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Capitulo 1

INTRODUCCION

La tesis presenta informacion general y actualizada sobre el disefio, y en especial,
sobre la sintesis de procesos. Revisa la formulacién del problema de sintesis, las funcio-
nes objetivo, las alternativas estructurales, las unidades de proceso, el principio de des-
composicion y la clasificacién de los problemas en funcién del proceso a sintetizar. Asi-
misino, justifica el uso de las computadoras como auxiliares en la solucién de estos pro-
blemas.

Posteriormente, repasa la sintesis de procesos por métodos algoritinicos, en donde
se analizan las formas de obtener las superestructuras. Mediante ejemplos, se presentan
los métodos algoritmicos de solucién de problemas, desde la programacion lineal hasta la

programacion no lineal mixta entera. Se incluye una seccion de problemas resueltos,



donde se ejemplifica la metodologia de solucion mediante este método: definicién del
problema, planteamiento de la solucién (método de solucion a utilizar) y resultados.

A continuacion, se presentan el desarrollo matematico del modelo de la sintesis de
secuencias de separacion con integracion térmica y su aplicacion a una situacion real. El
modelo se resuelve por medio de la utilizacién de herramientas computacionales, una de
las cuales fue desarrollada por el sustentante.

Finalmente, se agregan los apéndices que contienen informacién general sobre los

programas utilizados, asf como los codigos fuente para los mismos.

1.1 Objetivos.

Los objetivos de este trabajo son los siguientes:

. Implementar y experimentar los métodos algoritmicos de resolucién me-
diante problemas de Ingenieria Quimica.
. Utilizar dichos métodos para la sintesis de secuencias de separacién con y

sin integracion térmica.

. Cuantificar el impacto de la integracién térmica en las secuencias de desti-

lacion simple.

. Desarrollar un sistema computacional que permita tener facil acceso a la

sfntesis de secuencias de separacion, sin requerir un profundo conocimiento del tema.



. Normalizar estas técnicas de manera que permitan su utilizacion y préctica

en la ensefanza a nivel licenciatura,



Capitulo 2

GENERALIDADES

2.1 Aspectos Creativos del Diseiio de Procesos.

En general, los ingenieros quimicos se encuenan con que gran parte de su activi-
dad profesional estd orientada a los procesos, ya sea en operacion de plantas, investi-
gacion y diseiio o desarrollo de nuevos productos. El objetivo permanente es la ob-
tencion de nuevos procesos o el mejoramiento de los ya existentes, para satisfacer las
demandas comerciales y financieras de los mercados. Es por esto que los ingenieros
quimicos tienen un papel muy importante en los procesos y sobre c6mo estd distribuida

su vida til, desde sus inicios en un diagrama de flujo de proceso o en una planta pilo-



to, hasta sus ultimos dfas antes del cierre completo de Ia planta y su posterior desmante-
lamiento.

Comno el propésito de la ingenieria es el de crear nuevos materiales abundante-
mente, se intenta realizarlo por medio de transformaciones quitnicas (o bioldgicas) y/o
separaciones. El disefio de plantas y procesos es la actividad creativa donde se generan
ideas y las trasladamos a procesos y equipos, para producir dichos materiales o para
incrementar significativamente el valor de los ya existentes.

En cualquier compaiifa se podria intentar generar nuevas ideas para:

. Producir materia prima que se tiene que comprar.
. Convertir los deshechos de la planta en productos de valor.
. Crear un material completamente nuevo (fibras sintéticas, alimentos, bio-

procesamiento)

. Encontrar una nueva forma de obtener un producto ya existente (un nuevo
catalizador, una alternativa por bioprocesamiento)

. Explotar una nueva tecnologia (ingenieria genética, sistemas expertos).

. Explotar un nuevo material de construccién (polimeros para alta presién o

alta temperatura).

Como un indicador del tremendo éxito que esto ha tenido, se puede mencionar
que mas del 50% de los productos comercializados por la mayoria de las compaiias

fueron desarrollados durante las dltimas dos décadas.
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Probabilidad de Exito.

A pesar del excelente indice de éxitos, muy pocas ideas son llevadas a la pricti-
ca. En efecto, las probabilidades de comercializacién de un nuevo proceso en la etapa
de investigacién son sélo del | al 3%; en la etapa de desarrollo son de 40 a 60%. Por
supuesto, esperamos que la probabilidad de éxito sea mayor para modificaciones a un
proceso, que para un proceso completamente nuevo. Sin embargo, las ventajas econd-
micas asociadas a estos proyectos mds seguros tendrdén un menor potencial.

La experiencia indica que s6lo un pequeo nimero de ideas siempre tendrdn un
desembolso. Es notorio que a evaluacion es uno de los componentes més significativos

de cualquier metodologfa de disefio,

Sintesis y Andlisis.

Tal vez la caracteristica que distingue a los problemas de diseiio de otro tipo de
problemas es que estin subdefinidos; esto es, que s6lo una fraccién de la informacién
necesaria para definir un problema de disciio estd disponible en la formulacién de un
problema. Por ejemplo, un quimico puede descubrir una forma distinta para hacer un
producto existente u otro catalizador para una reaccién comercial, y se quiere traducir
este descubrimiento en un nuevo proceso. Por lo tanto. se comienza sélo con el conoci-

miento de las condiciones de reaccién que se obtienen del quimico, asi como un poco
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de informacion acerca de las materias primas disponibles y productos que se sacan del
departamento de mercadotecnia. Es entonce  cuando se debe proveer toda la infor-
macion que falta para definir el problema de diseno.

Para suministrar esta informacion, se deben tomar decisiones acerca de los tipos
de unidades de proceso que podrian ser usadas, como estardn imcrcone_ctadas, y qué
temperaturas, presiones y flujos se requerirdn, Esta es la actividad de la sintesis. 1.a
sintesis es dificil debido a que existe un gran nimero de formas (de 10 a 10%) que po-
demos considerar para tlegar al mismo objetivo. Por lo 1anto, tos problemas de disefto
estdn indetinidos.

Normalmente, se quiere encontrar la aliernativa de proceso que tenga el menor
costo, pero también se desea confiar en que el proceso es seguro, que satislard las res-
tricciones ambicntales, que sca facil de arrancar y operar, etc. En algunos casos, pode-
mos usar reglas heuristicas ("reglas de dedo”) para eliminar cicrtas alternativas de una
consideracién posterior, pero en muchos otros es necesario obtener varias de ellas y
comparar sus costos. Los disefadores experimentados pueden minimizar el esfuerzo
requerido para este tipo de evaluacion porque muchas veces pucden estimar ¢l costo de
unia unidad. o grupo de ellas, por analogia con otros procesos. Por otro lado, los dise-
fadores noveles generalmente deben disefiar y evaluar mas alternativas para encontrar
la mejor,

Cuando los disenadores experimentados consideran otros tipos de problemas, en
donde carecen de experiencia y donde no pueden identiticar anatogias, ratan de usar

métodos cortos como base para comparar diversas opciones. Estos cdlculos solo son



utilizados para probar alternativas. Entonces, si el proceso parece ser rentable, se ocu-
pan procedimientos de diseiio mas rigurosos para desarroliar un diseilo final para la
mejor, o mejores alternativas.

Debido a la naturaleza de los problemas de diseiio, es qtil desarrollar una estra-
tegia para resolverlos. Sin embargo, usando métodos cortos podemos minimizar el es-

fuerzo requerido para realizar estos célculos adicionales.

El Método.

Si se reflexiona sobre la naturaleza de la sintesis y el andlisis de procesos, se re-
conocerd que actuaimente el disefio de procesos es un arte, es decir, un proceso creati-
vo. Por lo tanto, se podria tratar a los problemas de disefio de la misma manera en que
un pintor desarrolia una pintura. En otras palabras, los procedimientos originales de di-
sefio podrian corresponder al desarrolio de un bosquejo a lépiz, Conde se quieren sélo
los dewalles mas significativos del diseflo, es decir, se quieren descubrir las partes més
costosas de un proceso. Posteriormente el artista evalda la pintura preliminar y hace
modificaciones, usando s6lo forinas no muy definidas para los temas. Similarmente, se
desea cvaluar ¢l primer cstimado de un diseito y generar un nimero de alternativas de
proceso que conduzcan a nejoras. De esta manera, se espera generar un diseio burdo

razonablemente bueno antes de comenzar a afadir muchos detalles.



Después el artista aiade color, sombras y los detalles de los distintos objetos en
la pintura y revalia el resultado. De manera andloga, los ingenieros usan procedimien-
tos més rigurosos para disefar y costear los equipos mds caros, incrementando la
exactitud de los calculos de los balances de materia y energia, y aiadiendo detalles,
como los equipos de menor costo que también son necesarios para las operaciones del
proceso, pero que no tienen un gran impacto sobre el costo total de la plania, como las
bombas y tanques entre otros.

Con esto, se ve que la pintura y el disefio de procesos proceden de una serie de
etapas sucesivas de sintesis y andlisis cada vez mds refinadas. Debemos enfatizar que a
medida que se va profundizando, jamas debemos perder de vista el problema global.
Este es el método de la ingenier(a.

Si se acepta esta analogia entre la ingenierfa y el arte, se pueden reconocer otras
interesantes caracteristicas del disefio de procesos. En el arte, nunca hay una solucién
dnica a un problema; en la ingenieria de procesos es comiin que diferentes rutas de pro-
cesamicnto puedan ser usadas para producir el mismo quimico esencialmente al mismo
costo. Otra similitud es que se requiere de un juicio para decidir que tanto detalle debe
incluirse en cada una de las distintas etapas de una pintura, lo que también se hace en el
diseilo de procesos.

Por supuesto, numerosos principios cientificos se usan para desarrollar un dise-
fio, pero la actividad total es un arte. De hecho, es una combinacion de ciencia y arte
en una actividad creativa que convicrte al diseilo de un proceso en un desafio fascinante

para cualquier ingeniero.



2.2. Diseiio de Procesos.

Como se vid anteriormente, la sintesis es una de las etapas mas importante del
diseiio de procesos. La grifica 2.1 ilustra la particion formal de la etapa de disefio. Se
dividio el proceso de disefo en tres etapas basicas: sintesis, andlisis y optimizacion. La
sintesis es la etapa donde la estructura es escogida, como seleccionar el equipo a ser
usado asi como sus interconexiones. También en la sintesis, se pueden proveer los valo-
res para las variables que libremente pueden ser fijadas. El segundo paso es el andlisis
que también se divide en tres: resolucion de balances de materia y energfa, diseflo y
costeo del equipo y evaluacion del costo (y tal vez de la seguridad, operabilidad, etc.)
de la estructura analizada.

