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Resumen

Este trabajo de Tesis aporta nuevas metodologias para abordar el disefio 6ptimo de
plantas quimicas mediantta formulacibn de modelos de programaciéon 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 eficiate de la planta y a la reduccion 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 aplicacion y desarrollo de estrategias de optimizacién.

En particular, se@icaron y desarrollaron herramientas de PSE para el andlisis, y la toma
de decisiones vinculadas al disefio 6ptimo de plantas quimicas basadas en distintos procesos
tecnolégicos 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 posiciéon
estratégica debido a la magnitud de sus recursos gasiferos no comvalesi, y resulta esencial
el estudio adecuado de procesos tecnoldgicos que permitan el aprovechamiento mas eficiente
del gas no convencional y su valorizacion, considerando que los liquidos del gas natural son
excelentes materias primas para las industrguimicas, 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 testesis es el desarrollo y aplicacién de estrategias avanzadas de
programacion matematica para la sintesis de procesos novedosos y de bajo impacto ambiental
para la obtencion de productos quimicos, a partir de gas proveniente de reservorios
convencionaley no convencionales.

En primer lugar, se propone un algoritmo novedoso para el disefio éptimo de plantas
quimicas utilizando modelos subrogados (SMs) lineales por partes en un esquema iterativo de
optimizacion de superestructuras. Los SMs se generanta garsimulaciones obtenidas con
modelos rigurosos implementados en Aspen Plus y correlaciones de costos implementadas en
MATLAB. Se utiliza una formulaciéon basada en Programacién Disyuntiva Generalizada (GDP)
para el ajuste de los coeficientes, desaadi 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 produccién detileno a partir de etano mediante tecnologias convencionales y
alternativas. Se obtiene que la tecnologia de deshidrogenamidativade etano utilizando

bucle quimico (CL ODH) es la solucion 6ptima.



A continuacion, se desarrolla en Aspen Plus un maiglooso del proceso de €DH
para la producciéon de etileno a partir de etano asociado a procesos que permiten la
coproducciénde metanol a partir de subproductos, considerando objetivos econdémicos
(maximizacion del NPV) y evaluando también las emiside€3Q 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 dmproducciénde etileno y propileno a partir de los ligais del
gas natural es un problema relevante en la literatura bajo el contexto de la revolucion del shale
gas. En ese marco, se presenta una metodologia novedosa para la formulacion de problemas de
disefio 6ptimo de plantas quimicas como problemas de Pnogc&n Disyuntiva Generaliza
(GDP), y se utiliza una implementacién propia del algoritmo de Aproximaciones Exteriores
basadas en LagicalflOA) para su resolucion en GAMS. Se formula una superestructura para el
disefio de plantas deoproducciorde etilenoy propileno a partir de los liquidos del gas natural
basada en modelos rigurosos, con el fin de determinar la combinacién de tecnologias 6ptimas
bajo diferentes escenarios de precios de las materias primas. Se emplea la representacion de
redes de estados gquipos para modelar las decisiones discretas asociadas con el disefio del
tren de separacion y las configuraciones alternativas del reactor de acetileno.

Finalmente, como la aplicacion de modelos rigurosos en optimizacion puede resultar en
problemas difiiles de resolver mediante los algoritmos matematicos disponibles, se propone
un algoritmo de optimizacion para resolver problemas formulados con Programacion Disyuntiva
Generalizada (GDP) basados en modelos hibridos, que incluyen modelos basados es primer
principios y modelos subrogados (SMs). Los SMs incluyen funciones de regresion algebraica y
funciones de base radial. EI desempefio de la metodologia propuesta se analiza mediante dos
casos de estudio: un problema de sintesis de metanol y un problenthsdBo 6ptimo de
produccion de propileno por medio del proceso de metatesis. Asimismo, se realiza un analisis
de sensibilidad de la funcién objetivo con respecto al precio de la materia prima, y se aborda un

problema de disefio e integracién energética denera simultanea.



Abstract

In thiswork, the optimal design of chemical plaritssaddresed throughnovel methods
based ormathematical programming, which allow the systematic studypraimisingprocess
technologies The proposed methodgrovide aframework to maximizeeconomicindicators
consideringgfficiency metricsof the plant as well agarbon dioxide emissions. In this way, this
work contributes to theprogressof Process Systems Engineering (PSE) through the application
and development obptimization strategies.

In particular, computeraided tools were applied and developed for analysis and
decisionmakingof the design of chemical plantsonsideringdifferent processeso add value
to natural gas liquidérom unconventional reservoitsthis issue is of special interedie tothe
shale gas revolutianin this context,Argentina has a strategic position due to the national
unconventional gas resourceandthe thoughtful study of available technologies is essential to
select the most effient 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
valueadded products can be obtained, such as olefins. To synthesize theagimodifferent
chemical processes have been developed, which must be adalgzdetermine the most
appropriate option Thus, the general objective of this thesis is the development and application
of advanced mathematical programming strategiestfa processsynthesisand designwith
low environmental impacto producechemicasfrom conventional and unconventionghs

Firstof all, a novel algorithm for the optimal design of chemical plants using piecewise

linear surrogate models (SMs) in an iterative superstructure optimizatframework is
proposed. The SMs are generated fragoroussimulations with models implemented in Aspen
Plus and cost correlations implemented in MATLAB. A formulation based on Generalized
Disjunctive Programming (GDBgveloped in this thesis worls used foiSMscoefficientfitting.
From the superstructure problem,raasterMixed-Integer Linear Programmg (MILP) problem
is formulatedandsolved using the proposed algorithBhane-based ethyleng@roduction using
conventional and alternative technologies is used as a case sfglg. resultthe chemical
looping oxidativedehydrogenation (GODH)of ethare is the optimal solution.

Next, a rigorous model of thel€ODH process foethylene production from ethane
considering methanol co-production from byproducts is developed in Aspen Plu$he
objective function is the Net Present Value (NPV) maximizaioth CQemissions of the global
processare also estimated Aspen Plus equatieoriented mode is used to improve model

robustness ando optimize plant operating conditions.



The design ofthylene and propyleneo-production plants from natural gas liquids is a
relevant problem in the literaturelue tothe shale gas revolution. In this framework, a novel
approachis presented for the formulation of optimal design problems for chemical plasiteg
Generalized Djsnctive Programming (GDP), anduwstomimplementation of the Logibased
Outer Approximation (kbOA) algorithm in GAM% employed to solve the problemA
superstructure is formulated for the design of ethylene and propylengroduction plants
from natural gas liquids based on rigorous models, to determine the optsolaémeunder
different raw material pricescenariosThe sate-equipment network representatiors used to
model discrete decisions associated witle separation train design and alterna¢ acetylene
reactor configurations.

Finally, as the application of rigorous models in optimization can resuitreactable
problems, an optimization algorithm is proposedgenerate andsolve Generalized Disjunctive
Programming (GDPRyoblemsbased orhybrid models, which include first principlesdelsand
surrogate models (SMs). The SMs inclaitkeplealgebraic regression functions and radial basis
functions. The performance of the proposed methodologyevaluatedthrough two case
studies: a methanbsynthesis problem and propylene production via metathesgptimal
design problemBesidesa sensitivity analysis of the objective functidPV)s carried out with
respect to theraw material price, and simultaneousoptimization and heatintegration is

addressed.
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Capitulol: Introduccion General

El gas de esquisto (shale gas) se encuentra en formacideésja porosidad y escasa
permeabilidad, por est razones los hidrocarburosquedan atrapados enesta matriz,
denominada no convencionah los fines practicos, en una formacion convencional sélo es
necesario el proceso de perforacion para la extraccion del gas, mientras que en una formacion
no convencional se requiere una estimulacion artificial y procesos de recuperacion especiales
(Stevens, 2012)Dos tecnologias fueron claves para el aprovechamiento del shale gas. La
primera es la perforacion horizont@Vutherich& Walker, 2012)y la segunda es la fractura
hidraulica (frackingfHassett& Mathur, 2013) Esta dltima consisten la inyeccién de agua,
arena y quimicos eel pozo a alta presion con el fin de fracturar la roca, aumentar la porosidad
del mediqy asiliberarlos hidrocarburos

Las implicaciones del desarrollo de estas tecnologgda posibilidad de recuperar las
inmensas cantidades de gas no convenciafralpadas en la matrizuya tarea se pensaba como
poco p#éctica y no rentabldWang et al., 2014)En laTabla 11 se reportan las abundantes
reservas destos recursos en distintos paises, dondelsservague Argentinagse encuentra en
la segunda posicién, s6lo superado por China. Para el afio 2040, se proyecta que seis paises
generaran el 70 % de la produccion mundial de shale gas, estos son Estados Unidos, China,

CanadaMeéxicq Argelig yArgentina(U.S. Energy Information Administration, 2016)

Tabla 1.1: Shale gas técnicamente recuperable no probado (U.S. Ene rgy Information
Administration, 2015)
Pais Reservagtrillones de pies cubicos
China 1115
Argentina 801
Argelia 707
Estados Unidos 623
Canada 573
México 545
Australia 429
Sudéafrica 390
Rusia 284
Brasil 245
EmiratosArabes 205

El gas de esquiste compone déidrocarburos livianaggprincipalmente por metano,
etano, propano y butan@U.S. Energy Information Administration, 2012) procesamiento de

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



liquidos del gas naturah&tural gas Gjuid, NGL. Luegocada componente puede ser utilizado

como combustible o como materia prima de una industria quimica.

1.1 Arbol petroquimico

H &rbol petroquimico es una representacion de como se relacideis materias primas
y los productos quimicos industrialéBig 1.1). Este esquemamuestra las vias de sintesis
convencionaleautilizando tecnologias maduras y establecidas. En un escenarimager
disponibilidad de ga®ste arbol es una herramienta que ilustra las combinaciones de procesos
comerciales posiblesy de esta manera asiste en la blusquedasdducones de compromiso
entre la remuneracién econdmica, el consumo de energia y la rgabiidad ambiental

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

Productos Productos Productos
Petroquimicos Petroquimicos Petroquimicos
Basicos Intermedios Finales
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Figura 1.1:Arbol Petroquimico  (Camara de la Industria Quimica y Petroquimica (CIQyP),
2014)



El arbol petroquimico esmuestra fuertemente dependiente&le quimicos béasicos e
intermediarios. Mas aln, se observa que estegerias basicaesultan sumamente versétiles,
debido a que pueden convertiremvarios productospor ejemplo, el etileno se puede convertir
en distintas calidades de polietileno, acido acético, 6xido denetio dicloroetano (ver Fig. 1.1).

Por est razon, sdabrican en plantasde gran escal@ &adz YSNOIF R2 S& RSt GALR

Entre losquimicosbésicosse encuentran elgas de sintesjsolefinas (etileno, propileno,

butadieno, etc.)y aromaticos (benceno, tolueno y xilen®ebido a gran escala de capacidad

involucrada, el desarrollo de nuevos procesos para las materias basicas y su optimizacion
representan avancesignificativos en aspectos econémicos y ambientales.

La industria pabquimica es sumamente compleja debido a la cantidad de entidades
que intervienen en los distintos eslabones de la cadena de produccion. Asi, resulta importante
seleccionar una clasificacion para analizar esta cadena produyéikal petroquimico) El
Ingituto Petroquimico ArgentindlPA reconoce tres niveles diferentes en funcion a su posicion
dentro de la cadena:

91 Productosbésicos:se obtienen a partir de la transformacion de gas de yacimiento y
petroleo. Se clasifican principalmente en gas de sint@sisdistintas 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.

1 Productos intermedios: sosintetizados a partir de los productos basicos, para convertirlos
posteriormente en productos finales.

1 Productos de uso final: son vendidos a las industrias transformadoras finales. Esta categoria
se encuentra conformada por una amplia variedad de prtmhycque 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 basicos son
complejas y s6lo se encuentran desarrolladas por pocasesapra nivel mundial. Los procesos
correspondientes se caracterizan por ser de capital intensivo, procesos contiques,
presentan economia de escala y un alto grado de especificacion en los bienes comercializados
(Valverde, 2016)

Debido a los grandes volumenes de produccion involucrados, estas plantas se ubican
cerca del abastecimiento de matepaima. 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 consecuencil emplazamientale estas fabricas en fms petroquimicos y esta es

una de las caracteristicas dsdctorpetroquimico argentino.



En Bahia Blanca se encuen#hpolo petroquimico mas importante de Argentina.
Lindantes al polo, hay dgdantas procesadoras de gas natural qegparanetano, propao y
butano mediante procesos criogénicos. En particular, el principal derivado del etano es etileno
(ET),gue es el producto petroquimico basico fundamental de la cadena petroguimica. Dentro
del complejo, el principal destino del etileno es su polimeitradirecta para la produccion de
cuatrovariedades de polimeros: polietileno de baja densidad lineal (PEBDL), polietileno de baja
densidad (PEBDpolietileno mejorado (EPE)polietileno de alta densidad (PEAD). Dentro del
mismo polq existen plantas deloruro de viniloy monémero depolicloruro de vinilo (PVC)

El etileno también puede ser transformado a 6xido de etil@D&) que es la materia
primapara produciretilenglicol (EG). A su vez, el EG es una de las materias primas para fabrica
Politereftalato de Etileno (PET), cuya resina es de uso masivo en la industria de envases.
Actualmente, el pais no cuenta con plantas productoras de XK Yalverde, 2016)

La otra olefina de gran importancia es el propileno, queaéneriza para producir
polipropileno. La demanda de esta resina plastica ha tenido un rapido crecimiento debido a sus
multiples aplicaciones finalesenvases, juguetes y muebles, entre otfBaker, 2018; Camara
de la Industria Quimica y Petroquimica (CIQyP), 2@t olefina es producida en el pais
principalmente como subproducto de la refineria, asi su rendimiento suele competir con el de
otros quimicos de interéseligiendo usulmente producir mas de estos Ultimos. Por esta razoén,
en un escenario donde la demanda de propileno se encuentra en crecimsntouelve
atractiva la inversiéon en tecnologide produccién destaolefina como producto principal (on
purpuse technology)Estorepresenta un cambio dparadigmade la industria petroquimica a
nivel mundial. Asi, una de las tecnologias mas prometedoras es la deshidrogenacién de propano,
la cual se encuentra desarrollada e implementada en otros péisesaz, 2015; Sattler et al.,
2014)

1.2 Situacion mundial

Histéricamente, 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 mas econémica, han
desarrollado empresas para competir a nivel mundial. Frente a este nuevo catabio
perspectiva, existen dos tipos de estrategias posibles para los demas paisesi@xgeomo
Estados Unidos y Brasil) y defensa econémica (Europa Occidental).

Estados Unidos hatravesadoun cambio de paradigma en su industdabido a la
disponibilidad de recursos hidrocarburiferos no convencionglasdesarrollo de la tecnologia

para su extraccion y aprovechamienf@tDouri et al., 2017; National Energy Technology



Laboratory, 2013)La valorizacién dedhale gasnediante & separacion de sus componentes
produce etano dajo costq lo cual tiene como resultadaconstruccion y adaptacion de hornos

de craqueo para aprovechar este recurdotualmente, este pais estevando a cabo la mayor
expansion de su historia en la produccion de etildrep produccion de etano aument6 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 etiles@atesde 27 millones

de toneladas por afio en 2013 hasta alrededor de 40 millones de toneladas por afio en 2020
(U.S. Energy Information Administration, 22 Ademas, debido a la disponibilidad de materia
prima, se renueva el interés en las tecnologiasaleversion de gases en liquidos combustibles
(Siirola, 2014)

Por otro lado, en Brasil el desarrollo se encuentra traccionado por el crecimyento
consolidacion de sus compagiacionales Braskem y Petrobras. En particular, Braskem plantea
una estrategia regional de expansion. Por un lado, maddifisplantasdel mercado internajue
trabajan con nafta virgenpara procesar etano proveniente det&$os Unidos(Instituto
Petroquimico Argentino (IPA), 201B8)pr otro ladopuso en marchan proyectoen México en
2015 la planta Etileno XXbue es un complejo integrado capaz de procesar 66000 barriles
diarios de etano y producir 1.05 millomede toneladas por afio de polietilennstituto
Petroquimico Argentino (IPA), 2016)

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

250 millones dedneladas poafio para2035(Instituto Petroquimico Argentino (IPA), 2018)

1.3 Situacion Argentina

Lagreservas de gas no convencio(sllale gas) técnicamente recuperabiesArgentina
brindan oportunidades Unicas para el desarrollo econémico del (Rekpino& Diaz, 2014;
Secretaria de Politica Econdmica, 201B) 2016se realizaronavances significativos para
aprovechar el potenal de estos recursosa empresa Total puso en produccién yacimisnto
offshore de gas y condensado &ega Pléyadecuyo proyecto contribuye laaumento de
produccion en 816 y en los afios siguientes. &germite mantener el nivel de produccion
operado dede Tierra del Fuego en 18 millone® dnetros cubicos por didlnstituto
Petroquimico Argentino (IPA), 201®or otra parte, Pan American Enefpseeun proyecto
de inversiones por 1.400 millones de délares, donde Lindero Atravesado en Neugbégds)
es uno de los principales destitarios de estos fonddgnstituto Petroquimico Argentino (IPA),

2016) Entre junio del 2017 y junio del 20l& producciémacionalde gas de esquisto con pozos



horizontales ha crecido un 162 %, lo cugiresenta un aumento de la produccion total de gas
natural en un 8.2 % para el mismo periddiguacel, 2018)n los proximos afios se espera que
la produccion total de gas natural aumente en U Snteranua(Caratori et al., 2019Frente a
estos resultados, el Ministeriie Energia de la Nacion se propone duplicar la produccion de gas
en los préximos afos, lo que significa alcanzar 260 Mplon dia, de los cuales se podrian
exportar 100 MMm diarios (Iguacel, 2018)En una proyecciéon mas detallada, se toma como
afio base al 2018 con una produccién dergasiral de 12MMm?/d, y se estima para 2030 una
produccién entre 211 y 258 MMifdl, considerando el escenario de exportar gas natural licuado
(Caratori et al., 2019)

Con el fin de generaertidumbre a largo plazo en Argentina se articul6 el Plan Gas IV.
En este se define el precio del gas mediante licitaciones competitivas para el abastecimiento,
tanto residencial como generaciéon de ener(ff@onoJournal, 2021ape esta forma, se busca
fomentar las inversiones en el desollo deVacaMuerta, 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

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

En particulay 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 pringipianetano se utilizda para

satisfacer la demanda interna del mercad®@in embargo)Jos NGLs son una materia prima
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apropiada para la produccion de petroguimicos de alto valor agregBdda literaturaesresalta

la importancia de la evaluacién de nuevos procesos a partir de NGLs para producir quimicos de
alto valor agregadopuntualizandola importancia del disefionodeladoy optimizaciénpara
evaluar su implementacion efectiygloudas et al., 2016)

Las principales fuerzas impulsorpara el desarrollo petroquimico de olefinas son la
disponibilidad de recursos y el ppdmanufacturerqAtaefe& Bekerman, 2013)Asi, frente a la
futura disponibilidad de una alimentacién apropiada, crecetet@s en planificar mejoras en el
sector productivo que permitata valorizacion de estos recursmediante ampliaciones de la
capacidad instalada en las plantas actuate$a instalacionde nuevas lineas productivas no
desarrolladas actualmente en Argérd. Ademas, la industria petroguimioacionalnecesita
crecer para satisfacer la demanda interna, en caso contrario se requerird aumentar las
importaciones asociadas con este rulfieconoJournal, 2019)

En Argentina, debido a la dimensién 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 materizsspen los Gltimos
afos, 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 ptiorasel sector
es sumamente dependientie estas alimentacites se obtuvo una disminucién importante de
la producciénmientras que el consumo continud en crecimiento. Como resultado se presenta
un déficit creciente en la balanza comercial del sectddg8é2.149 millones en 201% se estima
que de no realizar &inversiones correspondientese llegaria US$ 4.500 en 20Z&amara de
la Industria Quimica y Petroquimica (CIQyP), 200d)acuerdo al irdrme del CIQyR en
diciembre 2020, la balanza comercial de los productos del sector alcanz6 un déficit de 373
millones de dolares, un 51% menor al mismo mes de ZBd&SnoJournal, 2021b)

Sin embargo, es necesario tener en cuenta dugentina presenta caracteristicas
coyunturales Unicas para atravesar por un proceso de expansion en este sector. Por ga lado,
encuentra fuera de la ruta de comercio de los paises asiaticos, lo cual represenprimera
defensa contra las nuevas plan@sescala mundial. Ademas, la-estatizacion de la empresa
nacional YPF brinda mayor libertpdra la toma de decisiones g planteamiento de una
estrategia a mediano y largo plazbe esta formanuestraindustria petroquimicase podria
fortalecera través de la explotacion de las importantes reservas de shale ¢@sy@acimientos
gue pertenecen a YPF.

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

competitivos(EconoJournal, 2019 presenta un escenario de demanda creciente en el sector
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petroquimico. Tal situacién conduce a una ampliacion de la capacidad productiva interna o bien
la importacién de estoproductos para satisfacer las necesidades del mercado. En 2014, la
Camara de la Industria Quimica y Petroquimica ideatiiclos productos criticos para el
crecimiento, entre los cuales representan mas del 90 % de la produccion del(§Zuotwara de

la Industria Quimica y Petroquimica (CIQyP), 2014)
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Asi,la evaluacion y posterior inversion en complejos integrados para la faldrcdei
estos productos representa un impacto positivo en el crecimiento econémico del pais. Segun la
Camara de la Industria Quimica y Petroquimimaapacidad instalada del sector debe crecer
mas 160 %, lo cual generara mas 6000 puestos de trabajo ding¢id000 de manera indirecta,
produciendo un saldo comercial positivo de 2225 millones de délares anuales en la balanza
comercial del sectofCamara de la Industria Quimica y Petroquimica (CIQyP),.2014)

En un andlisis posterior, se proyecta un aumento en la demanda de las resinas plasticas,
gue se encuentra principalmente traccionado pet polietileno, el polipropileno vy el
politerftalato deetileno(Valverde, 2016)Para poder satisfacer las necksies de este mercado
creciente es necesario evaluar distintas alternativas tecnoldgicas y la posibilidpthdtas
integradas con el objetivo de obtener el mayor rendimiento de las inversiones.

En el caso de polietileno, la empresa PBB Polisunt$#ada en Bahia Blancauenta
con una capacidad instalada de 660 toneladas por aficdel polimero,en sus distintas
variedades. Para satisfacer las necesidades de materia jenireata planta, la misma empresa

cuenta con una capacidad instalada de @Dtoneladas por afio detileno, a partir de etano.



Por otra parte, dentralel pais existe una capacidad instalada de0BPQoneladas 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 predpcincipalmente como un
subproducto del crague catalitico, su disponibilidad se encuentiaitada, provocando la
necesidad de importacion de la olefina. Asi, se vuelve atractiva la idea de instalacion de una
planta de propileno como producto principal, cuya capacidad para satisfacer la demanda futura
se estima en 50000 por afio(Camara de la Industria Quimica y Petroguimica (CIQyP),.2014)
Ademas, esta tambiémepresenta una oportunidad de valorizacién del propano, cuyas
exportacioes ascendieron desd916 a 202@lesde443125a 483002oneladas; mientras que

el valor por unidad bajé desd#l9 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 tecnolégicos. Ademas, la evaluacion de
procesos innovadores constituye un pilar fundamental para el aumento de la competitividad de
la industria petroquimicaen general, el desarrollo tecnoldgico dettorpetroquimico nacional
se encuentra gobernado por cuatro magemdenciagValverde, 2016)

1 Modelado y optimizacién de procesos petroquimicos: se erdaaa 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 especificaciéon, utilizar menos e@f@r aumentar la conversion y
rendimientos en el proceso, entre otros.

1 Innovacion en el disefio de reacciones utilizando nuevos tipos de catalizadores: la catalisis
se considera la clave paml desarrollode process competitivos su incorporacion
represeria 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 tecnolégicas.

91 Desarrollo de nuevos materiales: principalmenk&i®o de nanomateriales, cuya tecnologia
tiene el potencial de aumentar la eficiencia general de la industria e innovar en nuevas
aplicaciones.

1 Aprovechamiento y valorizacion de productos renovables medianteciiioerias.

Estas necesidades de crecimiengpresentan un conjunto de desafios a superaraln
prospectiva tecnolégicadentifica las mayores dificaltes a las cuales se enfrenta el sector
(Valverde, 2016)

9 Restricciones en el Knemow



1 Restricciones de materias primas
9 Altos montos de inversion
1 Necesidad de economia de escala

Frente a esta situacion, con el fin del desarrollo competitivasdetorpetroquimico a
mediano y largo plazo, se identifican tres pilares fundamen{@®eatverde, 2016)) desarrollar
un marco institucional para la articulacién sector publicivado-cientificg ii) coordinar
acciones de financiamientdii) favorecer la interaccion y difusién de las acciones

Esto implica el desarrollo de la investigacion para el uso en la toma de decisiones. En
este contexto, la academia dispone de multiples herramientas que pueden ser aplicables en el
crecimiento estratégicalel sector Dentro de la industria petroquimica, la interaccién empresa
ciencia cuenta con antecedentes de resultados satisfactorios para ambas partes,que han
participado centros de investigaciotpmo es el caso de PLAPI@RfIgnole, 2015(Gorenstein
et al., 2018Valverde, 2016)

1.4 Ingenieria d&istemas de Procesos

Debido a la gran variedad geocesos tecnholdgicatisponiblesen la bibliografia, realizar
una comparacion exhaustiva entre las distintas combinaciesema metodologia ineficiente
para abordar lasintesis yel disefio 6ptimo de plantas petroquimicaBn este contexto,al
aplicacion de los métodos de la Ingenieria de Sistemas rdeefos (Process Systems
Engineering, PSBEesulta efectiva paraevaluar las potencialidades ddas tecnologas
disponibks y la toma dealecisionegle forma sistematicéBiegler 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 Q{iakamatsu,

1983) Tales metodalgias deben indicar como planear, disefiar, operar, y controlar cualquier
tipo de operacién unitaria, procesos quimicos y de produccion, y las mismas plantas quimicas.
En este sentido, PSE debe contribuir a sintetizar cualquier tipo de sistema relaciomaldo c
ingenieria quimica.

El campo de PS#stuvo por varios afos bajo la denominaci disefio y control de
procesoq Grossmani& Harjunkoski, 2019FE! libro deT.J. WilliamgWilliams, 1961)§lestaca el
potencial de laxcomputadoras digitales como herramienttilitadorasen las tareas de la
ingenieria de procespsonstituyendo & precursor del término PSEEI término actual se
encuentra por primera veen el ttulo del volumen 59 de la serige simposiogle Chemical
Engineering Progres€ER, editada porHuckabay Monet (Huckaba& Monet, 1963) cuyo
documento establece el interés del enfoque de sistemas para el disefio y operacion de plantas

guimicas. Sin embargo, el término PSE se adopté s6lo después del primer simposio internacional
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de Ingenieriade Sistemasde Procesoq1st International Symgsium on Process Systems
Engineeriny organizado eiyoto, Jagno Df | GA.6 X HAMH U

H ProfesorRoger Sargent identifico el origen del enfoque moderno de la ingenieria de
sistema& en 1940s, a partir de los esfuerzos para aprovechar las capacidades de las nuevas
computadoras digitale€Sargent, 2005Estos dispositivos prometian resolver perbls bien
formulados a travéselalgoritmos especificos sin la necesidad de intervencién humana. Sargent
también es el autor de uno de los articulos pioneros en(B&kssmanr& Harjunkoski, 2019;
Sargent, 1967)cuya prospectiva fue altamente acertada. Este tralmagrcdé un camino para el
desarrollo de las areas de disefio de procesos y su integracion con el control y la seguridad de
los mismos. Abord6 el desarrollo de modelos en estado estacionario y dinamicos, estrategias de
calculo, y métodos de optimizacién, mauxte la colaboracién con las areas de sistemas de
control, investigacion operativa, andlisis numérico, y ciencias de la computacion. Estas ideas
definieron una direccién para el progreso de PSE como area de investigacion.

Por su parteel Rofesor Stephampoulos consideré que la esencia de PSE podria
encontrarse en la patente de Ernest Solvay en 1@#&phanopoulos2009) El sintetiz6 un
proceso de produccion dearbonato de calcio basadm@moniaco, mediante la interconexiéon
de distintas operaciones de contacto gapiido, reaccion con control de temperatura, y
unidades de separacion. Para esto, consider@etgs de integracion del sistema de procesos
guimicos e inventd nuevo equipamiento para integrar estas operaciones para la produccion
continua y en gran escala.

En el area de sintesis de procesos se desarrollo el concepto de superestructura a partir
de los diagramas de procesos. Esta es una representacion que incorpora todas las tecnologias
que se consideran como alternativas para el disefio 6ptimo de una planta de produccion
(Grossmann, 1985)Al formular un problema de optimizacibn mateméatica desde ude
superestructura, se tienen variables discretas para representar la seleccion de las undiglades
procesosy variablescontinuasasociadas a las condiciones de operacién consecuencia, el
problema de sintesis de procesos resulta sePdamramaciénMixto Entera No Lineal (Mixed
Integer Nonlinear Programming, MINLP). La solucion de dicho problema determina las unidades
a ser incluidas y su correspondiente conexidén en el esquema Optimo, asi como las magnitudes
de las variables operativas.

El desarrollo deimodelo de optimizaciébn estd estrechamente relacionado con el
desempefio computacional del mismo. Una mala formulacion del problemeale resultar
sumamente ineficiente o incluso presentar problemas de convergencia. En particular, el
modelado de las decisies discretas es clave para el desarrollo de un modelo eficiente. Por esta

razén, Raman y Grossmafiamar& Grossmann, 1994)an propuesto el uso de Programacion
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Disyuntiva Generalizada (Generalized Disjunctive Programming, GDP). Este enfoque facilita
métodos sistematios para derivar ecuaciones de programacién migidera a partir de
disyundones y propsiciones ldgicas, que son formas flexibles e intuitivas para incorporar
restriccionegChen et al., 2020)

Dadalaimportancia de la sintesis de procesoshaeavanzadasignificdivamenteen la
formulacion sistematica de superestructuf@hen& Grossmann, 2017; Grossmann et al., 2000;
Mencarelli et al., 2020)riedler et al(Friedler et al., 19929)an propuesto grafos de procesos
(process graph,-Braph) para determinar esquemas factibles y generar superestrig;tyitzan
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: recestados y tareagstates task
network, STN) y red destados y equipostates equipment network, SENElgrafo de STN tiene
como nodos a las tareas y a los estados, mientras que los equipos se asocian asa&tasel
forma mas comun, un $mequipo se relaciona a cada targy asi la superestructura se asemeja
a un diagrama de procesos con unidades condicion@émncarelli et al., 2020)Como
desventaja, la representacion resultante tiene gran cantidad de unidades de procesos asociadas,
donde variagle ellasno seran seleconadas en el esquema éptimo. Par parte el grafo de
SEN tiene como nodos a lestados y a los equippsientras que las tareas se asignan a los
equipos mediante decisiones discretas asociadas. Asi, se puede preestablecer las unidades de
procesos, yorsecuentementese 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 separacifeomans Grossmann, 1999yWu et al.(Wu et al., 2016han
propuesto reglas de conectividad para generar sistematicamente las aristas del grafo que
representa la superestructura. Para edtms autores definen puertos (Ports) de entrada y salida
como mezcladores y divisores de corriente en cada unidad. Recientemente, Ry(Rguabt
al., 2020)an abordado la integracion de redes de reaccion, sintesis de trenes de separacion y
disefio de la red de intercambiadores de calor en lamaisuperestructura.

Los métodos d®SHan sido satisfactoriamente empleados para la sintesiglisefio
optimo de plantas que emplean gas natural como alimentacion. Ma&rossmanr{Martin &
Grossmann, 2013studiaron la produccion de hidrégeno y comsbhles liquidos utilizandgas
de esquisto (shale gag) switchgrasscomo alimentacion. &os autoresformularon una
superestructura para seleccionar la mejor combinacion entre las alimentaciones y la
tecnologia disponibles. Onel et astudiaron el diefio 6ptimo de plantas para la produccion
de olefinagOnel et al., 2016)y aromaticogNiziolek et al., 2016 ambos basados eshale gas

empleando metanl como intermediario. Medrano et afMedrano et al., 2017jpropusieron
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una superestructura para la produccion de metanol, incluyendo distintos procesaslaar
produccién del gas de sintesis, y aplicaron estrategias de optimizacildiobjetivo con fines
econdémicos y ambientales. En su andlisis, la curva de Pareto mostré que la oxidacién parcial
catalitica de metano es el éptimo econdmico, mientras queagmabinacion de reformado de
metano con reformado seco resulté la solucién mas amigable con el medio ambiente. Li, Demirel
& Hasan (Li et al.,, BP17) propusieron una nueva metodologia de optimizacion de
superestructuras para la sintesis e intensificacion de procesos, y aplicaron este enfoque a la
produccion de metana partirde biogas

La resolucion deproblemas de optimizaciéme gran escalaincluyendo modelos
rigurosos ddasunidades de proces®es un desafiimportante. Este enfoque generalmentia
como resultado un problema de optimizacion altamente no lineal sujeton sistema de
ecuacionesde grandes dimensionegjue pueden presentar wn multiplicidad de 6ptimos
localesdondesolo la tarea de encontrar un punioicialadecuadaconstituyeun reto (Chen&
Grossmann, 2017En este contextge pueden empleanodelossubrogadogSM)para mejorar
el desempefio computaciondlos SM son modelos simplificados quee generan utilizando
estrategias de Machine Learningp(relaciones empiricag ajuste de parametrosy partir de
simulaciones rigurosas de estos procedas esta manera, puedatescribiradecuadamentel
comportamiento fisico de los procesda®sSMs permiten reducir el nimero de no linealidades
del modelo, y a la vez los tiempos de CPU, en comparacién con los modelos rigurosos
correspondientesEl interés de la comunidad de PSE en el desarrollo de métodos eficientes para
abordar la formulacion y soldm de problemas basados en SMs ha aumentado
significativamente en los ultimos afi@slizadeh et al., 2020; Bhosekaterapetritou, 2018)De
esta manera, es posible abordar problemas de mayor escala de forma mas efjciebista.

