes; UC es el conjunto de par
de unidades conectadas entre si.

Las Ecs. (F7)-(F9) describen el estado de la mezcla que se alimenta al intercambiador de

calor 7.
f3?}'lt + fff]l'u + f1061.ljt + f1%lfjt = f7";l (F7)
H$™ + HE™ + HYt + H{g' = CpT;"FT;" (F8)
PI* < PPt u € {3,6,16,19} (F9)

donde H3% es el flujo de entalpia de salida de la unidad u; Cp es el calor especifico de la mezcla.

La disyuncién (F.10) modela a la seleccion de la alimentacion de entrada.

[ 4 17 Y,
o = 0.6FT{" fah, = 0.65FT3"
%o = 0.25FT{" i, = 0.30FT"

ttu, = 0.15FT{" Sen, = 0.05FT4"

t i i t _ i i
e = fin i || e = pin 4 i

Pén — Plout - ,PZEn — ’onut ' (F10)
T3in — Tlout T3in — Tzout
P4in — Plout P4in — onut
Tln — Tlout T4in — Tzout

[z, = —795.6FT{"] |z, = —1009.8FT;"]

La disyuncién (F11) modela a la existencia potencial de los compresores de la planta:
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Yy
Tout TLnPRt

pouty 023077 qu

Pthtz(in) FT’”:O
Py v iu u € {3,4,6,16,17,19} (F11)

gL = 072(eRi-nrirerr || ELy = 0
u 1.7308 HoUt =
Hout ToutFTout CP
CEQ, = 25

donde PR, es larelacién entre temperaturas; EL,, es el consume de electricidad del compressor
u; CEQ,, es el costo de capital de la unidad u.

Los intercambiadores de calor de enfriamiento se modelan con la disyuncién (F12),

donde QC,, es el requerimiento de servicios externos de enfriamiento para la unidad u.

v —|Yu
u
. QC
QCy = 0.0306(T*FT," — T FT*)Cp | v Tout — Tm u € {57,12,18} (F12)
Pout Pm Pout Pm

La posible existencia de los intercambiadores de calor de calentamiento se modela
mediante la disyuncién (F13), donde QH, es el requerimiento de servicios externos de

calentamiento para la unidad wu.

v, -Y,
QH, = 0.0306(=T;"FT;* + T) FTJ*)C, | v TQM” _Tm u € {8,14,15} (F13)
Pout Pm
Pout Pm

La potencial existencia de los reactores se modela mediante la disyuncién (F.14):
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Yo

Ty = Xo - f9H2

18

“rout
26.25¢ 19
2
out
Py

xe1=0415(1-

XoFTS" = x5 (1 — ™) (fah, + fato + fotuson)
(FTinTin — FT;’ufT;uf)C = 0.01AH, 4,75
f9‘,7 f9 Hy, — T
9035 = fo,co — 0.57
fSthon = f‘)ir(,l‘H30H + 0.57y

f9gH4 f9 CH,

1<

fort=foij€J

fout f111 j€]
Té)ut Tm
TS =T
Pout Pm
PEyt = P
CEQy = 100

- CVOL =500
ho o :
10 = X10 * fion,
__18
eq __ 0415 1 - 26.25e T(fgt
X10 = V- P{)&‘tz
X10FTHE = 255 (1 = e ) (fig, + fiico + fi3cuyon)
(FT{ET — FTZUTR)(35.0) = 0.010H,n710
f10,H2 = f10,H2 — Ty (F14)
f1ooL,LCtO = f1lg,co — 0.57y,
fl%],ict‘H30H = flo,cuzon + 0.57
f 1(:Juct1~14 = f; 11(7)1,c1~14
fout f101 JASH

fout fll]] €]J
CEQ,, = 250
CVOL = 1000

Las Ecs. (F.15) y (F.16) describen la expansion adiabatica en la valvula 11.

pout Tin
11 —_ 11 (F15)
(023077 — ;023077
11

PYY

Pi§ = P{3" (F16)

El comportamiento del separador flash 13 se describe mediante las Ecs. (F17)-(F23). La

Ec. (F17) modela la presion de vapor de los componentes (vp;) utilizando la ecuacion de Antoine.
Las Ecs. (F18)-(F20) determinan la fraccién (respecto de la alimentacion) de cada componente
en la fase vapor (ef[;). La Ec. (F21) representa la condicién de equilibrio, la Ec. (F22) determina

la distribucidn de los componentes, mientras que la Ec. (F23) representa al balance de masa para
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la unidad. Las Ecs. (F24)-(F32) son ecuaciones de conexién. La Ec. (F33) representa al balance de

masa para los divisores de corrientes entre las unidades 15, 16, y 17, mientras que la Ec. (F34)

representa la relacién de divisidn para la purga de la corriente.

ant?

Log(7500.6168 vp;) = ant* — .

100723 ~ant
efly,(eflco vou, + (1 — eflco)vpco) = vpm,eflco
efly,(ef lenson VPu, + (1 - eflCH30H)VPCH30H) = vpy,eflcuon

efly,(eflcu, vou, + (1- eﬂcm)”l’cm) = vpm,eflcn,

P13 Z;e]fm] = Z]E] UP1f1 o
ele2f1i3] f1L30]ut jE]j
fi; = f + A5 )
piy = Pl
piz = pignt
Tiy = T
iy = T
pigut = piy
Thout = in
flléo}lt f14; j€]
PYoUt = " € {15,16,17)
Yo = Tim u € {15,16,17)
féo;ut fs; +f16] +f17] Jj€J

RSfVout f ] E]

(F17)

(F18)
(F19)
(F20)
(F21)
(F22)
(F23)
(F24)
(F25)
(F26)
(F27)
(F28)
(F29)
(F30)
(F31)
(F32)
(F33)

(F34)

La Ec. (F35) permite formular la restriccién de pureza para el producto final, y la funcion

objetivo se muestra en la Ec. (F36).

fiinson = 0.9F T

Profit = z1 + 7650F T + 642.6FT" — 700 Yyeqs,7,12,18) QCu
175 Yuez a,6,16,17,19) ELy — Xuey CEQ, — CVOL (F.36)

(F35)

— 8000 Zue{8,14-,15} QHu -
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