Los pasos finales son llamados optimizacién, y en particular, optimizacion
paraemetral y optimizacidn estructural. En el curso del analisis de una estructura dada,
generalmente se descubre algin nivel particular de presion o temperatura que puede
profundamente influenciar el resultado del disefo de los equipos y por lo tanto, la
evaluacion de la estructura. O se puede decidir alterar el equipo y/o sus interconexio-

nes porque una mejora es obvia o la version actual parece ser muy costosa,
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Diagrama ‘_—_ ‘ Sintesis

1

Balances de
Materia y Energia

><

Dimensionamiento Optimizacion Optimizacion
y Costeo Parametral Estructural

N

Evaluacion
Econoémica

NN

Diagrama Final

Figura 2. 1 Particion del diseiio de procesos en sus distintas partes.

Cambiar el tipo de equipo y/o sus interconexiones es lo que llamamos optimi-
2acién estructural, mientras que modificar los niveles de presién o temperatura con-
cierne a la optimizacién parametral. La teorfa de la optimizacion parametral esté en un

estado mds avanzado que la teorfa para la estructural..



La estructura final, con los valorcs de las variables de decision y flujos

resultantes, etc. representa el disefio final,

2.3 Sintesis de Procesos.

Formulacién del Problema de la Sintesis de Procesos.

Como se meciond antes, la sintesis es la etapa inventiva en el disefio de un pro-
ceso. Generalmente las salidas de un proceso estdn especificadas, mientras que las entra-
das deben ser determinadas (Fig. 2.2a) o pertenecer a un gran conjunto de posibilidades
(Fig. 2.2b). En cualquier caso, el diseitador es lamado para identificar la naturaleza de la
caja negra (sistema) de manera que ciertos objetivos sean optimizados. El sistema desco-
nocido (a ser sintetizado) estar4 determinado si la naturaleza de las unidades que compo-
nen el sistema y sus especificaciones, junto con sus interacciones estructurales, estdn

completamente especificadas.

; Salidas : Salidas
Deseadas ‘ Deseadas

(8) (b)

Figura 2. 1 Esquemas del problema de sintesis.



Es claro que la sintesis de un sistema operacional éptimo involucra decisiones en
dos distintas dreas:

1. El drea de las distintas alternativas estructurales, que son definidas por la topo-

logfa y la naturaleza de las unidades interactuantes.

2. El 4rea de los disefios alternativos para las unidades operativas que componen

el sistema.

La optimizacion del sistema en la primer 4rea representa un problema de progra-
macién entera, en tanto que la optimizacién en {a segunda resulta en un problema de pro-
gramacion continua no lineal. Esto, combinado, genera la naturaleza entera-continua del
problema de optimizacién, y junto con su alta dimensionalidad, crea un problema mate-
mético abrumador.

La formulacién apropiada de la sintesis es un paso crucial. Debe ser
suficieniemente rica para incluir todas las alternativas interesantes y suficientemente
pobre para excluir todas las soluciones obsoletas y poco atractivas. El cémo el disedador
puede balancear las dos caracterfsticas anteriores es un arte y el procedimiento de
solucién que desarrolle diferenciard los acercamientos efectivos de la sintesis de los
ineficaces y voluminosos.

Acerquémonos a la formulacion en una manera més sistemética. Consideremos el
problema de sintesis como estd esqueméticamente representado en la figura 2.4, Para la

completa y rigurosa formulacion matematica del problema de sintesis, debemos es-
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pecificar tres ingredientes principales: funciones objetivo, el conjunto factible de alter-
nativas estructurales y el conjunto factible de diserios aceptables para las diferentes

unidades operativas.

Diagrama de
Emrat.k\_i_9i Proceso ‘ __} ()
Dadas (Conocido) ¢

Figura 2. 3 Esquema del problema de analisis.

Funciones Objetivo.

Se debe de reconocer que ¢l problema de sintesis corresponde a un problema de
optimizacién multiobjetivos. El sistema operacional bajo sintesis se requiere para satis-
facer varios objetivos. Un aspecto predominante en nuestras consideraciones es el de la
economia del proceso. Casi todo el trabajo en sintesis de procesos ha considerado el
problema como una optimizacién de un solo objetivo, con un tnico indice de rendi-
miento econémico. Estd claro que otras consideraciones se deberfan de incluir. Entre
ellas, las mis importantes son: rango de operabilidad, controlabilidad, seguridad y
confiabilidad del sistema. Asi, formalmente establecido, el diagrama 6ptimo del proce-
50 estard dado por la solucién del problema:
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Minimizar F (X)
X
donde E=[FF,,....I',] es el vector de indices de rendimiento y X es el conjunto
de diagramas alternativos del proceso. Sea X;eX un diagrama alternativo del proceso.
Entonces, est4 caracterizado por la estructura correspondiente M; que convierte las en-
tradas disponibles en los productos deseados, y los valores de disefio D, que caracterizan
a las unidades en M;, por ejemplo;
Xi = (MjDj}.
Existen varias técnicas para resolver el problema:
1. Considerar el objetivo dominante F, como el inico y expresar los restantes
como restricciones en forma de desigualdades. Por ejemplo:
Minimizar F(X)
X

sujeto a

Fix) <a; i=2,3,...n
Construir una funcién objetivo escalar compuesta, por ejemplo:

Minimizar f = X w;iFi(X)

X

Ambas técnicas han sido utilizadas para la sintesis dptima de diagramas de pro-
ceso, siendo la primera la mds popular.

L.a formulacién multiobjetivos es particularmente explicita en la naturaleza del

problema de sintesis, ya que diagramas econémicos pero inoperables seran rechazados.
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al menos en el futuro previsible, También acarrea otra caracteristica importinte que uni
estrategia de bisqueda debe poseer, que un procedimiento de sintesis no debe procurar-
se s6lo una solucion final sino toda una familia de soluciones aceptables, dejando Ia

decision linal al disefador de acuerdo a la evaluacion subjetiva de las alternativas.

Conjunto Factible de Alternativas Estructurales.

Como se dijo con anterioridad, una alternativa estructural estd definida por la
naturaleza de sus unidades de operacién y sus interacciones topoldgicas. Para resolver
el problema de optimizacion anterior, se desea que el conjunto X de configuraciones
alternativas incluya sélo las razonables y no necesariamente a todas. Es fticil de formu-
lar de manera exhaustiva, pero su solucién es agobiante. Como reducir el espacio de
alternativas sin excluir las mas atractivas es ¢l mayor desafio del disefiador. Los inge-
nieros quimicos han dependido enormemente de su intuicion y experiencia anteriores
para determinar el conjunto de alternativas posibles.

El desarrollo de todas las alternativas estructurales posibles es un problema de
mapeo. definido:

¢Como generar todas las estructuras que transformen el material disponible en
tos productos deseados?. Tal mapeo deberia ir solo a través de los estados permisibles,

como estan definidos por el conjunto de unidades operacionales permisibles (como
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reactores, separadores, ctc.) y las interacciones aceptables entre ellas. Consideremos el
mapeo M:
Mi: Sentrada = Ssalida

donde S,,mds ¥ Ssaiiga SON los espacios de las entradas disponibles (materia pri-
ma, energfa, etc.) y de los productos deseados, respectivamente. Cada mapeo M esta
caracterizadd por:

M; = { UpT;}

donde U, es el conjunto de unidades de operaci6n (reactores, separadores, etc.) y
T; caracteriza la topologfa de dichas unidades. Asi:

U, c U = Conjunto de todas las posibles unidades de operacién.

y

T, cT = Conjunto de topologias operables,

Pero el concepto de mapeo para generar parcial o exhaustivamente un conjunto
de alternativas estructurales, no se ha limitado a la sintesis de diagramas de proceso
completos. Casi toda la literatura sobre sintesis de secuencias de reaccién es otro ejem-
plo de la aplicacién de lo anterior.

Toda la experiencia indica que el desarrollo de todas las posibles alternativas
estructurales no es una tarea diffcil, asumiendo que todos los equipos posibles estin
enumerados. Elegantes técnicas ya estdn disponibles y representaciones matemdticas
rigurosas estdn pricticamente construidas. La mayor debilidad de una generacién ex-

haustiva de todas las alternativas estructurales es que permite la consideracién de un
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gran ndmero de procesos obsoletos, lo que incrementa treimendamente la dimensionali-
dad del problema de optimizacién que se quiere resolver,

Existe una amplia variedad de métodos que han sido propuestos para la reduc-
cién del espacio de alternativas estructurales. Estos métodos pueden ser clasificados en

tres categorfas: algorftmicos, heurfsticos ¢ hibridos de los dos anteriores.

Conjunto Factible de Diseilos de Unidades de Proceso Aceptables.

Cada alternativa estructural de un diagrama de proceso contiene varias unidades
de operacion. En el diagrama optimo, las unidades correspondientes han sido disefiadas
optimamente. El conjunto factible de disefios aceptables estd determinado por restric-
ciones de igualdad y desigualdad en base a las especificaciones de la unidad y al rango
permisible de condiciones de operacién. Los conjuntos factibles-de disefios permisibles
generalmente son continuos y ficiles de formular. Es la optimizacién estructural la que
impactard con mayor énfasis en el valor de la funcién objetivo, mientras que la optimi-
zacion continua realiza s6lo mejoras marginales (comparativamente hablando). Conse-
cuentemente, no se recomienda una optimizacion cominua detallada de las unidades de
proceso dentro de una estructura fija. El conjunto completo de diseos de unidades de
proceso aceptables puede ser remplazado por unos cuantos puntos aislados del conjunto
continuo. Esta estrategia ha sido utilizada extensamente para la sintesis de diagramas de

procesos totales o para subproblemas particulares (secuencias de separacién, cambiado-



res de calor, etc.). En suma, la instruccion formal de la sfntesis de diagramas optimos
de procesos conduce a un problema de optimizacién multiobjetivos, con variables de
decision enteras y continuas. Las decisiones enteras estdn definidas en un espacio de
alternativas estructurales. que son generadas por un procedimiento de napeo
(mateméaticamente formal o no). Las decisiones continuas estdn definidas en un espacio
continuo, determinado por las restricciones impuestas a las especificaciones de las uni-
dades de las que una alternativa estructural estd compuesta.