Por su parte, kedesarrollo deestrategiaspara la integracidrenergéticatambién ha
recibido una atencion especial en la literatffaurman& { I KA Y A RA & > & Kravanja,T Yt SY S ¢
2013) para mejorar ignificativamente 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 tesrien
calientes pueden intercambiar calor con las frias para satisfacer sus necesidades eneygéticas
reducir el consumo de servicios auxiliarézara abordar este problema, Duran y Grossmann
(Duran& Grossmann, 198@prmularon un modelo comuna condicibn matemética del pinch
para minimizar el consumo de servicios auxiliaBxswling y Biegle(Dowling& Biegler, 2015)
desarrollaron un marco de optimizacigue empleamodelos rigurosos @cluyeintegracion

energética mediante una formulacion NLPuirante et al(Quirante et al., 2018)ropusieron
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formulaciones GDPgara abordar de manera simultdnea la optimizacion e integracion
energética de procesos.

En esta tesisse utiliza un enfoque dingenieriade Sistemas derBcesos (PSE) para
abordar lavalorizacién de shale gasonsiderando como casos de estudio procesas el

aprovechamiento de los liquidos del gas natural.
1.5 Obijetivos

1.5.1 Objetivo general

La mayor disponibilidad de gas no convenciageterala posibilidad dedesarrollo
industrialpor medio de la valorizacion de esta materia prima. Debido a la existenoidltiples
vias de sintesigde productosa partir de gasse deben evaluadiferentes alternativas de
procesos y productos con el fin de determinar la estructura productivaggnere mayor
beneficio en logscenarig socioeconémiceanalizados

El objetvo general de esta tesis el desarrollo laaplicacion de estrategias avanzadas
de programacion matematica en la sintesis de procesos novedosos y de bajo impacto ambiental
para la obtencion de productos quimicos, a partir de gas proveniente de reservori

convencionales y no convencionales

1.5.2 Objetivos especificos

1 Desarrollamlgoritmos para la generacién de modelos subrogados aplicables a problemas de
optimizacién de gran escala, a partir de datlesalta confiabilidad

1 Formularproblemas de sintesis de procesos industriales que permitan generar productos
de alto valor agregado, considerando nuevas vias de produdsasados en modeto
rigurosos, modelos subrogados y/o modelos hibridos, como problemas de programacion
matematicamixto-entera

1 Aplicar estrategias de integracién energética para mejorar el desempefio econémico y
ambiental de los procesos en estudio

i Estimar las emisiones de £d& los procesos para evaluar el desempefio ambiental de los
mismos e identificar oportunidad de mejora

91 Desarrollar estrategias de optimizacidn especificas para abordar problemas de
programacion matematica de gran escalailizando formulaciones de prograwion

matematica y/o Programacidon Disyuntiva Generalizada (GDP)

1.6 Organizacion de la tesis

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

presente manuscrito contiengeiscapitulos.
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En el Capitulo 1 se describeehtextoactual de dispoibilidad de gas no convencional
Sedetallael arbol petroquimico paralentificar productos de interésAdemas, se introducel
potencial del enfoque dealingenieria de Sistemas deoPesos para abordar la sintesis y el
disefio 6pimo de procesod.uego se establecen los objetivos de esta tesis.

En el Capitulo 2 sgesentauna metodologia hovedosa para el disefio 6ptimo de plantas
de etileno basados en modelos subrogados linealesmiooelos subrogadase construyen y se
refinan a partir de modelos rigurososgle las unidades y/o sectores involucrados, en cada
iteracion del algoritmo de optimizacion propuesto.

En el Capitulo 3 se proponen alternativas de procesos para valorizar subproductos de la
produccion de etileno. En particulag abordala coproduccién 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 operacion.

En el Capitulo 4 saborda el disefio 6ptimo de plantas deproduccion de etileno y
propileno mediante la formulacion daina superestructuraen el marco deProgramacion
Disyuntiva Generalizada (GD®¢ emplea la representacidon de redes de estados y equipos para
abordar el disefio de treas de separacidrSe implementa el algoritmo déproximaciones
Exterioresbasadas ehdgica (LogibasedOuter Approximation, EbOA) en GAMS para resolver
el problemaformulada.

En el Capitul® se proponeun algoritmo de optimizacion para resolvaroblemas de
optimizacionformulados como problemas deéProgramacion Disyuntiva Generalizada (GDP)
basados en modelokibridos. Los modelos hibridos se componen de modddasados en
primeros principios y modelos subrogados (SMs). Los iB&lisyen funciones de regresion
algebraicay funciones de base radidtl desempefio dealmetodologia propuesta sanaliza
mediante dos asos de estudioun problema de sintesis de metarf@hen& Grossmann, 2019;
Tirkay& Grossmann, 1996) un problema dalisefio éptimo deproduccién de propileno por
medio del proceso de metateqiBedrozo et al., 2021Jambién se evalla el desempefio de una
estrategia de optimizacion sin el uso de derivadas (Derivative Ggtmnization, DFO) para la
sintesis de prcesos. Asimismo, se realiza un andlisis de sensibilidad de la funcién objetivo con
respecto al precio de la materia primgp se aborda un problema de disefio e integracion
energética de manera simultanea.

Finalmente, en el Capitul® se recopilanlas condlsiones principales y se proponen

trabajos futurosderivadosde los resultados mas significativos.
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Capitulo 2bisefio 6ptimo de plantde etilenoca partir deshale
gas mediant®rogramaciorDisyuntivaGeneralizada y modelos
subrogados

2.1 Introduccion

Las metodologias de modelado y optimizacion son herramientas poderosas para
abordar problemas de disefio de procesos y optimizacion a diferentes egsatasYou, 2017)
Diaz, Serrani, de Beistegui y Brign@&z et al., 1995) Diaz, Serrani, Bandoni y Brign{iéaz
et al., 1996¥ormulan un problemanixto entero no linealNIINLB paradeterminar elcuello de
botellaen plantas de procesamiento de gas natural para la extraccion de etano. Diaz y Bandoni
(Diaz& Bandoni, 1996abordan la optimizacion operativa y estructural de una planta de etileno
a base de etano mediante la formulacion de un problema MINLP para una pla@ta @sgala,
utilizando modelodasados en datos industriales

En particular, la formulacién de una superestructura para la sintesis de procesos es
valiosa en el disefio de plantas quimi¢@sendel et al., 2000; DrakdManousiouthakis, 2002;
Friedler etal., 1993, 1992; Rudd et al., 1973; YeordBwssmann, 1999%in embargo, existen
restricciones computacionales. EI modelado riguroso de un diagrama de procesos, incluyendo la
formulacién detallada de cada unidad, generalmente conduce a un problerRademacion
Mixto Entera No Lineal Mixed-Integer Nonlinear Pragmming, MINLP) no convexo de gran
escalaTrespalacio& Grossmann, 2014En este caso, el problema matematico puede resultar
intratable debido a su elevada complejidad.

Algunos autores han propuesto utilizar modelos subdmga para disminuir la
complejidad del modelo matematico de optimizaci@ozad et al., 2014; Hen&Maravelias,
2011; Pedrozo et al., 2021; WilliagaE€remaschi, 2019 stas estrategias incluyen la generacion
de correlaciones a partir de datos, obtenidos mediante simulaciones rigurosas (experimentos
computacionales) o re#tados experimentales.Bhosekary lerapetritou (Bhosekar &
lerapetritou, 2018)discuten los resultados mas significativos del uso de este enfoque,
mostrando el amplio dominio de aplicaciobn que ha tenido en la prediccion, optimizacion y
andlisis de factibilidad de proses.

En relacion a las innovaciones en tecnologia quimica, cabe menciondrdpsagollo
de nuevos catalizadores y los avances en el disefio de reactorpsdmovidonuevos procesos
para convertir shalgas y sus derivados en productos de aktoragregado La produccion de
etileno por deshidrogenacion oxidativa de etano (OBE)presentacomo una alternativa

prometedora. En el proceso ODH, el oxigeno se alimenta junto con una corriente de
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hidrocarburos a un reactor catalitig€avani et al., 2007jonde la formacién exotérmica de
agua suministra calor y mejora el equilibrio termodinamico para la deshidrogenacion de etano.
Sin embargo, pueden producirse reacciones no deseadas como la formacion de dioxido de
carbono, reduciendo la selectividacetileno.

Gong & YoliGong& You 2018)estudian el disefio 6ptimo de un proceso integrado de
separacion deshale gasy su posterior transformacion eproductos quimicos mediante la
formulacion de una superestructura, que incluye el craqunen vapor hodelado con cinco
ecuaciones cintica9; deshidrogenacioén oxidativa; y deshidrogenacion catalitica como
alternativas.Sin embargoGong & YogGong& You, 2018ho consideran el disefio de los ciclos
de refrigeracién y su integracion con el tren de separacion, que promueven un alto ahorro de
energia en este sisten{@orralho, 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 optimizacién.
2.2 Descripcion dgbroceso

2.2.1 Vias de reaccion para la produccion de etileno

El etilenose 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 an horno donde la reaccioes quimica se llevam a cabo a altas
temperaturas del orden de850 °C. A esta temperatura, los enlaces quimicos de los
hidrocarburos se rompen dando origen a radicales libges promuevengran 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 aebps del productade interés Las materias
primas para SC incluyen etano, propano, butanoaftas. Reet al. (Ren et al., 2008, 2006an
realizado una revisién exhaustiva sobre los distintos procesos para la produccién de olefinas. En
estos trabajos & 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 requierda menor cantidad denergia especifica.

A pesar del heathnde que SC es una tecnologia madura y bien establecida, el estudio de
este proceso continla apuntando a lograr mayores rendimientos en el craqueo de etano.
Caballercet al. (Caballero et al., 201%)an estudiao el perfil 6ptimo de calor en los hornos a
través de la discretizacién con elementos finitos para maximizar el rendimiento de etileno. El

rendimiento del proceso convencional de SC es de 55 @i#wmermann& Walzl, 2009)
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mientras que utilizando un perfil 6ptimo de flujo de calor se puede aumentar a 60 wt%.
vanGoethemet al (van Goethem et al.,, 201Man estudiado las principales limitaciones
cinéticas en los rendimientos del craqueo de distintas alimentaciones, a través de un esquema
de reacciones mecanisticas (SPYRO). Etrabajo posterior, los mismos autores aplican
programacion no lineal sobre el modelo desarrollado, considerando etano como alimentacion,
y reportan un rendimiento de etileno de 67 w%an Goethem et al., 2013)

Como aspecto negativo, 8€una tecnologia que consurgean cantidad denergia, ya
que su reaccion principdkc. (2.1)) es endotérmica y requiere el suministro de calor a altas
temperaturas(Zimmermann& Walzl, 2009)generando importantes emisiones de G® NQG.

Esto ha promovido el desarrollo de procesos alternativos basadaeatores cataliticogpara
la produccién de olefinagon el objetivo de reducir el consumo de energia y las emisiones de
gases de efectmvernadero(Gao et al., 2019; International Energy Agency, 2013)

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

6 0z060 O (2.1)
00 MU x 60O 0OV (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 reaccion quimica de
interés, resultando claves para el desarrollo de un proceso competitivo. Rodréjuaz
(Rodriguez et al., 201¥Bstudiaron la deshidrogenacion oxidativa de etano en un reactor
multitubular y en un reactor de membrana utilizando un catalizador dé\BHO soportado en
anillos Raschig. Con el reactor de membrana se puede controlar el perfil de concentracion de
oxigeno, permitiendo aumentar la selectividad con respecto al reactor multitubulagtar lona
mayor produccién de etileno.

CheGaliciaet al (CheGalicia et al., 2015imularon el comportamiento de un reactor
de lecho fijo industrial utilizando un catalizador mutietélico de MoVTeNbO. Congaron que
el modelo cinético permite describir los resultados experimentales y que es una tecnologia
prometedora para una planta petroquimica debido a la alta selectividad alcanza8é ¢3h

Arnoldet al. (Arnold et al., 2013patentaron un proceso de ODH para la produccién y
separacion de etileno a partir de etano, con un catalizador muatidlico de la forma
MoaVbNIxYsTeeOn. En este trabajo se discute la importancia de los equipos vinculados a la

purificacion del etileno debido a que la corriente de salida del reactor contiene dioxido de
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carbono y nitrdgeno que deben ser posteriormente separados. Tales compuestos no estan
presentes en el proceso de craqueo con vapor (SC). Maffin(Maffia et al., 2016¢valuaron

el desempefio econdmico de este proceso de ODH, y remarcaron las diferenciasspndael

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 remuneracion de
capital. Sus analisis econdémicos mostraron que el costetithsho mediante su proceso ODH es
menor, y si se aplica optimizacion 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 capitdly cual representa una mejora tecnoldgica.

El proceso de produccion de etileno a partir de etano también se puede llevar a cabo
mediante oxidacién parcial catalitica (Catalytic Partial Oxidat@iRO), que consiste en la
oxidacion catalitica de un combustible de sacrificio que aporta el calor necesario para la reaccion
endotérmica de craqueo térmico no cataliti@imino et al., 2010; Donsi et al., 200B)cho
proceso se lleva a cabo en reactores monoliticostiemnpos cortos de contacto y es catalizado
por Pt y PiSn soportado en AD; (Bodke et al., 2000, 19990 por Pt soportado en LaMpO
(Cimino et al., 2008En esta tecnologia se-atimentahidrégeno (combustible de sacrificio) y
oxigeno, a la mezcla de etanarp 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 capté el interés de la empresa Dow, la cual
desarrold una patente en colaboracion con el grupo aé8idt (Bharadwaj et al., 2003Jn
grupo de investigacion de Sh@liange et al., 200®stima que esta tecnologia tiene beneficios
marginales sobre el proceso convencional SC. Cietiab(Cimino et al., 201@ompararon los
costos de produccién de CPO con los costos correspondientes al proceso SC, bajo dos escenarios
de precio de etao. Concluyeron que el proceso CPO puede reducir el costo de produccién de
SC en un 13 %. Sin embargo, tal mejora no resultaria suficientemente atractiva para impulsar un
cambio de tecnologiéLange et al., 2005)

Al emplear tecnologias alternativas a SC, la necesidad de un proceso adicional para la
obtencion de oxgeno puro puede compensar el beneficio obtenido en reemplazar los hornos
de cragueo por otros reactorg¢kange et al., 2005Debido a esto, Neat 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 debggenation with chemical looping, €@DH). En
uno de los reactores se produce la desbginacion oxidativa de etano utilizando el oxigeno
proveniente de undxido mixto multimetalico (0 ‘® ), Ec. (2.3), mientras que en el otro se
regenera el 6xido por reaccién con aire (Ec. (2.4)). Esttiges reportaron rendimientos y

selectividades que son comparables con los del proceso convencional SC, y resaltaron que el
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procesoODHes globalmente exotérmico, mientras que SC es altamente endotériaribal
et al. (Haribal et al.2017)simularon los procesos SC y@DH mediante el software Aspen Plus.

GAEAT I NRY Y2RSt2a aw{idi2A0¢ LINI f2a NBI OG2NB3
a5{¢2!¢ LINIY fla& (2NNBa RS RSailAfl OAsysth ! YO24&a L
energético. Sus andlisis muestran un consumo especifico de energia significativamente menor
en el proceso GODH.

0600 0® x 60 ™00 0@ (2.3)
0 '® ™0 x 0'® (24)

CoH,

N, H,0

Exotérmico Endotérmico

C2He

Figura2.1: Reactores conectados en un bucle quimic@ : 6xido multimetalico.Adaptada
dePorrazzo et alPorrazzo et al., 2016)

Delanalisis de la bibliografia, se evidencia el interés de la comunidad cientifica en la
comparacion del desempefio entre el proceso convencional SC y distintas alternativas de ODH,
mediante el uso de simulaciones. Sin embargo, este problema aun no se anoptiamente
desde el enfoque de llngenieria deSstemas deProcesos(PSE)que permite la sintesis, el
disefio y optimizacién de nuevas tecnologias.
Para determinara topologiay lascondiciones de operaciddptimosde una planta de
etileno a partir de ¢ano, se formula una superestructurgn esta superestructura, la decision
principal es la via reactivgue se seleccionpara transformar el etanen etileno. Ademas, la
misma incluye las unidades correspondientes al tren de separacion de los produtos y
servicios industriales involucrados.
S consideran las siguientefas de reaccian
1 Craqgweo con vapor (steam cracking, SC): es el proceso comercial de crpgpiéene una
conversién del 65 % y selectividad de 8@&¥mmermanr& Walzl, 2009)

1 Craqgeeo con vapode alto rendimiento (SCH): es el procet® craquecen lascondiciones
de operacion reportadas por van Goethesh al (van Goethem et al., 2013)on una
temperatura de horno de 1200 K, para trabaj alta conversién de 88 %, con una

selectividad de 83 %.
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1 Deshidrogenacién oxidativa con bucle quimi€l-ODH):utiliza dos reactores conectados
en wun bucle quimico operanda una conversion de etano de 85 $una selectividad de
76 % (Haribal et al., 2017)

1 Deshidrogenacion oxidativa con bucle quimico a baja convers@Bi¥ODHL):utiliza dos
reactores conectados en un bucle guimoperandaa una conversion de etano de 66 96
una selectividad de 8% (Haribal et al., 2017)

I Oxidacion parcial catalitica a bajos tiempos de contacto {LP&h este proceso se
co-alimenta hidrégeno con un catalizador$n(Bodke et al., 2000)

1 Oxidacion parcial catalitica a bajos tiempos de contacto (CPO2): en este proceso no
co-alimenta hidrogeny se empleain catalizador R&n(Bodke et al., 2000)

La eleccién de lamencionadas vias de reaccion, 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 tralyapmteriormente mencionadasse
observa que SCH presenta el mayor rendimiento y la mayor convemsiémyas que SC tiene
la mayor selectividadPor otro ladg las tecnologias alternativa€léODH,CL-ODHL, CPL)
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
considerads entre otras tecnologias potencialéSartner et al., 2013)

Dado que los procesos de craqueo con vapor utilizan redes de intercambiadores de calor
para la produccién de vapor de super alta presion, también sesaiptegracion energética a las
tecnologias alternativas para ser comparables. De esta forma se proponen disefios de lineas de
trasferencia de calor para las tecnologiasGDlH CLODHL.CPQ, yCPQ. Los detalles de los

disefios propuestos se encuentran @ninexo A.

100%
90%

80%

70%
60%
50%
40%

CL-ODH CL-ODHL CpPO1 CPO2

m Conversion m Selectividad m Rendimiento

Figura2.2: Conversion, 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 reacttimesta a procesos
de acondicionamiento, y a un tren de separaci&hproceso de compresiéon es uno de los més
importantes dentro de la plantéDiaz& Bandoni, 1996)debido a la gran cantidade energia
que requiere Este se compone de tres etapas de compregi@e utilizan refrigeracion
intermedia conagua de enfriamiento. Debido al intercambio de calor y a la composicién de la
mezcla, seproduce la condensacion de agua entre etapas, la cual se elimina mediante
separadores flash, previo al ingreso dectariente en la siguientetapa de compresion. La
energia necesaria para los compresores proviene deéurbina a la que ingresa vapor depsi
alta presion(alrededor de 100 bagenerado erlos hornos de craqueo

El esquema de separaci@ie la plantase encuentracompuesto por un conjunto de
torres de destilaciondeetanizadora, demetanizadora, depropanizadora, splitter de etileno,
splitter de propileno ylebutanizadora. En generalaydistintas alternativas para Histribucion
de las torres de destilaciémxisen disefios que ubican primero la columna demetanizadora,
otros primero la columna deetanizadoraotros en los que la corriente proveniente del
compresoringresa directamente a la columna de depropanizad@@nmermann& Walzl,
2009) En el presenté&apitulo se utiliza el esquema de separacién que ubica a la columna
deetanizadora como primera etapa debido a que presenta mayor eficiencia emarggtia
produccion de etileno a partir de etarfdurzin, 2015)

Para la separacibn 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 descompresion de una corriente con un
turbo-expansor, el agregado de wiclo de refrigeracion en cascada adicional catamno, la
recirculaién departe deunacorriente vaporizada alompresor principalo la utilizacion deun
ciclo con un refrigerante mixto que cubra todo el rango de temperatdraestecapitulose
incluye un turbeexpansor y la recirculacién a compreseraguasarriba; considerandocomo
variable de optimizacibéala presién de descarga del tudexpansor.

En la caja fria se separa una corriente combustjble contienehidrogeno, metano y
monoxidode carbongoroducidasen el proceso. Estorrientesepuede alimentar aun ciclo de
Adsorcionpor Cambio de PresiofPressure Swingd&orption, PSA) que permiteecuperar
hidrégeno con alta purezaomo subproducto(Keller & Shahani, 2016)A la salida del PSA
también se tiene una cdente rica en metano, la cual se utiliza commmbustible para la
produccion 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 et{lélamsoornejad et al.,

27



2008) Sin embargo, parte del etileno también se convierte a etano en esta etapa. Este reactor

se alimenta con la corriente etaraileno (Zimmermann& Walzl, 2009)

2.2.3 Descripcién de los servicios industriales

Dentro de la planta se consideran dos ciclos de refrigeracién, uno opera con propileno
y el otro con etilenoEl primero brinda cuatro servicios de refrigeracion: a 1918y-40 °C. El
segundo puede alcanzar menores temperaturas@fey-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 presi6Bl proceso presenta bag
requerimientosde vapor de bajaresion para dantamiento, por lo cuade utilizan turbinas del
tipo condensablesEstas turbinas presentan la posibilidad de incorporacion y extrac@&on d
vapor lateral. La turbina delbmpresor de gas principal opera con vapor de super alta presion,
y puede incorporarse o0 extraerse vam® alta presion, segun corresponda. Por otra parte, las
demas turbinas se alimentan con vapor de altesion y puede xraerse vapor de baja presion
para calentamiento. En estos equipos se asumeeticgencia isentrépica de 0.8 y una eficiencia
de transferencia de energia mecénica de 0.7.

El proceso requiere grandes caudales de agua de enfriamjanttn que se incluyena
torre de enfriamientgpara su producciéfQudroz et al., 2012)Se asume humedad relativa del

80 % y temperatura de Z%&.
2.3 Modelado matematico

2.3.1 Superestructura

Las Yas de reaccion y el tren de separaciéon se incluyen dentro de una superestructura,
que se muestra en la Fig. 2.3. En esta repres@naatilizamos el concepto de blogue de
proceso para agrupar las distintas partes de la planta. Un blogue de proceso es un conjunto de
unidades de proceso donde se llevan a cabo variastareasNJ S2SYLJ 2> Sy St of 2|
I OSGAT Sy 2 ¢ saeSctores/ de hidmyéycion @ tres intercambiadores de calor para
acondicionar la mezcla a la entrada y a la salida del pro€sando para un mismo bloque
existen dos o mas alternativas, denotamos a estas alternativas como subsistemas de planta. La
representacion propuesta permite una simplificacion del problema matematico, tal como se
desarrolla mas adelante.

Como se obtienen tlirentes omposiciones a la salida del reactor para las distintas vias
de reaccion, se requieren diferentes esquemas de separacion para purificar los profectos.
esta forma, sen el reactor se producgioxido de carbono sera necesakioy Ot dzA Necidn & 9t A Y A
deC @ { A a$S LINE Rdettifenopropadiei®i(MAPD) sevaiécasario incluir una
GKARNRISYI OAsy RS a!ts5éd {A &S5 LINRRdzOSYy 02 YL
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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
que hay mas de un subsistema de planta parsogsaiacion, y se debe seleccionar exactamente
dzy I RS Stftlaxz O2y SEOSLIOAsy RSt of2ldzS RS at {!
optima). Un bloque de PSA se puede incluir en la planta, si la recuperacién de hidrégeno
contribuye a mejorar la furion objetivo; pudiéndose seleccionar entre dos subsistemas de
planta para esta operacion.

En esteCapitulo,6  corresponde hcorjunto de todos los bloques de procesos de la
Fig.2.3. Denotamos poi® al subconjuntode bloquesde 6  que se repesentan mediante
modelos subrogados (rectangulos en la Fig. 2.3), es decir que se desarroll6 un modelo subrogado
(SM) para cada elementode® { S RS0S RS&aill OF GDRERdAzSEf 4 AABRIGSWA Y |
Gl LI2NE y2 asS Sy Oaz8a/qiieNdtoy procesd fselzhofetad co$ gtuaciones
algebraicaskn € AnexoA se presentaina descripcion detallada de cada bloque

Se denota) al conjunto de subsistemas de planjecontenidos en ebloque "QLos
bloques 6 a ST Of I aBBAAAIYAAd T R2NI £ 3 Mexl§ WNBrgresiGhE | R2 NI £ :
¢Enfriamiento 2 ZSeparador de G2y a t { deda Fig 2.3 poseen subsistemas de planta
alternativosn 0 (i y1r3 dentro de los rectangulos de lineas punteadas), y a lo sumo una de
ellas puele serincluida en el esquema 6ptimo de la plantaos demas bloques de procesos
contienen $lo un sstema de plantdr} ). En elAnexoA, se brinda una descripcion nietallada

de estos subsistemas de planta
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2.3.2 Bahnces de materia
Los balancede materia para las unidades no reactiveesformulancomo sigue:

B 'O B "0 v 6 (2.5)
donde™O es el flujo molar desd&haci ‘(para la especie quimida "Yes el conjunto total de
especies quimica®; es el subconjunto dé queincluye las unidades no reactivésd P
6 0 Uson subconjuntos dé que son usados para definir las conexiones ehtogues de
procesos.

Y OR) R ) R O 6 OR 'O 'O 'O 'O 'O 'O "Oh
60 'O "0 M 'O "'OROG 'O 'O 'O
o) 0 'Qa Gt GO "B MENDQ O "W "QdE¥ ani Qi e HQf oo
0 Q& "8 W KHo: "Qi Q0 ERAVN® £HE T QB &Xhd a n BRI Q
0¢ QI QOO ®DD O "BYHREREAG FOQNT ¢ N OEMAIGQRET @
YOR O QBFOQD6 0 & BHWBENET O
660 @D QWEEVH OXIWE 01 BVIHQQ
660 @D Q@MEE0H OXEB ¢ o "D
Los balancede atomospara las unidades reactivasformulan de acuerdo a:

B. B O ®Woéa B, B O ©oéa N Oh'Q Yo  (2.6)
donde & 0 ¢ ¢es el nimero de atoma®por molécula de la especie quimica esel conjunto
de atomos'Y ces el subconjunto de bloques que incluyen reaccién quimica
6 6ROV
Yo “Y&YS R O®W 00 0 6 0 ¢h
YQ@&EGQDO'QO o@Eiét EOBH A0

También incluimos ecuaciones relacionadas los rendimientos de carbono:
B O OOOoEa B O WO ¢ d i v AL N YR (2.7)
YR Y&YS DO 00D 0 6 0 ¢
donde® & es el rendimiento de carbono da especie quimicéa para la via de reaccion del
bloquei (Tabla 2.1
Cada via de reacciérquiere una cealimentaciénespecifica:

00 '@ O B O i N YA N YR (2.8)
donded 0 "Ges la relacion entre la espedq la alimentacion destano para la via de reaccién
del bloguer (Tabla 2.2 Se debe resaltar quedgroceso£-=-ODHy CI-ODHL no requieren una
alimentacion adicional porque un o6xido muttetalico transportador aporta eloxigeno
necesario para la reaccioBin embargo, el modelo incluimosana relacion fija oxigenetano
para representar €flujo neto de oxigengue 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 reaccion consideradas

Compmentes se SCH CLLODH CLODH*® CPO? CPO2
(6{0) 0.0% 0.0% 1.5% 0.5% 3.8% 12.0%
CH 2.7% 8.1% 6.0% 3.3% 4.3% 3.1%
Ca 0.0% 0.0% 1.5% 0.5% 0.3% 4.3%
GH. 0.9% 1.3% 0.2% 0.5% 1.5% 0.9%
GHy 57.3% 72.3% 65.0% 56.1% 60.4% 49.5%
GHs 35.1% 12.5% 15.0% 34.1% 27.2% 28.0%
GH,y 0.0% 0.1% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
GHs 1.0% 1.2% 2.4% 1.2% 0.9% 0.8%
GHs 0.1% 0.0% 0.3% 0.1% 0.4% 0.4%
GH,y 0.0% 0.3% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
GHes 1.8% 1.7% 2.4% 2.1% 0.0% 0.0%
GHs 0.2% 0.0% 2.4% 0.2% 1.1% 0.9%
GHio 0.2% 0.0% 0.0% 0.2% 0.2% 0.2%
GH12 0.0% 0.0% 0.5% 0.6% 0.0% 0.0%
GHs 0.3% 0.6% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
GsHe 0.3% 1.4% 2.4% 0.5% 0.0% 0.0%
GiHs 0.0% 0.0% 0.5% 0.1% 0.0% 0.0%
GHs 0.0% 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
GioHs 0.1% 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%

Aobtenido de (Zimmermann& Walzl, 2009)Bobtenido de (Van Goethem et al., 2013festimadoa
partir de (Haribal et al., 2017)°calculado a partir d§Bodke et al., 2000)

Tabla 2.2: Relacion especie s-etano

Especies ~S¢ SCA  CLODH  CLODHE CPO?  CPO2
Ho 1

N; 1.1 0.64
O; 0.31 0.23 0.5 0.5
H.0 05 05

Aobtenido de (Zimmermann& Walzl, 2009)%obtenido de (Van Goethem et al., 2013¥estimado a
partir de (Haribal et al., 2017)°calculado a partir d¢Bodke et al., 2000)

2.3.3 Funcién objetivo

En estecapitulg sebusca maximizar el valor presente neto (net present value, NPV):

00w 66°YEpPpOa -"YOi (2.9)
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"YO¢ YOW YO € ip0 0 0w (2.10)
YO ET DO 606 YEDB@ 6 YO (2.11)
donde0 0 as el valor presente netdj 6 "Y¢ ésc@licosto de capital totaly"Ogs el ingreso
total después de impuesto®! O @s el ingresaotal anual por la venta de productoY6 ¢ €so
el costo total anualY O &es el costo total anual de materia prinia;" Yés el costo total anual
de utilidadesp 0 d@selfactor para el calculo del costo total de mantenimienfueatir del costo
de capital(® 0 6 0.045,(Onel et al., 2016)0 es el impuesto sobre el beneficio nefto dM=o
0.35); esel factor para el calculo del costo del capital de trabajo a partir de la invefsign
0.1,(Ulrich& Vasudevan, 200%)y| esla anualidagdque sedefine segun la E€2.12).
| — (2.12)

La amalidad se calcula a partir de una tasa de inté¢réslel 15 %, y una vida total del
proyecto de 15 afios.

El costo total deapital se determina de la siguiente manera:

0 0 "Y¢ 0 B 0 i (2.13)
donded i es el costo de capital del bloql®y es d factor de impuestos y contingencigs =
1.3);3 eselfactorde instalaciones auxiliar€g = 1.55).

Elingresototal por la venta dgproductos esalculado como sigue:

YO B niB B Oa&ay YO (2.19
donde™O es el flujo molar de especiéslesde’Macia el producté@dvaloen Fig. 2.8 U es
la masa molecular de la espetig) i esel predo de venta del product&fTabla 2.3 Y0 és
el tiempo de produccion en un aff@920 h)y 0 i ‘@esel conjunto de los productos a la venta

El costo total de mterias primas se calcula como:
"YO (B ni B BOav B NI Do& O 006— YO 6(2.15)
donden i es el costo de materia prinigTabla2.4),"0"0Odes el flujo molar de entrada de gas
natural al bloque Q'Y & 0 @s el conjunto de materias primas, 0 6es el costo dedxido
multi-metalico que se utiliza como catalizador @aODHy CI:ODHL (ver Tab4), "Y"YéQel
inventario total del 6xido mukinetalico en el reactoy 0 0 @ el tiempo medio de vidaella
particula(® 0 02000 h).

El costo total de utilidades se t@@mina como:

YODOOSO U wd wwd 6 Yo (2.16)

donde© 0 8s el costo total de electricidad por hotab w Ges el costo del agua de reposicion
por hora,y @ w 0 es el costototal por el tratamiento de aguas residuales por hdras costos

asociados a estos servicws muestra enla Tabla 2.5.
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Tabla 2.3: Precio de productos

Producb Precio Unidad Retkrencia
Etileno 1.03 $/kg A
Hidrégeno 1.76 $/kg B
Propileno 0.83 $/kg A
Proparo 0.31 $/kg ¢
Butenos 0.35 $/kg P
Gasolina 0.90 $/kg D

Co 5.12 $/t b

Gas Combustible 2.76 $/IGJ

Aot £+ GGa Df 26l f ZPAIKEHeRYWAE, 201B)KARSS NGisrivads report Adaily
report onNGLforward prices plus commentary2017) ®(Onel et al, 2016)

Tabla 2.4: Costo de materias primas

Materia Prima Costo Unidad Rekrencia
Etano 0.13 $/kg A
Gas Natural 0.18 $/kg A
Hidrégeno 1.76 $/kg B
Oxigeno 0.05 $/lb ¢
Oxido multimetalico 10 $/kg E

A(OPIS NGforwards report Adaily report onNGLforward prices plus commentary2017) 8(He &
You, 2015) QJulianDuran et al.,2014) P(Ulrich & Vasudevan 2004)

Tabla 2.5: Costo de utilidades

Utilidad Costo Unidad Refrencia
Electricidad 0.07 $/kWh 2
Agua 0.03 $/t A

Tratamientode aguasresiduales 0.1 $/kg B

A(He & You, 2015) B(Ulrich & Vasudevan2006)

2.3.4 Modelos subrogados

Debido a la gran cantidad de unidades de procesos que pueden estar presentes en la
planta, el problema matemético puede incluir un gran nimero de ecuaciones y variables en su
formulacion, y resultar sumamente complejo. Ademas, las funciones involucradda en
descripcion fisica de las unidades son altamentdimeales. La combinacion entre estos dos

factores resulta en un problema de optimizacion altamentdineal sujeto a un gran nimero
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de ecuaciones que puede presentar multiplicidad de 6ptimos looates| cual sélo la tarea de
encontrar un punto inicial adecuado representa un des@@ieen& Grossmann, 2017)

En esteCapitulo se generan modelos subrogados (surrogate models), |&ivh describir
el comportamiento fisico de cada uno de los bloques de procesos a partir de simulaciones
rigurosas de estos equipoen Aspen Plus. Los $§sbn modelos simplificados que permiten
capturar el comportamiento del sistema a través de estrategias de Machine Learning, mediante
correlaciones empiricas y ajuste de parametros.