La soluci6n de tal problema de optimizacién formal es una tarea arrolladora, y
no existe esperanza para su desarrollo riguroso en el futuro previsible (tampoco se de-
sea o recomienda). La complejidad y la alta dimensionalidad de! problema anterior es
creado por la inclusién de alternativas obsoletas . Los distintos acercamientos desarro-
llados en los tltimos diez afios intentan explotar este factor y reducir el espacio de al-
ternativas.

Es notorio que todos los acercamientos a la sintesis constituyen variaciones del
mismo tema, Pueden diferir: en la forma en que formulan los objetivos y/o en la manc-
ra que representan y generan el espacio de alternativas estructurales, y/o en el grado de
saturacién cn el que consideran al conjunto factible de disefios de unidades permisibles.
Finalmente, divergen ampliamente en las técnicas que usan para la solucién del pro-

blema.
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El Principio de Descomposicion y la Clasificacion de los Problemas.

En la seccién previa, la sintesis de diagramas dptimos de proceso fue proyectada
como un problema de optimizacion multiobjetivos con la regién factible de bisqueda
definida como la unién de dos espacios, a saber, el de las alternativas estructurales y el
de los diseiios permisibles de las unidades. El segundo de los dos espacios es facilmente
tormulado dentro del marco del conocimiento actual sobre las opergcioncs unitarias,
reactores, etc., en tanto que el primero requiere un procedimiento eficiente y creativo
para desarrollar todas las alternativas estructurales. Una construccién sistemdtica y or-
ganizada del espacio de las alternativas estructurales factibles, acopladas o no con la
biisqueda eficiente y las técnicas de evaluacion, ha sido el punto central de todo el tra-
bajo sobre sintesis de procesos. En esta seccion examinaremos con mdés detalle la natu-
raleza y las caracteristicas de los procedimientos de mapeo que podrian ser construidos
para convertir las entradas disponibles en los productos deseados.

Como mencionamos anteriormente, cualquier diagrama de proceso que satisfaga
las especificaciones de diseiio es un mapeo de las entradas sobre las salidas. Un mapeo
puede ser estdtico o dindmico, e intenta reconciliar las diferencias entre las entradas
disponibles y las salidas deseadas, usando operadores existentes o factibles. Estas dife-
rencias pueden estar en términos de: las especies quimicas consideradas, sus composi-
ciones, sus cantidades, y finalmente de sus presiones y temperaturas. En un esfuerzo

para eliminar las diferencias anteriores entre fuenres (entradas) y sumideros (salidas),
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varios operadores son introducidos (separadores, mezcladores, cambiadores de calor,
compresores, reactores, clc.).

Aunque cada uno de los operadores pertenezca a un espacio discreto diferente,
se supone que la estructura de un diagrama de proceso estard dada por un mapa que

esta determinado por:

- Elementos estructurales de diferentes espacios, y

- Una topologfa aceptable entre ellos.
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Descripcion. Descomposicion. Operaciones.

Seleccion de . .
materia prima | Reacciones Quimicas
y reacciones.

Especies
Concentracion
Cantidad
Presion Seleccion de
Entalpia productos.
Especiesy sus . .
%nmidadcs 1 especies
Seleccion de
destinos de la
cantidad
procesada.

Todas las especies -
e une comeate 2;‘.?.‘2"‘?.‘:.:': Mezclar, destilar

l

Afladir: Intercambio de Cambios de
Presion y entalpia Itubojo y energill Presidn y entalpia.

Figura 2. 4 La descomposicién mis comuin del problema de sintesis.

" [Esta naturaleza discreta de los mapas junto con su composicién no homogénea
en términos de los operadores empleados, ha conducido al principio de descomposicion,

el que intenta construir el mapa global en varios niveles, usando operadores de un es-
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pacio homogéneo cn cada nivel. Por lo tanto, un diagrama dado es formalmente repre-

sentada por

S utradar > S~ §, Ty §, T S

donde

mycM;, mycM,,..., my, My,

y

M; " M; = O para iz

Es claro que una alternativa estructural dada, que estd representada por el mapeo

M; tendrd

M, ={'\}:|Im137;)

donde T7; es la topologia de las interconexiones entre las unidades de procesa-

miento cn el diagrama. Ademds, cualquier diagrama parcialmente desarrollado estard

representado por

M,'=("N/‘:,'ml',7;'}

con

MycM, y T'NnT,=06»0.

Las condiciones sobre 7;'~ 7, implican que la adicién de nuevos operadores en
el mapeo global pueden destruir completamente la topologia estructural existente.

Las observaciones anteriores nos permiten establecer el siguiente "principio” de

descomposicién:
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"La construccion inductiva de un mapeo usando operadores de espacios incone-
Xos, puede proceder en varios niveles distintos, independientemente del orden en que

sean considerados".

E! principio anterior es posible debido a que a la estructura de interconexién T,
la que actia como interface entre dos niveles sucesivos, se le permite cambiar comple-
tamente. Asf, ninguna decisién tomada anteriormente restringira el nimero o naturaleza
de las alternativas en etapas posteriores. Este principio ha conducido a numerosos in-
vestigadores a descomponer el problema de sintesi; en una serie de subproblemas, los
que han sido abordados separada ¢ independientemente. Asf, para la sintesis de proce-
sos a régimen permanente, los siguientes niveles y problemas de sintesis correspondien-
tes pueden ser identificados: sintesis de secuencias de reaccion, sintesis de redes de
reactores, ubicacion de las especies, sintesis de secuencias de separacion y sintesis de
redes de intercambio de energfa. Cuando la dinfmica de un proceso se toma en cuenta,
los problemas adicionales son: sintesis de estructuras de control de procesos y sintesis
de sistemas de seguridad.

En los siguientes pdrrafos describiremos las principales caracteristicas de varios

subproblemas.
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Sintesis de Secuencias de Reaccidn,

Aqui, las principales incgnitas son las materias primas a ser usadas y las reac-
ciones quimicas que se empleardn. La diferencia a superar es la naturaleza de las espe-
cies entre la entrada y la salida. El espacio de donde el operador serd seleccionado para
eliminar esta diferencia, es el conjunto de todas las reacciones factibles usando las ma-
terias primas disponibles.

La sfntesis de secuencias de reaccion fue iniciada por quimicos orgénicos quie-
nes estaban interesados en la sintetizacién de moléculas complejas, en formas més efi-
cientes. Los ingenieros quimicos se fueron interesando a medida que la escasez de
energfa y materia prima ocasionaron serias dudas sobre la eficiencia de la estructura de
produccién existente. Mientras que los quimicos orgénicos se han involucrado prin-
cipaimente en la sintesis de alternativas estructurales, es decir, en el mapeo dej proble-
ma de sfntesis, los ingenieros quimicos se han mentido con la evaluacién de las alierna-
tivas, esto es, la solucién prictica del correspondiente problema de optimizacién.

Ahora identifiquemos los tres ingredientes principales de la optimizacién mul-
tiobjetivos que constituye al problema de sintesis para las secuencias de reaccién. Los
objetivos tipicos son: minimizar el costo del sistema de procesamiento resultante, mi-
nimizar el nimero de etapas de reaccion requeridas, maximizar el rendimiento, y ma-
ximizar el uso de materias primas.

Un progreso significativo ha acompafado el desarrollo de procedimientos de

mapeo efectivos para la generacién de alternativas estructurales. Las diversas estrate-
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gias propuestas pucden ser divididas en dos categorfas: los métodos basados en la logica,
que son los mds recientes y emplean representaciones rigurosas para la creacién de
secuencias alternativas de reaccion y los métodos basados en la informacjén. que usan la
expericncia acumulada e implementada en programas de computadora. Los métodos
basados en la Iogica permiten la creacién de secuencias desconocidas e innovadoras, pero
al mismo tiempo generan un gran nimero de secuencias obsoletas. Los métodos basados
en Ja inforinacién generan secuencias que son atractives al diseflador, pero carecen de
"imaginacién”, pues simplemente organizan y sistematizan el conocimiento ya adquirido.
Con respecto al tercer elemento del problema de optimizacion, el espacio de se-
cuencias de reaccién factibles y permisibles, los principales factores a considerar son: las
condiciones de operaci6n para la factibilidad expresadas en presiqnes Yy temperaturas re-
queridas, el AG, y el AHg de la reaccién. Generalmente, las condiciones de disefio defini-
rdn el rango permisible de temperaturas. El AG debe ser usualmente menor a 10
kcal/mol, a menos que sea remplazado por un cimulo de sistemas compuestos de etapas
individuales con un AG < 10 kcal/mol para cada etapa del cimulo. E! rango de AH varia

de acuerdo a los requerimientos particulares,
Sintesis de Redes de Reactores.
Una vez que el conjunto de reactores ha sido seleccionado, la incognita es: (Qué

tipo de rectores se usardn (intermitentes, continuos de tanque agitado, tubulares, fluidiza-

dos, etc.), cudntos, y como estarén interconectados?
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Los objetivos primarios para ese problema son los siguientes: minimizar el costo
del proyecto y maximizar los rendimientos. Las reglas para el mapeo sistemitico de
varias alternativas estructurales se encuentran principalmente en la manipulacion
deliberada de patrones de mezcla locales y globales o en una enumeracion exhaustiva de
un numero arbitrario de reactores. Finalmente, el espacio de los disefios de reactores
factibles esta ficilmente determinado para cada problema dado.

Es importante resaltar que en esta drea se ha hecho muy poco, desde el punto de
vista de la sfntesis, y que la mayorfa de los trabajos son mds analiticos que sintéticos e¢n

sus objetivos bésicos.

Localizacién de las Especies en un Diagrama de Proceso.

Esta es una etapa crucial en la sintesis de diagramas globales de proceso, ya que
su resolucién determinard una gran parte de la estructura del proceso que serd diseiado.
Durante esta etapa, el diseflador intenta coordinar las "fuentes” donde las especies estin
disponibles con los "sumideros”, donde son requeridas. Es claro que el objetivo final es
minimizar el costo del proceso resultante, pero debido a su complejidad y a la falta de

informacién relevante, se han propuesto objetivos secundarios.
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Sintesis de Secuencias de Separacién.

Se presenta como un subproblema de la sintesis durante la localizacion de espe-
cies en el diagrama de proceso, ya sea para la preparacién de la alimentacion, la sepa-
racion de los productos, el acabado del producto o el tratamiento de deshechos. El
problema puede ser definido como sigue:

"Dada una corriente de alimentacion de condiciones conocidas (composicion,
gasto, temperatura, presion), sintetizar sistematicamente un proceso que pueda separar
los productos deseados de la alimentacién, con un costo minimo,

Minimizar,y ®=3"C(x,)
i

donde i€l denota una unidad de separacion factible; C; el costo total anual de!
separador i; 1 es un subconjunto de S, donde S es el conjunio de todas las posibles
configuraciones de separacién que puedan producir los productos deseados; x; son las
variables de diseflo del separador i; y X es el espacio de disenios factibles de los sepa-
radores”.

La generacion sistemdtica y formal de todas las secuencias de separacién
(alternativas estructurales) es bastante fcil (si todos los tipos permisibles de separado-
res han sido especificados). Varios acercamientos han sido recomendados en la literatu-

ra. Hendry y Hughes introdujeron la nocién de listas ordenadas y demostraron una ma-
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nera fiicil para generar todos los posibles separadores y todas las posibles secuencias de
separacién. Desde entonces, dichas listas han sido usadas por un gran nimero de inves-
tigadores para generar todas las posibles secuencias de separacion. Aunque la genera-
cién exhaustiva de todas las secuencias de separacion es bastante ficil, la seleccion del
optimo es muy dificil y los diferentes métodos propuestos difieren principalmente en el
acercamiento que usan para evaluar y representar las alternativas.

El espacio factible del disefio de los separadores es determinado ficilmente.

Sintesis de Redes de Intercambio de Calor.

Este problema se presenta cuando se tratan de conseguir las condiciones de ope-
racion de los reactores, separadores, etc., o para preparar las corrientes de alimenta-
cién. o para terminar con las corrientes de producto requeridas.: El problema puede ser
establecido formalmente como:

"Dado un conjunto de corrientes calientes a ser enfriadas y otro conjunto de co-
rrientes frias a ser calentadas, mds un conjunto de servicios de calentamiento y enfria-
miento, desarrollar una red de cambiadores de calor que efectiien las tareas de calen-
tamiento y enfriamiento, y simultdneamente minimizar el costo ¢,

Minimizar, ® = 3" C(x,)
i
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donde y< 1 denota un cambiador de calor factible; 1 es un subconjunto de S,
donde S es el conjunto de todos los cambiadores posibles; C; es el costo del iésimo
cambiador; x; son las variables de disefio del iésimo cambiador y X es el espacio facti-
ble de cambiadores de calor”.

Aunque minimizar el costo es el principal objetivo, muchos investigadores han
experimentado con otros mis simples para obtener fndices de rendimiento, como: el
nimero de intercambiadores de calor, la cantidad total de calor recuperable, la cantidad
de trabajo perdido, etc. Hay que sefalar que hay una relacién intrfnseca entre el costo y
los indices de rendimiento.

Para la generacién de todas las alternativas estructurales (redes de intercambio
de calor), varios métodos se han propuesto con diferentes grados de complejidad y efi-
ciencia. Asf, se han usado representaciones matriciales para generar todas las redes de
intercambio. Otras representaciones han usado diagramas de "contenido de calor” en
términos de temperatura vs. flujo o temperatura vs. entalpfa. Se’han usado lineas hori-
zontales con direcciones opuestas para indicar las corrientes frias y calientes, lo que
permite un desarrollo directo de todas las combinaciones, generando las posibles redes
de intercambiadores de calor. Un acercamiento final para generar todas las redes posi-
bles es la enumeracién exhaustiva de las alternativas, un proceso bastante largo y sin
control.

Las regiones factibles para el disefio de cambiadores de calor son ficiles de de-

finir.
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Capitulo 3

SINTESIS DE PROCESOS POR METODOS
ALGORITMICOS

3.1 Superestructuras.

Como hemos mencionado, una de las tendencias en el 4rea de la sintesis de proce-
s0s es su gradual evolucion hacia la programacion matemdtica. Esto se debe, en parte, al
fundamental entendimiento que se ha ido obteniendo sobre la naturaleza de los problemas
de sintesis en los dltimos veinte aftos. No obstante, otra gran porcion se debe al desarro-
lo de nuevos y mis poderosos algoritmos de programacién matemaética.

Como se indico en la seccion previa, para formular un problema de sfntesis como

un problema de optimizacion, se tiene que desarrollar una representacion que contenga
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todos los disefios alternativos que serdn considerados como candidatos a la solucion 6pti-
ma. Esta representacién se conoce como superestructura. Desarrollar una superestructura
apropiada es claramente de suma importancia, debido a que la solucién 6ptima que se ob-
tiene puede sélo ser tan buena como lo sea la representacion utilizada.

Mientras que esto es muchas veces visto como una gran debilidad de la optimiza-
cion, el conogimiemo basado en acercamientos sufre también de la misma limitacién ya

que éstos también requieren de una representacion de alternativas la que generalmente

estd implicita.
B
A ? C
B D D
C
D B _____ B
C C
D
A A A
B B B
C 3 . C
) D )
A
B B
A c c
B
c A A
D B B
c

Figura 3. 1 Representacion en érbol para la separacion de una mezcla de 4 componentes.
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Las superestructuras pueden ser, en general, explicitas o implicitas. Las primeras
dan lugar a redes o matrices, mientras que las segundas desembocan en ramificaciones o
"arboles”.

Como un ejemplo, consideremos la separacidén de una corriente de cuatro com-
ponentes, A, B, C y D en productos puros. Como es bien sabido, las alternativas de se-
cuencias de separacién que consisten en separadores simples, pueden ser representadas
por el 4rbol de la figura 3.1. Esta representacién se presta para una descomposicion,
donde las alternativas de separacidn pueden ser enumeradas implicitamente a través de
una bisqueda de ramificacién y acotamiento.

Por otro lado, consideremos la representacion matricial que se muestra en la figu-
ra 3.2, Aquf, en contraste con la representacién en 4rbol, cada nodo corresponde a un
separador distinto. Ademds, las secuencias alternativas se pueden representar usando el
mismo subconjunto de nodos (p. ej. Secuencia 1: A/BCD, B/CD, C/D; Secuencia 2:
AB/CD, A/B, C/D, que comparte el nodo C/D con la ;;ecuencia 1). Esta matriz es una
representacién mds compacta para modelar e! problema explicitamente. La ventaja es que
as interacciones pueden ser computadas explicitamente en la optimizacion ya que las va-
riables pueden ser optimizadas simultdneamente con la seleccion de la configuracién. La
desventaja es que se pierde fa capacidad de realizar la descomposicién directa que es po-

sible en el 4rbol.
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A
B
c A
D B B
c
D
A A
B > B B
c C C
D D
A
B
A C <
B D
c
D A
B
3

Figura 3. 2 Representacion matricial para la separacion de una mezcla de 4 componentes.

Aunque ¢l concepto estd implicito, no estd por demds mencionario; una superes-
tructura se compone de una o s estructuras. En el caso de la separacién propuesta ante-
riormente. las Secuencias | y 2, asf como las que no mencionamos, son estructuras. Cabe

»

decir que el resultado de la optimizacion a que someterfamos cualquier superestructura,

nos da por resultado una o mas esiructuras.



3.2 Meétodos de Solucion.

Existen diferentes métodos algoritmicos de solucion de problemas. Su uso y utili-

zacién dependen del tipo de problema que se plantee. Los algoritmos son:

1.

Programacion Lineal (Linear Programming LP).

2, Programaciéon No Lineal (NonLinear Programming NLP).

3 Programacién Mixta Entera (Mixed-Integer Programming MIP) .

4. Programacién Lineal Mixta Entera (Mixed-Integer Linear Programming
MILP).

5. Programacién No Lineal Mixta Entera (Mixed-Integer NonLinear Pro-
gramming MINLP).

Programacién Lineal.

Es una técnica matemética basada en la computacién, ampliamente usada en las

industrias de procesos quimicos para investigar economias de procesos, evaluar los efec-

tos de la inversién en una nueva planta y para optimizar la produccion. Es particularmen-

te uitil donde existen interacciones complejas entre diferentes partes de una planta de pro-

cesos que tienden a obscurecer los efectos de cualquier cambio en el desempedo de la

planta como un todo, o cualquier parte de ella.
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En un modclo dé programacion lincal dc una planta de proceso, las variables
usualmente representan flujos que se relacionan por medio de ecuaciones y desigualdades
lincales. Estas describen las estructura del proceso y de la disponibilidad de alimentacion
y el patron producto-dcmanda impuesto en la operacion de la planta. El modelo tiene una
funcién objetivo lineal, en la que los coeficientes de las variables toman en cuenta los
costos de operacién incrementales, el costo de las materias primas, y de la red de vemas.
La solucion 6ptima de un modelo lineal provee la combinaci6n de valores para las varia-
bles que maximizan el vaior total de la funcion objetivo (p. ej. la rentabilidad incremental
excluyendo los costos fijos), dentro de los Iimites impuestos por las restricciones de
igualdad y desigualdad.

El éxito de la programaci6n lineal como técnica consiste en la facilidad con la que
puede ser aplicada. Se pueden obtener programas para computadora comprensibles que
no requieren a un matemético o a un programador. El usuario, tfpicamente un ingeniero
quimico, principalmente se preocupa primero por formular un modelo de programacion
lineal con su conocimicnto técnico del proceso y la planta, y del ambiente econémico
dentro del que opera. Posteriormentc, se involucra con la interpretacién practica de la

solucién 6ptima obtenida en la computadora.

El siguiente ejcmplo, aunque muy simplificado, servira para ilustrar la programa-

cién lineal.
Una planta fabrica dos productos, A y B, de tres materias primas, X, Yy Z, en

dos unidades de procesamiento, como se muestra en la figura 3.3. Las capacidades md-
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Yimas de produccion de las unidades A y B son de 4y 5 ton/dia, respectivamente. La ma-
nufactura de 1 tonelada de A requiere 0.4 tonde Xy 0.6 ton de Y, y 1 ton de B necesita
0.3 1onde Yy 0.7 ton Z. Existe un limite para la cantidad de Y disponible, de 3.1
ton/dfa, La ganancia incremental por producir A o B, es decir, el precio de venta menos
el costo incremental de manufactura, es de $320 y $400 por tonelada, respectivamente.

Encontrar la forma dptima de produccion que maximice la ganancia total.

o 1 %) tor/dia
Materia Prima X : Producto A
($320/ton)
3.1 ton/dig
Materia Prima Y——
maximo
Producto B
Materia Prima 2 ($400/ton)

Figura 3.3 Relaciones de proceso para una planta que fabrica dos productos.