Los SMrepresentan una aproximacion algebraicaldeaja negra que requiere bajos
tiempos de CPU para cada evaluacion de la funcion. Las etapas de generacion de un modelo

subrogado soiBiegler et al., 2014)

w Eleccion de un disefio de experimentos
w Ekccion de un modelo algebraico para representar los datos
w Seleccion de un criterio para ajustar los datos

La etapa que recibe méas atencion en la literatura es la seleccién de la funcién algebraica,
en este aspecto se ha buscado el desarrollo de modalespgesenten mayor exactitud. En
general, la mayor parte de las funciones deterministicas consideran que el error producido entre
el valor verdadero y la aproximacién del modelo subrogado sigue una distribucién normal con
media cero. Sin embargo, estosas no son independientes, dependen de la magnitud de la
variable asociada. La interpolacion de KridiKdgge, 1951)oma en cuenta esta consideracion
para desarrollar una forma funcional que permite estimar el error de una variable, y mejorar los
resutados. Caballero y Grossmaf@aballer®& Grossmann, 200&)esarrollan una metodologia
aplicando SM en base a este modelo algebraico para abordar el problema de optimizacion de
un diagrama de proceso (Flowshedfenao y Maravelia@Henao& Maravelias, 201 1jtilizan
redes neuronales debido a su gran capacidad de ajuste para disamodelos subrogados a
partir de simulaciones rigurosas en Aspen Plus®. Proponen un esquema de optimizacién con
actualizacion de los limites de las variables de entrada. Aplican la metodologia para la
optimizacion de problemas con decisiones discreéfastante y Caballeruirante& Caballero,
2016)abordan el problema de optimizacion a gran escala de una planta de tratamiento de agua
acida, a través del desarrollo de modelos subrogados tipo Kriging mediante simulaciones
rigurosas con AspeHysys®. En este trgbase utiliza una estrategia de optimizacion basada en
la literatura(Biegler et al., 2014)ue garantiza la convergencia hacia un éptimo local dentro de
la tolerancia del error numérico presente en eldeto. Kim y Boukouvala (2020) desarrollaron
un procedimiento de optimizacion basado en SMs para resolver problemas MINLP, haciendo

foco en evitar la relajaciéon de variables binarias.
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Zhanget al. (Zhang et al., 201§)lantean una metodologia de constrime de modelos
subrogados lineales por partes, separando el dominio de la funcién en politopos convexos.
Cuando éstos se implementan en el problema de optimizacién, como los modelos son lineales,
es posible obtener el 6ptimo global. Sin embargo, la constéun 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. Yangl. (Yang et al., 2017, 201@gsarrollaron
un algoritmo para construir SM lineales por partes mediante particiones del dominio que
dependen del rango dena 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. Amaldit al. (Amaldi et al., 201@nuestran una formulacion MILP y un algoritmo
heuristico para abordar el problema de gran escala en tiempos de CPU razonables, utilizando
hiperplanos para la particién del dominio.

En este capitulo, se ha adoptado una metodolsgfalar a la descripta en la bibliografia
(Henao& Maravelias, 2011para la seleccién de las variables de entrada en adeln. 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 éstemta 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 Plussmodelos subrogados (S utilizarpara representar el
comportamiento fisico de una unidad de procesos 0 un subsistema de plHetsao &
Maravelias, 2011).a estructura de los subsistemas de planta se encuentra fija, reduciendo asi
el nimero de conexiones entre las variables.

Se desarrollan modelos rigurosea Aspen Plupara las unidades de procesos Yy los
subsistema de planta. Se seleccionan las principales variables independ{entgmra ada
bloque, en base a la literaturfddenao& Maravelias, 2011)la experiencia del grupo con el
modelado de plantas de etilen@iaz& Bandoni, 1996; Schulz et al., 200@)en analisis de
sensibilidad realizados en Aspen PRara cada variable, se especifican los liniitesiores y
superiores(2.17.1), definiendo asi la region factible del modelo subrogédohy ), como se
muestra en (2.17.2). Las variables dependienfes) se calculanmediante simulaciones
rigurosag2.17.3).

0O O ML ho O

E(

W ho 0 M (2.17.1)
¢ pltB M (2.17.2)
(2.17.3)

c
c-
c-
c- z
n
. T
S
E(
& c
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dondel son las componers del vector de entrada, y0  son las componentes tleector
de salida) .

El dominio de las variables independientési)  de cada bloque dee garantizar la
existencia de la regién factible para todas las posibles composiciones de salida del reactor. Dado
que el modelo de optimizacién incluye tanto restricciones explicitas como implicitas, se podrian
obtener solucioneso factibles en caso dena seleccion no apropiada de cothset al., 2017)

Para abordar estas dificultades definerlas cota®) h) para las vasbles independientes en
cada blogueCzuando la via de reaccidnesta activaEn este trabajo, se estiman estas cotas
resolviendo balancesedmasakcs. (2.5)-(2.8), para cada via de reaccion a una capacidad de
produccion de etileno fija. De esta forma,region factible total se define cons® muestra a
continuacion:

z+ O bhy Q6 (2.19

A partir de laregiondefinida en (2.18) se realiza un muestreo utilizando la metodologia
del hipercubo latinol(atinHypercube Sampling,H$ para seleccionar valores de las variables
independientes y realizar simulaciones rigurosas en distintas condiciones de operacion. LHS ha
demostrado ser un método eficiente para construir modelos subrog@8egler et al., 2014;
Henao& Maravelias, 2011} HSse llevaa cabo a través de laricion de geneacion de datos
Ihsdesigif) en Matlab.

Cada combinacion de variablesterminada 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 enada(0 vy de salidg0 para diferentes bloques de proces@ ese trabajo
se utilizan funciones lineales por partes como modelo algebraico para representar los datos.
Esta aproximacion ha mostrado gran capacidad de predi¢¥iang et al., 2017, 201&)ue es
comparable con métodos convencionales tales como redes neurodale§ dzy OA 2y S& & 1 NA:
Ademas, este enfoque permite sustituir funciones desconocidas (simulaciones) y no lineales por
un conjunto de funciones linealeSstos modelosubrogados (SMje pueda formular a partir

de disyunciones, como se muestra(@rl9).

v 0 w L anDdhos (2.19

donde0 es el conjunto de subsistemas de plantpara el bloquéQy  es el conjunto de
subespaciosQpara estimar la -ésimavariable de salida , dentro del subsistema de planta

f}, parael bloque'@d  esla variableBooleara que es verdadera si el subespaciiableQes
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seleccionadpy falso en caso contrari® esel vector de coeficientes linealp® esel
término independiente y O  son las cotas inferiores y superiores para el vector de
entradau , respectivamente

Las variables dependientés también incluyen variables de dimensionamiento, que
se emplean para la estimacién del costo de capital asociado al blaBeaotamosx al vector
de variables de entrada para estimar el costo de capital de&ma unidad de proceso en el
bloque"QSe incluyen ecuaciones de conexion para relacionamléables) yd& . Se formulan
modelos subrogados lineales por partes para calcularosto de capital de las unidades de
procesos, a partir de correlaciones no lineglétara, 2007; Towlek Sinnott, 2012; Ulricl&
Vasudevan, 20043omo se muestra en la disyuncidn (2.20). El Anexo B preeseatdescripcion
detallada de los modelos de costo de capital.

®O
z. Q ded e avOhe o (2.20
of  a af

donde® 'O es la variabléooleana que es verdadera si el subespd@is seleccionado para
estimar el costo de capital de la unidagara el bloquéQ2Q esel costo de capital de la unidad
& Géee esel vector de coeficientes Iineal,@s&se es el coeficiente independiente.

Las disyuncione(19-(2.20 sereformulan como restricciones mixto enteras lineales
(MILP) aplicand@l método de lacidscara congxa para cada disyuncipnbteniendo asi el
dmultiple choice modél  LJI NI ¥ dzy O A 2asfeS(Ralakrizhyfa®lGiages, 198%FEsE LJ
formulacion es localmente ideal, lo que significa godois los vértices del modelo LP relajado
son soluciones entera&roxon et al., 2003)Adicionalmente, el correspondiente nimero de
ecuaciones y variables dsta formulacién no depende del nimede vértices del poliedro que
describe el dominio de la funcidiVielma et al., 2010)Esta es una ventaja cuando existe un
namero alto de variables de entrada, ya que el nimero de vértices aumenta exponencialmente

con el numero de variables.

2.3.5 Formulacion de GDP padaterminar los coeficientede los Sid

Paragenerarlos coeficientesle los modelos subrogados lineales por partes se propone
un modelo matematico lineal con una formulacién de Programacion Disyuntiva Generalizada
(GDP), que se denomifdVLA(Piecewisd inear Approximatiohy se muestraen la Ec. (2.21).
Este modelo se utiliza para determinar los coeficientes de regresi@cada variable de salida
de cada bloque y los puntos de quiebre. Se resuelve un problema de optimizacién para cada
variable0 dondeda fo ,Qf .0

LasEcs(2.21.0)-(2.21.§ muestran la formulacion de PWL£os parametros del modelo

son: el vector de entrada para la muesii@ ); el respectivo valor de salida );y el peso
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asignado a cada punto de muestreo. Las variables continuas en este problema son: los
coeficientes de regresion en cada subesp@di@ , ® ); el residuo para el puntoen el
espacioQ(Qi ); el residuo absoluto para el ptimde muestrod(Q ); el punto de quiebre

del elemento de particion 6ptima)( ); y el valor de los elementos de particion del punto de
muestrod (0 @ ). La variableBooleanad O es verdadera si el punto de muestose

asigna al espaci y falso en caso contrariGi0  es verdadera si &-ésima componente del
vectorde entradaseselecciona como elemento de particién.

La formulacién matematica divide la regién factible en dos subespacesgsuelve
iterativamente en un esquema de optimizacion para mejorar la capacidad predictiva de los
modelossubrogados (ver Fi@.4). LaEc.(2.21.] es la funcién objetivo planteadcomo la
minimizacion de la suma de los errores absolutos. La exprezidh.d determina el residuo
Qi . La disyuncior2.21.3 tiene dos términos y restricciones paagignarel residuo del
punto de muestredda un Unico subespaci® miertras se fuerza a que el valor predicho del
punto de muestrod en el subespaci®(0 Qi ) se encuentre dentro de los valores
minimos y maximos dé . La disyuncié.21.9 selecciona el elemento de particiéon entre
las componetes 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 EdG  B. AQ 2.21.9
Qi o ® 0 oN Y hQv plg (2.212)
wu . SO
(84 . o 1] >
H . « Q l‘ " In; Q Qi ,l’lJ
11 Q Q l’ o |:| 1 0 oX! N
9 Qi FEI 7 Qi [ E§ oMY (2213
'h Qi | AD r Iﬂl) 0] i AW "
11 ~ o oo - . 1
u 0 W 0 i o V(W) 0 0
aYi)
z. U be ovY 2.214)
R 0
Z.pOO Ny (2.215)
zZ v ®0 (2.21.6

Estos problemas GDORealesse rdormulan como problemas derogramaciénMixto
Entera Lineal (MILP) utilizando el método de la cascara conv&e.construyen problemas

analogos para estimar los costos dgital"Q para cada elementade cada bloquéQ
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Los modelos subrogados lineales por partes se incluyen en la formulacion del MILP
maestio para el disefio 6ptimo de una planta de produccién de etileno, tal como se describe en

la Seccion 2.4.

2.4 MILP Maestro

Con el fin de obteneel esquema éptimo de la planta de etileno a partir de la
superestructura propuesta (ver Fig. 289 plantea un prolema de optimizacion. En este
problema se utilizan funciones lineales por partes pajanodelar funciones desconocidas
(cuyos valores surgen de lagsultados de simulacionesgurosascon AspenPus) b)
representarfunciones no linealesle costos de eqipos. La formulacidmatematicade este
problema se muestra a continuaciéon

MILP maestrd2.22):

AOBO O O® QQ
N RN
Yo >
o o w Il
wo R -
I~ N [ wo
Y w T mTaNDd Q6
11 11 (I) U (I) 0 d N 0 |:I,I l‘) T
Liv 11 1
. by
u u ol L ub Uig Disyunciones de
Aye) subsistemas de planta
z, wea wme Q nOhes Costos de capital

of o df

p IO Y 6Q
Ow 0w ®
Ow 0L Q6

6@ b4 v bfie s

Relaciones légicas

Ecuaciones lineales

Ecuaciones

, o S de conexion
aND hQO

N a hov mip ADO Y QO FMERD 6
ONg Q6P Na aNDRY M va HQNa oy DR 6
G oY G@ba 00 @ v D M O e 8N
GO N Yi G & 00 v b RQ 8

En este problema lunciéon a maximizar es el valor presente neiPy). La primera

ww 0

"Yi @00 & Q0 FY 6

restriccion es una disyuncion embebida debido a que tiene treslesvde decisiones
jerérquicos:primero se selecciona si existe el bloque de proceso, si este existe se selecciona el
subsistena de planta, y con este subsistema de planta se seleatlasgartes lineale®¥)(de

las funciones lineales por partes) necesapasa estimar cada variable de salida . En la

segunda disyuncion se seleccionan las partes liné@le® las funcioes lineales por partes)
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necesarias para estimar los costos de caffitalLa funcion p indica conexiones logicas
entre blogues y subsistemas de plantas en la superestructura. Finalmente, las Ultimas tres
restricciones son ecuaciondimeales para conectar variables. De esta forsm@,obtiene un
modelo de optimizaciébn que resulta mixémtero lineal (MILP), el cual puede resolverse
mediante métodos robustos y eficientes de solucion ya existe@edler et al., 2012; Klo&
Newman, 2013)

2.5 Estrategia de solucion

Como ya se mencion0, en el enfoque de solucién propuesto en este trabajo deetesis
aproximan funciones no lineales por medio de funciones lineales por partes para obtener el
disefio 6ptimo deuna planta. Las aproximacioneslineales pueden brindar estimaciones
deficientesen el entorno de la solucién 6ptimaes decir que resultan apriomaciones poco
exactas del comportamiento real dmeal del sistema),y podrian no representar
adecuadamentda solucionactual Por tal motivo, spropusoun procedimiento iterativo para
mejorar las aproximaciones lineales por partes en un entorno alleién optima el cual se
basa en generar modelos subrogados que incorporen partes adicionales a las funciones lineales,
mejorando la descripcién del sistema re@hbe destacar que la estrategia de solucién ha sido
propuesta y desarrollada en el marco ef&a tesis.

En primer lugarse define un criterio de convergencia para estableceinda las
predicciones de los modelos lineales por partes son suficientemente buenamdoaesulta
necesario que estos modelos sean refinados. En este trabajoompueban los criterios de

convergenciad.23.1) y (2.23.2).

o AG ——— (2.23.2)

Ni A D—————— I (2.23.2
donde™Q es una funciérescalardesconocida para calcular a partir dev (variables de
salida y entrada deimulaciones rigurosas en Aspen Rispectivamentg "QQes una funcién
no lineal para estimar el cost® con las variables de disefio; 0 “f)  *hx *RQ* son los
valores 6ptimos de las variables en la presente iteracipres/una tolerancia relativa

Los modelos lineales por partes que no cumplan con la tolergroipuesta para los
criterios(2.23.1) 0 (2.23.2) deben serefinados. El proceso de refinamiento se aplica Unicamente
a la parte lineal seleccionada eniteracionpresente. Esto significa que@i - es verdadera
en la sducion optima, y el modelo par® falla en cunplir (2.23.1), entonces solo léuncién
de la parte lineald seréa mejorada. El refinamiento correspondiente se realizamuestreando

en el dominio correspondiente™® para dividirlo en dos partes lineale$.prindpio tal dominio
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se representacon una parte lineal, w medida que avanza el proceso de refinamiest®
representa corun nimero creciente deartes linealesDe esta manerae obtiene una mejor
aproximaciorde la funcion real

El algoritmo cormleto se representa en la Figj4, yse describe a continuacion:

1. Se definends vectores de cotade las variablepara generar los modelos lineales por
partes inicialegn Excel

2. Desde Matlab, se importan estas cotas, y se realiza un muestro del tipo hipercubo latino
para generar la informagn de entrada. Con estos datos se realizan simulaciones
rigurosas en Aspen Plus para obtener las variables de saliday se realizan
evaluaciones de las funciones de costos para obtéRerEste paso sejecutapara
generar cada modelo.

3. Con estainformacion se generan los coeficientes de las funciones lineales por partes,
mediante la resolucién de problemas de optimizacion en GAV$a primera iteracion
del algoritmo,sblo se generan dos partes lineales para cada funcion.

4. Se importan los coefientes de las funciones lineales obtenidos para formuhr
problema MILP maestrgue se resuelvepara obtener los valores 6ptimos de las
variablesh “f0  *hx *RQ°.

5. Empleandcestos valores 6ptimos, se realizan las simulaciones rigurosagpen RRis y
las evaluaciones de las funciones de costos.

6. En Matlab, severifican loscriterios de convergenci@.23.1) y (2.23.2). En caso positivo,
se ha hallado laoluciéndel problema. En caso contrario, para cada modelo lineal por
partes que no cumpla coalguno deestos criterios se leva a cabo el proceso de
refinamiento con el fin de mejorar la aproximacién en un entatets valores éptimos

presentes. Con los modelosfinados, se/uelve al punto 4.
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Figura2.4: 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 automatiaad,
muestra laFig.2.5. Matlab se utiliza como plataforma central palgprocesamiento delatos,
incluyendola generacién de puntos de muestreo a través del métbigheerculo latino, y la
integracion corlos otros programas. Los puntos de muestse introducen en Aspen Plus a

través de Visual Basic (VBA) en Efeahtalvo, 2014)Una vez que se realiza la simulacion de
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Aspen Plus, las variables de salidaesmlectanmedianteunamacroen VBA y se transfieren a
Matlab. Cabe sefialar que rs® simulala plantacompletade etileno en Aspen Plus exste
procedimiento,sino cada uno de losubsistemas de la planta (ver F&y3) bajo diferentes
combinaciones de variables de entrada para construirSlek correspondientes. Ademasge
implementan correlaciones de costos corfimciones de Matlab,para oliener los costos
asociados $éas combinaciones de las variables de dimensionamientestreadgs. Una vez que

se obtienen las variables de entradaajida,se transfieren a GAM&sde Matlab (a través de

las utilidades GDXMR\¥erris et al., 201} )pararesolverel problema PWLAZ.21). De esta
manera, se generalos coeficientes de loSMslinealespor partes para cada variable de salida.
Los coeficientesde los modelos lineales se procesan en Matlab y se transfieren a GAMS
nuevamente medianteuna hoja de calculo de Excphra formular una superestructura
representada poel problema MILP maestr@ 22) EIMILP maestro también se ejecutasde
Matlab a través de GDXMRW. Posteriormente, el resultado 6ptimo actual se escribe en un

archivo de Excel que es leido por Matlabnde se verifican los criterios de convergen2i2®).
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Figura2.5: @nexion de software

2.6 Discusioén de resultados

2.6.1 Resultados de la optimizacida la superestructura para la produccion de etileno
En esta Seccion se presentan los resultados obtenidos para el disefio 6ptimo de una

planta de produccion de etileno a partir de etano, empleando diferentes tecnologias, segun se

muestra en la superestructura de la FAgB. A continuacion, se muestran l@sultados mas

relevantes, asi como una comparacién de la solucién éptima con un caso base. Como caso base
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se optimiz6 la tecnologia comercial de craqueo con vapor (SC). Los resultados incluyen la
produccién total de la planta, consumos de energia y enasiale didoxido de carbono.

La solucion 6ptima, que presenta el mayor valor presente neto (NPV), es la tecnologia
de deshidrogenacién oxidativa de etano con bucle quimic®@Ht). Los principales indicadores
econdémicos se muestran en la Tabla 2.6 parallacgn optima (CXODH) y para el caso base
(SC). Se observa que-@DH mejora el valor presente neto respecto de SC en 96.12

A pesar de que GDDH tiene menores ingresos por la venta de productos
(principalmente por su baja produccion de hidrogenagsenta un mayor ingreso después de
impuestos debido a su menor costo de produccion. Por otro lad€)@H. es un proceso
exotérmico, que consume hidrégeno para proporcionar calor y desplazar el equilibrio
termodinamico para producir etileno. De esta mandeareaccién 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 solucién éptima y el caso
base, cuyos valores se muestran enThbla 2.6. Se observa que-QDH tiene un valor
ligeramente menor que SC, y ambos periodos de recupero son menores a 3 afios.

El costo de produccién de etileno (ethylene production cost, EPC) es otro indicador
importante considerado en la literatu@imino et al., 2010; Gaffy & Mason, 2017; Lange et
al., 2005; Maffia et al., 2016Para calcular este indicador se formulé un problema adicional de
optimizacion incluyendo una restriccion de NPV igual a 0, y la funcidn objetivo considerada fue
la minimizacién del EPC. Losuléedos de estos problemas de optimacion se muestran en la
ultima fila de la Tabla 2.6 para la solucion 6ptima y el caso base. El costo de produccion de etileno
estimado (449.2 $/t) presenta una diferencia menor al 1 % respecto al valor reportado en la
bibliografia(Cimino et al., 2010para un escenario similar de costos de etano. Los presentes
resultados numéricos indican que-ODH tiene un margede 69 $4 o alrededor del 15 % con
respecto al proceso convencional (SC). De acuerdo con trabajos ant¢riange et al., 2005)
esta diferencia no es suficiente para justificar un cambio de tecnologia debido a los méargenes
de error de las estimaciones utilizadas en esos estudios. Sin embargo, en el presexjteseab
utilizaron métodos de disefio de equipamiento y correlaciones de estimacion de costos mas
precisas, y se obtuvo un margen similar al de la bibliogfafiage et al., 2005por lo tanto el
presente estudio indica ventajas econdémicas de un proceso de deshidrogenacion oxidativa méas

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

CLODH SC
Valor Presente Neto (MM$) 1241.78 1108.78
Inversion (MM$) 513.77 577.69
Ingresos por ventas (MM&fio)* 592.76 598.18
Costos (MM$afio)' 117.34 139.27
Ganancias netas (MM4#fio)* 309.02 298.29
Payback (afios) 2.29 2.75
Costo de producciéude Etileno($/tonelada) 379.8 449.2

*Precio de etileno: 103%/ tonelada

La Fig2.6 muestra el equema éptimo que contiene Iddoques seleccionados y sus
interconecciones. En este esquema, se muestra la alimentacién de etano y las corrientes de
productos (etileno y subproductos). A pesar de quéOIHrequiere mayor cantidad de etano
debido a su menor rendimiento globarl(2 wt%), respecto de la tecnologia convencional
(82wt%), CLODH tiene una mayor ganancia neta después de impuestos debido principalmente
a su eficiencia energética. SC es un proceso endotérmico que consume gas hatural para
mantener los hornos reactivos a alentperatura, lo cual representa un elevado costo. Por otro
lado, CEODH utiliza un disefio novedoso de reactor, para llevar a cabo un proceso globalmente
exotérmico que consume hidrogeno (proveniente de la deshidrogenacién de etano) para
suministrar la eneng que requiere la formacion de etileno y favorecer el desplazamiento del
equilibrio termodinamico. Ademas, €CQIDH opera a alta conversion sin la necesidad de la
incorporacién de oxigeno, de combustible de sacrificio o de dilucién 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, mas auln, se obtieaecarriente 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 signifativa a los ingreos 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 seccién PSA, y para la corriente de producte.d@oHconsiguiente s

selecciona uiB9 % @ recuperacion de hidrogenapl/mol) en la solucién 6ptima.
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Un aspecto asociado al proce€&ODHes la generacion de G@omo subproducto,
resultando en pérdidas de rendimiento de etileno, y requiriendo equipos adicionales para su
separacion. Sin embargo, estos costos adicionales se compensan con los menciomaaks p
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 seccion PSA. Una parte de esta corriente se
utiliza para satisfacer la demanda de egieren la caldera, mientras que el resto se considera
como un subproducto que se comercializa en funcion de su capacidad calorifica.

La k9. 2.7 muestra el defio 6ptimo del sistema de vapor, donde se observan los
principales consumos de energia en lanpda 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 requerinentos de vapor de baja presion (low pressure steam, LPS) para
calefaccion, que se obtienen a partir de extracciones laterales en las turbinas.

Los resultados numéricos muestranegse generan 15.83 kg/s de SHPS (111 bar) en la
linea de transferencia de calor dentro del blogbieODH y se alimentan a la turbinBR1 que
impulsa el compresor principain embargo, el contenido energético de este vapanagor a
la demanda del copresor principal, por consiguiente, se incluye una extraccion lateral de HPS
(51 bar) de 4.79 kg/s para su posterior expansion en otras turbifiasansumo energético de
TR1 es el mayor en la planfd2357 kW) y considerando un factor de eficiencia meicande
0.80, se obtiene el requerimiento energético real del compresor prin@B8I6kW).

También se genera HPS en la caldera, con un flujo masico de 32.54 kg/s. Este vapor se
mezcla con la extraccion lateral de TR1, asi se obtiene un totaV.@8 kg/sde HPSpara
abastecer a la planta. El HPS se distribuye en las demas turbinas para satisfacer la demanda de
los compresores.

El vapor de baja presi@hPS}e obtiene de la extraccion lateral &3 asi como de las
corrientes de salida de TR5 y TRA.FES se utiliza para suministrar 13888 kW de servicios de
calefaccion, y precalentar el agua de alimentacion a la caldera y la linea de transferencia de calor.
Notese que no se selecciond la generacion de vapor de media presion.

El esquema o6ptimo incluyeitbinas 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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Figura2.7: Resltados principales deistema de vapor

Los resultados correspondientes ddafio de las columnas de destilacién se muestran

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

resultado se relaciona con la alta relacién de reflujo necesaria para alcanzar la especificacion de

pureza del etilenq99.9 %) En este caso, los requerimientos del condensador y del rehervidor

no sonmostrados debido a la configuracion de bomba de calor utilizada en esta columna.

Tabla 2.7: Resultados relevantes de las columnas de destilacién
Diametro(m) Etapas TemperaturafC)

Deetanizadora 25
Demetanizadora 1.8
Depropanizadora 0.9
Debutanizadora 11
Separadorde C2 3.7
Separadorde C3 1.1

ACaidade presion fija Bno aplica; “valor fijo; Pintegradoen una configuraciéon de bomba de calc

338

Tope
-57.0
-72.0
24.9
435
-73.3
37.9

Fondo
67.1
-41.9
96.7
127.9
-39.7
50.0

Presionpar)

Tope
12.2
12.2
12.3
5.¢
4.0
15.9

Fondo
12.5
12.5
12.%

5.F
8.C°
17.#

ConsumoWw)
Tope Fondo
-2550 2244
B 2744
-1100 1198
-1907 1797
D D
-1665 1842

La deetanizadora tiene unaemperatura de tope de57 °C, y se utiliza el ciclo de

propileno para su condensaddiu rehervidoropera a 67.1 °C, alimentadort vapor de baja
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presion. Respecto a la separacidén de gases livianos, la recuperacion de metano se lleva a cabo
en un separador flash, usando un turbrpansor para alcanzar las temperaturas criogénicas
necesarias para tal proceso. La configuracion deetanizadora primemdt@eperar a menor
presion la demetanizadora, reduciendo asi la demanda de su rehervidor. Por otro lado, se utiliza
vapor de baja presion para satisfacer los requerimientos energéticos de los rehervidores de la
deetaniadora depropaniadora ydebuanizadora.

La Tabl2.8 muestra el dsglose de los costos de capital para la solucion opiauaa
cada bloque de proceso de la Fig. Ebreactor de buclguimicoseleccionado en la solucién
Optima representa la mayor contribuin a la inversion(81.05 MM$), siendo el reactor y el
regenerador los equipos mas costosBkproceso convencional de craqueo con vapor (f€),
incluye 6 hornos, presenta un costo capital de 83.55 MM$, por lo tanto, s& lo@ pequefia
disminucion del costo asociado al sistema de reaccion para la tecnologia 6ptimaDdEHEL
segundo costo deapital mas importante es el compresor princigzt.85MM$). Sin embargo,
como CI:ODH opera a alta conversién lyaja produccion d hidrégeno, se requiere

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

Tabla 2.8: Costo de capital para cada bloque de procesos presente en el esquema 6ptimo

Unidad Inversion(MM $) Unidad Inversion(MM $)
Mezclainicial 0.32 Depropanizadora 0.88
Quench 1.56 Debutanizadora 0.50
Compresiérprincipal 36.85 Enfriamiento 2 1.44
Enfriamiento 1 0.62 Separador C3 2.71
Deetanizadora 3.37 Reactor GIODH 81.05
Mezcla ycompresion 12.12 Ciclo de propileno 30.76
Reactor de acetileno 8.33 Sistema de vapor 24.26
Demetanizadora y caja fric 4.78 Agua de enfriamientc 5.33
Separador de C2 31.49 Reciclo de agua 1.16
Eliminacién de C©O 5.11

Estos resultados muestran que la tecnologia éptima presenta una disminucion en el
costo de capital cuando se la compara con el proceso convencional, lo cual concuerda con
estudios previos de la literatur@&coCatattic, 2015) Ademas de los ahorros relacionados con
los reactores parampducir etileno, se obtiene una disminucion en el costo de capital del tren
de separacion necesario en la planta, principalmente por el bajo reciclo de etano y baja

produccion de tdrégeno.
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Debido a la incertidumbrewg se tiene en la estimacién del costo de capital, se realiza
un analisis de sensibilidad del NPV con respecto a la inversion, tal como se muestra @8a Fig.
Se observa que sl error en el costo deapitalasocia® a la tecnologi&€-ODH asciende al 24

% (639MIM$), su NPV se iguala al correspondiente del proceso convencional.
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Figura2.8: Efecto del costo de capital enN#?Vde CEODH. Punto: Solucid@ptima. Linea
punteada: NPV del proceso SC

El desglose de los beneficiosrgda venta de los productos del proce§€kODHse
muestran en la Tabla 2.9, considerando los precios de la Tabla 2.3. El etileno representa
aproximadamete el 87 % de los ingresos totales.

En el proceso de €@DDH, el resultado de la optimizacion selecciona la presencia de una
unidad PSA para recuperar hidrégeno de alta pureza como subproducto. Consecuentemente, el
hidrégeno representa la segunda mayor tribucion a los beneficios, con 4 % del total.

Se observa que en esta planta existe una produccién neta de combustible, pero su
contribucién a los beneficios resulta poco significaf®@3 %)Esta corriente gaseosa tiene una
concentracion alta de mon&kd 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
valiosogBasini& Guarinoni, 2013)Alternativas de valorizaciése explora en elCapitulo 3.

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

separaciones criogénicas ya que puede formar sélidos a bajas temperéfimasermann&
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Walzl, 2009)Esta operacion implica un aumento de costos de capital y operd@uikinanes
Rochelle, 2004)

Tabla 2.9: Beneficios por la venta de productos

Producb Ingreso(MM$/ afio)
GHs 517.27

H. 22.45
Gasolina de pirdlisis 22.42

GHs 15.70
Butenos 12.99

GHs 0.58

Gas combustible 1.17

CQ 0.19

2.6.2 Consumo espédfico deenergia

El consumo especifico de energiaécifinergyConsumption SEEse calcula en base
a las definiciones dadas en la literaty&lok & Nieuwlaar, 2016; Ren et al., 200@8pnde 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 térmic&n esa tesisse utiliza el poder calorifico superiaymo base térmica.
La energia eléctrica se convierte a energia térmgzmdo un factor de 0.4.

En el proceso convencional de craqueo con vapor se calcula un valor de
22.1GJ/tetileno, que concuerda con el rango reportado en la literaturd @1 GJ/tetileno
(Ren et al., 2006Nuestra estimacion es ligeramente mayor al limite superior, cuyo resultado
podriadeberse a la inclusion de la recuperacion de hidrogeno y su posterior purificacion. Por
otra parte, enla solucion éptima se calcula un valor 687 GJ/t lo que representa ahorros
energéticos del 71 % respecto a SC.

Debido a quesC poduce mayor cantidade hidrégeno como subproducto, comparado
a CEODH, se realiza un analisis energético adicional en un escenario sin recuperacién de
hidrégeno Enestecaso, SC consume éflitbgeno como combustiblerglos hornos y se requiere
menor cantidad de gas naturatlicional. El consumo de combustible especifico de SC se estima
en7.43GJ/t y el consumo especifico de electricidad es G36(base térmica). Por otro lado,
CL-ODH no requiere gas natural para cubrir su demanda energética, mas adn, sin recuperacion
de hidrégeno produce mayor cantidad de combustible gaseoso. ASDDEL presenta un

consumo de electricidad especifica de 0¥t (base térmica), resultando en un 33 % menor
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respecto a SC. Ademas, presenta una produccion especifica de combustible gasé&dw3® d
GJ/ 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 diéxido de carbono

En ambos procesos, CIDH y SC, también se calcularon las emisiones de diéxido de
carbono.Estas emisiones son el resultado de satisfacer la demanda energética del proceso,
donde se utilizan combustibles fosilgwilianDuranet al., 2014; Ren et al., 200&e considera
un factor de 0.782 kg de @®Wh (JulianDuran et al., 2014para las emisiones asocialal
consumo de electricidad.