En este ejemplo bastante trivial, la forma 6ptima de produccién de A y B que ma-
ximice la ganancia total se puede encontrar fécilmenie por inspeccion. Sin embargo, Ja
encontraremos por medio de la programacién lineal. Tomando las producciones de A y B
como las variables v, y x, respectivamente, podemos expresar la ganancia incremental
diaria maximizando:

320x, + 400x, = ; h

sujeta a las siguientes restricciones:
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X, £4.0 (capacidad de la unidad A) (2)

X, £5.0 (capacidad de la unidad B) (3)

0.6x, + 0.3x, 5 3.1 (disponibilidad de Y) 4)

Obtenemos la solucion grafica dibujando el poligono para las desigualdades de las
Eq. (2), (3) y (4), como se muestra en la figura 3.4. El valor méximo permitido para z es
de $2.854/dia. Esto ocurre donde la funcién objetivo, 1a Eq. 1, apenas toca al poligono

de restricciones en el puntox; = 2,67y x, = 5.

Funcion objetivo .
Procluccion de A, allemaj . Funcion objetivo
X, . en ton/dia % 2= $2,854/dia

4 (2.39) N
3 ™~
%) S (5,2.67)

0 | 2 3 4 ]
Produccion de B, x,, en ton/dia

Figura 3. 4 Poligono de restricciones y solucion grafica del cjemplo,

Ahora, por medio de este mismo ejemplo, nos introduciremos a la solucién nu-
mérica por medio del método simplex. Esta es el procedimiento general para resolver

problemas de programacién lineal. Es un método notablemente eficiente que se aplica en
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forma rutinaria para resolver problemas inmensos en las computadoras actuales. Siempre
se usa una computadora, excepto para los problemas muy pequeiios, ya que se cuenta con
una gran cantidad de cédigos.

El método simplex es en realidad un algoritmo. Los algoritmos incl'uyen un proce-
dimiento de arranque, iteraciones y un criterio para determinar ¢l momento de detenerse.

Es mucho mds conveniente tratar con ecuaciones que con relaciones de desigual-
dad. Por lo tanto, el primer paso en el establecimiento del método simplex es convertir
las resiricciones funcionales de desigualdad en restricciones equivalentes de igualdad (Las
restricciones de no negatividad pueden dejarse como desigualdades porque sélo se usan
en forma indirecta en el algoritmo). Se hace esto introduciendo variables de holgura. Con
el fin de ilustrar ef concepto, consideremos la primera restriccion funcional del ejemplo

¥, <4

La variable de holgura para esta restriccion es

X, =4-x,

que es precisamente la holgura entre los dos miembros de la desigualdad. Por
tanto,

X +x,=4

La restriccién original x, S4se cumple siempre que x, <0 De donde, x, S4es
completamente equivalente al conjunto de restricciones

Y +x, =4
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de modo que, en lugar de aquella, se usan estas restricciones mas convenientes.

Iniroduciendo variables de holgura en forma idéntica para las otras restricciones
funcionales, ahora puede remplazarse el modelo original de programacion lineal del
ejemplo, por el modelo equivalente

Maximizar Z = 320x, + 400x,

sujeto a

() x,+x,=4

2 x,+x;=95

(3) 0.6x, + 0.3x, + x5 = 3.1

y Xj 20, paraj=l1,2,...,5.

Aun cuando este problema es idéntico al original, esta forma es mucho més con-
veniente para la manipulacién algebraica.

Nétese que el nucvo sistema de restricciones funcionales tiene dos variables més
que ecuaciones. Esto nos da dos grados de libertad en la resolucién del sistema, ya que se
pueden elegir dos cualesquiera de las variables para hacerlas igual a cualquier valor arbi-
trario con el fin de resolver las tres ecuaciones en términos de las tres variables restantes
(quitando redundancias). El método simplex usa el cero para este valor arbitrario. Las va-
rinbles que se hacen igual a cero se llaman variables no bdsicas, y las otras son las varia-
bles bdsicas. La solucién resultante se conoce como Solucién bdsica. Si todas las varia-

bles basicas son no negativas, es una solucion bdsica factible.
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Resulta conveniente considerar y manipular la ecuacion de la funcion objetivo al
‘mismo tiempo que las nuevas ecuaciones de restriccion. Por consiguiente, antes de iniciar
el método simplex, ¢l problema se reescribe una vez mis en una forma equivalente como

Maximizar Z

sujeto a

©) Z- 320x, - 400x,= 0

M) x,+x=4

@ x+x,=95

3) 0.6x,+ 0.3x, + x5 = 3.1

yXj 20, paraj=1, 2,...,5,

Esto es s6lo como si 1a ecuacién (0) realmente fuera una de las restricciones origi-
nales, pero en virtud de que ya se encuentra en forma de igualdad, no se necesita variable
de holgura, Con esta interpretacion, las soluciones basicas permanecerén inalteradas, ex-
cepto que Z seria concebida como una variable basica adicional (permanente).

Ahora puede resumirse con sencillez 1a idea basica del método simplex. Se resuel-
ve repetidas veces cl sistema de ecuaciones para una sucesion de soluciones bésicas facti-
bles, cada una mejor que su predecesora, hasta que se llega a una solucion éptima (bésica
factible). Cada nueva solucién basica factible sc obtiene de la anterior, cambiando una
variable no bésica a variable basica (la variable basica que entra) y cambiando una va-
riable basica a variable no bésica (la variable basica que sale). Se dice que dos soluciones

bisicas factibles como éstas, que tan sélo difieren en un cambio de variables basicas y no

43



basicas, son adyacentes. Se sabe que una solucién bdsica factible es dptima cuando nin-
guna de sus soluciones bisicas factibles adyacentes son mejores,
Asi, las fases del método simplex son:
Paso de inicializacion. 1dentificar una solucién bdsica factible inicial.
Paso iterativo. Desplazarse hacia una solucion bésica factible adyacente que sea
mejor.
Regla de detencion. Suspender el procedimiento cuando ninguna solucion basica
factible adyacente sea mejor,
Cada una de estas partes del algoritmo se describen e ilustran a continuacion para

el ejemplo.

Paso de inicializacién. Se introducen las variables de holgura (x;, x,, Xs5) como se
describié con anterioridad. Entonces se seleccionan las variables originales (x,, x;) como
las variables no bdsicas iniciales, se igualan a cero, y las variables de holgura como las
variables bésicas iniciales.

Cuando se resuelve un problema a mano, conviene usar la forma tabular del método
simplex. Esto evita escribir los simbolos de las variables en cada una de las ecuaciones,
pero, lo que es mds importante, permite resaltar los nimeros que intervienen en los cal-
culos aritméticos y registrar en forma compacta los célculos. El cuadro simplex inicial

para el ejemplo es:
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Variable | Ec. Coef, Segundo
bdsica No. Y4 X X, X3 Xy Xs miembro
Z 0 1 -320 -400 0 0 0 0
X3 1 0 1 0 1 0 0 4
X, 2 0 0 1 0 1 0 5
X5 3 0 0.6 0.3 0 0 | 3.1

Como cada ecuacion contiene s6lo una variable basica, la cual tiene un coeficiente
de +1, cada variable basica es igual a 1a constante del segundo miembro de su ecuacion,
(La parte 3 del proceso iterativo desarrolla también esta misma propiedad para cada nue-
va solucién bdsica factible). Asf entonces, la solucién bésica factible inicial para el
ejemplo (v, x;, X3, Xy X5) = (0, 0, 4, 5, 3.1). Pasar a la regla de detencion para deter-

minar si la solucién es dptima,

Regla de detencién. La solucion bésica factible presente es 6ptima si, y sélo si,
todo coeficiente de la ecuacién (0) es no negativo (20). (La parte 3 del paso iterativo ase-
gura que las variables bésicas tienen coeficientes cero, y el coeficiente para cada variable
no basica mide la rapidez a la que disminuirfa la funci6n objetivo si se incrementara esta
variable desde cero). Si se cumple lo anterior, se detiene el procedimiento; en caso con-
trario es necesario volver al paso iterativo con el fin de obtener la siguiente solucion bsi-
ca factible lo que comprende cambiar una de las variables no bésicas a basica (parte 1) v
viceversa (parte 2) y resolver a continuacion para la nueva solucién (parte 3),

El ejemplo tiene dos coeficientes negativos en la ecuacién (0), -320 para X, y-

400 para x,, por lo tanto, hay que entrar al procedimiento iterativo.
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Paso iterativo.

Parte 1. Determinar la variable bésica que entra scleccionando la variable
(automdticamente una variable no basica) con el coeficiente negativo més grande en la
ecuacion (0). (Esta es la variable no bésica que incrementarfa Z con la mayor rapidez al
crecer a partir de cero). Se sefiala la columna que esté abajo de este coeficiente. Esta co-
lumna se conoce como coluimna pivote.

En el ejemplo, el coeficiente negativo mas grande es -400 para x,, por lo tanto
debe cambiarse x, a variable bdsica.

Parte 2. Determinar la variable bdsica que sale, a) seleccionando cada coeficiente
en la columna seiialada que sea estrictamente positivo (>0), b) dividiendo el "segundo
miembro” de cada rengl6n entre su coeficiente seleccionado correspondiente, ¢) identifi-
cando la ecuacion que tenga la menor de estas razones y d) seleccionando la variable ba-
sica de esta ecuacion. (Esta es la variable bésica que llega primero a cero a medida que se
incrementa la variable bésica que entra). Se sefiala el renglén de esta ecuacién, en la tabla
a la derecha de 1a columna Z. Este es el renglén pivote, (De aquf en adelante seguiremos
usando el término "rengl6n” para referirnos precisamente a un renglén de nimeros a la
derecha de la columna Z). El nimero que se encuentra en el cruce del renglén y la co-

lumna marcados es el nimero pivote.