Las emisiones deQ referentes a S€eestimanen 918kg CQ/t etileno, que concuerda
con los resultados reportados en la literaturad®0-1200 kg Céhx etileno. El valor estimado
es ligeramente menor a la cota inferior, lo cual podria atribuirse aequéa planta sélo se
recupera el 90.5 % de hidrégeno, y el resto se quema en los hornos de cragueo. Como la
combustion del hidrégeno no produce emisiones de didéxido de carbono, éstas disminuyen. En
el caso del proceso €@DH, se calcula un valor @49 kgCQ/ t etileno. Este resultado
representa una reduccion d&2 %con arespecto &aSC.

Nuevamente se realiza un analisis adicional en un escenario sin recuperacion de
hidrégeno. En este caso, las emisiones de ambos procesos resultan menores ya que eldidroge
se utiliza como combustible. Las emisiones asociadasar®i€ 405 kg C@l t etileno, que son
comparables con resultados disponibles en la literat{iRan et al., 2008)le 470 kg C& t
etileno. Por otra parte, las emisiones asociadas-®0H han resultado 218 CQ/t etileno, sin
recuperacion de hidrégeno.

2.6.4 Comparaciorentre la aproximacion MILP ngodelosriguros formuladosen

Aspen Plus

Con el fin deevaluar el desempefo de los modelos subrogados obtenidos con la
metodologia propuesta, se implementbasquema éptiro (obtenido con GAM®n 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 resolucién
mediante la estrategia secuenciabdular convencional resulta ineficiente. Por esta razén se
utilizé el modo orientado a ecuaciondsguation OrientegEQ para resolver laorrespondiente
simulacién(Aspen Technology, 2011ylas detalles sobre esta estrategia de resolucion se
abarcan en el proximo capitulo.

Se utilizan grupos de especificacioiigpecs Groups en Aspen Plus) para satisfacer las

restricciones del proceso, y las correlaciones de costos se implementan como modelos de

53



usuario, con el fin de calcular el NPV en Aspen Plus. Las variables de operacion, tales como las
presiones de las columas, temperaturas de intercambiadores, y presiones de salida de los
compresores se fijan en los valores 6ptimos, obtenidos al resolver el problema MILP. De esta
manera, se formula el modelo en Aspen Plus para realizar las simulaciones rigarSasue
se comparan con los correspondientegpedblema MILP (ver Tabla 2.10). Adicionalmente, se
realiza una optimizacion del proceso planteado dentro de Aspen Plus en el modo orientado a
ecuaciones (AP). Las variables de optimizacién incluyen temperaturamgecambiadores,
presiones de salida de compresores, y la funcidn objetivo es maximizar el valor presente neto.
La Tabla 2.10 muestra una comparacion de los principales resultados econdmicos
obtenidos con el modelo MILP, ARy ARO, para una planta corcapacidad de
500kilo-toneladd afio de etileno. Se observa que las diferencias entre el modelo MILPSy AP
son menores a 0.62 %, y el error relativo en la funcién objetivo es de 0.2 %. Por otra parte, el
NPV de A incrementa en un 0.%, con respecto aklor obtenido con AlS.

Tabla 2.10: Resultados econémicos
Indicadores econémicos MILP APRS errorrelativo APRPO

Ingresos(MM$/ afio) 592.76 591.95 0.14% 592.25
Materia Prima(MM$/afio) 92.96  92.83 0.14% 92.91
Utilidades(MM $/ afio) 1.27 1.26 0.62% 1.25
Inversion(MM$) 513.78 513.81 0.01% 507.36
NPV(MM$) 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 maxinaoror 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 estimacion apropiada del costo de capital total, con un error menor%l 0.1
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Tabla 2.11: Comparacion de costos de capital de bloques de procesos

Costo de capita{MM$) MILP ARS error relativo AP-O

Mezcla incial 0.32 0.31 2.62% 0.31
CL-ODH 81.05 80.64 0.51% 80.71
Quench 1.56 1.57 0.60% 1.57
Gompresién principal 36.85 36.67 0.49% 35.52
Enfriamiento 1 0.62 0.65 4.59% 0.65
Deetanizadora 3.37 321 4.89% 3.16
Mezcla y compresion 12.12 12.31 1.53% 13.78
Reactor de acetileno 8.33 8.22 1.36% 8.05
Enfriamiento 2 144 144 0.43% 1.77
Demetanizadora y caja fric 4.80 5.04 4.89% 4.42
Separador deC2 31.49 31.74 0.77% 30.66
Depropaniadora 0.88 0.85 3.81% 0.84
SeparadorC3 271 2.78 2.63% 2.78
Debutanizadora 0.50 0.51 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 533 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
Himinacion deCQ 511 521 1.93% 5.22

En la Tabl2.12, secomparan los resultados correspondientes a los ingresos, materias
primas, y utilidadesSe observa que los errores relativos son menores al 5e¥ajor 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 madilB. Este hecho
muestra la necesidad de contar con modelos subrogados de alta precisién. Asi, el error relativo

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

Ingresos(MM$/ afio) MILP  ARPS  errorrelativo APO
Etileno 517.27 517.29 0.00% 517.27
Hidrégeno 2245 21.89 2.55% 21.74
Propileno 15.70 15.63 0.42% 15.65
Propano 0.58 0.58 0.27% 0.58
Butenos 12.99 12.92 0.53% 12.93
Gasolina de pirdlisis 2242 22.32 0.42% 22.35
Gas combustible 1.17 1.13 4.11% 1.54
Dioxido de carbono 0.19 0.19 0.42% 0.18
Materias primagMM$/afio) MILP  ARS error relativo AP-O
Bano 92.73 92.60 0.14% 92.68
CatalizadorCIl-ODH 0.23 0.23 0.27% 0.23
Utilidades(MM$/ afio) MILP  ARS error relativo  ARO
Hectricidad 0.94 0.93 0.83% 0.92
Agua residual 0.02 0.02 0.72% 0.02
Agua de reposicién 0.04 0.04 2.02% 0.05
Recuperacién deCQ 0.27 0.27 0.42% 0.27

Para compaar resultados neecondmicos de los modelo®lILP, AFSy ARO, que
representan la planta completa, se presenta un analisis para el bloque de la demetanizadora y
caja fria.En particular, se selecciona este bloque debido a supooiamierto altamente no
lineal (ver Fig. 2.9), y que presenta los mayores errores relativos. Se congmrasultados
numeéricosdelbloque de la émetanizadora para los modeldiLP, ARSy ARO. En este bloque,
la corriente de entrada se separa ematro corrientes: tope y fondo de demetanizadora, gas
combustible y reciclo de gas liviarlos modelos subrogados lineales estiman tres de estas
corrientes, y & restante se calcula a partir de los balances de materia.

Los flujos de materiaahtro del bloge de la demetanizadora se muestran en las Tabla
2.13 para el modelo MILRas Tablas 2.14 y 2.15 reportan los resultados correspondientes a AP
S yARO, respectivamentePara cada modelo (MILP, 4By ARO), seaplican restricciones de
pureza en las coeintes separadas: el fondo de demetanizadora debe tener un contenido
méximo de 200 ppm de metano, y el gas combustible debe tener una concentracion maxima de
3500 ppm de etilenoEstas restricciones estan presentes en todos los modelos (MIE® yAP

ARO).
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Figura2.9: Esquema de demetanizadora y caja fria implementado en Aspen Plus

Las Tabla2.13 y2.14 muestran na correspondencia adecuada entre los resultados de
MILP y AFS para las corrientes ggocesos 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 demetaniadora (12 %) y el reciclo de gas liviano (17B4fas diferencias se asocian
conla acumulacion de erroresedos 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 giédisensible a errores de las
demas corrientes de proceso.

Las principales variables de optimizacion son la presién de la corriente de entrada y la
presion de descarga del turkexpansor. Una presion de entrada alta incrementa los flujos de
condensado dede los separadores flash a la columna. El destilado y el reciclo de gas liviano
disminuyen, y es posible incrementar el trabajo proporcionado por el teRpansor. Sin
embargo, una presion de entrada alta significa un mayor trabajo en los compresores agua
arriba. Ademas, una presion baja de descarga para el #xpansor, y por consiguiente baja
temperatura de descarga, permite reducir las frigorias necesarias para alcanzar las temperaturas
criogénicas requeridas para cumplir con la especificacion bmeten 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 modelcetbptimizacion, se observa que la presion de entrada para AP
O es difeente de APS.Una mayor presion para la corriente de entrada permite una disminucién
en el reciclo de lasorrientesseparadas, y esta estrategia se utiliza en la solucién optimizada

con Aspen Plus. También, la presion de salida del texpansor es maycen ARO (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: Fluj os de materia en la demetanizadora para el modelo MILP

Especiegkmoth) =0 ¢ Corg)ep”;e de Comente de - gombustible Recézl': de
H, 945.74 38.33 0.00 898.00 9.40
CcoO 146.68 25.52 0.00 105.46 15.71
CH 1318.96 566.61 0.56 421.27 330.51
GHs 2893.23 348.66 2260.41 5.00 279.16
GH, 615.33 28.78 560.42 0.00 26.13
Temperatu@ (°C) -38.37 -71.97 -41.92 -52.00 -52.00
Presion (bar) 28.76 12.24 12.55 12.1 8.20
Tabla 2.14: Flujos de materia en la demetanizadora para el modelo AP -S
Especiegkmol/h) :lnlf[jr(;gz C(:jc;r;iggée ggrfrci;r&tg Combustible Recéc;l(sa de
Hz 939.08 36.94 0.00 891.72 10.42
(6{0) 148.40 26.33 0.00 105.02 17.05
CH 1468.10 640.83 0.56 41950 407.21
GH, 2863.41 322.25 2238.30 3.30 279.56
GH, 606.19 28.10 55132 0.04 26.73
Temperatu@ (°C) -38.17 -77.02 -41.89 -52.00 -52.00
Presion (bar) 28.76 12.24 12.55 12.1 8.96
Tabla 2.15: Flujos de materia en la demetanizadora para el modelo AP -0
Especiegkmorh) ©90 9 ;‘;‘gie”te de Somente d¢ gmbustible Foo'*!®
Ho 945.26 45.16 0.00 892.77 7.33
CcoO 145.68 28.64 0.00 105.14 10.89
CH 1266.42 598.47 0.56 420.00 247.38
GHs 2868.11 392.83 2259.31 4.98 210.99
GH, 602.22 31.47 551.96 0.07 18.72
Temperatua (°C) -38.25 -74.80 -43.40 -52.00 -52.00
Presion (bar) 31.93 11.67 11.97 12.80 8.02
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LaTabla 2.16 muestral @lesglose de lofgrabajos de compresoes para cada modelo
(MILP, AR5 y ARO). Para cada compres@e observarerrores relativos del modelo MILP con
respecto a AR inferiores al 5%. El error relativo pdsademanda total de energide los

compresoeses inferior al 1% entre los resultadds los modeloMILP y AFS.

Tabla 2.16: Trabajo neto de| o0s compresores

Trabajo neto(kW) MILP AP-S APO
Compresor principal 9886 9844 9505
Mezcla y compresion 3481 3522 4006
Separador deC2 8086 8231 7911
Giclo de propileno 7550 7759 7214
Agua de enfriamiento 1426 1444 1487
PSA 1371 1306 1179
Total 31798 32106 31302

Como resultado de la simulacién rigurosa en Aspen Plus, se obtiene un NPV igual a
1239.17MM$. S observa una diferencia en la funcién objetivo respecto de la aproximacion
MILP menor .25 %.Ademas, los errores relativos en la estimacion de los costaspiéal
fueron menores al 5 % para todas las unidades consideradas. Por otro lado, se obtuvo que el
valor presente neto de la optimizacion en Aspen Plus fu@248.2MM$, lo que implica una
mejorade 0.7 %del resultado de AIS y un 0.8% respecto de laproximacién 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

solucion de otros problemas de disefio.

2.6.5 Desempefio comgacional

El modelo MILP fue implementado en GAMS, y resuelto con CPLEX considerando un GAP
relativo de 0.01. El primer MILP maestro tiéd&804restricciones20808variables continuas, y
1800variables discretasnientras que el tltimo MILP maestro tieB@017 restricciones, 24263
variables continuas, y 2042 variables discréfdsiteraciones)Los modelos se resolvieron con
un procesadotintel(R) Core(TM) ¢4790 CPU @3.60GEa@n8 GB RAM

Elalgoritmode solu@n propuesto (Fig2.4) requiereonce iteraciones para obtener la
solucién optima. En cada iteraciése refinanlos modelossubrogadogpara obtener mejores
estimaciones. La Fig.10muestra la evolucion de la funcidn objetivo a medida que avanzan las

iteracionesCabe destacda discrepancia significativa enNfPVen la primera iteradn, debido
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a la inexactitud de losSMs iniciales. En las siguientes iteraciones, NV no cambia

significativamentey permanece entre 1240y 1250 (MM $).

1250 -
r-v

1245

12401 |

Solucidn dptima (MM$
N R & B
= n = n

=
3%
=k
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T

1210 [

1205 |
10

1200
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Figura2.10: Evolucion de la solucion 6ptima durante el algoritmo

La Tabla2.17 muestra que el tiempo de CPU aumenta a medida que awdaga
iteraciones asi como el tamafio de los problemBH8LP maestrosdebido al proceso de
refinacion sucesivo partbs SMs que incluyen mas subespacios (y, en consecuencia, mas
variables binariasfncada iteracion, el tiempo de CPU requerido para resolver el MILP roaest
permanece por debajo de®h, y el tiempo total de CPU para obtener la solucién éptima es de

aproximadamente % h. El altimo incluye el tiempo para resolver los problemas MILP maestros,
tomar muestras para refinatos SMs ejecutar simulaciones rigusas 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
2 3 4 5 6 7 8 9 10

Iteraciones 0 1
Tiempo de CPU (s 187 439 866 814 1549 1232 938 1128 1026 977 1561
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2.7 Conclusiones

En esteCapitulo se propone un procedimiento novedoso para optimizar el disefio 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 paragenera
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 Asdus y correlaciones de dos 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 proponesguegna de optimizacion y un criterio de
convergencia basado en el maximo error relativo. Si no se cumple la condiciéon de convergencia,
se agregan subespacios adicionales a los €Mas iteraciones posteriores hasta satisfacer la
condicion. El algoritmorppuesto se ha automatizado para construir y actualizar los &M
incluir cédigos 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 inclugetesmologias
diferentes para la produccion de etileno. De estas alternativas, se selecciona la
deshidrogenacién oxidativa de etano con bucle quimiceQBH) como el esquema éptimo. Se
analizan los resultados, y se compara esta tecnologia con el cramrewvapor (SC). Se
encuentra que CDDH mejora el valor presente neto en un 12% sobre SC, y el costo de
producciéon de etileno en @DDH es aproximadamente un 15% menor que el obtenido en SC.
Ademas, los resultados del consumo especifico de energia mueptarCEODH es mas
eficiente energéticamente. Y el calculo de las emisiones dand®a que CIODH tiene una
contribucion a los gases de efecto invernadero un 62 % menor que el proceso SC.

Finalmente, se validan los resultados del disefio 6ptimo obtenmo el algoritmo
propuesto mediante la comparacién con simulaciones rigurosas del esquema éptimo en Aspen
Plus, obteniéndose un error menor al 1% en la funcién objetivo. Los resultados numéricos
muestran que el uso de SM lineales dentro de un esquema fi@o®n es una herramienta

poderosa para la toma de decisiones en la seleccidn de tecnologias de produccion.
2.8 Nomenclatura
2.8.1 indices

& indice de atomos

"fQindice de bloques de procesos

"Q indice de partes lineales en una funcion
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& indice deunidades de procesos

¢ : indice de variables de salida

f}: Indice de subsistensale planta

i : Indice de unidadeseactivas

i : Indice de especies

odindice de puntos @ muestreo
2.8.2 Conjuntos

0: Conjuntos de atomos

0 :conjuntos de unidags noreactivas

6 : Conjunto de bloges con costo de capital asociado

0 :Conjuntos deddos los blogues

0 6 ‘Gubconjunto de bloques que ingresaila

0 6 0 Subconjunto de bloquegue parten desdéQ

0: Conjunto de bloques de procesoen mocklos subrogados asociados

0 : Conjunto de partes lineales para modelar la variable de safigdacon el
subsistema), en'Q

0 : Conjunto de partes lineales pagatimar el costo de la unidagen"Q

0 : Conjunto de unidades de procesos@n

0 : Conjunto variables de salida &h

0 : Conjunto de subsistemas de planta'@n

0 1 '@ Conjunto de productos

Y @ U :@Conjunto de materias primas

'Y GSubconjuntade bloques on reaccién quimica

‘Y 1] Vias de reaccién pata produccién de etileno

“Y Conjunto de especies quimicas

“Y : Conjunto de pntos de muestreo para construir el SM para estimar la variable de
salidad , en el subsistema de planfg para el bloquéQ
2.8.3 Variables

0 6 "Y¢:&ost de capital total

0 i: Costo de capitgbara el bloqueQ

6 "Y-iCosto total anual datilidades

‘Q : Residuo absota del punto de muestre@ para lad -ésima variable de salida del
subsistema de plantq, para el bloquéQ

'O 0 :(Costo de electricidadop hora
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Qi : Residuo estimadogpa la variable de saliddel punto de muestred en el
subespacid deld -ésimo componente del vector de salida en el subsistema de pfamara
el bloqueQ

"O : Flujo molar dsde el bloquéQl bloque’Cpara la especie quimida

"0"00 Flujo molar @& entrada de gas natural al blogi{

"Q: Costo de capitale la unidadixen el bloqueQ

0 U w 6 Costo total del gua de reposicion

0 O walor presente neto

0 : Runto de quiebre del elemento de particion 6ptimo para la variable de sélida
dentro del subsistema de plantg para el bloquéQ

Y 'O udngresos

Y0 0Costo @ materias primas

“YO €:iCasto total anual

"Y'O&Ganacias después de impuestos

“Y*Y1@ventario total de élido

0 @ : Valor de la variable de particion del punto de muestrepara lad -ésima
componente del vector de salida dentro del subsistema de planpara el bloquéQ

U : Vector de variables de entrada al blodQe

0 : Variable de salida en el bloqueQ

W w 0: costo total por el tratamiento de aguas residuales

a : Vector de variable de disefio para calcular el costo de capital asociado a laanidad
en el blogie Q
2.8.4 VariableBooleanas

® :Variablebooleanague es verdadera si se seleccionpdate linealQpara predecir
0 en el subsistema de plantp

0 : Variablebooleanague es verdadera si el blogifesta presente en la planta, y falsa
en caso contrario

W0 : Variablebooleanague es verdadera si el subsistema de plap&s seleccionado
en elbloque™Qy falsa en caso contrario

® 'O : Variablebooleanague es verdadera si se seleccionpdae linealQpara predecir
"Q en el bloqueQ

WL : Variable booleana ques verdadera si el punto de muestrese asigna al

subespacidQ y falso en caso contrario
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@0 : Variable booleana ques verdadera si la-ésima componente del vector de

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

2.8.5 Parametros

@ 0 ¢ dnumero de &tomosipor molécula de especie quimica
o o : Vector de coeficiente y término independiente de la parte lif@alara
estimar la variablé , con el subsistema de planfaen el bloqueQ

cxe fiee : Vector de coeficiente y término independiente de la parte lifi@apara
estimar el costo de capital de la unidaen el bloqueQ

0 0 &Factor para calcular el costo de mantenimieatpartir del costo de capital

0 U "ORelaciérde coealimentaciéon entre laespecie quimicay etanopara la via de
reaccionr

& w: Rendimiento dearbono para para especieen la via de reaccién

0 U 0 Costo del 6xido miti-metalico

a 0 : Masa molecular de la espedie

N : peso asignado al punto de muestréo

0 O "@mpo de vida dda particula

N i :iCosto ded materia primaQ

n i :iPrecio del product&

0 @ impuesto sobre el beneficio neto

"Y0 «(Horas de produccionap afio

0 ) : Cotas inferiors y superiore las variables relevantes para el SM del bldgue

0 R : Cotas indriores y superiores de las variables del blogDmiando la via de
reaccioni se encuentra activa

O hb :Cotas indriores y superiores dél-ésima componente del vector de entrada
para el subsistema de planfg para el bloquéQ

0 : Valor del mnto de muestread para la¢ -ésima componente del subsistema de
plantan, para el bloquéQ

0 : Valor dé punto de muestre@para lad -ésima componente del vector de salida
del subsistema de planty para el bloquéQ

O [ : Vector de cotas inferiores y superiores de la parte lifi@phra estimar la
variabled , con el subsistemde plantar], en el bloquéQ

G R : Vector de cotas inferiores y superiores de la parte lii@gpara estimar el

costo de capital de la unidaden el bloqueQ
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2.8.5.1 Letras griegas
h: anualidad
i : Factor de impuestog contingencias
: Factor de instalaciones auxiliares
—-tasa de interés
t: Tiempo de vida del proyecto

. . Factor para calcular el capital de trabajo a partir del costo de capital
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Capitulo3: Modelado riguroso y optimizacion de plantas de
coproduccion de etileng metanol

3.1 Introduccion

En el Capitulo 2, la optimizacién dea superestructura que incluye seis tecnologias
diferentes para la produccién de etilepermitié identificar que el proceso de deshidrogenacion
oxidativa de etano con bucle quimico {GDH) preenta mayor rentabilidad econémica y mejor
desempefio 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 deetcnologia debido a los errores asociados a los modelos empleados,
principalmente las correlaciones de cogt@nge et al., 2005)

Este hecho motiva la exploraciéon de nuevas estrategias para mejorar el desempefio
econdmico de la planta. En particular, se abordan alternativasogeoduccionde etileno,
mediante el poceso CIODH, y metanol. En la literatura se ha mostrado en diversos estudios
cdmo la coproduccion de quimicos de interés mejora los indicadores econémicos de las plantas
quimicasVlysidis et al(Vlysidis et al., 201Thuestran gue la valorizacién de glicerol mediante
su transformacién en acido succinico mejora en ur¥6s beneficios de una planta de
biodiesel Garcia Priet@t al. (Garcia Prieto et al., 201Trmulan una superestructura para
disefiar unabiorrefineria basada en algagjue produce biocombustibles, astaxantina y
polihidroxibutirato.Gunukula et al(Gunukula et al., 201&)sefian unaiorrefineriabasada en
la via de reaccién dedesoxigenacion térmicaara producir combustibles y bioproductos.
Concluyen que esta estrategia de coproduccion facilita la sostenitidaplantas quimicas
basadas en materias primas renovabEasini& GuarinoniBasin& Guarinai, 2013)proponen
la coproducciénde olefinas y gas de sintesis por medio de procesos de oxidpai@ral
catalitica,mostrandoque esta integracion puede mejorar los margenes econémi€nseste
contexto, se aborda en esta tesis la integracion delpceion de etileno utilizando la tecnologia
de CEODH con la produccién de metanol para mejorar el desempefio econémico global de la
planta.

Enel Capitulo Ze obtuvo que los subproductos deGDH incluyen didxido de carbono,
hidrégeno purificado y una corriente combustible principalmente integrada por metano, dioxido
de carbono e hidrogeno, los cuales cobran relevancia desde puntos de vista econdmicos y
medioambientales. Estos subproductos pueden transformarse negtanol mediante la
hidrogenacién de diéxido de carbono bajo condiciones operativas adec(fauag et al., 2014;

Jiang et al., 2020; Wernicke et al., 2012@ esta forma, se obtiene yroducto de mayor valor
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agregado, se reducen las dificultades asociadas con el almacenamiento y transporte de gases, y
sevaloriza el dibxido@ 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 deproducciérpara el proceso dproduccion de etileno

mediante deshidrogenacion oxide#i de etano con bucle quimico (ODH) con el fin de
mejorar la economia de este ultimo:
9 Purificacién de hidigeno con un PSfRressure Swing Adsorptioista opcidn es &olucion

Optima encontradaen el Capitulo 2que se utiliza como caso base a finresmparativos

(ET_H2).
1 Produccion de metanah partir dediéxido de carbono e hidgeno que proviene de la

unidad PSA (ET_MTL).
91 Produccién de metana partir dedioxido de carbono y gas de sintesis que proviene de una

separaciorcriogénica (ET_MT2).

La sperestructura de la Fig. 3.1 representa las alternativas consideradas. La primera

opcion(ET_H2gs el proceso de &DDH con recuperacion de hidrégeno mediante una unidad
PSA, sin produccion de metanol. La segunda of&dnMT lintegra produccion de metwl al
proceso CIODH, con el fin de valorizar el hidrogeno y el diéxido de carbono que se producen en
la planta. Estos subproductos son acondicionados y alimentados a un proceso de hidrogenacion
de CQ desarrollado por LurgWernicke etl., 2014)representado en laFig. #m 02Y2 a{ Ny 4 S
RS aSillry2f omM0£¢0d 9y fI GSNOSNI 2LIOAsy asS 2YA
corriente combustible (proveniente de la caja fria) con una separacion criogénica para recuperar
tanto el hdrogeno como el mondxido de carbomie dicha corrientgobteniendo asi gas de
sintesis que se mezcla con la corriente de diéxido de carbono para producir metangégtior
del proceso convenciongDtt et al., 20120 NBLINSaSy il R2 Sy fF CA3IdP oo
a S y 2 Estosignifi¢a gue consideranios formas de tratar a la corriente combustible.
Se puede utilar una unidad PSA parapar hidrégeno, y obtener una corriente gaseosa
residual principalmente compuesta de monoxido de carbono y metano; cuya alternativa se toma
en ET_H2y ET_MT1 Asimismo se puede utilizar destilacion criogénica para sepges de

sintesis y metan¢Darde et al., 2015pesta opcion se utiliza éBaT_MT2
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Figura 3.1: Su perestructura propuesta para la coproduccion  de etileno y metanol

3.2.1 Planta con tecnologia €@DH

El proceso de deshidrogenacion oxidativa de etano con bucle quimigdOB) se
muestra en la Fig. 3.2. Como en el Capitulo 2 ya se abordé este proceso, les detare el
reactor se proporcionan en la Seccién 2.2.1, y una descripcion del tren de separacién se brinda
en la Seccion 2.2.2.

A diferencia de las simplificaciones consideradas en el Capitulo 2, en este Capitulo, se
incluyen modelos rigurosos también para la eliminacién de diéxido de carbono y la remocién de
agua.Se requiere un proceste absorciérpararecuperar el 985 % deCQ en la corriente
principal (proveninte del reactor de etilengeguido deun lavado céusticara eliminar las
trazas remanente<tl diéxido de carborforma sélidos a las bajas temperaturas que se alcanzan
en la caja fria, por lo tanto su concentraci@be reducirce a menos @2 ppmpara evitar este
fendbmeno (Zimmermann& Walzl, 2009) Tal eliminacion no se puede alcanzar con un
absorbedor solamente, asi resulta necesario el lavEistio.

Ademas, se debe eliminal agua de la corriente principdkl proceso para evitar la
formacion de hielo e hidratogue ocurren a bajas temperaturasn esteCapitulg se utiliauna
operacionde lavadacontri-etilenglicol (TEG) para la deshidratacion, y la simulat@bproceso
se realia siguiendo el procedimiento descripto émliteratura(An et al., 2018)De esta forma

el contenido deOen la corriente del proceso se reduce por debajo de 2.5 ppm.
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3.2.2 Separacion de diéxido de carbono

La recuperacién de dioxido de carbono es un aspecto importante en@apitulo A
diferencia del procesa@onvencional de craqueo con vapor, en el proceso d®©QH se
producen cantidades significativas de ;g@ndimiento de carbono igual a 1.5).%Como
consecuencia, se requieren procesos adicionales para la remocion de esta especie quimica de la
corriente pincipal del proceso, previo al ingreso del tren de separacion.

Arnoldet al. (Arnold et al., 2013)liscuten la posible ubicacion del sector de separacio
de CQ, proponiendo realizar tal proceso antes o después de la etapa de compresién principal.
En general, la eficiencia de la recuperacion del diéxido de carbono aumenta con la presion de la
corriente, por lo que ubicar esta operacién antes del compreséty se justificaria si se tiene
una alta concentracién de @én la mezcla (mayor a 20\l /vol.).

Por otra parte, para la separacion de este componekisten distintas tecnologias
desarrolladas como: la absorcion quimica en un solvente liquidajsiar@én en un sdélido,
separacion mediante el uso de membranas, y destilacién criogf@ma et al., 2020; Leung et
al., 2014; Osman et al., 202@e acuerdo a los datos revisados en la literatura disponible, no
existen procesos de €@MDH operando aseala industrial hasta el momento. Esto genera
incertidumbre sobre la seleccién de la mejor tecnologia para la remocién dée@®mezcla a
la salida del reactor, y un estudio riguroso de este aspecto se encuentra fuera del alcance de
esta tesis. La liratura se ha enfocado principalmente en la recuperacién dedé@orrientes
de gas naturalYeo et al., 2012pas de sintesis y de gases de combugf@won, 2016) El caso
mas similar al proceso en cuestién corresponde @rdaluccion de 6xido de etileno, donde se
recuperaCQ de una mezcla rica en etileno; yna su separacion se utiliza una solucién de
carbonato de potasigon piperazina como promotgara realizar la absorcion quimica deb,CO
(Cullinane& Rochelle, 2004; Peschel et al., 201R3te solvente ha sidempleado por varios
afios en diversos procesos industriales, y presenta beneficios sobre las aminas, tales como
menor consumo de energia para su regeneradi@ja toxicidagdpoca voldilidad, bajo costo, y
bajo impacto ambientalFeron, 2016)Enbase a esta informacion, se utiliabsorcién quimica
concarbonato de potasigon piperazina como promotor

En el modelo del proceso de captura de;G@® considera la absorcion quimica de los
gases en el disolvente y las reacciones quimicas de la solieiéarbonato de potasio, que se
describen en la literaturéCullinane& Rochelle, 2004; Peschel et al., 2Q01E23tas reacciones se
implementan en Aspen Plus para simular equilibrios quimicos en las columnas de absorcion y
regeneracion. 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 recuperacion de GQuederestringir B produccion de metanol. Como el dioxido de
carbono es un subproducto, su disponibilidad depende de la capacidad de la planta de etileno,
lacual se encuentra fija en estaso deestudio (50000t/afio). Entonces se incluye un segundo
absorbedor para secuestrar €@esde los gases de combustibn generagosel sistema de
vapor. De estaanera es posible controldia alimentacién de CQil reactor, y las emisiones de
la planta disminuyerEn 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 C@de los gass de combustior{Ochedi et al., 2020)se incluye un esquema de
intensificacion de procesos donde ambas unidades de absorcibn comparten el mismo
regenerador. La captura de gQ@tilizando configuraciones con dos absorbedores y un
regenerador se han abordado en la literaty@ao& Rochelle, 2022; M. Montafiés et al., 2017;
Nguyen& Wong, 2021) La Fig. 3.3 muestra el diagrama de procesos propuesto para la
recuperacién de CQ que incluye dos absorbedores. Se debe notar que el Absorbedor 1 se
muestra en la Fig. 3.2, mientras que la Bi§.muestra el tratamiento de la corriente rica en,CO
proveniente del Absorbedor 1. En la Fig. 3.3 también se observa que se inetapas de
compresion con el fin de lograr una presién adecuada para el almacenamiento y transporte del
CQ o para la producciéon de metanol. En el Gltimo caso, los compuestos organicos volatiles de
la corriente de C@&deben eliminarse, debido a que laszes de tales especies se acumulan en
el reactor de metanol que requiere de un alto caudal de reciclo. Por lo tanto, se incluyé un
tratamiento catalitico para la purificacion de £@onde se empleé un modelo "RStoic"
considerando el rendimiento reportadméa literatura(Van der Vaart et al., 1991)

Cabe mencionar que el esquema que emplea un solo Absorbedor resultaaigual

diagrama de la Fig. 3.3, sin el Absorbedor 2 ni el tratamiento catalitico.

KLO3z+HLO

Tratamiento

catalitico

Agua de
reposicion

Absorbedor 2

Gases de

combustién

FL13  COM9

Agua residual

COxrich

KO3

Figura 3.3: Diagrama de procesos para la recuperacion de CO 2
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3.2.3 Unidad de Adsorcion por Cambio de Pre@Rs$i

La corrientegaseosa 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 restriccion de pureza de un méaximo 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 presion de descarga del turboexpansor es una variabletidezapion
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 puréialler& Shahani, 2016)ElI modelo Aspen Plus
para este bloque incluye especificacioneddieefio para calcular la recuperacion de hidrégeno
a través de las correlaciones propuestas por Kna@hesig et al., 2017; Knaebel, 1998%tas se
implementan a través dbloques calculadoresn Aspen Plus.

Se consideran dos opciones para el hidrégeamapcido en la planta: a) puede venderse
como un subproducto o b) puede emplearse para la produccién de metanol. La presién de la
corriente de hidrégeno para la venta debe aumentarse a 60 bar, un valor adecuado para el
transporte en tuberias de largo ala(He & You, 2015) Asimismo, para la produccion de
metanol, también se requiere acondicionar el flujo detdlta presion, siendo esta una variable
de optimizacion.

Hidrogeno <—<—\ _|._<

“com13

combustible

—

Turboexpa;;s._or { VN g
FL15 K
FL14 )i Lw S|
b4 X
A

)—] O\
] Hx22

COMIOL

‘ sza

comni
Figura 3.4: Caja friaintegradacon PS A

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

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

El disefio propuesto para esta separacion se base en procesos para la separacion de
CO/CH, que se describen en la literatut@hnson et al., 2017; Shenoy, 1980pmo primera
etapa, la corriente deas liviano se alimenta a una columna de lavado para recuperar etileno.
La corriente de tope de esta columna debe cumplir con una especificacion de pureza de
3500LILIY® 9&aGlF 2LISNFOAsy aS Y2RSttF 02y dzyl O2f dzvy
de topede 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 Como esta ultima unidad opera a menor presion, las alimentacionésgdggatraviesan
expansiones adiabaticas, y generan frigorias que contribuyen a la separacion. El separador de
CO/CHG I YOASY &S aAayYdzZ I O2y dzy Y2RSt2 at SGNRCNIF O¢
F2yR2X @& dzyl FNI OOAsy YRS RS0t 33 RRBE GA NN | Iy R
necesarias para la separacién en esta unidad. La corriente de tope de la columGi GO/
mezcla con un reciclo de los separadores FL17, FL18 y FL19, y el flujo resultante se comprime a
41 bar en COM14, y se integen una configuracion tipo bomba de calor para recuperar energia
en elrehervidor, generando asi un servicio de enfriamiento en el proceso. Por lo tanto, la
corriente de vapor de FL20 se condensa parcialmente eahervidor, 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.

Ademas, se incluye un turbo expansor para lograr temperaturas criogénicas
(aproximadamentel70 °C) para separar el gas detesis del metano en FL19. Este se modela

como un compresor en modo turbina en Aspen Plus con una eficiencia isentrépica del 72 %.
oy Pa—
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Figura 3.5: Destilacion criogénica
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3.2.5 Sistema de vapor
El sistema de vapor ceiste en ciclos Rankine que permiten transformar energia
térmica de los combustibles en energia mecanica para impulsar los compresores de la planta.
Este sistema se muestra en la Fig. 3.6. Se incluyen el conjunto de turbin@b T\g&ra generar
trabajo, & conjunto de intercambiador de calor HXB&31 para condensar el vapor de vacio, el
conjunto de bombas PUMABUMP12 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 generan\afm presion
(HP) y super alta presion (SHP), respectivamente. En este bloque, también se generan los
servicios de vapor de baja presion (LP) para calefaccion en las distintas unidades de la planta.
Para cada grupo de compresores hay una turbina dernagociada, 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 condensacion, que producen vapor
con una fraccion de vap@¥F) de 0.91; y dos turbinas que producen vapor a baja presion para
calefaccion. Ademas, TU2 presenta una extraccion lateral de vapor a baja presion para satisfacer
los servicios de calefaccion en la planta. Si se produce metanol, TU3 puede tener uciarinyec
lateral de vapor de presién media, proveniente de los reactores @@l@HPara estas unidades,
se utilizan modelos de compresor en modo de turbina con una eficiencia isentropica del 72 %.
Las corrientes de combustible se envian a la caldera de vaperse modela con un
reactor "RStoic". El gas de purga proveniente de la sintesis de metanol también se puede utilizar

como combustible, gi se requiere combustible adicional, se puede comprar gas natural.
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Figura 3.6: Sistema de vapor
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3.2.6 Hidrogenacion de dioxido de carbono

La sintesis de metanol apir de diéxido de carbono es una tecnologia prometedora
para el desarrollo de procesos mas sustentables y el uso responsable de los recursos fosiles
(Wernicke et al., 2014)La hidrogenacion de G@ara producir metanol no es una idea
novedosa. Ya en 1960, en la busqueda de ajustar la relagiG@®Hhbara producir el alcohol, se
descubrioé que el agregado de £f@vorecia la sintesis del produaieseado(Wernicke et al.,
2014) Desde entonces, se ha investigado activamente este proceso. En Japoén, se busca
desarrollar catalizadores especificos, dilucidar los mecanismos de reaccion, y determinar las
condiciones operativas en uipdanta a escala pilot(Saito, 1998; Saito et al., 2000; Toyir et al.,
2009; Ushikoshi et al., 2000l proceso también llamé la atencidon de compafisesstaomo
Lurgiy 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 quengn lugar para la produccién de metanol son las

siguientes:
60 ¢Oz 6Q)0 YO i W& Qba ¢ & (3.1)
660 ¢0z 6'Q)0 00 YO i T BQd ¢ & (3.2)
I RSYt &> I NBdasa®EMsTyi ORue e hiedis: NJ
60 00z 60 O YO ﬁ T CQiG ¢ & (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 consecuent@antadinamica 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 metanaotir de di6xido
de carbono e hidrogeno. Este esquema fue propuesto por (Wieinicke et al., 2014y emplea
dos reactores de metanol, porque los esquemas con un reactor presentan baja produccion del
alcohol(Anicic et al., 2014)5i bien se genera metanol en el primer reacsor funcion 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 produccion de metanol.
Las corrientes de salida de ambos react@egprocesan en un separador flash para recuperar
una corriente liquida con alta concentracién de metanol, y una corriente gaseosa que se divide
para purgar una proporcion de esta (y eliminar los inertes), y recircular el resto al segundo
reactor. Se condera que ambos reactores son isotérmicos y se utilizan los modelos Aspen Plus

"RPIlug". EI modelo cinético propuesto por LangriliirshelwoodHougenWatson (LHHW) se
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emplea para describir el mecanismo de reaccion, y los parametros del modelo se obtidaen de
literatura (Bussch& Froment, 1996; Chen et al., 201En ste modelo sélo se consideran dos
reacciones independientes, en particular (3.2) y (3.3).

Un segundo separador flash se utiliza para la recuperacion de vapor de media presion.
Agua saturada a 33 bar se utiliza como refrigerante del reactor, y el cala dsadcion
exotérmica genera vapor a tal presién. 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 cantidadfisigtiva de vapor ya que la

reaccion exotérmica de hidrogenacion de,G®extiende ampliamente.

Reactor de T‘ Reactor de
Metanol 1 - Metanol 2
/ . ‘ — Purga de
co, Il Metanol
Y X
Hidrégeno — AN | — e | <
: “hxaz a T Twas ol
ey ’ COM16)
Vapor MP < )
< >
Tambor L J
kTﬁ.ZldE vapor . FL22
Agua 2 > Metanol-rich (J

Figura 3.7: Sintesis de metanol (1) a partirde CO 2 yH»

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 Bi§. muestra el diagrama de flugprrespondiente al sistema
de reaccionutilizando como materias primadiéxido de carbono y gas dgntesis. Para este
caso, también se considera un reactor isotérmico con el modelo "RPIug" y se emplea la cinética
LangmuirHinshelwoodHougenWatson (LHHW) para describir el mecanismo de reaccion
(Bussch& Froment, 1996; Chen et al., 201Nuevamente, en este modek®blo se consideran

las dos reacciones independtes (3.2) y (3.3).
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Figura 3.8: Metanol a partir de gas de sintesis y diéxido de carbono

3.2.8 Purificacion de metanol

La corriente rica en metanol obtenida en los reactores contiene gases livianos disueltos
(principalmente Cg@) y liquidos més pesados (agua). Es necesario remover tales impurezas
mediante un tren de separacion para alcanzar las especificaciones del producto para la venta.
La Fig3.9 muestra el diagrama de flujo para la destilacion de metanol canoeal.La corriente
de entrada se alimenta a un separador flash, donde experimenta una despresurizacion,
liberando asi parte de los gases disueltascdrriente liquida de salida se alimenta a un tren de
separacion. La columra il 2 Llls#pafahs espeds ligeras, que se reciclaria seccion donde
se recuperaCQ. La columna NS F %egpdra/eHagua para lograr una corriente de metanol de
alta pureza en la parte superid®e utilizan modelos "RadFrac" pdescolumnasy seincluyen
especificaciones de disefio para lograr una corriente de metanol de grado AA, cuyo contenido

maximo de agua es 0.1% en pé&xt et al., 2012)
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Figura 3.9: Purificacion 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 secuencialenente. D
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 paraalcanzar laonvergencia de tales reciclos.

En este casg los diagramas de procesos resultantes tienen gran cantidad de reciclos,
varias especificaciones de disefio e integracion de calor. Debido a estas caracteristicas, la
estrategia de solucion convencional SM en Aspen Plus resulta inadeéistda@nfoque ealn
menos eficienteeuando salesea optimizar las condiciones de operacion del proceso

En este contextomodo orientado a ecuaciones (Ef@sulta mas apropiadgAspen
Technology, 2011l modoEOpermite resolver problemasle gran escal&n formaeficiente y
robusta Se ha empleado en la literatuggara abordar problemas como simulaciones de
procesos complejofGao et al., 2015; Jara et al., 2005; Mansouri et al., 2@1$9fos 6ptimos
(Mevawala et al., @19; Sadramel& Goswami, 2007)determinacién decuellcs de botella
(Putra, 2016y optimizaciéren tiempo real (Rejowski Jr edl., 2009) Como desventaja en esta
estrategia, serequiere contar con buenos puntos iniciales, que dependen del problema
especifico a resolver.

Por estos motivo®l softwareAspen Plusoma ventaja ddas fortalezas de los métodos
SM vy EO. En priméurgar, el diagrama de flugse corre en elmodo SMcon el fin denicializar
las variables y ecuaciondsl problemaEl punto iniciaijeneradono necesariamentgiene que
ser una solucion factible. Luegse sincronizal modeloal modo EO con los valogede las
variables iniciales para crear un sistema de ecuaciones no lineales de gran dinggresidciuy
todas las ecuaciones relacionadas d¢as unidades de procesoscuaciones de conexiomy,
especificacionesle disefio En este enfoque, todas las \abies y ecuaciones del modelo se
resuelvensimultaneamentemediante la aplicaciode un método tipoNewton (Biegler et al.,

1997; Dowlingk Biegler, 2015)Especificamenten el caso de un pblema de optimizacion, el
problema resultante se resuelvmediante Programacién Cuadratica Sucesi8ac¢essive
Quadratic Programmin@QP) parbuscarsimultdaneamentaina solucién factible y 6ptima

Ademasgen el modo ECse incluyerf 2 & f f drupds Be2esipecificacionés 0 { LIS O
Groups)para satisfacer las restricciones del proceso, gg@resentanuna implementacion
significantemente diferente de la utilizada en el modo SM. En Aspen Plus, para cada unidad
existen grados de libertad (variables a espea&r), 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 seespecifica las restriccionesdel procesode manera mas eficientd?or ejemplo, en
principio la alimentacion 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 especificaciésalonde
intercambian la dependencia de estas variables, de manera que se fija la produccién de etileno
en la planta, mientras que se calcula la alimentacion de etano necesaria para obtener tal
cantidad de producto. Las restricciones asociadas con la pureaa pituctos 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 spes groups (grupos de especificacion). Para esto, dentro del grupo de especificacion, tal
variable pasa d& SNJ a O2y a il i ée a Sa 2R30ASY AS&SIBS OA FA OF NJ adz |
decir, en modo simulacion se debe fijar un valor para esa variable, pamale se sincroniza a
modo optimizacion, el algoritmo determina el valor éptimas variables de optimizacion
incluyen temperaturas dis intercambiadoresle calor, presiones de salida de compresgy
flujos de gasecuperalo.

La funcién objetivo en é&s problema es el valor presente neto (NPV), como se describe
en la Seccién 2.3.3. Esta funcién 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

cosbs descriptas en el Anexo B, en bloques calculadores.

3.4 Resultados

En esta seccibn se modelaron las tres alternativas que se presentan en la
superestructura de la Fig3.1, como tres procesos en Aspen Plus (como se describid
previamente), y los mismos se aptzaron utilizando el modo orientado a ecuaciones de dicho
programa. Los modelos obtenidos para ET_H2, ET MT1y ET_MT?2 tienen alrededor de 69000,
76000 y 8000 variablesrespectivamente, como se detalla en la Tabla 3.1. Los experimentos
computacionales fueron realizados en una computadora Intel(R) Core(gdJoF CPU
@3.60GHz con 8 GB RAM.

Tabla 3.1: Estadisticas de los modelos en Aspen Plus para la coproduccion de etileno con
los producto s alternativos analizados. ET_H2 (H 2 con PSA). ET_MT1 (CH 3OH a partirde H >y

CO,). ET_MT2 (CH 30H a partirde CO ; y gas de sintesis)
ET H2 ET _MT1 ET _MT2

NUmero de ecuaciones\ 67977 74299 79173
NUmero de variables \ 69419 75929 80905
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3.4.1 Resultadogcondémicos

Los principales resultados econdmicos se muestran en la Tabla 3.2 para las tres
tecnologias de produccion de etileno mediante deshidrogenacion oxidativa de etano con bucle
guimico (CIODH) propuestas. La mejor alternativa resultd ser la queyiaatoproduccion de
metanol con diéxido de carbono y gas de sintesis proveniente de una destilacion criogénica
(ET_MT2), con un valor presente neto (NPV) que mejora el NPV del caso base (prazbsb CL
con produccién de HIET_H2) en 2.1 % y supera el MeMproceso convencional SC en 15 %
(ver Tabla 3.2). El esquema Optimo incluye los procesos que se muestran en detalle en las
Figs. 3.2, 3.3, 3.5, 3.6, 3.8,3.9.

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

ET_MT1 tiene un NPV menor en un 0.7 % con rés@eE&T_ H2. Este resultado indica
que las corrientes gaseosas de hidrogeno y dioxido de carbono pueden transformarse en un
producto liquido como es el metanol, que es mas sencillo de manipular, manteniendo beneficios
econdémicos similares.

Otro indicador eondémico importante es el costo de produccion de etildeB(, el cual
se define como el precio de etileno que hace que el valor presente neto sea ndCH la
opcién mas rentable (ET_MT?2) es 365.2 $/t. En el Capitulo 2 se estim6 un CPE de paea2 $/t
el proceso convencional de craqueo térmico (SC). Este resultado indica que la coproduccion 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 econdmicos para la coproduccién de etileno con los
productos alternativos analizados. ET_H2 (H 2 con PSA). ET_MT1 (CH 3;OHapartirdeH ;,yCO»).

ET_MT2 (CH 3OH a partir de CO , y gas de sintesis)
ET H2 ET MT1 ET_MT2

Ingresos powventas (MM3$afio) 592.76 603.05 607.66
Costos de materias primas (MM&io) 93.87 93.97 93.88
Costo de utilidades (MM$/afio) 2.63 2.82 2.83
Inversion (MM$) 504.72 541.54 528.27
Valor presente neto(MM$) 1244.66 1235.85 1270.56

3.4.2 Emisiones ddioxido de carbono

Los resultados referentes a las emisiones de dioxido de carbono se muestran en la
Tabla3.3 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 dgs€@alculan considerando el uso de

combustible y del consumo de electricidad, cuya generacion emplea combustibles fosiles. Se

85



considerd un factor de 0.782 kg &®Wh (JulidnDuran et al., 2014para estimar las emisiones
provenientes del uso de energia eléctrica. La estimacion se implementé en bloques calculadores
en Aspen Plus, y el detalle del calculo se prasentla Seccion 2.6.2.

Los resultados de la Tabla 3.3 muestran que ET_MTL1 presentaelzores emisiones
(13078 t/afo), debido principalmente a que captura mayor cantidad dedeSde los gases de
combustion (661@t/dia) frente a ET_MT2 (446T/dia). Cabe destacar que ET_MT1y ET_MT2
reducen las emisiones de &&rrespondientes a ET_H2 un 24 % y 13 %, respectivamente.

Se produce una corriente de dioxido de carbono que se secuestra en el perteso
ET_H2. Si esta corriente no tiene un uso final o un adecuado almacenamiento, podria ser
purgada a la atmoésfera, lo que representa potelesaemisiones de GEB589 t/afio para
ET_H2 mas alla de los limites de la planta. De la misma manera, ET_H2y ET_MT1 producen una
corriente de combustible residual para la venta. Cuando esta se utilice, liberara dioxido de
carbono a la atmésfera3958) t/afio para ET_H2 y 29@7%/afio para ET_MT1)por lo que
representa otra fuente de emision potencial, fuera de los limites de la planta.

Un método comun para comparar las emisiones dedo@siste en expresarlas por unidad
de producto generado. Como el pripal producto es el etileno, éste se elige como referencia.
Las emisiones especificas del proceso mas rentable (ET_MT2) son 298 EJ Gfilentras que
en el Capitulo 2 se obtuvo un valor de 918 kgtET para el proceso convencional de craqueo
convapor. Estos calculos indican que ET_MT2 reduce las emisiones respecto de SC en un 67 %.
Considerando el proceso que tiene menores emisiones de(ED MT1), se obtiene una
reduccionde 71 %con respecto a SC.

Tabla 3.3: Emisiones de CO » para los distintos procesos

ET H2 ET_MT1 ET_MT2

Emisiones de&CQ (t/afio) 17294 130768 14999D
CQ _secuestrado defde la corrient 3585 3589 3589
principal de procesdt/afio)

CQ secuestrado desde los gases i 661D 44670

combustién(t/afio)

CQ empleado en la producciéon de
metanol (t/afio)

Emisiones de C{porel uso de la corriente
combustible (t/afio)

- 10190 80520

3958 2920 0.00

3.4.3 Distribucién de productos

En esta seccion sketallan lascantidades generadas de productos y subproductos para
cadatecnologia de coproduccidi fines comparativos, la capacidad peoduccion de etileno

se fija en 50000toneladagpor afio para cada proceso. Como el modelo de reaCkdDHesta
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basadoen rendimientosT A 224 O6Y2RSf 2 aw{ {2 A Mléribal & @.[1280)A R2 &
la produccion de propileno, propano, butanogasolina de pirdlisis (pygas)nigualespara las
diferentesalternativasde proceso.

3.4.3.1 Productos eroproduccionde etileno énidrégenoET_H2

La Fig3.10 muestra la distribucién déos productcs para una plantaClz=ODH con
produccién de hidrégeno (ET_HBEn este caso, sgroduce hidrégeno ain flujo masico de
38t/diaa través de la unidad PSA, y diéxido de carboomo un flujo de 110 tl, siendo este
altimo un subproducto no deseadte la reacciéon ODH.

En el sistema de vapose expande vapor de super alta presion (111 bar) y de alta
presion (51 bar) para impulsarsl@ompresores de la planta, mientras que se produce vapor de
baja presion para calefaccionar distintas unidades de procesos. El principal combustible utilizado
en la caldera es el gas residual (principalmentg) Gtk se obtiene mediante un sistema PSA.
Camo el gas residual contiene mas energia térmica que la requerida en el processsulta
necesaria la compra de gas natural adicional, y una parte del gas residual se puede vender por
su poder calorifico. Sin embargo, su contribucion a los ingresotaemsdpreciable. Este gas
combustible se compone de metan®8(% en masg, mondxido de carbon®( % en masa e

hidrogeno 2 % en masa. Asi, resulta atractiva la incorporacion de procesos adicionales para

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

valorizar esta corriente combustible.

l

Planta ODH

Etileno Propano
1518 t/d 7t/d

Trabajo de
compresores
30 MW

Servicios de
calefaccién
17 MW

Sistema de
vapor

Reciclo liviano
347 t/d

Gas liviano
625t/d

Hidrégeno Combustible Combustible
38t/d 26 MW (HHV) 97 MW (HHV)

Figura3.10: Resultados de la planta<CIDH con produccion hidrégeno a partir de un PSA
(ET_H2)

Propileno
56 t/d

3.4.3.2 Productos en coproduccion de etileno y metanol a partir de didoxido de carbono e
hidrégenoET_MT1)
La Fig3.11 muestrala capacidad de produccion de los quimicos de interés (etileno y

metanol) y de los subproductgmra unaplanta CLODHque incluye hidrgenacion de diéxido
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de carbonopara producir metanoET_MT1). Sebservaque esta configuracién produce
mayores cantidades de hidrogeno que ET(42t/dia vs. 38 t/dia). Este resultado se atribuye a
queel gasde purgade la produccion de metanol sgimenta a unsistema PSA para recuperar
hidrégeno. Ademas, se muestra que la produccio&@ees mayor que en el proceso ET_H2, ya
que el proceso deecuperacion deeste gasen ET_MTIncluyeun absorbedor adicional para
recuperarCQ de losgagsde combusibn (ver Seccion 3.2.2 y Fig§.2 y 3.3)De esta formael
hidrogeno yel dibxido de carbona@on la pureza requeridse alimentan bsector desintesis de
metanol (1) (ver Fig. 3.7para producir 20@/diade metanol.

Respectma los resultados del sistema de vapor, el consumo de energia, el trabajo de
compresiony los servicios de calefaccion soayores erET_MT1 que para el proceso ET_H2.
La energiaequerida por los compresoresmenta ya que se requief@Q a alta presiorpara la
produccion de metanol, y secluyeun compresor adicional ezl bloque desintesis de metanol
pararecomprimir una corriente de reciclo (COM 16 en Fig. .3P0r otro lado, los servicios de
calefaccion del proceso ET_MT1 duplican el valor obteaid&T H2, ya que hay mayores
demandasde energiaen la recuperaciome CQ, principalmente asociadas al rehervidbel
regenerador. Se debe notar qiEEl _Ha4ncluye sélo un proceso de absorcién para la corriente
rica en etileno, mientras que ET_MT1 inclagkemas un absorber para secuestrar.@€sde
los gases de combustion. Ademaés,deben suministrar servicios de calefaccién adiciorales
la destilacion de metanol.

Aunque el proceso ET_MT1 tiene mayores requerimientos de energia que ET_H2,
todaviase tiene un excedentdisponiblede gas combustiblpara la venta en funcién a su poder

calorifica Su produccion es menor quen el caso d&T_H2, yosingresos asociadaonpoco

Reciclo liviano
347 t/d

significativos

Trabajo de
compresores
31 MW

l

@ Planta ODH

Vapor SHP

1532 t/d
Etileno Propileno Propano Butenos
1518 t/d 56 t/d 7t/d 111 t/d

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

Servicios de
calefaccion
34 MW

Sistema de
vapor

Gas liviano
626 t/d

Reciclo liviano
347 t/d

Combustible
104 MW(HHV)

Combustible
19 MW(HHV)

Hidrogeno
42t/d

Figura3.11: Resultados de la planta<CIDH con produccién de metamaopartir de
hidrogenacién de dioxido de carbono (ET_MT1)
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3.4.3.3 Productos en coproduccion de etilgmoetanol a partir de didxido de carbongas de
sintesis (ET_MT2)

La Fig. 3.12 muestra los flujos méasicos de una plard@BEL con coproduccion de
etileno y méanol, este Ultimo a partir de gas de sintesis y didxido de carbono (proceso ET_MT2).
Mediante un proceso de destilacion criogénica, esta alternativa de planta separa gas de sintesis
con una composicion molar de 90/9/1,/B0O/CH. La corriente de gas de #&Bis 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 produccion de metanol. De esta manera, en el proceso ET_MT2 se requiere
menor cantidad de COgue en el proceso ET_MT1. Ademas, el proceso ET_MT2 permite
incrementar la produccion de metanol en un 9% respecto a ET_MT1, ya que el CO contribuye a
la produccion de metanol.

Los servicios de calefaccion del proceso ET_MT2 aumentan un 5 % con refped® a
ET_MT1. Aunque la demanda de energia para la recuperacion des@@ 17% menor, la
destilacion de metanol presenta una demanda adicional de energia de un 8%. Ademas, el trabajo
total de los compresores aumenta un 8% en la planta ET_MT2. Est¢tadesske debe
principalmente a la mayor energia requerida en los compresores ubicados en el sector de
destilacion criogénica (ver Fig. 3.5).

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

satisfacer las demandas de egé&x del proceso, del orden de 1 MW.
l 1MW

Propileno Propano Butenos
56 t/d 7t/d 111 t/d

Metanol Sintesis de Destilacion
219 t/d Metanol (2) l criogénica

Gas de sintesis Combustible
110 t/d 103 MW(HHV)
Purga
13 MW(HHV)

Figura3.12: Resultados de la planta<CIDH con produccién de metanol a partir de gas de
sintesiET_MT?2)

Trabajo de
compresores
34 MW

Reciclo liviano
205t/d

Vapor SHP
1529 t/d

Servicios de
calefaccion
32 MW

Etano
2129 t/d

Reciclo liviano
205 t/d

Gas liviano
482 t/d

o,
244 t/d

Etileno
1518 t/d
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3.4.4 Reactor en bucle quimico

En la Fig. 3.13 se muestran los remidts principales relacionados con el disefio 6ptimo
del reactor en bucle quimico para deshidrogenacién oxidativa de etano. Las condiciones optimas
de operacion para la produccion de etileno corresponden a la planta ET_MT2. El flujo mésico
total de etano alinentado al reactor es 2529 t/dia, mientras que el flujo mésico total de salida
de la corriente rica en etileno es 340d. La diferencia entre estos dos flujos corresponde a una
alimentacién neta de oxigeno, que se incorpora a partir del 6xido-meitélico que circula en
el reactor de bucle quimico (ver Fig. 3.13).

En este caso, las presiones de operacién de ambos reactores se consideran variables de
optimizacion. Cuando la presion de operacidon es baja, se requiere un mayor trabajo de
compresion en la aoiente 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 6ptimo es 1.8 bar para ambos reactores. Conviene molar qu
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 solucion de compromiso
diferente ya que la presion del reactor también podria afeldtsirendimientos 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 sUpeita presion. Por esta razon, 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 magnitudesstima el costo mediante blogues
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
con un lecho catalitico de 806 kg. El volumehrédactor de aire (regenerador) es de 208 oon
un lecho catalitico de 5117 kg. Se estima un costo de capital de 10.01 y 63.30 MM $ para los
reactores de ODH y de aire, respectivamente. En consecuencia, el costo total del reactor de
bucle quimico repremnta el 27 % del costo total instalado de la planta (que no considera

contingencias y honorarios, ni las instalaciones auxiliares).
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Figura3.13: Condiciones de operacién éptimas pdreeactorClz=ODHen lacoproduccién de
etileno y metanol a partir de diéxido de carbono y gas de sifEEEIMT2

T 102°C

T 25°C

F: 3728 t/d P: 1.01 bar
F: 4606 t/d

3.4.5 Recuperacion de GO

En la Fig3.14 se muestran los resultados mas relevantes del sistema de recuperacion
de CQpara la planteET_MT2Estos resultadoincluyen el contenidtotal aparentede CQen
las corrientes liquidas @yz que incluye CQdisuelto, HC®, y CQasociado a piperazinpy k
fraccién molar en las corrientgmseosasco).

Seobservagque el absorbedor 1 recupera el 98% del diéxido de carbono de la corriente
de procesajue contiene etilenoEn este casae imponeun limite superioen la composicion
de CQparala corriente deprocesoen500 ppm, para su posterior tratamiento con N&O

H absorbedor 2 recupera el 24% de @6losgases de combustiéonviene notagque
este estudio nancluye restricciones que consideren impuestos a las emision€£de

La temperatura maxima del absorbedor 2 es mayor que la del absorbedor 1 @dbglo
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 dgases de combustion se
condensa parcialmente e ingresa al sistema. En conge@ela corriente de tope del

regenerador se enfria para condensar agua, que se remueve del sistema.
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Figura3.14: Condicionede operacion optimas en la recuperacioni@ paraen la
coproduccion de etileno y metanol a partir de dioxido de carbono y gas de {HETedwsT?

Seestimandiametros de 68, 595 y 241 m para el absorbedor 1, el absorbedor 2 y el
regenerador, respectivament& absorbedor Dresenta el mayodiametrodebido a que opera
a presion atmosféricg por la magnitud del caudal de los gases de combustidn que prdeesa
costo de capital asaailo con la recuperacion de €6s de 13.1 MM $, donde se separan
63 mol/s de CQ Este costo de inversién incluye unidadaisprocesogpara la compresion de
CQy el tratamiento catalitico de losompuestos organicos volatileEn el proceso ET_H2, el
cosb de capital asociado con la recuperacién de €Qde 6.1 MM $, y seecuperan29 mol/s

de CQ.

3.4.6 Sintesis de metanol

En la Fig3.15semuestran las condiciones Optimas para la produccion de metandh
tecnologia deeoproduccién de etileno y metanol a partir de diéxido de carbono y gas de sintesis
(ET_MT2)En este reactorse generan 85 mol/s de metanol, a partir de una alimentacion al
reactor de 1823 mol/s de gas dintesis La conversion de GPor pasoes del 2%6. Dado que
los compuestosnertes se acumulaen el sistema de reaccipae necesita purgar parte de la
corriente de reciclo Sise purga un porcentaje bajo de la corriente, la presion parcialode |
inertes aumentay como consecuencialisminuye la prodcciéon de metanol y aumentel
trabajo decompresionen el reciclo Sin embargo, el gas de sintesis no reaccionado no se
recuperadela corriente de purga, por lo que existe w@ucion de compromisad.os resultados

optimosindicanque el caudal de la coiente de purga es u8% de la corriente deecicla
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Figura3.15: Condiciones de operacién éptimas en sintesis de metanol 2 pamaréauccion
de etileno y metanol a partir de diéxido de carbono y gasimtesis

Se utiliza una corriente de agua saturadd3 barcomo refrigerante para la reaccion de
sintesis exotérmica de metandde esta manera, se gener&® mol/s de vapor danedia
presion, que se utilizapara alimentamuna turbina, yposteriormente proporcionar servicisde
calefacciéren la planta.

El costo decapital asociado con Iaintesis de metanol es de 9.07 MM $. Este valor
incluye el compresor para la corrierdle recicloy para la corriente de alimentacion de gas de

sintess, pero no incluye la columna de destilaciéon para purificar los productos finales.

3.5 Conclusiones

En este Capitulo, se proponen tres alternativas de coproduccién de etileno y productos
de interés, aguas debajo de upactor de deshidrogenacién oxidativa é&gno con bucle
quimico (CIODH) gue es la tecnologia 6ptima determinada en el CapitulstasBlternativas
se modelan y optimizan enelodo orientado a ecuaciones de Aspen Plus. Se emplean modelos
rigurosos para calcular los requerimientos energéta®$os 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 bae). Luego, se estudian alternativas adicionales patarizar subproductos gaseosos,
tales como hidrégeno, dioxido de carbono y gas de sintesis. En la segunda alternativa, se produce
metanol a partir de Ce H, mediante el uso de una configuracién de dos reactores para la

sintesis de metanol y un sistend@ 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
utilizanuna fraccion de CQecuperada a partir de los gases de combustién.

Los resultados numéricos muestran que el proceso ET_MT2 es la alternativa 6ptima, ya
que mejora tanto el beneficio econémico como el desempefio ambiental, respecto del caso base
ET_H2. Agsar de que ET_MT2 incluye una separacion criogénica, que tiene una gran demanda
de energia, puede producir mas metanol para su venta, con respecto a ET_MT1. Ademas, es
importante tener en cuenta que el proceso ET_MT2 genera un producto valioso, commmetan
a partir de CQ que proviene de la reaccién de-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)l&rproduccién de etileno, cuyos indicadores
economicos se estimaron en el Capitulo 2. Con respecto al desempefio econémico, los
resultados muestran que el costo de produccion de etileno asociado a ET_MT2 es menor en un
19 %con respecto a la tecnologia d€.SAsimismo, 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_MT?2 tiene el

potencial de reducir las emisiones dex@® un 67 % comparado con el proceso SC.
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Capitulo 4: Disefio optimo de plantas de coproduccion de
etileno y propileno utilizandoProgramacion Disyuntiva
CGeneralizada y redes de estadosquipos

4.1 Introduccion

La revoluciorpromovida por la explotacion de los reservorios de shale gas ha resultado
en una mayor disponibilidad de liquidos del gas naturatufal gas liquids, NGL.sjue son
excelentes alimentaciones para industrias quimicas. En particular, hay ventajas e@momic
cuando se utilizan NGLs para la produccion de olefinas en lugar de (&iftata, 2014)En
consecuencia, actualmente existeatendencia a modificar hornos de craqueo para operar con
etano (Gu et al., 2020; Jenkins, 201Z)cluso en paises que importan NGLkS. Energy
Information Administration, 2019)Este cambio de alimentacion resulta en una disminucién de
la produccién de propileno ya que la selectividad a esta olefina es mayor en el craqueo de nafta,
comparado con el craqueo deagto. Ademas, la demanda de propileno continda creciendo
principalmente por el consumo de polipropile(@aker, 2018; Rodrigu&llejo et al., 2020)La
combinacién de ambos factores pone en manifiesto la necesidad de desatesieriogias
especificas para la produccion de propilébavrenov et al., 2015)

S han propuesto diferentes procesos alternativos para producir propileno a partir de
materias primas petroquimicas y quimicos intermedios, tales como metanol a oléfiaaset
al., 2015) metanol a propilendAli et al., 2019; Koempé&l Liebner, 2007)metatesis de olefinas
(Mol, 2@04), deshidrogenacion de propariblawaz, 2015)y craqueo catalitico en lecho fluido
(Akah & AlGhrami, 2015) Entre estas alternativas, la deshidrogenacién de propano y la
metéatesis de olefinas son tecnologias particularmente interesantes ya que podrian utilizarse, en
conjunto con el craqueo con vapor de etano,rgacoproducir etileno y propileno
eficientemente.

En la busqueda de nuevos dissfite plantas quimicas para la phaccion de olefinas,
las herranientas de programacion matematica @bituyen un poderoso soporte para la toma
de decisionesDiaz y Bandor(Diaz& Bandoni, 1996jormularon un problema mixto entero no
lineal (mixed integer no linear problema, MINLP) para optimizar las condiciones de operacion
de una planta de etileno a partir de etanbeeet al. (Leeet al., 2003)propusieron una
superestructura basada en la representacion en red de estados y (dfeasmang Grossmann,
199%), y determinaron el esquema 6ptimo que minimiza el costo de separar una mezcla de
olefinasdada.Onel Niziolek, & Flouda®nel et al., 20163bordaron la produccion de olefinas

a partir de gas natal, via metanolGong & YogGong& You, 2018gstudiaron el disefio 6ptimo
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de un proceso integrado para la separacién de shale gas y la manufactura de productos quimicos
mediante la formulacién de una superestructura, incluyendo craqueo eporvde etano,
procesos de deshidrogenacion oxidativa, y deshidrogenacion catalitica como tecnologias
alternativas. La optimizacién simultdnea de redes de reaccion y sistemas de separacién ha sido
abordada recientemente en la literatu(€ong& Maravelias, 2020a; Ryu et al., 202B¢drozo

et al. (Pedrozo et al., 2020)an propuesto un algoritmo para el disefio 6ptimo de plantas de
etileno basado en el uso de melds subrogados lineales por partes.