Vaniable | Ec. Coef. Segundo
bdsica No. Z X, X, X, X, X5 | miembro
Z 0 1 -320 -400 0 0 0 0
X 1 0 1 0 1 0 0 4
X, 2 0 0 1 0 1 0 5
Xg 3 0 0.6 0.3 ) 1 [ 31
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Parte 3. Se determina la nueva solucion bisica factible, construyendo un nuevo
cuadro sfimplex debajo del presente. Las tres primeras columnas permanecen inalteradas,
excepto que la variable bdsica que sale de la primera columna se remplaza por la variable
basica que entra, Debe cambiarse a +1 el coeficiente de la nueva variable basica, divi-

diendo el renglén pivote completo entre el nimero pivote, de modo que

Nuevo renglén pivote = renglén pivote anterior

nimero pivote

Para eliminar la nueva variable bésica de las otras ecuaciones, todos los renglones,

excepto el renglén pivote, se cambian para el nuevo cuadro usando la férmula siguiente:

Nuevo renglén = renglén anterior - (coeficiente de la columna pivote) x nuevo
renglén pivote
en la que el "coeficiente de la columna pivote” es el niimero en este renglén que

estd en la columna pivote. El nuevo cuadro para el ejemplo es:

Variable | Ec. Coef. Segundo
basica | No. Y4 X, Xy Xq X, X5 | miembro
¥4 0 1 -32 -400 0 0 0 0
X3 1 0 1 0 1 0 0 4
X, 2 0 0 1 0 1 0 5
X5 3 0 0.6 0.3 0 0 1 31
4 0 1 -320 0 0 400 0 20000
X3 1 0 1 0 1 0 0 4
X, 2 0 0 1 0 1 0 5
Xs 3 0 0.6 0 0 -0.3 0 1.6
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Como cada variable bisica siempre es igual al segundo miembro de su ecuacion,
la nueva solucidn bdsica factible es (0, 5, 4, 0. 1.6), con Z = 20000.

Esto completa el paso iterativo, de modo que enseguida se regresa a la regla de
detencién para comprobar si la nueva solucion es optima. Puesto que la nueva Ecuacion
(0) todavia tiene un coeficiente negativo (-320 para x,), la regla de detencion indica que
la solucién no es Gptima y, como consecuencia, hace que el algoritmo regrese al paso ite-
rativo para obtener la siguiente solucién basica factible. Entonces el paso iterativo co-
mienza nuevamente a partir del cuadro presente para hallar esta nueva solucion. Siguien-
do las instrucciones contenidas en las partes | y 2, se encuentran a x, como variable basi-

ca que entra y a.xg como la que sale. A continuacién se muestra ya el cuadro final.

Variable | Ec. Coef. Segundo
bdsica No. YA X, X, v X4 Xs | miembro

Z 0 1 -320 -400 0 0 0 0
X3 1 0 1 0 1 0 0 4
Xy 2 0 0 1 0 1 0 5
Xs 3 0 0.6 0.3 0 0 1 31
Z 0 1 -320 0 0 400 0 20000
X, 1 0 1 0 1 0 0 4
X 2 0 0 | 0 1 0 5
X5 3 0 0.6 0 0 -0.3 0 1.6
Z 0 i 0 0 0 240 0 | 20854
X; ! 0 0 0 ! 0.5 0 1.333
x; 2 0 0 ! 0 ! o | 5
X 3 0 1 0 0 -0.5 0 | . 2,667

Por lo tanto. la nueva solucién basica factible es (2.667, 5, 1.333, 0, 0), con Z

= 20840. Yendo a la regla de deiencion, se encuentra que esta solucion es 6ptima porque
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ninguno de los coeficientes de la Ecuacién (0) son negativos, de modo que el algoritmo

ha finalizado. Como consecuencia, la solucién éptima para el ejemplo es de v, = 2.667 y

Programacién Lineal Mixta Entera.

La programacién lineal mixta entera representa a una clase de problemas, en los
que las funciones involucradas en un problema son lineales. El procedimiento general pa-
ra resolver este tipo de problemas es el método de ramificaciéon y acotamiento. Este mé-
todo consiste en la enumeracion de un &rbol, cuyos nodos representan diferentes combi-
naciones de asignamientos parciales de variables binarias con valores enteros fijos. La
enumeracion de los nodos en el 4rbol es cominmente realizado por un procedimiento pa-
ra reducir los requerimientos de almacenamiento, y para generar diferentes posibles so-
luciones mixtas enteras durante la bisqueda. Cada nodo en el 4rbol involucra la solucién
de un subproblema de programacion lineal que tiene algunas de las variables binarias con
valores enteros fijos, mientras que las restantes son tratadas como variables continuas.

Estos subproblemas lineales pueden ser actualizados muy eficientemente cuando se
resuelven los diferentes nodos, y sus soluciones proveen limites a la solucién del proble-
ma original. Haciendo uso de estos limites, una bisqueda inteligente se puede realizar de
manera que sélo un pequeio subconjunto de los nodos en el 4rbol necesite ser enumerado

para encontrar la solucién 6ptima tinal. Programas comerciales para computadora estan
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disponibles para resolver problemas lineales mixtos enteros a gran escala, que pueden
manejar cientos de variables y restricciones.

Para el problema de sintesis, las funciones en el problema pueden ser convertidas
a la forma lineal discretizando condiciones de operacién, tales como presiones, tempera-
turas y fracciones en una separacion, con lo que las ecuaciones lineales se pueden derivar
para el comportamiento de cada unidad. Para denotar la existencia o no‘existencia de ca-
da condicién de operacion discreta en cada unidad, se pueden introducir variables 0-1
(binarias) con la restriccién de que cada unidad puede operar cuando mucho en una con-
dicién.

En la préctica, un modelo que contenga variables enteras primero es resuelto co-
mo un problema LP normal, con los requerimientos enteros relajados para obtener la so-
lucién continua. Entonces, la solucién éptima del problema MILP es encontrada por me-
dio de una técnica que involucra la solucién de una secuencia de subproblemas de LP,
formados por la adicién de las restricciones apropiadas al modelo original. Esta técnica
puede ser ilustrada en base a nuestro ejemplo. Supongamos ahora que debido a la ines-
tabilidad de los productos y las consiguientes dificultadas con el almacenamiento y el
transporte, la produccién diaria y los envios de A y B deben ser miiltiplos de lotes com-
pletos de 1 tonelada.

Paso 1. El modelo original est4 representado por la funcién objetivo, la ecuacién
(1), sujeto a las restricciones de las ecuaciones (2) a (4). La solucién 6ptima continua (la

que obtuvimos en la seccién anterior) es: x, = 2.67, x, = 5; y z = $2854/dia. Para ob-
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tener una solucion entera, x, debe o incrementarse al menos hasta 3 o disminuir cuando
menos a 2.

Paso 2. Afiadamos al modelo original la restriccién: x, 2 3. La nueva solucién op-
tima (se abtiene por el pracedimiento explicado en la seccién anterior) es: x, = 3, X, =
4.33; y z = $2693/dia. Aunque ahora ¥, es un entero, .t, ya no lo es.

Paso 3. Ahora afiadamos al modelo original la restriccién: x, < 2. La nueva solu-
cién optimaes: x, = 2, x, = §; y z = $2640/dfa.

Esta solucién satisface los requerimientos enteros del problema, pero ¢(Es la mejor
solucién?, Para saberlo, la bisqueda debe continuar. En la solucién del paso 2, z es ma-
yor que en la del paso 3. Por lo tanto, debemos ver ya sea que se pueda derivar una so-
lucion entera del paso 2 con un valor de z que sea mayor que el encontrado en el paso 3.
Del paso 2, x, debe incrementarse cuando menos a § o disminuir al menos a 3.

Paso 4. En este momento, afladimos al modelo en el paso 2, la restriccién: x, 2 5.
Ahora, el modelo a maximizar es:

320x, + 400x, =z

sujeto a las siguientes restricciones:

X, 540

X;$5.0

0.6x, + 0.3x,< 3.1

xX,23.0

X;25.0
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Este modelo no es factible, ya que no hay solucién que satisfaga a todas las res-
tricciones (examinar la Fig. 3.4).

Paso 5. Ahora, para el modelo del paso 2, tenemos esta otra restriccion: x, < 4,
El modelo completo a maximizar es ahora:

320x, + 400, =

sujeto a las siguientes restricciones;

X;54.0

X, <50

0.6x, + 0.3v,< 3.1

x;23.0

XS 4.0

La solucién 6ptima de este modelo es: x; =3, x, = 4; y z = 2560/dfa. Esta solu-
cién satisface los requerimientos enteros, pero el valor de z es menor que los $2640/dia
de la solucién del paso 3. La secuencia de soluciones posibles a considerar ha terminado.
El paso 3 proporciona la mejor solucién.

El procedimiento para encontrar ia solucién éptima estd resumido en la figura 3.5
en la forma del famosfsimo "4rbol”, con las "ramas” hacia los nuevos modelos y sus so-
luciones por la adicién de restricciones o "cotas” (de alli el nombre ramificacion y acota-
miento dado a esta técnica). Cada rama termina cuando alcanza una solucién no factible o
una solucién con un valor de z menor que una solucion entera ya obtenida. Cada ramifi-
cacion implica la adicion de una restriccién a una solucién anterior. El valor de z para

este nuevo modelo no puede ser mayor que el del modelo del cual se ramifico.



Programacion No Lineal Mixte Entera.

Aunque la clara ventaja cn el uso de la programacién lineal mixta entera es que
hay disponibilidad de codigos eficientes para computadora, es también claro que podrfa
desearse mancjar explicitamente no linearidades que se deben a las condiciones de opera-
cién, como presiones, temperaturas, conversiones en los reactores y fracciones en las se-
paraciones, en vez de tener que discretizar estas condiciones, La capacidad de manejar no
lincaridades podria, por otro lado, expandir el campo de los problemas de sfntesis pu-
diendo tratar a diversas variables no lineales de manera continua. Sin embargo, esta capa-
cidad podria evitar el problema de incluir variables binarias extra en los modelos lineales
mixtos enteros, para discretizar variables que dan lugar a no linearidades. De esta forma,

el problema combinatorial también se podria reducir,
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Sabacro

Figura 3. 5 Técnica de ramificacion y acotamiento para la solucién del ejemplo.

Los dos principales métodos para resolver problemas de esta clase son el procedi-
miento de Ramificacion y Acotamiento, el método de Descomposicién Generalizada de
Benders (GDB) y el algoritmo por Aproximacién Externa (OA). En el procedimiento de
ramificacion y acotamiento, la idea bésica es similar al caso lineal mixto entero, en que
se involucra una biisqueda en un drbol, donde cada nodo define una asignacién parcial de
las variables 0-1. Es esta forma, cada nodo implica un problema de programacién no li-
neal en el que algunas de las variables del problema han sido fijadas, y las dem4s son
tratadas como variables continuas con valores entre 0 y 1. Esta estrategia nos permite

enumerar sélo un pequeio subconjunto del nimero total de nodos en el 4rbol para encon-
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trar la solucién éptima. Asf, el nimero de nodos a ser enumerados puede ser bastante
grande si el tamaiio del 4rbol es muy grande, como lo es cominmente en el caso de los
problemas de sintesis. Ademds, cada nodo envuelve la solucién de un problema no lincal
a gran escala, que no puede ser actualizado eficientemente como en los problemas linea-
les. Por lo tanto, los requerimientos computacionales de un procedimiento no lineal de
ramificacién y acotamiento son generalmente costosos.