De acuerdo a los datos relevados, el disefio 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 reatiion del presente trabajo de tesis. Asimismo, la
optimizacion de superestructuras de procesos quimicos se realiza frecuentemente empleando
modelos simplificados (shortcatodel9 para las columnas de destilaciffong& Maravelias,
2020b; Narvaegarcia et al.,, 2017)Sinembargo, 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 sumatorde fracciones molares (MES{@owling& Biegler, 2015)y en
consecuencia, la estimacion del desempefio econémico del proceso puede resultar deficiente.

En este Capitulo, se propone incorporar dentt® una superestructura diferentes
tecnologias para una planta de olefinas aplicando la representacién de redes de estados
equipos (state equipment network, SEYeomans Grossmann, 1999ay modelos rigurosos
(MESH) para las columnas de destilacion. De esta manera, se toma en cuenta la importancia del
tren de separacion en el proceso. Se consideran el craqueo con vapor de étgoropano, la
deshidrogenacion de propano, y la metatesis de olefinas como potenciales tecnologias para la
produccion de etileno y propileno. El modelo se formula como un problenfaatgamacion
DisyuntivaGeneralizada (Generalizddisjunctive Programming, GDP), que se resuelve con una
implementacion propia del algoritmo déproximaciones Exteriordsasadasen Logica(logic
based outer approximation-hOA). Los resultados numéricos aportan una perspectiva valiosa
para el analisis delantas 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 configuratian 6pt
obtenida para cada escenario de precios, y asi, se evalla el potencial beneficio econémico del

ahorro energético.
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4.2 Descripcion de procesos

En esta seccion se aborda el disefio 6ptimo para la produccion de etileno y propileno con
una capacidad de plan&00000t/afio para cada olefina. En la Fig. 4. Iregresenta 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: conversion de alcanos, tren de

purificacion, y metatesis de olefinas.

Seccion de Metdtesis

Conversion de alcanos

Craqueo de etano
—1 Tren de separacion

e} mecesoOIeﬂex[PDH]E .—b[ Compresion

v
| Metatesis j

| Purificacion de
L 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 Tecnologiasonsideradapara laconversion de alcanos

Tecnologias para la conversién de etafapesar de que en el Capitulo 2 se estudié como

el proceso de deshidrogenacién oxidativa con bucle quimico puede mejoeatddilidad en la
produccion 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 comoeadativa para producir etileno a partir de
etano.

Tecnologias para la conversion de propaBe considera tres vias reactivas diferentes

para procesar la posible alimentacion de propano. La primera consiste en el craqueo térmico de
propano, que produce praipalmente etileno(Zimmermann& Walzl, 2009) aunque la
selectvidad a esta olefina es menor en comparacién 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 Q@ailebet al., 2016)que ha

sido probada satisfactoriamente a nivel comalciy emplea un catalizador basado en

t O b {.@kguefes altamente activo y estable. Tiene una selectividad hacia propileno de 85 %
y una conversién por paso del 36 Bste proceso consta de cuatro reactores de flujo radial de
lecho movil corintercambiadores de cal@ntre etapas, que permiten la prodaién continua

de propileno y la regeneracion del catalizad@hin et al., 2011)Estas caracteristicas
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contribuyen a la redecion de los costos asociadas a la reaccion quinfioa otro ladose
co-alimentahidrogeno corel propano para desacelerar la desactivacién del catalizgderse
produce mediante la formacion de coquéZangeneh et al., 2013Este Ultimo requisito
incrementael flujo volumétrico a procesar en el tren de separacién, aunreddos costcs
relacionads conesta seccion

La udltima opcion considerada es una deshidrogenacion de propileno deraamina
proceso CatofirfOnel et al., 2016xambién probada a escala industrial, y su selectividsdah
propileno es alrededor del 88 %, con una conversion por paso de 40 %. Utiliza un catalizador
basado en Cr/AD:.

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

que han sido las mas comercializadas en los tltimos @@dwrenov et al., 2015)

4.2.2 Tren de separacion principal

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

Las principales caracteristicas del tren de purificacién en una planta de etileno se
explicaron en el Capitulo 2, y se encuentran descriptas en la liter@uremermann& Walzl,
2009) Este se compone de una torre de quendapdisminuir la temperatura de la corriente
de salida del reactor, un conjunto de etapas de compresion para incrementar la presion de la
mezcla, un reactor de acetileno, y una secuencia de columnas de destilacion para realizar las
separaciones corresporglites. Existen varios disefios posibles del tren de separacion que
permiten lograr ahorros energéticos, y asi, una mejora de la economia del proceso. La mejor
opcién depende de la composicion de la mezcla de entrada, y el esquema de separacion es
etiguetadomayormente por el corte de la primera columna. Asi, los principales disefios incluyen
primero demetanizadora, primero deetanizadora, y primero depropanizadora. Sin embargo,
para abordar sisteméticamente el problema de disefio, en este Capitulo se utdifagle de
redes de estados y equip@¥eomans& Grossmann, 1999alsta representacion nos permite
considerar todas las posibles configuraciones para purificar los subproductos, y seleccionar la
mejor entre ellas.

Los separadores d€2 y C3 purifiealos productos principaks etileno y propileno,
respectivamente, y edtano y el propano separados se recirculan a Vession de alcano" (ver

Fig. 4.1). La columna debutanizadpraduce una corriente de buteno que se puede vender o
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inferior de esta ultima columna, pemmn el fin de simplificar la Fig1, se omitié esteletalle.
4.2.3 Metatesis de olefinas

Un proceso alternativo para la producciéon de propileno es la metatesis de etileno y
2-buteno. Esta tecnologia utiliza catalizadoneserogéneos de W4SIQ, (Jiang et al., 2016)a
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 columnaseaskpas con decenas
de etapas, y se ahorra energia en la purificacion de los productos fiMéts2004) Esto
significa que se tiene una potencial disminucion en los costos fijos y variables en la etapa de
purificacion. Sin embargo, se requiere el uso de columnas diferentes a las empleadas en el tren
de separacion principal. Por esta razon, la corriente de salida del reactor de metéatesis no se
procesa en el tren de separacion principal (descripto anteriormefds)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 conversion de etano y propano, estmtiene vinil acetileno, butileno, y
diferentes isbmeros de-huteno. Entonces, esta materia prima se alimenta primero a un reactor
de hidrogenacion selectiva para eliminar los dienos y eninos. Luego, la mezcla se alimenta a un
reactor de isomerizacion pa incrementar la composicién de trasbuteno. Posteriormente,
la corriente de etileno y los butenos se mezclan y se calientan hasta la temperatura de reaccion
(Jiang et al., 2016 a corriente resultante se alimi a un reactor catalitico de lecho fijo, donde
tiene lugar la reaccion de metétesis. La corriente de salida de este reactor es una mezcla de
etileno, propileno y €. Esta mezcla se separa en una secuencia de columnas de destilacion. El
etileno se puedeecircular en el proceso de metatesis 0 mezclarse con el etileno para la venta.
El propileno se mezcla con la corriente de propileno para la venta. La corrienfesdaéircula
a la columna debutanizadora del tren de separacion principal. Ademas &xbsibilidad de
incluir un reactor de dimerizacién para convertir el etileno en una mezcla de butenos, la cual
también se alimenta al reactor de isomerizacion. Esto permite mayor flexibilidad en la

produccion de propileno por esta (isletzger et al., 2016)
4.3 Metodologia

4.3.1 ProgramaciomisyuntivaGeneralizada

Se formula un problema de optimizacién de una superestructura para el disefio 6ptimo
de una planta de coproduccién de etileno y propileno. Se representa la superestructura con un
modelo de Programacién Disyuntiva Generalizada (@LHen et al., 2018; Pedrozo et al., 2020;

Trespalacio® Grossmann, 2014; Vecchie& Grossmann, 2000)onde la presencia de las
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unidades de procesos se asocia a variables Booleanas. Su formulaciéal ge expresa de la
siguiente forma
(P-GDP):

e mx . .2 67 YQ
L01 Y'YO§

LOMY  “Yi 6Q
WOP a
O ©Q1 QORDDIa& E "YQ
OY ©®QI QORDDINE EYROT TYYO!

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 estadosy equipos (SEN) asociadas al orden de las coludeaeparacion, y restricciones
l6gicas.® es la variable Booleana que es verdadera si la unidesl seleccionada, y falsa en
caso contrariof ¥, es la variable Booleana que es verdadera siraidse realiza en la unidad
0, y falsa en caso contrario;oyson 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’Y'Qes elsubconjunto de unidades condicionalé¥’Y'Oés el conjunto de
unidades que pueden realizar diferentes tareaSyg es el conjunto de tareas que se pueden
realizar en la unidad.

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 implemento6 el algoritmo
L-bOA (Chen et al., 2018; Turkay Grossmann, 1996; Vecchie& Grossmann, 20003n el

ambiente de programaén GAMSRosenthal, 2014omo se detalla en la SeccioB.3.

4.3.2 Redes de estados y equipos

Se utiliza el enfoque de redes de estados y equigtastequipment network SEN) para
modelar los potenciales trenes de separacion, asi como las configuraciones alternativas del
reactor de acetileno. El disefio del tren siegparacion 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& Grossman (Yeomans& Grossmann, 1999a, 1999pjopusieron 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 (stask network, STN)Yeomang: 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 destilacidifeomans& Grossmann, 2000)Asimismo, en la
representacion SEN, las unidades de procesos posibles siempre estan presentes debido a que el
namero de columnas depende de la cantidad de componentes a ser separados. En
consecuencia, el niamero de flujos y variables de dimensionamiento forzados a ser nulo se
reduce, asi como potenciales problemas de singularidad num@azis& Grossmann, 1989;
Tirkay& Grossmann, 1996 En SEN, los estados alimentados y producidos en las unidades
dependen de las tareas poteatés que puede realizar cada equipo. En esta tesis, la asignacion
de tareas se basa en la localizacion del corte de la mezcla para las co{Moveds et al., 1996;
Yeomans Grossmann, 1999bMientras 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, 1999ajiene el potencial de mejar el desempefio computacional
durante el proceso de optimizacion ya que presenta menor variacién en las propiedades fisicas
entre las tareas discretddencarelli et al., 2020)

En la representacion de la superestructura se incluyen unidédlesjue pueden
corresponder a unidades de procesos, materias primas, productos, o estados, como se muestra
en la Fig. 4.2. ASD ;1 Y® { son los flujos y las fracciones molares del compon&piara
la corriente de procesos que parte desole haciao, respectivamente.”’Y 5,0 7, y'O
corresponden a la temperatura, presion y entalpia de la corriente de proceso que parte desde
op haciao. Para simplificar, la temperatura de la corriente que sale desde la uaidedlefine
como la vaiable”Yd, mientras qué) y @ son la demanda de energia y el trabajo asociado a
la unidado, respectivamente. Las fases de las corrientes son predeterminadas, con excepcion
de las corrientes relacionadas con estados. Como el célculo de la amtalpdbmponente puro
depende de su fas&’Q i es la entalpia especifica en la faisgel componentéevaluado a la
temperatura de la corriente de proceso que parte desd®e esta formap U y @ & son las
fracciones molares de vapor y liquido para el componé&te la corriente que parte desdg
respectivamente. En relacién a variables econémigas,es el costo de capital asociado a la
unidad de proceso.

Los estado§Yi ) e utilizarpara 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
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(Kocis& Grossmann, 1989Estas unidades son consideradas como estados yeferénmos a
ellas como divisoreSEN y mezclador<&EN.

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 esladi®s yequipos.
Estos estados son fieidos por la presencia de grupos de componentes, que son los siguientes:
H. (hidrégeno), € (metano); G (etano y etileno); € (etano, etileno, y acetileno); sC
(componentes con 3 atomos de carbono) s{(€omponentes con 4 o mas atomos de carbono).

Cano 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 embargosesoélo
consideran configuraciones donde este reactor esta al inicio del tren, ya que son las mas
eficientes desde el punto de vista energétigimmemann& Walzl, 2009)En consecuencia, las
especiesH,, Gy G* deben estar presentes en la corriente de alimentacién al reactor de
acetileno.

Considerando que cada unidad puede realizar solo una tarea, la Fig. 4.2 muestra que
cada estado tiene a lsumo 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 6ptimo son nulas. Asi, los estados incluyen las siguierteis Bes

B "Yi B Yi 67 "Yi o (4.1.1)
B 05 B Or 67 Yio (4.1.2)
B 'Oy B 'O of Yi o (4.1.3)

donde™"0y "YU son subconjuntos de unidades que definen las conexiones entre ellas
YO  Opdh O QMEEVH O E 0 1 BQIHEQ
YO Ocdh 0 "QBEEQN O O & "BELGIOTO
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Figura 4.2: Red de estados Yy equipos para el tren de separacion principal. H> (hidrégeno ); Ci
(metano); C , (etanoy etileno); C  ,2 (etano, etileno, y acetileno); C 3 (component escon 3
atomos de carbono),y C 4% (component es con 4 o mas atomos de carbon 0)

En relacién a las disyunciones asociadas con la representacion SEN, se incluye la
asignacion de estados basada en la seleccion de tareas en las unidades. La formulacion

correspondiente es la siguiente:
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o o ()
Ilo hf "Oﬁ ﬁ,’p :QT 0 1l
YR YR 0@ Yipan
110 R O f TP (')QTTYL'} Iy
z ::"o i Of @ 68YQIT6T Y'YOOU (4.2)
I’loﬁﬁ "Oﬁﬁ’ ; 7.,’
nWYR YR o 0A7YO
U0 7 U f PO Yig an
uO j Or O 0FEYETIU
Y'YO U 'O &hO &ho &hd YO &FO dp
donde™Yi ;5 es el estado que se alimenta a través del mezck&EXoay se procesa en la
unidado cuando la tare@es seleccionaddyi  ; es el estado que sale desde el divisey es
producido en la unidad cuando la taread es seleccionadalY"Qies el subconjunto de
mezcladoresSEN que alimentan a la unidad de procesp%'¢ ies el conjato de divisores
SEN que entregan una corriente de salida procedente de la uaidad
Las Ecs(43.1)-(4.3.5 se incluyen para asegurar la consistencia de tareas en las
columnas(Yeomans& Grossmann, 2000)Las Es.(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 solo una
fuente para los estadds yo , respectivamente. LaEc.380 S& dzy ahwé SEOf dzaA @2

realizadas en una unidad de procesos.

OY 5 7 XOYE g KO (4.3.1)
OYhr XOYiy XOYhq (4.3.2)
OYir XOYi 1 XOYhy XOY s o (4.3.3)
OYir XOVYE 7 (4.3.4)

z O 6f YYOU (4.3.5)

4.3.3 Algoritmo deAproximacione&xterioresbasadas ehogica

El algoritmo deAproximaciones Exteriorebasadasen Légica(Logicbased Outer
Approxmation, -bOA) se aplica para resolver problemas GDP complejos. Este explota la
estructura légica 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 implemento la estratelgidOAen GAMS ya que este algoritmo no se
encuentra disponible en las ultimas versiones del software comercial LOGMIP. El algoritmo
L-bOA(Turkay& Grossmann, 1996/ecchietti& Grossmann, 2000, Chen et al., 2pd8 muestra
en la Fig. 4.3. En principio, se realiza etaga de cubrimiento (set covering) donde se resuelve
un subconjunto de problemas derogramaciorNo LinealegNonlinear Programming\LPs)
cuyas soluciones proveen puntos para obtener linealizaciones para todas las restricciones no

lineales involucradasn las disyunciones del modelo GDP no lineal original. El valor mas bajo de
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estos subproblemas NLP es en una cota supéigpara el problema GDP original, en un caso

de minimizacién. En la siguiente etapa del algoritmo se genera un modelo GDP liedaggp

se reformula a través del método BWycomo un modelo d€rogramacion Mixto Entero Lineal
(MILP). En la formulacién del MILP se utiliza la estrategia de relajacion de ecuaciones y la funcién
de penalidad aumentada. La solucion de este MILP prapmana estimacion de la topologia
Optima. Esta informacién se transfiere al problema GDP no lineal para fijar las variables
Booleanas en la potencial topologia éptima y resolver el subproblema NLP reducido, cuya
funcion objetivo se denomina z2. Se uéile criterio de convergencia NLP worsening: si el valor

de z2 es mayor que z1, la solucion optima fue encontrada en z1 (caso de minimizacion); en caso
contrario la cota superior se actualiza a z2 y se agregan nuevas linealizaciones y cortes enteros

al prablema 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 6ptima 4 Agregar linealizaciones
4 MILP Maestro de ecs. activas

& cortes enteros

rNLP subproblema, z2=0bj

Fijar variables Booleanas en la
configuracion éptima
z1=z2
no

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

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

Los balances de materia para las unidades de procesos se formulan a continuacion:
B Orn B O & i WQ® (4.4)
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dondeYes el conjunto de unidades,”YQ es el conjunto de unidades excluidas del balance
(4.4), que incluye reactores, materias primas, y productd®y YO se definen en la Seccién
4.3.2.

Los balances de presion se formulan de la siguiente manera:

0 f O0f 0FY®®FY,07 YYRQOVYI o (4.5.1)
0 5 Of Of Y®d YOMTTYH DY o (4.5.2)

donde "Y1} @s el conjunto de unidades de cambio de presién, que incluyen compresores y
bombas; yYi &s 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 presigea se denota
comoO 0 &

Los balances de calor para los reactor@¥i), los intercambiadores™@) y los
separadores flasiY0 ‘Qson:
0 B Or, B 05 677V YA YO Qi (4.6)

La entalpia de vapor y liglo 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 DIPRWilding et al., 1998para un intervalo estrecho de temperaturas

asociadas a las condiciones del proceso.

Q YO O B Porye Y QTQ (4.7.1)

QY6 B 0OQ"Y6 (4.7.2)

donde ® Qi y & "Gk son pardmetros, YO es la entalpia del componenféevaluada a la
temperatura de referencidaYi '‘QUEs presiones parciales del componente puro se calculan con

la ecuacién extendida de Antoilf€reen& Pery, 2007)

QYO Oy M Hppd & WO OQpTYe (4.8)
donde® "Q;, sonparametros de los componentes
El volumen molar liqguido de componentes puros se calcula a través de una funcion
polinbmica obtenida en esta tesis a partir de datos de la base OWiRINg et al., 1998)ver
Anexob):
QYo B ©OQyIY6 (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 combustion de gas natural fuera de los
tubos, el precalentamiento di alimentacion, y la integracion para la produccion de vapor de

sUperalta presion (SHBteam).
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Se identifican dos etapas reactivas en el horno, la prim&ia)ddescribe la reaccién
endotérmica de craqueo dentro de los tubos, mientras que la seguesiride la reaccion de
combustion fuera de los tubosSY@ § 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.(&@)debe notar que la combustién suministra el
calor para la reaccion endotérmica de craqueo dentro de los tubos. Ramtm, en el modelo
existe una asignacion uno a uno entre las unida¥esdy "Yi ,que serepresentamediante la
Ec.(4.10)

0 O n o YoddT Yi © (4.10)

Los hornos de craqueo se modelan con la disyuncion (4.11), dof@es el calor total
intercambiado en el horno; YY® G £ es el subconjunto de unidades que incluye los
intercambiadores por los que salen los gases de combustion producidos o fO "Y 6 ¢O
son los hornos de craqueo de etano o XO Y6 pGson los hornos de craqueo de propano
(ver Fig.4.4). En relaion a las reacciones dentro de los tubos, los hornos reactivos pueden
emplearetano o propano como materia primasi,u ise define como el conjunto de reacciones
que incluye la especie reactiva en la unidadLas reacciones de craqueo se modelan co
rendimientos de carbon€ & ), donde el parametr@ & , es el rendimiento de carbono
del componente’Qdesde el componente reactiv@ en la unidado, y se obtiene a partir de
rendimientos masicos reportados en la literat@mmermann& Walzl, 2009) También se
incluyen balances de atomos, donde el parameir@, es el nimero de atomos) en el
componente’ QAsimismo,0'Q y ‘0"Qson variables auxiliares incluidas para aseglararisma
alimentacién a los hornos que procesan la misma materia priBga.asume combustion
completa empleandaoin 10 % daire enexceso. Las etapas no reactivas corresporadena red
de intercambiadores de calor de fase vapor dentro del hpincduyendo calentamiento de la
alimentaciony la linea de transferencia de calor para generar vapor de super alta prgssén
modelan a travésle disyunciones que se presentan erSlaccion 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 seleccién de unidades asociadas. Asi, se incluyen
ecuaciones lggicas para tomar en cuenta estas restriccidtwejemplo, la seleccion del primer
horno (Y6 pd que opera con etano, involucra la seleccion de la camara de combasggrel
precalentadorO® P, el sobrecalentadoiO® B la linea de transferencia de cal@d® p, y el
precalentador de aga "O® pY cuya existencia se modela a través de las expresiones ldgicas

mostradas en (4.12).
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Yi @ YO PBYS CBYS SBYE TBYE UBY 6 gAY 6 XBY 6 YBY 6 GBY 6 part
O éed N ed M ed N ed N éw (4.12)

Se incluyen ecuaciones analoga@.12)para el restale los hornos de craqueo, y estas
relaciones légicas se transforman en restricciones enteras siguiendo el procedimiento de l6gica
proposicional para llevarlas a su forma conjuntiva norfRaiman& Grossmann, 1991)

Asimismo, hay soluciones simétricas ya que no difgrencia entre los hornos que
procesan la misma mezcla de alcanos. Por esta razén, se incluyen restricciones para eliminar
simetrias con las Ecs. (4.13.1) y (4.13.2) para los hornos de etano y propano, respectivamente.

O EQO N E® MH EG NO EOG N E® (4.13.1)
O EQ M E® N E® (4.13.2)

La seleccion del primer horno para procesar etah 6D 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 datdrg O® @ los
mezcladores) ¢p y 0 @, yel divisorYp. De la misma forma, la seleccion del primer horno
que procesa propano™o XP involucra las ecuaciones logicas mostradas en (4.14.2), que

implican la presencia del mezcladbix y el divisoFY ®
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W én M eéen N én Nh én Nh ew (4.14.1)

O éd M 6o (4.14.2)
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Figura 4.4: Hornos de craqueo de etano y propano. C2in (etano). C3 (propano). C2R
(Reciclo de et ano). SHP (s Uper -alta presion)

La capacidad de produccion de los hornos es una variable de disefio ya que el etileno se
utiliza para satisfacer una demanda dada de mercado0@0@neladas por afio), pero también
puede ser transformado en propilendentro de la planta para cubrir una demanda fija
(500000toneladas 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 literatfhin etal., 2016 2 t INJ @8 YA | {pard i I f &
los procesos Oleflex y Catofin, respectivamente. Se debe quéaen caso de incluir una unidad
de deshidrogenacion de propano en la planta, sedeugeleccionar solo una tecnologia, como

se muestra en la Fig. 4.5. En este caso, se tiene una disyuncion embebida. El primer nivel de

113



decision es la seleccién de una unidad de deshidrogenacién de propano, mientras que el
segundo nivel es la seleccién dwauecnologia especifica, Oleflex o Catofin, que tiene diferentes
selectividades de productos y costos de capital. Ademas, el proceso Oleflex requiere

co-alimentacion de hidrégeno.

3

o & o §] Rendimientode C
Ldv . . (e . . Ay i
AL T R o Gon & 6@ s e / y costo de capital
Wb ¢ Of 7 O fp MO G Of § O fp MWLM @ g
:l:l On & s :,: 1 O § ™ O ;5 | :::“ |,;8 AR TG
I N ,. . _ o N LT S | O
iy 00 Q O § i Gu 66 Q O § i @ 1 o -
l B 05 704 B O ;i0¢ &OF 67YBalance i 'ig "
L1 v~ " . ; 4 ? - h "
. 00 f Y atomos ' 55 @
¥ O v B OR % 7O & n  Ecs. de entalpia
y Yo Y oh i
u 0 0 ¢ ‘00 6 ¥ Balance de
g e e presion
6¢ YO g YO (4.15)
Se derivan relaciones logicas a partir de laguhciones anidadas:
O T Nbd "o ed Nbd éed® M ed M e (4.16)

dondedd yd& son variables Booleanas asociadas con la seleccion de la deshidrogenacion

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

PDHC1 — PDHO1

Alos hornos > -
{Catofin) N (Oleflex) —— E—
/ \ o

‘ C3in | de SC

ﬁHXV4 PDH

Figura 4.5: Alternativas para la deshidrogenacion de propano (PDC1y PDO1)
4.4.4 Reactores de hidrogenacion

4.4.4.1 Reactor de hidrogenacion de acetileno

En esta tesis se consideran configuraciones en las que el reactor de hidrogenaciéon de
acetileno (AR) se encuentra previo a la etapa de remocion mgweestos livianoslebido a sus
ventajas operativagZimmermann& Walzl, 2009) Estas configuraciones permiten eliminar la
alimentacion auxiliar de hidrégeno, reducen la pérdida de actividad en el catalizagomiyegm
la operacion a bajas presiones del separador de etileno ya que no requieren la separacion de

compuestos livianos (hidrégeno).
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Como se menciond en la seccién 4.3.2, el reactor (AR) se incluye dentro de la red de
estados y equipos (ver Fig. 4.Enesta tesisse desarroll6 un modelo subrogado para este
reactor en ALAM@Cozad et al., 2014basado en un modelo riguroso descripto en la literatur
(Mansoornejad et al., 2008jjue se implementd en Aspen Plus, también en el marco de esta
tesis. De est forma, la conversién de etilen®( ) se calcula a partir de la Ec. (4.17.1). Las
variables relevantes de este modelo subrogado son la fraccién molar de acetileno en la corriente
de entrada(®w  j , calculada con la Ec. (4.17%,3)la conversion de acetilen@(w
calculada con la Ec. (4.1%.3 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 espeddnertes(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 ecuacion de conexion, y el costo de

capital se calcula con la Ec. (4.37.9

[AYA) N w0 r Mo (4.17.1)
®rpp B Opp Of i Qg YO (4.17.2)
Orrp OO "Of 5 of YOomg YO AQi6 'O O (4.17.3)

B & & & Of 0% Of 70 & T O0f "Y'Ohg YU hof A0  (4.17.4)

B Oy B O O OKBOK OO (4.17.5)
DQrr "Q "Yi 06g7Y0 (4.17.6)

Oy B OQy O 5 64 7Y0 (4.17.7)

YO Y o oq YO (4.17.8)

66 "Q Op 6@ Yo (4.17.9)

4.4.4.2 Reactor de hidrogenacion de matiketileno y propadieno (MAPD)

Para eliminar los compuestos maiitetileno y propadieno (MAPD) se requiere una
hidrogenacion catalitica del corte G8{0). En esta tesis, se formula un modelo riguroso basado
en la bibliografia(Qian et al., 2015en Aspen Plus para representar este reactor de
hidrogenacién. Los resultados numéricos obtenidos con este modelo muestran que la
selectividad hacia propileno es suficientemente alta para asumir que toda la mezcla MAPD se
convierteen 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 £4.18.4) es un balance de materia para las especies inertes en
la reaccion. Ademas, como la reaccion de hidrogenacion tiene lugasseriquida, se asume
que la corriente de salida se encuentra en su punto de burbuja. Para considerar estas
condiciones de la mezcla, se incluyen las Ecs. (4:#818.11), dond® 1 es el logaritmo de
la presion de vapor del component@n launidad 0, que se calcula a partir de la ecuacion
extendida de Antoine (4.18.&reen& Perry, 2007)
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B O 7 O § B O § § (4.18.1)

O & ™ 6q Y0 (4.18.2)

(e o) Of 7 O YO (4.18.3)

B O 5 B O p O 60O (4.18.4)
OQr i 'Q YO O YD (4.18.5)

O 5 B 0Qy ;0O i 047Y0 (4.18.6)
Yo Y i 6¢ YO (4.18.7)

on 5 Q@ Yo O 0 (4.18.8)

wd kB Oy 5 Of { O YO (4.18.9)
B Qwfn s @& i 0 { 0470 (4.18.10)
66 M O i og YD (4.18.11)

4.4.5 Modelo de la seccion de metéatesis

En la seccién 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
dimerizaion, la hidrogenaciéon de C4, isomerizacion, y el reactor de metatesis, asi como dos
columnas para la purificacién del producto. A continuacion, se proporciona una descripcion

detallada de los modelos matematicos formulados.

Etileno MX6 N R I -
(desde DC4) -)}0\ > I:i r®—>—|:|:5§P2 CL Dimerizacion

HXV12 HXV13
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 | (—
[ A =l Hxv1s
Propileno Tareas f| Tareas '—_| Reactor de
Et Pr/C,*|] N4 Et/Pr C*|-] MD7 Metatesis

Y prc, [1€2MD8 Eyp,

@)™ I ]

DCST_‘ D07|__|

SBD7
COESINGE
PUMP10 PUMP9

Figura 4.6: Seccion de metatesis
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4.45.1 Reactorde dimerizacion

En esta tesis, se formula el modelo del reactor de dimerizat¥é@ ‘Qien base a los
rendimientos de carbono de las especies reactivas reportadas en la lite(&anestiere 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 mezdia salida elmodelo incluye ecuaciones similares al

proceso de hidrogenacion de C3 para el calculo correspondiente. Se incluye la disguaéion

&S

ov . P e Y .
1O0ri Ornn 0% c6& #rOngs ' 0, CRendimiento de C
1 "Oqr  Of ;O WOI n Balancesde inertes
' 0Qir QYo O L0 i}
:: oy 0 § 05 [ Ecs. de entalpia
v ] w
11 s e . n "Op p T
0’ Yo Yi r N ok
\ », ”», 5 I ) U T[
H ® in Ofp  Ofr Qo 86 m
11 p 1
:: OOR™ O - '' Ecs. de punto de
. LU LN . burbuja
11 o " oyt Ly 1
U on, Q Yo ¥ N
u 66 Q OgphYod (r Costo de capital
oq YO hog TY'®0 TY'0"00 (419

0 0i 6 OfpZs 'O O
Hay restricciones logicas a tener en cuenta para la etapa de precalentarfi@dxg
ya que su presencia en la planta depende del reactor de dimeriza®i@'Q0Ademas, la
seleccion déy 'O "Oesta condicionada a la existencia del reactor deatestis(0 Y)Y como se
muestra en la Ec. (402
O ed m Eo (4.20)
4.4.5.2 Reactor de hidrogenacion de C4
La hidrogenacién del corte de C4 se modela en GAMS empleando rendimientos de
carbono reportados en la literatur@oeppel et al., 19945e asume la conversién total de los
compuestos dienos y enino$ )cen butenos y oligomeros) 0)wSe incluye la siguiente

disyuncién para representar la potencial presenciareattor de hidrogenacion de C4:

o, . . s . - —~ - X Rendimiento
nOnri OpnoG B O R OfRR O0f T UﬁJdi\;’t
" O 5 T b6 - dea odr)nos
1] i~ o oW 4w " 1 Il
' ¢x6 B 0§ Ox ”ﬁ 9ﬁ7ﬁ ) O R,
1 Ofn Oppn QL 0Ywo n 1i0s T
11 "0Q i Q "V, "’QT 0 nudod m U
: : 0r B '0Q ;1 OF ¢ Ecs. de entalplg .Balances de
u 66 "Q Ogp Costo de capitay 'Neres
o "YU hog TY'®0 § 6170 (421
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4.45.3 Reactores de isomerizacion y metatesis

Los reactores de isomerizacif® Y de metatesigd "Y')Yse formulan en GAMS con
ecuaciones similares, y se asume que sus productos de reaccién se encuentran en equilibrio
(Ecs(4.22) y(4.23)). Se utilizan los datos reportados en la literat3ang et al., 201§)ara
obtener correlaciones para el logaritmo natural de las constantes de equilibrio de las reacciones
i enla unidadd (U "YQ). En |a Ecs. (4.22) y (4.23), el conjudi® reacciones contiene tres
elementos. La reaccién 1 corresponde a la isomaeibn de dbuteno a trans2-buteno, la
reaccion 2 es la isomerizacion de-2isuteno a trans2-buteno, y la reaccion 3 es la metéatesis
de etileno y tran2-buteno a propileno. Se debe notar que las reacciones 1y 2 ocurren en el
reactor de isomerizaciénmientras que en el reactor de metatesienen lugar las tres
reacciones Considerando que las constantes de equilibrio se escriben en base a fracciones
molares, y quesl nUmero de moles permanece constante en estas reacciones, las restricciones
de equilbrio pueden reformularse con ecuaciones lineales déOO 1, que son
transformaciones logaritmicas de los flujos molares de salida de las especies réaci@a<l
reactor de isomerizaciony U én el reactor de metd&sis) De esta manergse reduce el nimero
de términos no lineales en el modelo. Ademas, en el caso de metatesis, las selectividades hacia
alguenos de 5y 6 atomos de carbono se consideran usando parameti¥que son tomados
de la literatura(Jiang et al., 2016)

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

modelan mediante las disyunciones (4.22) y (4.23), respectivamente.
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El reactor de metatesis es fundamental para la seccion de metéatesis. Si esta unidad no
existe en la planta, la seccién entera no es seleccionada. Por esta razén, se incluye la siguiente
ecuacion légica

O é dofYao (4.24)
Yao 0 QpRY@RO®M @ tHT'CHOW B & PROG GHO™Y Uhib ¢p HFOG d HOG o &HO aliY @
donded dipy O ¢p pson mezcladores de vapd@ y "Y@ son divisores;00 @ 1 0 @ Jy
"O® woson intercambiadores de @ de fase vaporO® © es un intercambiador de calor de
condensacion;O® @es intercambiador de calor con cambio de fa8e/Oes el reactor de
hidrogenacién del corte C)"Y U ds el reactor de isomerizacié®, y O dpcorresponden a la

deetilenizadora y depropanizadora, respectivamente.

4.4.6 Intercambiadores de calor

Debido a la predeterminacion de fases se consideran tres tipos de intercambiadores de
calor. El primero opera sin cambio de fase para corrientes de v § y liquido TYQo Xx El
calculo de entalpia de salida se lleva a cabo usando las Ecs. (4.7.1) o (4.7.2) segln corresponda.

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

~ 11 =,

' "O’?(ﬁﬁ “Q "Yé 7QT l’j~ < © ’ N vy T o 7, N T N

1 T~ v T o YOO¢ YOMMPU T YB0O YA a (4.25)
Or B OQiOr iy . "y
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Respecto de intercambiadores que presentan cambio de fase, se consideran dos tipos.
El primero Y@ Jtiene una corriente de vapor como entrada, y produce un liquido en su punto
de burbuja (condensacion). El otro tipo de intercambiad¥£2$ Rproduce una corriente de
vapor en su punto de rocio a partir de una corriente liquida (evaporacioimdi&#r) indica la
fase (vapor o liquido) de una corriente de salida, y el indicee refiere al cambio de fase,
condensaciond U Po evaporacion® w ) La potencial existencia de estas unidades se modela
a partir de la disyuncion (4.26.1). Entaque las Ecs. (4.26.2) y (4.26.3) definen la presion para

los casos de condensacié@( )y evaporacion'Q ), respectivamente.

o . w ..

i OQr QYo OF v g

"' 0y B OQiOp i 7 &

11 Ny r o Y] ~ i e o~ " o~ - o~ .

. Yo Y o 0 T og YO T T YRO YB'Q (4.26.1)

o0 Q YO OF o Yo Yy

1L . . [

PR AB On R Op R Q0

udn Q0o s O W
Q Onhorp O OB Qi 0f f (4.26.2)
Q 0oy s pFB Qond iy ©f § (4.26.3)

Entre los intercambiadores que operan sin cambio de fase, para las corrientes de vapor
(Y@ ), existen equipos donde podria ocurrdambio de fase por las condiciones
termodindmicas sin ser detectado por el modelo. En estos casos, se agregan restricciones
adicionales para asegurar que la presidn de operacion es menor al punto de rocio de la mezcla.
Estas son particularmente Utiles papbs procesos criogénicos, donde varias corrientes de vapor
se enfrian hasta cerca de su temperatura de rocio. La disyunciéon correspondiente se muestra en

(4.27)

o oo . 1y
n 0Qgr QYo O 0,
IOy B "OQ AR Op M o
11 /L o I - - - o P
iy Yo Yi . o §] T o YOG YO T "0 (4.27)
11 (‘) hﬁ Q "Yé QT 0 ] Y h "Yﬁ
Ik . e 11
P B ORp Ojp QF,0
u Q Ol pr 0 U
4.5 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 enfriamierdgentamiento,
respectivamente. Las correlacion®€ y'Q se basan en la literatur@JIrich & Vasudevan,

2006)
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Yo Y6 Yo < 6T Y& (4.28)
8 &6 Q YOI
(I) ~

Yo Yoo Yo -
6aYd "Q Y6

o7 (4.29)

dondeYo es la minima diferencia de temperatura que se impdived es la temperatura de
la utilidad; 0 &)TYg‘a 6"AY 0o son los costos de enfriamiento y calentamiento, respectivamente;
YO & Y® 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):

0 0 nm opT Y a (4.30)

donde™Y1] s el conjunto d 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 aleear el equilibrio liquideapor (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 liquidmor, se asume comportamienideal para
ambas fases. Las Ecs. (4.314131.4) determinan la entalpia de la corriente. Las Ecs. (4.31.5) y
(4.31.6) determinan la misma temperatura y presion para las corrientes de salida. La Ec. (4.31.7)
calcula el logaritmo de la presién de vapdravés de la ecuacion 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, mierras que (4.31.12) y (4.31.13) son ecuaciones de conexién. La Ecs.
(4.31.14)(4.31.20) se utilizan para el dimensionamiento del equipo, la correlacion (4.31.21)

estima el costo de capital asociado con el separador flash.

OQrr QYO O TY'Qa (4.31.1)

"Or B OQ ;05 1 04 YD T “YQa (4.31.2)
OQrr QYO O Y'Qa (4.31.3)

"Or B "OQyrOr 5 64 YOMT YQa (4.31.4)
YO Yy, o YO T TYQa (4.31.5)

O0r Op o Yaod YORT "YQa (4.31.6)
Oy QYO QIR TY'Qa (4.31.7)
WO 5 WG Qf fy OTE Y T TY'Qa (4.31.8
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W&B  YOrr YO OThT TY'Qa (4.31.9

WUFB YO R Yo p ORT TY'Qa (4.31.19
YOR Yoy B Ogp R Y@ T TY'Qa (4.31.1)
O 5 YO p Qifdal TYa T Y Qa (4.31.19
Or 1 YO Qfhoai YO T Y Qa (4.31.13
wd B Of 0ai®dd YOMT TYQa (4.31.19
OaFQ "Q Yo Qi TY'Qa (4.31.19

@O0  "YO'YOd Yab T Y Qua (4.31.19
DL B ®Ud ® 6f "YQa (4.31.1%
Doa B wgdow 67 YQa (4.31.19

6i Qyp ——mMm ——— ° 67 YQa (4.31.19
ops ——"F0 ® 6 YA T Y Qs (4.31.20
66 "Q 0QHE 6T YQa (4.31.2)

donde Yo iy "Yo p son el flujo molar de liquido y vapor de la espé@iespectivamente’y ¢
y Y0 son los subconjuntos de unidades a las cuales se envian las corrientes de salida de vapor
y liquido desde la unidad, respectivamentego & ;Ces el volumen de liquido de la espe&®e
evaluada a la temperatura de salida de la unidad dy a0 son los volimenes molares de
liquido y vapor de las corrientes de salida desde la unidadspectivamented) w ayd @ U
corresponden a la masa molecular ponderada de las corrientes de salida liquida y vapor desde
la unidado, respectivamerg; 6 i "@s la velocidad del flujo de vap®®; Q @s el diametro de
la unidadd. En relacién a los pardmetros del modélap es la masa molecular del componente
Q0 es la constante de SoudeBsown.

En los separadores que d@nen aga en su alimentacion Y'QJ la corriente liquida
se compone principalmente de agua, asiaseime 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 semalores en el compresor de gas craqueado. Se utlizan 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 presidn y ecuaciones similares a (4.31(3431.21) para el dimensionamiento y elatdd del
costo de capital. Ademas, se utilizan las siguientes expresiones para determinar el equilibrio de

agua en el sistema.

O QYo 6f YQu (4.31.22)
WOy O0f Qo odTYOT TY'QU (4.31.22)
WOy B O p  Op 5 od Ya®dT YQU (4.31.23)
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Op 5 QN 00 BITYOMT TYQO (4.31.24)
donde™Q es una funcién polinomial para calcular la presion parcial del agua, y fue obtenida
mediante el ajuste de datos producidos por el modelo de Maxwell BofiMakwell& Bonnell,
1957)

4.5.2 Compresores

El comportamiento fisico de los compresores centrifugos se modela en GAMS
empleando las ecuaciones de la literat{&mith& Van Ness, 1987Fe incluye el balance global
de energia, Ec. (4.32). La disyuncion (4.33) representa la potencial existencia de un compresor
Sy ftF LXFyildl & g6 dRent@lpéralciiaraeitalgis Oc\ls cgriientde salida;
6Entalpia especifiéalefine una temperatura promediéY ¢ ¥ipara calcular el calor especifico
promedio de la mezcla(n av TCaldulo de trabagdefine la relacion de presiom (Y) y la
relacion entre la constante de gas y el casgpecifico promedio de la mezcfa Q) para calcular

el trabajo del compresor{ ); "Q estima el costo de capital asociado con el compresor.

w B "0y B O 67 YOE an (4.32)
o @ Ul .
U Qs Q YO Q0 . Ecs. de entallpla
¥ "0y B "0Q {705 n , Calor especifico
:: CYOE G Yy YRO'Y / o

I ~, 1 .

. 6N QIY&HE GOF 0 PR |
1 6 6GB Ofz B 6NgOj 1100 T a0f YOG YOT Yot & n4.33)
] Gﬁ 0 ﬁf)'y n o Yn U fn
Ll . 5 uYp YR
1l Q"Q 1 , .
[l . B rt, Calculo de trabajo
P B O 0Y e
u 66 "Qw (* Estimacién de capital

donde’Y es la constante de gas; es la eficiencia isentrépica de la unidado es el trabajo
de la unidad; 6 1 des el calor especifico promedi‘® ¢ @s la temperatura promedio de la
corriente de salida de la unida@ & f); es el calorespecifico del component@®0 'Y es la

relaciéon entre la presion de salida y entrada.

4.5.3 Bombas
El balance global de energia en las bomPdg © § $e muestra en la Ec. (4.34.1). El
incremento de temperatura en estas unidades se considera despreci{&ol (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 trabaja() de la unidad a partir del volumen molar promedio de la corriente
de entrada(w @) y el incremento d@resion.
& B 'O, B 'O 0F YRO&n (4.34.1)
Yy Y (4.34.2)
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O QY6 o Gy Oy 0 g
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4.5.4 Turboexpansor

En el turboexpansoiY'Q) una corriente de gas se expande y se condensa parcialmente
LI NF FfOFYTFEN) 6F2Fa GSYLISNF GdzNF a5 3ISYSNIFyR2 Gl
satisfacer la demanda en otros equipos. En esta tesis, se modela a través de las Ecs.
(4.36.1}(4.363) para el balance de energia y el calculo de entalpia; lag4£864)-(4.3610)
son incluidas para calcular el calor especifico medio, el trabajo isoentrépico y el trabajo real; y
las Ecs.4(3611)( 4.3615) se incluyen para el calculo del equilibrio desds. Ademas, la

correlacion 4.3616) estima el costo de capital de la unidad.

@ B O r B 0 (4.36.1)

OQ Ry Q YQI £ 0 (436.2

0QrF Q OYQI £ 0 (436.3

B Oy —aé¢ldy énaaee’™ B "vog—2" "5 60 YO (4.36.4)
0 r 0 0°Y ofg yomdg o (4.36.5)

Q0 e (4.36.6

6NMaB Orr B 670 0F°YO (436.7)

6N "Q'YOE A (436.9

¢'YOE A Yy YR O'Y 60 YO (436.9

— B YO§OQyji YoyROQjy B 0 o0 YO (436.10
YoU Yo B Oy O YO (436.1))

0As Q Yo O 0 (4.36.12)

WwapB Yo YO QF O (436.13

WO RB  "YoU YO U OF 0 (436.14

Wapd 5 OURQOAH N QT YO (436.19

66 Q o (4.36.16)

4.5.5 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 analoBas. a
(4.36.1}(4.36.16)para el modelado de la urad.
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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 ¥ & dose modela cota disyuncion (4.38), donde la entalpia de salida se calcula
dependiendo de la fase en la que se encuentra la mezcla.
B O, B O (4.37)
OQRr QY 6 Orr T o YOMDMOT Ya @ (4.38)
Or B OQi0rp Orn Vi

La existencia de divisore¥( Jse modela mediante la disyuncion

s 1 » o I
?:OHHYI 5] Onn G,u o
e o
nog .\?i ; hp T Onp QN B Y@ YOI Yi R (4.39)
11 " . " "OV Tt
11 ~Yﬁ ~Yﬁ X h
u O r U U

donde'Yi R es larelacién de separacion de la corriente que va dédukciadg.

En la superestructura también se incluyen divisores disyuiti{6Q)i (Kocis &
Grossmann, 1989)Este tipo de divisor tiene una sola corriente de salida y corresponde a
situaciones en que, dearios posibles destinos para la misma, s6lo se selecciona uno. Esto
permite formular el modelo del divisor con ecuaciones lineales, como se muestra en la
disyuncion (4.40).

It © Ul
(O Or Q.0
z o YR Yao pog Y@ YQi (4.40)
UV R Vi @
u O Op U
4.5.7 Columnas de destilacion
Las columnas de destilaci@iY'Q)se modelan con un enfoque rigurofiegler et al.,

1997; Viswanatha& Grossmann, 1993y su potencial presencia en el esquema 6ptimo se

FT2NNdzd I YSRAFYGS 1 RAZEdZFOADY | 6 AASHNAGULOR ¥y S 4 (|

(O™Ofi1) Y entalpia(0™0 ;) de entrada a la etapa de separaciénsiendo el numero de
elemertos del conjunto de etapas de separaci@n™Y) un nimero fijo para cada columiday

el conjuntod "OContiene paresoplt tales que la corriente desdp a la columna ingresa

en su etap&. En este modelo se formulan balances de materisatas 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 liq@dQgf) y en fase vapor
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(O™ Qy ) en cada etapac. S incluyen también los balances correspondientes para

condensadore¢d ‘O) y rehervidoregY 0).

o » o~ T~ 2 v §]
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O g, '@ 06§ RKGY 60 Yo . Caleulode propiedades

ob frg Q@ 06§ TOIRGGTY 60 Y6 1

U 06§ 06§ &0y " Perfil de temperatura
¥ 0 O 5 WIRkUB ORBG Yoo, !
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L 06§ Y5 &7 0T YO [F ntope

L 06 0Uf £760 000G Yo Iy
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u 66 "Q OQuH0QyF06 i} HO6 § (yCosto de capital

d90a® RS caBujadairélakion®IV2) éntre el flujo total de liquido@ 0 ) vy
vapor O oy, ) en la unidad en la etapa, y representa el criterio de isofugacidad basado en la
temperatura (O0 q) y la presion(O0 1y ) en la etapaé. Se considera comportamiento
termodindmico ideal de la mezcla, es decir, ley de gases idealesfasa vapor y ley de Raoult
para la fase liquida. El logaritmo natural de la presion paf€@ln;p) viene dado por la
ecuacion extendida de Antoine (Ec.(4@&)een& Perry, 2007)Las fracciones molares easé
vapor y liquida de cada componente se calculan cd®y O'Y 700 y O QT

0O'Yj Oy, , respectivamente, ya qu@ Yy, es la relacion del flujo molar total de liquido sobre

126



flujo molar total de vapor en la etaga Esta formulacion 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 vapor y liquida en el modelo.

En relacion a los balances de entalpia en las etapas de separacién, en el condensador y
el rehervidor,0 @y 0"Q corresponden a los requerimientos del condensador y el rehervidor,
respectivamente. Se coidera mezcla ideal para calcular la entalpia del liquid®d ) vy el
vapor O ;0 ® { S AYLRYS dzy LISNFBcE dePolesiGhdNBSIatA@dst 21 RISNI
LINE LJA SiitluyR 8ciiaciones para determinar las entalpias de componentes puros (en fase
vapor y liquida), y el logaritmo de la presion pardial. S NJF A f R Sincluy® ¥estiedithe$ dzNJ ¢
gue imponen un aumento de temperatura desde el condensador al reherydoa &segurar 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 @e2abllNA Sy 1 Sa RGlcufp2 LIS & T3
RS dzi Aihclufeh &Ré@éiches 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 destilacion se estima a partir de la funcio®.
4.5.8 ValorPresenteNeto

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

calculan mediante las siguientes ecuaciones.

YQUu 01 QODe F DwORs  0F YR Q (4.42.1)
YD 01 Qdfd F0@wOgRp  of Yioa (4.42.2)
0a QYo B © B o 01 Q06 (4.42.3)

donded & es la masa molecular del componef@ i "Qao€esponde al precio del producto
o de la materia prima de la unidad y0 i "Q@®%¥Ccosto de electricidad®,'Q iy 6 Y U son los
beneficios y los costamuales, respectivamente;@ 't &Y el costo anual de electricidad.

El costo de inversiom ("03, el costo total de utilidade® ("Y)Y el ingreso netd’Y'Qse

calculan mediante las siguientes ecuaciones:

6 "0¢ U B 6 6 (4.43.1)
6 "Y'YB 60 YOOAYd VaQL"Y (4.43.2)
YOt B YQu B 6YD Y'Y E0EP OO® (4.433)

donder es el factor de contingencia y honorarios € 1.3); 3 es el factor de instalaciones
auxiliares § = 1.55);, es el factor de correccion por la localizacion de la planta (1.23 para

Argentina, y 1 para el resto del mundo)es el impuesto sobre beneficios netgs 0wx8.35);

127



yI es el factor de mantenimiento y operacin=0.045).6 6 &6 el conjunto de unidades que
tienen un costo de capital asociado en el diagrama de procesos.
La funcion objetivo es maximizar el valor presente rfétd ) que se calcula como:
60 a 60D — (4.44.1)
| — (4.44.2)

donde] esla fraccion de capital de trabajo respecto al costo de inver§id®.1); y| es la
anualidad que se calcula para una tasa de interés del 15 % y un tiempo de vida del proyecto de

15 afos.
4.6 Resultados

4.6.1 Caso de estudio

En este Capitulo, el modepresentado en las secciones anteriores se emplea para el
disefio 6ptimo de una planta de coproduccion de etileno y propileno de 500000 t/afio de
capacidad para cada una de estas olefinas. Para el andlisis, se consideran cuatro escenarios de
precios correspndientes a distintos mercados (ver Tabla 4.1): Estados Unidos (USA), Unién
Europea (EU), Rusia, y Argentina. Esta informacién de precios se obtuvo a partir del trabajo de
Boulamantiy 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
explotacion de nuestras reservas de shale (@edpino& Diaz, 2014; U.S. Energy Information
Administration, 2013)Asi, para Argentina, los precios correspondientes a etano, propano, y
gasolina de pirdlisis se obtienen delanme deCohen(Cohen, 2019)el precio de electricidad
de la paginaGlobalPetrolPrices.confGlobalPetrolPrices.com, 2019y el costo de gas
natural/shale gas a partir del trabajo degharles(Charles, 2019)Por la falta de informacién
asociada al precio de hidrégense 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 etilenalpropileno(Boulamanti& Moya, 2017)

Tabla 4.1: Escenarios de precios
UNDADES 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
Hidroégeno EUR/t 367 1344 466 500
Gasolina de pirolisis EUR/t 774 789 679 395
Electricidad EUR/MWh 35 85 39 56
Etileno EUR/t 973 973 973 973
Propileno EUR/ 1030 1030 1030 1030
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Cabe sefialar las diferencias importantes en los costos de materias primas de los
distintos escenarios, por ejemplo, los precios de etano y propano para USA son 146 y 394 EURH,
respectivamente, mientras que en la EU el costo es de 612 EUR/t para cada uno.

Como se mencioné previamente, el algoritrhdbOA 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
posble seleccionar un problema NLP que incluye todos los términos no lineales (ver esquema
se muestra en la Tabla 4.2), pdoamular el primer problema Maestro. Esto es debido al uso
del enfoque de estados y equipos en la formulacion de la superestrucabia.9efalar que este
NLP inicial incluye todos los hornos de craqueo (para ambas alimentaciones, etano y propano),
la deshidrogenacion de propano y la seccién de metatesis. Ademas, el esquema de separaciéon
para el primer NLP es demetanizadora primero, gregponde a las tareas mostradas en la
Tabla4.2.

Tabla 4.2: Esquema inicial de procesos
Equipo DC1 DC2 DC3 AR DC7 DC8
Tarea H.G/CG G GGGt G/Cs* HGCG* G GF Et/Pr EtPr/G
4.6.2 Estadisticas del modelo

El modelode disefio 6ptimo de una planta de coproduccion de etileno y propileno,
formulado con un enfoqué&sDPR se implementé en GAMS 24.2(Rosenthal, 2014)en una
computadora Intel(R) Core(TM) €4790 CPU @3.60GHz8 GB RAMComo se explic
anteriormente, el problema completo se descompone en subproblemas NLP redudtib®y
maestros, los cuales se resuelven €&@NOPTDrud, 1994y Cplex(IBM Corp& IBM, 2009)
respectivamente. Lsa estadisticas del modelo para los distintos escenarios de precios se
muestran en las Tablak3, 4.4, 4.5 4.6 para USA, EU, Rusia y Argentina, respectivamente. En

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

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

Iteraciony Objetivo  Variables Variables Restricciones Tiempo de
Sulproblema (MM$) Binarias  Continuas CPU©s)
NLP 1 (CONOPdubrimiento) 1376 - 38608 38368 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 ( Unién Europea )

Iteracién/ Objetivo  Variables Variables Restricciones Tiempo de
Sulproblema (MM$)  Binarias Continuas CPU(s)
NLP 1 (CONOPdubrimiento) -669 - 38608 38868 307
Master MILP 1 (CPLEX) 336 147 86375 71805 1591
NLP 2 (CONOPT) -36 - 31550 32196 567
Master MILP 2 (CPLEX) -2654 147 125356 106406 31459
NLP 3 (CONOPT) -178 - 37179 37771 1372
Tabla 4.5: Iteraciones del algoritmo de L -bOA (Rusia)
Iteracion/ Objetivo  Variables  Variables Restricciones Tiempo
Sulproblema (MM$) Binarias  Continuas de CPUs)
NLP 1 (CONOPdubrimiento) 682 - 38608 38868 667
Master MILP 1(CPLEX) 1531 147 86375 71805 4700
NLP 2 (CONOPT) 1479 - 36864 37561 952
Master MILP 2 (CPLEX) 594 147 131178 114995 30937
NLP 3 (CONOPT) 1370 - 37222 37803 1343

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

Iteracion/ Objetivo  Variables  Variables Restricciones Tiempo
Sulproblema (MM$) Binarias  Continuas de CPUs)
NLP 1 (CONOPdubrimiento) 806 - 38608 38868 299
masterMILP 1 (CPLEX) 1604 147 86375 71805 3670
NLP 2ZCONOPT) 1414 - 31669 32311 877
masterMILP 2 (CPLEX) -307 147 125562 106641 12110
NLP 3 (CONOPT) 1372 - 31685 32394 526

4.6.3 Discusion de resultados
A continuacién, se analizan los valores 6ptimos obtenidos para los distintos escenarios
de precioslLa Tabla 4.7 muestra las decigerdiscretas mas importantes qge determinan

para los cuatro escenarios de precios.

Tabla 4.7: Esquema 6ptimo para los diferentes escenarios de precios

Rusia Estados Union Argentina
Unidos Europea

Horno de etano 4 4 1
Horno de propano - - 1
Deshidrogenacion de - - - -
propano basada en Pt
Deshidrogenacion de - - X X
propano basada en Cr
Dimerizacion de etileno X X - -
Metatesisolefinas X X - -
Demetaniadora H.G/Co H.G/C2 H.G/Ca H.G/C2
Deetaniadora HGGYCC HhGGAICC H.GG?/Cs H.G.GYCs
Depropaniadora G/Cy G/Ca HGGAGICs  H.GGRGICs
Reactor de aetileno H.G G HGCG* H.G.C* H.GGX
Deetlenizadora Et/Pr Et/Pr - -
Deproplenizadora Et Pr/G* Et Pr/G* - -
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4.6.3.1 Topologia 6ptima parBstados Unidog Risia

Se observa que la topologia 6ptima phra casos d&stados Unido8JSA)y Rusia es la
misma, incluyendo cuatro hornos para el craqueo con vapor de etano y la existencia de una
seccion de metéatesis para la produccion de propileno. El propano no se ciifiea materia
prima, debido a su alto costo respecto del costo de etano en estos mer¢adog 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 transformaci&m propileno a través de la
dimerizacion de etileno y la metatesis de olefin@sn respecto a la seccion de separacion, se
selecciona na configuracion de deetanizadora primero como la solucion 6ptima, y la
hidrogenacion de acetileno se lleva a cabo déspde la columna deetanizadoEsste resultado
es debido aque la corriente de tope de la deetanizadora contiene principalmente hidrégeno,
metano, etano, etileno, y acetilenoas fracciones molas de etileno y acetileno son las
variables mas importantepara 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 acetilend@entro de la seccidn de metatesis, la corriente akda del reactor
se envia a la depropilenizadora, es decir, primero se realiza el corte entre propileno y los butenos
de la mezclaEsta decision puede deberse a las condiciones deetitperatura aie tiene la
mezcla a la salida del reactor. Por estadrazse selecciona separar primero los compuestos mas
pesados G*).
4.6.3.2 Topologia 6ptima para Union Europep Argentina

Los escenarios de precios da Unién EuropeaEl) y Argentina arrojan la misma
configuracién 6ptima, que es diferente a la que se adalizlos 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 solucién 6ptima incluye un horno de cragueo con vapor para etano
y uno para propandJna unicd de deshidrogenacién de propano con catalisis basada en Cr se
incluye en lglanta. Esta tecnologia puede resultar en menores costos que el proceso basado
en catalisis con Pt, ya que no requiere unaattmentacion de hidrégeno que incrementa la
demandade energia en la seccién de compresion especialmente. En el esquema 6ptimo, 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 depropanizadoraqriasta decision
puede ser debida al alto contenido de compuestos pesados en la corriente de salida del reactor
(33.2%de G*), en comparacion al esquema que selecciona solo craqueo de etano (1.&% de
en el esquema Optimo de USA y Rushalemas, como en el caso previo, la hidrogenacion de

acetileno se ubica después de la deetanizacion.
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4.6.4 Resultados econémicos

Los principales indicadores econémisesmuestran en la Tabla 4.8 para los diferentes
escenaios 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 5@DO t/y de etileno y 50000 t/y de propileno. En el esoario 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 lite(Baukmanti&
Moya, 2017)donde los costos de produccién de las olefinas se calculan incluyendo los ingresos
por venta de subproducto.os resultados de USA y Rusia son simildedsdo a quda planta
tiene la misma topologia 6ptima. Sin embargbescenario de USA presenta el mayor NPV
(2132MM$), siendo un 324 superior al de Rusia, debido al menor costo de materias primas (el
precio de etano es un 3% menor en USA).

En el caso de la Unién Europea (EU), los indicadores econdmicos no son asgyateabl
la planta bajo el escenario de precios globales considerado para las olefinas. Sin embargo, se
debe notar que no se realizé integracion energética en el presente andlisis. En la Ultima parte de
esta seccion, se analizaran los distintos escenamosiderando integracion energética al
esquema 6ptimo.

El escenario de precios en Argentina presenta un NPV padititd MM$) 34 % menor
gue en USA, resaltando el potencial econémico de producir olefinas en nuestro pais, con una
tecnologia de procesosfdrente. A pesar del hecho de que el esquema 6éptimo es el mismo en
ambos, Unién Europea y Argentina, la inversion asociada en este pais es mayor que la
correspondiente a la EU, debido al factor de correcciGsado paraArgentina (1.23), sugerido
por el IPAInstituto Petroquimico Argentino (IPA), 2018)

Ademas, una comparacién entre producir propileno a través del proceso de metétesis,
y a través de la deshidrogenacion de propano indica que la primera alternativa requiere una
mayor inversionpor ejemplo, el costo de capital de la planta para la EU es un 23 % menor que
en el caso de USRa metatesis de olefinasquiereuna mayor produccion detieeno para su
posterior conversion en propileno. Por esa razon, la planta de USA produce un 3563tlené
que la de la EU. La planta de USA, a diferencia de la planta enitelgyt unidades para la
hidrogenacién de C4,imerizacion, isomerizacion, y la reacciéon de metatesis, y un tren de
separacion adicional para purificar el propiler®n embago, este incremento de inversion

permite aprovechar eldjo costo de etano para producir ambas olefinas.
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Tabla 4.8: Resultados econémicos de los diferentes escenarios de precio
Rusia Estados Unidos Union Europea Argentina

Valor Presente NetgMM$) 1479 2132 -36 1414
Inversion (MM$) 1086 1089 840 1001
Beneficios(MM$/ afio) 1246 1241 1397 1255
Costo de materias prima@gMM$/afio) 477 275 1015 506
Ingreso neto(MM$/ afio) 457 570 152 430

Finalmente, se evalla la potencial mejora econdmica de aplicar simultaneamente
optimizacion e integracion energética en la configuracion Optima para cada escenario de
precios. Se consideran utilidades multipléBuran & 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
correspadiente problema de programacién matematica para realizar la optimizacion e
integracion energética para cada escenario de precios.

Los resultados numéricos (ver Tabla 4.9) muestran que el NPV del escenario europeo y
argentino mejoran significativamente audo se considera integracién energétiemtre
corrientes de procesos; e incluso permite que la planta de olefinas sea rentable en la EU.
Asimismo, la aplicacién de integracién energética al esquema 6ptimo mejora el NPV en los
escenarios de USA y Rusia endu%, aproximadamente. Como los costos de las utilidades
dependen del precio del gas natugallrich& Vasudevan, 2006kste 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 6ptimo con integracion energética

Rusia Estados Unidos Unién Europea Argentina

NPVen el esquema oOptimo despué:
de la integracion(MM$) 1526 2199 190 1715

Incremento respecto al cso base(%) 3.2 3.1 627.8 21.3

4.6.5 Analisis de condiciones de operacion 6ptimas

4.6.5.1 Escenario de precios Hetados Unidos

En esta secciose describel disefio 6ptimo de una planta de coproduccién de etileno
y propileno para el escenario de precios correspondiente al mercado en USA (ver)Figa
alimentacion de etano total a los hornos de craque®@32 td, que incluye la alimentacién
fresca de etanoy el reciclo de etano. Se utilizan cuatro hornos de craqueo en el esquema 6ptimo.
La alimentacién de etano se distribuye igualmente entre los hornos, ya que estos tienen la
misma dimension (125 MW). En cadato, la alimentacion se precalienta a 5%7, y la reaccion

de produccién de etileno tiene lugar a 822. 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 integracion
energéica permite recuperar calor en la zona convectiva del horno para generar 7108 t/d de
vapor de sUpeslta presion (110 bar), considerando la contribucién de todos los hornos. Cuando
este vapor se expande en una turbina, se generan 67 MW de energia, qopalrirente se

utiliza para impulsar el compresor de gas craqueado (el mas importante de toda la planta).
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Figura 4.7: Disefio 6ptimo de una planta de coproduccion de etileno y propileno para el
escenario de precios en Estados Unidos

El tren de separacion 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
gue la corriente de fondo se envia aclslumna depropanizadora. El reactor de hidrogenacion
de acetileno tiene una conversion total del 95 % paraléi el consumo de hidrogeno es de
8t/d (proveniente del horno de craqueo). La corriente de salida del reactor de hidrogenacion se
comprime y j@sa 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 hidrogeno, que se purifica posteriormente en un proceso PSA
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(Pressure Swing Adsorptipnpara obtener 199 t/d dd+, lo cual representa un 8% 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 (vér7iig.

En la seccién de metatesis, se alimentan 2350 t/d de etileno, del cual el 99 % proviene
de la corriente de tope del separador de etagtileno. Una parte importante del etileno se
convierte en ibuteno a través del proceso de dimerizacién (50 %), sprendo 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 hidrogenacion de C4). En la corriente que ingresa al reactor de
metatesis, la relacion molar etileno/bemhos 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 produccion requerida de esta olefina.
4.6.5.2 Escensdo de precios de Argentina

En esta seccidn se disewl disefio 6ptimo de una planta de coproduccion 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 éano 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 alimentaciéon de prop@ se une al reciclo de propano (38.7 %) proveniente del
separador propangoropileno. En el esquema 6ptimo un 58 % se procesa en el horno de craqueo
con vapor, mientras que el resto se alimenta a una unidad de deshidrogenacién catalitica. El
horno de crageo térmico emplea una alimentacion de 3120 @& propano, y demanda
158MW. En la hidrogenacién 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
produccon total requerida.

Los hornos de craqueo térmico se integran con un sistema de transferencia de calor para
recuperar energia y producir vapor de alta presion. Este vapor se expande en una turbina para
producir 43 MW, que se utilizan en la planta parasfater 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 estafariet@pa de separacion opera
a una mayor presion (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 requerimientesergéticos 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 operaciorde la columna, se reduce el diametro de disefio de la misma, y
consecuentementgelos costos de capital asociados. Estos resultados muesinam €l modelo

GDP propuesto permite considerar estos compromisos en el disefio 6ptimo, y su variacién en

funcién de los escenarios de precios.
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Figura 4.8: Disefio 6ptimo de una planta de coproduccion de etileno y propileno par ael

escenario de precios en  Argentina

4.7 Conclusiones

En este @pitulo se hdormuladouna superestructurgara determinar el disefio 6ptimo

de una planta de coproduccion de etileno y propileBste es un problema relevante debido a

las ventajas @ utilizar liquidos del gas natural/shale gas (NGLs) para la produccion de olefinas
en el contexd de la revolucion del shale gas. El uso de esta materia prima en lugar de naftas,
principalmente en USA, ha generado una disminucién en la produccion de propileno, lo cual
impulsa el empleo de nuevas tecnologias para producir esta olefina. En este cCagitul
formulan modelos rigurosos parad unidades de procesos mas relevantes, incluyendo
columnas de destilacidn, compresores, turboexpansores, y otros equipos. Es importante notar

que el modelado riguroso de unidades no es frecuente en la literatura patademas de
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optimizacion de gran escala, como el que se analiza en este Capitulo. Se formula la
superestructura con un modelo derogramacién Disyuntiva Generaliza@aDP), donde la
presencia de equipos se asocia con variables Booleanas. La funcidwoobgeta maximizacion
del valor presente neto (NPV), sujeto a ecuaciones generales, disyunciones para las potenciales
unidades de procesos, disyunciones para la representacion de las redes de estados y equipos
(SEN) asociadas a las columnas de destilgciolas 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 implementacion del algoritmo de
Aproximaciones Exteriordsasadasen Légica(L-bOA en GAMS. En los casos de estudio, se
considera una capacidad de planta de G00 t/afiode etileno y 50000 t/afiode propileno. La
superestructura incluye hornos de craqueo para etano y propano, deshidrogenacion de
propano, y metatesis de olefinas como potencid@nologias para la produccién de etileno y
propileng asi como potenciales procesos de PS#\analizadiferentes escenarios de precios,
considerandods costos de materia prima de cuatro mercadd$A, Unidn Europea, Rusia, y
Argentina. Se consideran precios globales de etileno y propileno.