La técnica de descomposicion generalizada de Benders requiere de la solucién al-
terna de un problema no lineal y de un probleina pseudo-entero dentro de un limitado es-
quema iterativo. El problema no lineal se eleva para una opcién entera fija de todas las
variables binarias, e involucra la optimizacién de las variables continuas. La solucién de
este problema provee un lfmite superior al problema original de programacién no lineal
mixta entera. El problema pscudo-cntero corresponde al problema macstro donde las va-
riables binarias, que tienen el potencial de ser optimizadas, son seleccionadas para la so-
lucién del problema no lineal en la siguiente iteracién. Este problema maestro usa niveles
cortantes derivados de la teorfa de la dualidad y provee un limite inferior a la solucién del
problema no lineal mixto entero. E! principal inconveniente eﬁ el método generalizado de
Benders es que el nimero de iteraciones que se requieren para encontrar la solucién opti-
ma es usualmente grande. La razén es que para acumular la suficiente informacion a tra-
vés de los planos cortantes del problema maestro, asi como para cerrar el claro entre los
limites superior € inferior, muchas veces se tiene que resolver un nimero substancial de

subproblemas no lineales.
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El algoriumo por aproximacién externa fue propuesto con ¢l objeto de reducir ¢l
niimero de subproblemas NLP que deben resolverse. Aunque este algoritmo ¢s un método
eficiente para resolver problemas MINLP, su principal limitacién es que sélo puede ma-
nejar restricciones de igualdad y desigualdades lineales/no lineales. Por otro lado, la for-
mulacién del problema de sintesis tipicamente contendrd muchas ecuaciones no lineales
que describen ¢l comportamiento de las unidades de proceso. Por lo tanto, en este algo-
ritmo las ecuaciones no lineales deben ser eliminadas algebraica o numéricamente, y ge-
neralmente esto no es una tarea sencilla.

Para mostrar la complejidad que conlleva la resolucién de un problema MINLP,
resolveremos gréficamente el siguiente problema:

Minimizarz = -y + 2, + x,

sujeto a las siguientes restricciones

X, -2exp(-xy) =0

X, +x,+ys0

05sx,51.4

ye 0l
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Superestructura
(MINLP)

Fijar variables binarias

Optimizacion Subproblema
Continua NLP
Nuevas
variables
binarias
Optimizacion Problema Maestro
Discreta MILP
(Factible? si
NO

¥

FIN
Figura 3. 6 Pasos en los tres algoritmos MINLP,

Claramente, es posible dividir el problema en los dos casos que nos plantean los

valores permisibles de y. Para el caso de y = 0, tenemos
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Figura 3. 7 Diagrama para la solucién del problema MINLP, caso y=0.

donde la curva de la restriccién 1 muestra los puntos que la satisfacen, la linea de
restriccién 2 limita el drea de solucién de la segunda restriccién y la tercera representa a
la funcién z. La solucién a este caso es: y=0, Z=2.558, x7=(0.853, 0.853).

Ypmelcasqdey = [, tenemos
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Figura 3. 8 Diagrama para la solucién del problema MINLP, caso y=1.

donde las curvas tienen la misma representacion que en el caso anterior. La solu-

ci6n de este caso es: y=1, Z2=2.124, xT=(1.375, 0.375).

Por lo tanto, obtenemos que la solucién éptima de este ejemplo es la desarrollada

para el segundo caso, conZ = 2.124 y x" = (1.375, 0.375).

3.3 Solucién de Problemas.

En esta seccién se presentardn una serie de problemas de ingenierfa qufmica re-

sueltos por métodos algoritmicos. Esto se hizo con la ayuda indispensable de una compu-

tadora y por medio de un programa de optimizacién denominado GAMS. En el apéndice
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A se encuentra una breve descripeion del funcionamiento y forma de programacion de
esta herramienta matemdtica. En el apéndice 13 se encuentran los cédigos que se introdu-
jeron para resolver los problemas, asf como otras aplicaciones de los métodos algorftmi-

cos a la ingenierfa quimica.

Red de Intercambio de Calor.

Definicion del problema.

Tenemos un proceso que involucra el siguiente conjunto de corrientes frias y calientes:

[ Corriente |  Fcp *W/K) ] Te(K) | Tgg(K) l

H1 20 700 420
H2 40 600 310
H3 70 460 310
H4 94 360 310
Cl 50 350 650
Cc2 180 300 400

Se cuenta con los siguientes servicios para satisfacer los requerimientos de calentamiento

y enfriamiento:

Servicio Temperatura Costo Méximo disponible
(K) ($/kW-ailo) (kW)
Combustible 750 120 ®
Vapor de alta 510 90 1000
Vapor de baja 410 70 500
Agua de enfriamiento 300-325 15 )



El objetivo es predecir el costo minimo de servicios para una red de intercambio de calor,
que tenga un acercamiento mfnimo de temperaturas de 10K. No se permite el intercambio

de calor de las corrientes H1 y C1.

Planteamiento de la solucion.

Se nos pide encontrar una forma de intercambiar calor entre las corrientes de proceso y
los servicios, de tal suerte que se satisfagan las temperaturas finales para las corrientes
del proceso y el costo total de servicios sea minimizado. Los datos del problema estdn
desplegados en la tabla 3.2, donde los contenidos calorificos de las corrientes frfas y ca-
lientes se muestran en cada uno de los intervalos de temperatura, basados en las tempe-
raturas de entrada, maxima y minima.

Los flujos de los contenidos calorificos se pueden representar en un diagrama de cascada
de calor como en la Fig. 3.10. Aquf, los contenidos calorificos de las corrientes frias y
calientes se acomodan en los intervalos correspondientes. Las variables R; a Ry represen-
tan los calores residuales, mientras que Qromb C4P. OBP. QA.E. representan las cargas

de calentamiento y enfriamiento, respectivamente.
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{ Intervalo | Tcal | Thrio

Contenidos calorificos

700

1
600

2
510

3
460

4
410

S
360

6
310

Tabla 3. | Contenidos calorificos de las corrientes de proceso.

La utilidad del diagrama en cascada en la Fig. 3.10 radica en que se puede modelar co-
mo un problema de transhordo, el que podemos formular como un problema de pro-
gramacién lineal. En términos del modelo de transbordo, las corrientes calientes son tra-
tadas como "nodos origen”, y las corricntes frias como "nodos destino”. El calor puede
ser manejado como un servicio que puede ser transferido de los origenes a los destinos a
través de algunos "almacenes” intermediarios que corresponden a los intervalos de tempe-
rawra. Esto garantiza la posibilidad de intercambio de calor. Cuando no todo el calor
puede ser absorbido en los destinos (corrientes frfas) en un intervalo de temperatura, el

exceso es transportado cascada abajo a un intervalo de temperatura menor a través de ca-

lores residuales.

690
590
500
450
400
350

300

HL | W2 | H3 | H4 | CI [ C2
2000 - . . 3000 )
1800 3600 . - 4500 -
1000 2000 - - 2500 .
800 2000 3500 - 2500 .

. 2000 3500 - 2500 9000
. 2000 3500 4700 - 9000




El modelo de transbordo para predecir el costo minimo de servicios, dado un mimero
arbitrario de servicios de calentamiento y enfriamiento y corrientes calientes y frias, se
puede formular de la siguicnte manera. Primero, consideremos que tenemos k intervalos
de temperatura, basados en las temperaturas de entrada de las corrientes del proceso y en
los servicios intermedios cuyas temperaturas caen dentro del rango de temperaturas de las
corrientes de proceso. Asumimos que los intervalos estin numerados de arriba a abajo.

Asf, podemos definir el siguiente conjunto de {ndices:

Hy, = {i| corriente caliente i suministra calor al intervalo k} (1)
Cy = {j | corriente fria j demanda calor del intervalo k} 2)
Sk = {m | servicio de cal. m suministra calor al intervalo k} ()]
Wi = {n | servicio de enfriamiento n extrae calor del intervalo k} ()
§ = Conjunto de servicios de calentamiento )
W = Conjunto de servicios de enfriamiento - (6)
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Figura 3.9 Modelo de transbordo para flujos de calor.

Cuando consideramos un intervalo dado de temperaturas &, tenemos las siguientes varia-

bles y pardmetros conocidos:

Pardmetros conocidos:



HEON Contenidos calorificos de ia corriente caliente i y la corriente fria j en el

intervaio 4.
CorCom Costos unitarios de servicios de calentamiento m y enfriamiento .
Variables:
oo Cargas calorificas de los servicios de calentamicnto m y enfriamiento n.
R, Calor residual de salida del intervalo k.
Rk-l
T of c
k JoCx
z Qn > w
msS, z Q"
k mhj
R

Figura 3. 10 Flujos de calor en el intervalor k.

Asi. el costo minimo de servicios para un conjunto dado de corrientes frias y ca-
¢ codp

lientes puede ser formulado en forma lineal de la siguiente manera:

65



Min Y c, 05+ ¢V )

et e
sujeto a

R -R., -E‘:‘Qf. +§‘Q:’ = ’EQ/I -%Qﬁ k=1,.K ®)
Q200" 20 ©
R20  k=1,.K- (10)
R =R, =0 (n

El modelo anterior es conocido en la literatura como modelo de transbordo con-
densado. Su funcién objetivo representa el costo total de servicios, mientras que las
ecuaciones representan los balances de calor alrededor de cada intervalo de temperatura
k. Si R;=0 en la solucién éptima, entonces la temperatura del intervalo k corresponde al
punto de pliegue ("pinch point”),

En la formulacion anterior es fécil imponer Ifmites superiores a las cargas de calor
que estin disponibles en algunos de los servicios (p. ej. el calor méximo a partir del va-
por de alta presién). Por otro lado, no es posible usarlo en el estado en que est4 para ex-
cluir intercambios entre !fneas. En la préctica, no siempre es posible o deseable inter-
cambiar calor entre un par de corrientes. Esto puede ser causado por el hecho de que en-
contrarse muy alejadas o por otras consideraciones operacionales, tales como control, se-
guridad o arranque. Por esta razon, se ha formulado el modelo de transbordo expandido,
que se presenta a continuacién,

El modelo de transbordo condensado en las ecuaciones 7 a 11 asume implicita-

mente que cualquier par de corrientes fria y caliente pueden intercambiar calor, ya que no
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hay informacién que justifique lo contrario, Para desarrollar una formulacion lineal don-
de tengamos esa informacion, podemos considerar, dentro de un intervalo de temperatu-
ra, un vinculo para el intercambio entre un par de corrientes frfa y caliente, donde la co-
rriente fria estd presente en ese intervalo, lo mismo que la corriente caliente, o ésta se
encuentre en un intervalo a mayor temperatura. Por esta razén, dentro de un intervalo &,
definimos la‘ variable Qjji para denotar el intercambio de calor entre la corriente caliente
i y la corriente fria j. Asimismo, podemos definir variables similares para el intercambio
entre corrientes de proceso y servicios. Mientras que en el modelo condensado asignamos
una sola variable para el calor total residual Ry para cada intervalo, en el modelo expan-
dido asignaremos calores residuales individuales Rk, R4 para cada corriente caliente i y
cada servicio de calentamiento m que estd presentes en o arriba de la temperatura del in-
tervalo k. La figura 3.12 ilustra los conceptos anteriores para un intervalos k, donde con-
sideramos una corriente caliente i y una fria j.