Los resultados numéricos muestrgue los precios de etano y prapo son los factores
mas influyentes para la rentabilidad del proceso y la determinacién de la configuracion 6ptima.
La combinacion de craqueo térmico de etano, aesis de tefinas, y dimerizacion de etileno
es la opcion 6ptima es escenarios donde losta® de etancson bajos, en relacion a los de
propano(USAy Rusia) En cambio, la combinacién de craqueo térmico de etano y propano, junto
con la deshidrogenacion de propano es la solucién 6ptima cuando los costos de etano y propano
son similares (EU y dentina). Es importante destacar que la formulacion GDP permite
identificar en forma robusta y eficiente distintos disefios 6ptimos de planta en funcion de los
mercados analizados. Finalmente, para el esquema 6ptimo de cada escenario de precios, se
formula un problema no lineal para llevar a cabo optimizacion e integracion energética
simultaneamente, lo cual permite determinar las demandas minimas de servicios auxiliares
externos de calentamiento y enfriamiento requeridos. La inclusion de integracién eicargét
el esquema oOptimo 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
"Q: Funcion polinomial para calcular el calor especifico de conienmiro’™Q
"Q :Funcién para calcular el punto de burbuja de la mezcla

"Q : Correlacion para estimar los costos de utilidades de refrigeracion
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'Q : Funcién para calcular el punto de rocio de la mezcla

'Q : Correlacion para estimar los costde utilidades de calentamiento

'Q: Ecuacion de Van 't Hoff para calcular la constante de equilibrio de la reaccion

'Q : Funcion polinomial para calcular la entalpia de liquido del componente’@uro

"Q : Ecuacion extendida de Anb@i para calcular la presion parcial del componente paro
'Q : Funcion polinomial para calcular la entalpia de vapor del componente’@uro

'Q : Modelo subrogado para calcular las pérdidas de etileno en el reactor de acetileno
Q

: Correlacion de costo de la unidad

4.8.2 Variables

0 0: Costo de capital asociado a la unidad

6 @ "Y&osto de la utilidad de enfriamiento asociado a la unitlad

6"QYo: Costo de la utilidad de calentamiento asociado a la unidad

0 "O¢ @xsto de inversion

6 My : Calor especifico del componente puébn la unidad

0 N &: Calor especifico promedio en la unidad

0 'Y 0: Costos asociados a la materia prina

0 "Y"Eosto total de servicios

00 & Caida de presion en la unitia

'0'Y}; : Relacion liquido vapor en la etapale la columna

'O ay, : Flujo de vapor desde la etapaen la columna

‘Q"Q Relacion entre la constante de gases y el calor especifico medio

O & 'Q G6%to anual de electricidad

"O 1 : Flujo molar del componenf@n la corriente de procesos que va desggea 0
"O'Q : Flujo molar del component€que ingresa al horno de craqueo operando con la materia
prima’@

"00 #t ;: Transformacién logaritmica del flujo raoldel componente reactiv

"O j: Entalpia de la corriente de procesos que va dégie 6

"O"Q2 Entalpia de la corriente de procesos que se alimenta al horno de craqueo operando con la
materia prima @

"0"Q i : Entalpia especifica delmponente’@n fasen a la temperatura de salida de
"Q;6 : Flujo de hidrégeno que se alimenta a la unidad

0 "Y'Qq} Logaritmo natural de la constante de equilibrio de la reaccién la unidad
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0 M) Logaritmo natural de la presioragcial de vapor del component&a la temperatura de

salida ded

C

i - Presion de la corriente de procesos que va degnao

Ca

'Y: Relacion de presion en la unidad

(et}

: Calor requerido en la unidaxd

¢&x Demanda del condensador en la colundna

(@]

"Q Calor total intercambiado en el horro

(et}

0'Q: Demanda del rehervidor en la columaa
Y 'Q b Beneficios anuales por ventas del produato
Yi g :Fraccion en el divisor de corriente que vad#ss a0¢

'Y 6 /1 Flujo liquido de salida del componerin la unidad

Yo §: Flujo de salida de vapor d&kn la unidadh

"Y  : Temperatura de la corriente de procesos que va dégda o

"Y® ¢ BiTemperatura promedio en ebmpresoro

"Y'O8eneficios totales

“Y"Qi: €emperatura isoentropica en

“Yo: Temperatura de salida de la unidad

0 i "Welocidad del flujo de vapor en la unidad

& gQVolumen liquido molar del component& la temperatura de salida de
w & Volumen molar liquido de la corriente que sale degde

@ L: Volumen molar de vapor de la corriente que sale desde

w : Trabajo relacionado a la unidad

® ji: Fraccion molar del componeni@ara la corriente de procesos desdieg a6
® & : Fraccion molar del componeni&n la corriente liquida que sale destle

@ & Conversion del component@

® U : Fraccion molar del componeni@n la coriente de vapor que sale desde

4.8.3 Variables Booleanas

@ : VariableBooleana que es verdadera si la unideels seleccionada

@ "¥: VariablesBooleana que es verdadesala taread es seleccionada en la unidady falsa
en caso contrario

& : VariablesBooleana que es verdaderd el procesoCatofin es seleccionado para la

deshidrogenacion de propano

139



& : VariablesBooleanaque es verdadera sl procesoOleflex es seleccionado para la

deshidrogenacién de propano

4.8.4 Parametros

O & : Numero de atomosn el componentéQ

o "Qr: Coeficientes de la ecuacion extendida de Antoine para el compor@nte

"G : Coeficientes polinomiales para calculacalor especifico del component
® "Q;, Coeficientes polinomiales para calcular la entalpia de liquido

® " Coeficientes polinomiales para calcular el volumen de liquido

6 G ;: Rendimiento de carbono déx partir del compnente reactivo@ en la unidad
"O : Entalpia del componentiéx la temperatura de referencia

"O0 tHoras de trabajo por afio

U : Constante de SoudeBrown

0 "Y"¥Selectividades hacia alquenos de 5y 6 carbono en el reactor de metatesis
® : Masa molecular del component@

i "Qa¥FeEcio de electricidad

0 i "QcPeecio del producto o materia prima

c:

C

Y: Constante de gases ideales

“Yi ‘QT@mperaturade referencia
4.8.4.1 Letras griegas

| : Anualidad

[ : Factor de contingencia y honorarios
3: Factor de construcciones auxiliares
[ : Fraccion del costo de mantenimiento
— : Eficiencia isoentrépica de la unidad
, . factor de correccién del costo de capital pocalizacion de la planta
—Tasa de interés

» . Impuesto sobre beneficios netos

t: Vida total del proyecto

1 : Fraccion del capital de trabajo

4.8.5 Conjuntos
0 "Yatomos
6 6 Mnidades con costo de capital asociado

0 'O: Etapa del condensador en la coluntna
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0. @mponentes

0 ‘QiComponentes reactivos en la dimerizacion

0 "OComponentes reactivos enikbmerizacion

0 0:iComponentes reactivos enraetatesis

0 0: ®roductos de la hidrogenacion de ®dténosy oligémeros

"Y ®ienos y eninos de 4 carbonos

C-

0 it Componentes reactivos en la unidad

0 "OQpares 6pfE tal que la corriente desdép a la columna ingresa en la etapa
0 "Y: Etapas de separacién en la columna de destilagion

Y6 : Etapa del rehervidor en la columoa

“Yw: Tareas que puede realizar la unidad

"¥ Unidades

Y& dCéamara de combustion asociada a la unidlad

Yo é a@pmpresores

"Yo:dJnidades que requieren utilidades de enfriamiento

"Y'QUnidades condicionales

"Y'Q:Columnas de destilacion

"Y'Q:iDivisores disyuntivos

"Y'Q:dynidades excluidas del balance de materia

"Y"Qdunidades flash

Y& : Unidades que requieren utilidadele calentamiento

"Y@u Intercambiadores de calor

Y@ dintercambiadores de calor de condensacion

Yo QIntercambiadores de calor de evaporacion

Yo tintercambiadores de calor de fase liquida

Yo O Intercambiadores de calor de fasapor

Y@ U Intercambiadores de calor de fase vapor con restriccion de cambio de fase
"Y'Qi seudo mezcladores que alimentan a la unidad

"Y"OUnidades que tienen una corriente de salida hacia

"Y0 : Unidades que reciben una corriente licaidesded

"Y& pConjunto de unidades que se incluyen en casealeccionar al proceso de metatesis
Y& dmezcladores

"YU : Unidades que tienen una corriente de entrada deéde

"Y¢ i Seudedivisores que entregan una corriente de salida provetgeeo

"Y1 :dombas y compresores
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Y1) Productos

Y1) &Pares de unidades que intercambian calor

"Yi: Unidades reactivas

"Yi @GMaterias primas

"Yi ik Estado alimentado a través dey procesado e cuando se selecciona la taréa
"Yi ; : Estado suministrado a través dey producido erd cuando se selecciona la taréa
"Yi :dnidades que describen las reacciones de craqueo térmico

"Y"Y'Q Wnidades que pueden realizar diferest@reas

"Yi :IDivisores

"Yi : &stados

"Yax Unidades que reciben una corriente de vapor desde

"YU QS$eparadores flash

4.8.6 Iindices

"Qindice de componentes

& : indice de cambio de fase
n: indice de fases

i : indice de reacciones

o indice ddareas

0: indice de unidades
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Capitulo5: Generacion de modelos hibridos en Programacion
Disyuntiva  Generalizada para la optimizacion de
superestructuras

5.1 Introduccion

El modelo riguroso de un diagrama de procesos, incluyendo una formulacion detallada
de cada unidad, resultaegeralmente en un problema mixto entero no lineal (MINLP) de gran
escala. Debido a que las formulaciones MINLP son de complejidad no polinémicardNP
(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 Generalizadaerferalized Disjunctive Programming GDP)
constituye una forma mas intuitiva de formular un problema de optimizaciébn matemética
introduciendo informacion especifica del proceso a través de disyunciones y proposiciones
l6gicas. Ademas, las formulaciones GDP pueden resolverse utilizando estrptetfiessas de
descomposicién, como el algoritmo dgroximaciones Exteriordsasadasen Légica(Logic
basedQuter Approximationalgorithm, LbOA)(Chen et al., 2020; Turka&y Grossmann, 1996;
Vecchietti& Grossmann, 1999)

En ciertas aplicaciones, la forma analitica de la funcion objetivo o de algunas
restricciones no se encuentran disponibles en forma explicita ya que se obtienen pordeed
simulaciones, codigos externos, o experimentos de labora(@agaj 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), paepresentar las funciones implicitas. Esta técnica
consiste en construir funciones sencillas a partir de datos de entrada y §ahdaekar&
lerapetritou, 2018; Kin& Boukouvala, 2020)y ha sido implementada satisfactoriamente para
abordar problemas de problemas de disefiimo de procesofCaballer& Grossmann, 2008;
Henao & Maravelias, 2011; Pedrozo et al., 2028)Jem4s, los modelosubrogadosse pueden
utilizar para reemplazar modelos rigurosos de unidatkeproceso®n problemas no convexos
de gran escala. De esta forma, se puede reducir el nimero de ecuacitmesmyplejidad del
problema. La aproximacion de no linealidades y no convexidades es un desafio significativo en
el enfoque de SMpor lo que las funciones baseminmenteson no lineales. Hay dos clases de
funcionesbase La primeraincluye modelos de gresidncon funcionesalgebricas simples

como polinombsy bilinealdades Estas an adecuadas parproblemas deoptimizacion, pero

147



es posible que no representen ceractitudfunciones altamente no lineales. La segunda clase
de funciones base incluye faiones de interpolacigrcomolas fuinciones de base radidRédial
Basis FunctionRBF)(Hardy, 191) y Kriging(Krige, 1951)En estas funciones, los datos se
pueden representar exactamentepn la penalidad daumentar el nimero de pardmetros e
introducir términos naconvexos.

Cozad et al(Cozad et al., 2014)esarrollaron un software de aprendizaje automético
de modelos algebraicos para optimizaciérutgdnated Learning of Algebraic Models for
Optimization, ALAMO), que permite construir modelos subrogados sencillos basados en
regresion, como funciones linealgmlinomiales, racionales, asi como funciones de base radial,
utilizando estrategias de optimizacién global para obtener los tipos de funciones a incluir
(decisiones discretas) y estimar los parametros correspondientes (variables continuas). Wilson
y Sahnidis (Wilson& Sahinidis, 2017studiaron las opciones de regresion con restricciones en
ALAMO, y demostraron la eficiencia del muestreo a través de la maximizacion de errores (Error
Maximization Sampling, EMS) como estrategia de explorad@oukouala y Floudas
(Boukouvala& Floudas, 2017)desarrollaron algoritmos parala optimizacion global de
problemas computacionales de caja gristrimgidos Algorithms for Global Optimization of
coNstrAined greypox compUTational problem®#ARGONAUT para resolver problemas que
incluyen restricciones con forma algebraica explicita e implicita. Una caracteristica especial de
ARGONAUT es la seleccibm 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 regresion y de interpolacion con el objetivo de mejalesempefio
de dichos modelos dentro de un esquema de optimizacién. 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 diseffa@dpe plantas de
procesos quimicos, formulados en un marcoRtegramacion Disyuntiva Generalizg@&DP).
Los modelos GDP hibridos resultantes se resuelven mediante un procedimiento iterativo de
optimizacion. El desempefio del algoritmo propuesto se amatizdiante 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 6ptimo 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 basadas feinciones 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 optimizac{@ivilson& Sahinidis, 2017Por otro lado, las funciones
interpolantes pueden representar cualquier comportamiento, dando respuestas exactas en los
puntos de interpolaciorfChen et al., 2014fn particular, se emplean funciones de base radial
Gaussianas (GaussiBadial Basis Function6RBE) debido a su desempeifio satisfactorio en
esquemas de optimizaci@Admouzga& Stromberg, 2017; McDonald et al., 200Bado 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 regresiomtsar ca
apreciablemente las predicciones del modelo lejos de los puntos de interpolacionRBé&s G
presentan estas caracteristicas, y los coeficientes de las GRBFs se obtienen mediante la solucion
de sistemas de ecuaciones lineales.

En este Capitulo, losadelos subrogados se generan basados en la siguiente funcién:

o B R0 BL ol ik (5.1)

donde0 son las variables de entrada en el modelo subrogarlpd son los pardmetros del
modelo a determinar{) es elnimero de funciones algebraicas;es el nimero de puntos de
interpolacion esel factor de forma de [aSRBFS) i son los puntos de interpolacion;Q 0
son las funciones de regresion algebraicas simples.

Los modelos basados en primeros principios y subrogasosincluyen como

restricciones del problema de disefio 6ptimo, cuya formulacién GDP se muestra a continuacion:

a Q0w (5.2.1)
ROTATNE | (5.2.2)
VMo 7 (5.2.3)
@
z,2 Qo moy (5.2.4)
MM w 1
N QP A (5.2.5)
O N Y @ ai Q (5.2.6)

donde™Qw es la funcién objetiven (5.2.1),"Qw es el conjunto de restricciones lineales y no
linealesque representarprimeros principioen 6.2.2), y'Q @ corresponde a le modelos
subrogadosn (6.2.3). Enrelaciéna las disyunciones légicds.4), es la variable Booleana
asociadacon eltérmino k-th de la disyuncién-th, Q @ son restricciones algebraica¥&y w

son modelosubrogados

149



Para resolver el problema GDP se aplica el algoritmémteximaciones Exteriores
basadasen Légica(L-bOA) Esta estrategia se ha descripto en detalle en la Sedc®a del

Capitulo4 de esta Tesis.

5.2.1 Generacion inicial de los modelos sulaaas

En este Capitulo, como primer paso se generan las funciones de regresion algebraica
con el software ALAM(Tozad et al., 2014ste modelo igial se obtiene basado en funciones
de baja complejidad, que incluyen monomios lineales, cuadraticos, y cubitinsalidades
simples y cuadréticas, y un término constante. Se utiliza el criterio de informacion de Bayes
(Bayesian Information Criterion]® como métrica de ajus@Vilson& 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. Sealculan los errores relativos de los datos de muestreo, y los puntos con errores
mayores a una tolerancia dada ) se incluyen como puntos de interpolacion para generar
funciones de base radial Gaussianas (Gaussian Radial Basis Functions, GRBEsjotae giee
los residuos se ajustan con GRBFs; de esta manera el SM es exacto en los puntos de

interpolacion.

5.2.2 BRapa de exploraciofmuestreo adaptativ)

Con el objetivo de mejorar el desemperio global del modelo subrogado inicial, se lleva a
cabo un muesto adaptativo que determina las regiones del dominio donde se requiere un
mayor refinamiento. En esta etapa se formulan problemas de optimizacion a través de la
estrategia de muestreo mediante la maximizacion de erroEgsof MaximizationSampling

EMS)Cozad et al., 2014; Wils@&nSahinidis, 2017tuya formulacién es:

LAY — (5.3.1)
NOI) T (5.3.2)
b 0 (5.3.3)

donde™Q U es el dato experimental o modelo riguroso para determinar la variable de salida, y
"Q 0 son las restricciones del modelo rigurodeMSes un problema de programacion
matematica 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 casquizel modelo fuera de caja negra, se podria utilizar

un método de optimizacion sin el uso de derivadas (Derivative Free Optimization(Fi¢3®)
Sahinidis, 2013)como se aborda en la Secci62.6. 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 ej@io, las variables de entrada para las columnas de destilacion 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 dehervidor, las temperaturas de tope y fondo

de la columna (cuatro funciones subrogadas, como muestran las Ecs.-(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 algoritfih®@A, algunos
subproblemas NLP pueden resultao factibles debido a la baja exactitud de los modelos
subrogados en regiones claves del dominio de las variables de er{tad#®& Boukouvala,
2020) El modelo verdadero de la unidad también puederseiactible cuando se evalua en la
solucién de un subproblema NLP. En ambos casos, se deben buscar puntos de muestreo factibles
para explotar tal region, y consecuentemente, mejorar el desempefio de ludelos
subrogados. Entonces, se formula un problema de optimizacién para minimizar el cuadrado de
la norma euclidiana de la diferencia entre la solucion del subproblemdW){ las variables
de entrada del modelo subrogado) que satisfacen las restciones del modelo original de la

unidad de procesos:

a R’ VA (5.4.1)
ORI 1 (5.4.2)
O U O (5.4.3)

Se debe notar qué” son parametros para el problema (5.4) ya que sus valores son
soluciones provenientes de los subproblemas NLP. La solucién del Problema (5.4) proporciona
un punto factible que se incluye en el conjunto de entrenamiento, y de esta forma, permite la

explotaddn 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 formulacion y refinamiento de los SMmediante las etapas de exploracion y
explotacion), y la resolucion del problema de disefio 6ptimo, formulado como GDP. A
continuacion, se brinda una descripcion de este procedimiento:
1. Se seleccionan las cotaslds 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 consiirlos modelos subrogados.
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Fitrados de datosalgunas evaluaciones pueden resulkar factiblescuando el modelo

original tiene restricciones, entonces se aplica un filtrado de dados descartar los puntos

de muestreano factiblegBoukouvala& Floudas, 2017)

Generacion inicial de modelos subrogadesrogate modelSM)

4.1. Gereracion de SM con funciones de reg@salgebraicas simplesediante 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 dadd- )

4.3. Refinacion de SM cd@RBFen cada punto de muestreo detectado en 4.2

Etapa de exploracién

5.1. Muestreo mediante una estrategide maximizacion de errordEMS): Determinacion
de los puntos donde los SMienen baja exactitud dentro de la region factible. Los
problemas EMS se saelven para cada variable de salida de cada modelo subrogado
respectivamente.

5.2. Los SMse 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 tolerancig-dada
(criterio de convergencialEn caso que no se satisfaga esta condicion, se vuelve a 5.1.

Se resuelve el problema de disefio 6ptimo de procesos, formulado como un GDP, utilizando

el algoritmo EbOA

Etapa de explotacion

7.1. Cada subproblema NLP del GDP propoeciona 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 faetiplcon baja exactitud, se incluye la
solucion del subproblema NLP al correspondiente conjunto de entrenamiento. En caso
de que el modelo riguroso de la unidad de procesasreefactible, se resuelve un
problema de factibilidad (5.4) para obtener la sadicmas cercana a la solucién del
subproblema NLP, para incluirla en el correspondiente conjunto de entrenamiento. De
esta manera, la estrategia de solucion se beneficia del algorith@A_por medio del
testeo y, eventualmente, inclusion de las soluciodesos subproblemas NLP.

7.2. Criterio de convergencia: el error relativo de cada variable de salida, de cada modelo
subrogado, evaluada en cada solucion factible de un subproblema NLP debe ser menor

a una tolerancia dadé ) para terminar el procedimientderativo. Si no se satisface,
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se vuelve a la etapa de exploracion (paso 5). De esta manera, el nimero de iteraciones

principales del algoritmo es igual al nimero de veces que se resuelve el problema GDP.

[ Cotas iniciales (v}, v}) ]

Evaluaciones del Muestreo por LHS y
modelo verdadero procesamiento de datos

Setp=1
(p:subproblemas NLP)

|

Generacion inicial de SM

(funciones de regresion,

evaluacion de errores, y
refinamiento con RBF

evaluado en el éptimo

I

I

I

I

I

I

Filtrado de I
puntos infactibles I
I

I

I

I

I

} local parcial v*

Modelo verdadero ’

Etapa de exploracion

|m T I~ —————————— I
Minimizar [jv* — v||2
n = 1(n:var. de salida) ] sujeto al

|
|
|
| modelo verdadero
|
|
|
Actualizar modelos Problema de optimizacion |
subrogados EMS sujeto al |
usando RBF modelo verdadero |
|
|
|
|
|
|
|

Set v=v"
Calcular err,

No
Agregar v a! set de err, < £,
entrenamiento

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 generacién de modelos subrogados y
optimizacion de superestructuras

[ Solucién encontrada ]

5.2.4.1 Estrategias de solucion alternativas

En esta Seccion, el algoritmo descripto de la Fig. 5.1 se modifica para comparar su
desempdio con otras estrategias de generacion de SM, considerando que: a) s6lo 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 6ptimo, se utBidan
construidos exclusivamente con funciones de regresion algebraica en ALAMO, es decir, en la
etapa de exploracion y explotacion, donde se actualiza el modelo subrogado, también se utiliza
ALAMO dentro del esquema iterativo (Fig. 5.1) para generar ndemagnes de regresion
algebraicas. Se debe notar que la incorporacién de nuevos puntos de muestreo durante las
etapas de exploracion y explotacion implica resolver problemas de programacion matematica

adicionales a optimizacion global, incluyendo el cotgude 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 $8& generan solo con GRBFs. La estrategia de la Fig. 5.1 se
modifica para aplicar GRBFsen 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 Sdéea de menor complejidad que en el caso a), aumenta la ealiliiad 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@®grama en Matlab (R2016a) ya que este programa
permite el procesamiento y la transferencia de datos a ALAMO (Vie2§id 0.2} y GAMS
(32.2.0). Matlab también permite la generacién de datos mediante la metodologia de muestreo
del hipercubo latinol{atinHypercube SamplingtHS)y tiene estrategias para resolver sistemas
de ecuaciones lineales, mediante la solucion de las cuales se determinan los coeficientes de
GRBE.

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
RS&ARS alidflrozr &S LINPINIYs €F SAONRGAZNI | dzi2 Yt
posibles funciones base, y los datos de entrada y salida. Este archivo se ejedliaM® a
iGN} osa RS I @Sydalyl RS O2YFyR2a RS 2AyR2ga RS
generar un resumen de los resultados, desde donde se lee la forma de la funcion y se transfiere
a Matlab.

En el algoritmo propuesto en este Capitulo, ssusdven cuatro tipos de problemas de
programacion mateméticen 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 solucién de
los subproblemas NLPs; 2) muestrem coaximizacion de errores (EMS) (5.3) en la etapa de
exploracion; 3) problemas de factibilidad (5.4), que se formulan cuando las soluciones de los
subproblemas NLP resultan no factibks la etapa de explotacion; 4) problemas de disefio
optimo, formulado omo GDP (5.2). Para cada uno de éstos, se generan desde Matlab archivos
adIYasdd { S dzi A GAXMRWLI INI K SNMINRDSWE ' NOKA G248 G dIF
contienen los coeficientes de |aSRBFs, para ejecutar los problemas de programacion
matematicadesde Matlab, y para cargar los resultados de interés. Esta implementacion se lleva

a cabo en una computadotatel(R) Core(TM) ¢A790 CPU @3.60GHz con 8 GB RAM.
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* Interpolacion con GRB bliiek-t leling t
a blae Yox-modeling ool Su bro ados
(modelo subrogado) MATLAB 9

» Disefio LH_S « Generacién
* Procesamiento de datos de modelos
F

Modelo de unidades
Muestro a través de la maximizacion de errores

B CAMS T . proplemade 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 Optimizacién sin el uso de derivadas

En la estrategia de optimizacion de la Seccion 5.2.4, se propone un algoritmo de
optimizacion utilizandomodelos 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 paseetapas de exploracion y explotacigrasi
se formdan problemas NLP en dichas etapas que se resuelven en GAMS mediante el solver
CONOPT. Sin embargo, esta suposicién no es siempre valida, por ejemplo, cuando el modelo
riguroso se encuentra en un simulador.

Debido a lo anterior, en esta Seccién se aborgstinategias de optimizacién sin el uso
de derivadaserivative Free OptimizatigidFOJZhao et al., 2028n las etapas de exploracié
y explotacién. Estas estrategias s6lo requieren evaluaciones de la funcion objetivo para la
busqueda de la solucién Optima. Son de especial utilidad cuando las derivadas, de las
restricciones o la funciéon objetivo, no estan disponibles, su estimaci6asnconfiable, o
requiere gran cantidad de recursos, por ejemplo, cuando la funcién objetivo demanda alto
tiempo de CPU o presenta ruido numér{&os& Sahinidis, 2013)

En particular, se utilizal algoritmo de optimizacion limitada por aproximacion
cuadratica (Bound Optimization BYid@ratic Approximation, BOBYQA), desarrollpdoPowell
(Powell, 2009)Este método consiste en establecer cotasates para una region de confianza
radial, y un nimero de evaluaciones de la funcién para interpolar un polinomio cuadratico. En
este Capitulo, se utiliza este método a través del paquete proporcionad®ggunneau y Zhang
(Ragonneaw’& Zhang, 202Q)que permite ejecutar el algoritmo BOBYQA implementado en

Fortran a travé de MATLAB. La Fig. 5.3 muestra la integracion de software para este caso.
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* Muestreo a través de la ) ) o
maximizacion de errores @ PDFO — Powell's Derivative-Free Optimization solvers
* Problema de factibilidad

+ Disefio LHS .
—_— + G
+ Procesamiento de datos /\ L/\M @ eneracion
de modelos
* Interp0|aC|0n con GRBF a black-box-modeling tool SUbrOgadOS
(modelos subrogados) MATLAB
* Modelos de unidades
B CAMS . poiemacop
Figura 5.3: Integracion de software para la implementacion del procedimiento integrado

de generacion de modelos subrogados y optim izacion de superestructuras , considerando

estrategias DFO en las etapas de exploracion y explotacion

5.2.7 Problema de disefio 6ptimo e integracion energética en forma simultadnea

Otro aspecto novedoso de esta tesis consiste en el empleo de modelos hibridos con su
potencial integracion 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 lossSkh forma simultanea con lategracion energética
(determinacion de minimos servicios auxiliares). De esta manera, se considera el efecto de las
temperaturas de operaciéon en los equipos para favorecer la recuperacién de energia, y asi,
mejorar la funcién objetivo.

En los modelos mateaticos 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
energéicas y disminuir el consumo de servicios auxiliares.

Para abordar este problema, Duran y GrossmgBuran & Grossmann, 1986)
formularon un modelo con una condicién matematica del pinch para minimizar el consumo de
servicios auxiliares. Enipeipio, la formulacion incluye operadoregxpara calcular la cantidad
de energia disponible por encima del candidato al pinch. Como estos operadaxggneran
discontinuidades en el modelo, se pueden reemplazar por aproximaciones suaves de l0s mismos
(Dowling& Biegler, 2015)De esta forma se obtiene una formulacién NLP pa@ptimizacion
de procesos y la integracion energética de manera simultanea

Segun nuestros conocimientos, esta formulacion [dwling& Biegler, 2015po ha
sido integrada con problemas de optimizaci&@trectural. Dicha integracion representa desafios

debido a la complejidad del problema resultante. EI nUmero de variables y no linealidades
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incrementa significativamente debido a las ecuaciones de integracion energética. Ademas, se
tienen unidades de pros®s 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 dé problema de optimizacion resultante. Asimismo, el uso de formulaciones GDP y
del algoritmo EbOA contribuyen a mejorar las propiedades de convergencia del problema de
optimizacion.

En esta Seccion se propone una formulacién para abordar la optimizstidotural de
procesos (y generacion de SMs) e integracion 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 (MB)}Jjo a las restricciones del
problema de disefio 6ptimo (Ec. (5.5.2)). Se utilizan disyunciones para las unidades
condicionales, como se muestra en la (B&.3), y se emplea la representacion de redes de
estados y equipos para las etapas de separa@én(5.5.4)).

En la disyuncién (5.5.5)JO;, es la variable Booleana que es verdadera si la corriente
caliente"(y el candidato al pinchy se seleccionan en la planta, y falsa en caso contrario. Esta
disyunciénse utiliza para incluir en el modeél célculo riguroso dé 6y , que esel contenido
de calor totapor encima del candidato al pingide la corriente calient&De la misma manera,
en la disyuncion (5.5.63] Qy 1| se seleccionan en la plani@) j es verdadery se intuyeen
el modelo el célculo riguroso de 6, (contenido de calor totapor encima del candidato al
pinchn de la corriente fri&). Se debe notagque,debido a las caracteristicas del problema, las
variablesO 6; y 0 6 aumentan lacomplejidadcombinatoria a medida que aumenta el
namero de corrientes en la integracién. Asi, las disyunciones (5.5.5) y (5.5.6) resultan
especialmente Utiles para reducir el nUmero de no linealidades en los subproblemas NLP del
algoritmo LbOA.

Las Ecs5(5.7) y (5.5.8) son asignaciones de los candidatos al pinch para las corrientes
calientes y frias, respectivamente.”® es la demanda del servicio de calentamiento externo
para el candidata), y se calcula mediante la Ec. (5.5.9). La condicién nédiesrpara 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). Adema4s, se incluyen relaciones logicas para las
variables Booleang&c.(5.5.12).

GO®d0 o Q® (5.5.1)

@800 T (5.5.2)
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£3 w X e 0 NYQ (5.5.3)
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z 66 mO" Y'YO 0 (5.5.4)
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S o 6m~ 0 (5.5.6)
06, — 0O Y f ) Y f o o 0oy m "~
"Y 'Y ANTO (5.5.7)
Y o YY AN (5.5.8)
0® B. 06y B. 06 AND (5.5.9)
0 0® avod (5.5.10)
0 0O B, O0Y Y B. Qo ) (5.5.11)
LI R ERSOR A0S Yl 60°Q (5.5.12)

ON OP A O Y @A 60 TRRYE N YL GO a DNIYHO N TYYOD
GOR N Yi HTEd & {QChA N O 1 v Y & & [QQéhn N O
5.3 Caso de estudio: sintesis de metanol

5.3.1 Descripcién del problema

El primer caso de estudio considerado para evaluar el desempei® eftrategia de
optimizacion propuesta (Fig. 5.1) es un problema de sintesis de metanol tomado de la literatura
(Chen & Grossmann, 2019; Tiurkag Grossmann, 1996) El diagrama de procesos
correspondiente se muestra en la Fig. 5.4. Las decisiones discretas principales se relacionan con
la seleccién de la corriente de alimentacion (1 o 2), que puede ser acondicionada en una (3) o
dos etapas de compresion (4, 5 y 8. conversién de metanol se puede realizar en un reactor
de bajo costo que opera a baja conversion (9), o en un reactor de mayor costo que puede
alcanzar conversiones mas altas (10). Finalmente, la corriente de reciclo serpo@agrimir
en una (16) o de etapas (17, 18 y 19). La funcion objetivo a maximizar es el beneficio neto. El

modelocompleto de sintesisedmetanol se presenta ezl Anexo F.
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Figura 5.4: Superestru ctura para el problema de sintesis 6p tima 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

conversid en el modelo hibrido. EI modelo original del reactor se escribe de la siguiente forma

i ...00% onN pm (5.6.1)

@ p up BN ofp Tt (5.6.2)

SOY Lp Qo G G (5.6.3)
LOY op Q0 Qy Qr Qp (5.6.4)
oYY OYY o@ T®IYO i oM upm (5.6.5)
% 1 6N dp T (5.6.6)

O % ™I oN op T (5.6.7)

O O ™I 60N ofp T (5.6.8)

G Qo oon dpm (5.6.9)

donde™O"Y y"O"Y son los flujos totas de entrada y salida de la unidad', y'Q; son los
flujos molares del component&de entrada y salida de la unidadl, Y y “Y son las
temperaturas de entrada galida de la corriente de salida de la unida@d  esla presion de

la corriente de salida de la unid&d ... esla conversion... esla conversion de equilibrigy

YO esel calor de reacci6fpadmetro).
En este Capitulo, se gengaan modelos subrogados que reemplazan a las Ecs.
(5.6.1)(5.6.4). El consumde hidrégeno del reactoi () se calcula basaden los flujos molares
de entrada("; "% QYO ), temperatura de salid§Y ),y presion de operacion
(0 ), como variables de entrada. Asi se obtiene el modelo subrogado (5.&l16)odelo

hibrido para loseactores se formula con l&cs(5.6.5)(5.6.10).
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