Noétese que utilizando esta representacién permitimos a una corriente fria j inter-
cambiar calor en el intervalo & no sélo intercambiar calor con una corriente caliente que
esté disponible en ese intervalo, sino también con una corriente caliente i que se encuen-
tre en un intervalo superior, ya que la corriente caliente i transfiere su calor al intervalo k

a través de su residual Ry,
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Qik — U ., —» Q}i

Ri.k

Figura 3. 11 Intercambio de calor entre las corrientes fria y caliente para el modelo

expandido.
Ahora, algunas notaciones:

H'y = {i| corriente caliente i suministra calor al intervalo & o superior} (12)

S’k = {m | servicio de calent. m suministra calor al intervalo k o sup.} (13)

Los conjuntos de indices Cg, Wy estén definidos como en (2) y (4) respectivamen-

te. Tenemos también las siguientes variables nuevas (ver la Fig. 3. 14):

Qjjk  intercambio de calor de la corriente caliente i y la friaj en el intervalo k-
(14)

Omjk  int. de calor entre ¢l serv. de cal. m y la corriente friaj en el intervalo
(15)

Qink  int. de calor de la corriente caliente i y el serv. de enf. n en el intervalo &

(16)
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Rjr  calor residual de la corriente caliente i saliendo del intervalok  (17)

Ry calor residual del servicio de calentamiento /n saliendo del intervalo &

(18)

ik-1 Ri.m-/

Qi Qi
——— Q)

D
Codor—
R RS

Ri,k

Figura 3, 12 Flujos de calor en el intervalo & para el modelo expandido,

Las variables QJ, @) y los parsmetros 0,05 ¢,..c, son idénticos a los del mode-

lo condensado. En contraste con el modelo compacto de (7) a (11) donde simplemente hi-

cimos un balance de calor alrededor de cada nivel de temperatura, en este caso tenemos

que considerar los balances en los siguientes puntos dentro de cada intervalo de tempera-

tura (puntos A, B, C y D de la Fig. 3.13): a) para el proceso caliente y las corrientes de
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servicio en los nodos internos que relacionan ¢l contenido calorifico, los residuales y los
intercambios de calor, y b) para el proceso frio y las corrientes de servicio en los nodos
destino que relacionan al contenido calorifico y los intercambios de calor. En esta forma,

el modelo lineal de transbordo expandido es el siguiente:

Min e, 00+ c,0F (19)
meS ned¥
sujeto a
Ry=Ryo+ 200 + 2 0m =04 k=1,..K ieH'y 0)
JeCy LLA
R:nA_Rm.A-I+ZQn|/A =0, k=1..K meSy 2n
e,
D 0u+20,=0 k=1..K jeCk 22)
(elf’, mes’,
D 0m = k=1,..,K neW 23)
el
R,,,R_‘ ’thQq/k ’Q:.MQ:’Q: 2 0 (24)
Ry=Ry=0 25)

Obviamente el tamaiio de este problema es mayor que el que tenfamos inicialmen-
te. La importancia de la formulacién expandida es el hecho de que podemos especificar
fdcilmente las restricciones sobre las combinaciones:

a) Para prohibir una combinacién entre una corriente caliente i y una frfa j, ne-
cesitamos especificar Qjjk =0 para todos los intervalos k. Alternativamente, simplemente

borramos estas variables de 1a formulacion.
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b) Para imponer una combinacién entre una corriente caliente / y una corriente
fria j, podemos especificar que el intercambio total de calor, que es la suma de Qjjk sobre

todos los intervalos, se encuentre dentro de unos limites superior ¢ inferior:

.
05 <Y 0,20 (26)

A=l

También podemos especificar un valor fijo para la suma en (26)

Resultados.

El programa fuente en GAMS consiste de tres partes. Los datos son introducidos
en la primera secci6n del programa. Noétese que los intervalos de temperatura no necesi-
tan ser introducidos, ya que son calculados en la segunda parte junto con los contenidos
calorificos de las corrientes. Aquf, hacemos uso de la instruccién LOOP de GAMS para
ejecutar repetidamente un conjunto de comandos. Finalmente, la tercera parte del pro-
grama define y resuelve el modelo.

La solucién optima mostrada en el programa de salida de GAMS indica que inva-
lidando el intercambio entre las corrientes H1 y Cl, el costo minimo por servicios es de

$570,000 por afo, que puede ser realizado con las siguientes cargas para los servicios:

Combustible 3900 kW
Vapor de alta presién 500 kW
Servicio de enfriamiento 3800 kW
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También, de la solucion podemos ver que no hay punto de plicguc para cste pro-
blema, ya que no hay residuales iguales a cero en ninguno de los intervalos de temperatu-

ra.

Localizacién del Plato de Alimentacién Optimo.

Definicion del problema.

Se tiene una columna de destilacion con 7 etapas ideales, un condensador total y
un rehervidor tipo kettle. La alimentacion consiste de una mezcla de 70% mol de benceno
y 30% mol de tolueno, entrando en su punto de burbuja a 1.12 bar, El producto en el
domo debe tener una pureza de al menos 95% mol de benceno, El objetivo es maximizar
la utilidad, que es proporcional al flujo del producto menos el costo de la energia utiliza-
da, que se expresa en términos de la relacién de reflujo. Los demads datos se dan en la
tabla 3.10.

El problema es deterininar la localizacion dptima del plato de alimentacién; es
decir, la mejor loeacion para introducir 1a mezcla para maximizar la utilidad. Formula-

remos y resolveremos este problema como uno de programacién mixta entera no lineal.

Sistema Benceno-Tolueno

Modelo termodindmico liquido - ideal
vapor - ideal

Tipo de condensador Total

Nuimero de ctapas (N) 9

(incluyendo al rehervidor y al condensador)

Candidatos al plato de alimemtacion: {2, 3, ..., 8}
Especificaciones:

F =100, pr = 1.12 bar, Tr= 359.6 K, zr = (0.70, 0.30)
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Preh = 1.20, pfon = V.12, prom = 1.08, peop = 1.05
Restricciones: r = relacién de reflujo < 0,95

pureza del benceno en el destilado: xg | 2 0.95
Funcién objetivo: P 1-50 x r

Tabla 3. 2 Datos para ef calculo del plato de alimentacion.

Planteamiento de la solucion.

Consideremos una columna de destilacién (Fig. 3.18) con N etapas , incluyendo
al condensador total y al rehervidor. Numeramos las etapas de abajo hacia arriba, de mo-
do que el rehervidor sea la etapa | y el condensador la etapa N.

Sea / = {1, 2,..., N} la que denote el conjunto de platos y sea R = {1}, C =
{N}, COL = {2, 3,... N-1} las que denoten a los subconjuntos correspondientes a las
etapas en el rehervidor, el condensador y aquellas dentro de la columna, respectivamente.

Sea c el nimero de componentes en 1a alimentacién y sean F, Ty, pf, 25, y hylas
que denoten, respectivamente, el flujo molar, la temperatura, la presién, el vector de
fracciones molares (con los componentes 25, j = 1, 2,..., ) y la entalpfa especifica
mofar de Ia alimentacion.

La presi6n prevaleciente en l1a etapa i se denota por p;. Sean pyepy = Prep = pJ.
Pfon= P2, Pdom= PN-1 Y Pcon = PN. Tenemos que p) 2 p2 2 ... 2 pN.} 2 pN Y por

simplicidad, asumimos pr 2 prop.
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Figura 3. 13 Superestructura para la localizacién del plato de alimentacion.

Sean Lj, xj, b~y f,'jL las que denoten el flujo molar, el vector de fracciones mola-
res, la entalpia especitica molar y la fugacidad del componente j, respectivamente, del Ii-
quido en el plato /. Similarmente, sean Vj, y;, I:,'V y f,-jV las cantidades correspondicnies

del vapor en el plato /. Teniendo a la temperatura del plato { como 7}, tenemos

L . . .

Jy =f,l.'(7,',[),,.\”,.\’,2,‘..,\“_)
v g

./;'J = L (DY Vi)

hf = WATD,X X e )

" - “ il ] Al
hil - ‘U(T;")ut)ol\)iz'-"t‘oc)

n

donde las funciones del lado derecho dependen del modelo termodindmico usado.
La forma explicita de estas ecuaciones. en el caso ideal, estin dadas en el programa em-

pleado, listado en el apéndice B.
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Sean P; y Py las que denoten los tlujos de los productos en ¢l fondo y en el do-

mo, respectivamente.,

El subconjunto de platos candidatos para la alimentacién estd especificado por el
indice LOC, donde LOC < COL c 1. Sea z;, i €LOC, la que denote a la variable binaria
asociada con la seleccion de i como el plalc; de alimentacion; es decir, z; = 1 si i es el
plato de alimentacion. Sea Fj, i €LOC, la que denote la cantidad de entrada al plato /.

Las ecuaciones del modelo son como sigue:

(a) equilibrio de fases: Ji=1 J=l..ciiel Q?)

(b) error en el equilibrio Y x, -y, =0 i€l 3)
J J

(c) balances de materia totales:

L +PXE0 ieC
L+V,-L, -V,,=0 ieCOL-LOC

L+V,-L, -V_-Fi=0 ielOC @
+B-L,=0 ieR

(d) balances de materia por componente:

Yy -+ B, =0 j=1,.c,ieC

Lx, +Vyy = L%, =Vidiy, =0 j=1,..c,i €COL-LOC 5

lev +V,y’ - meuu - Vl-lyl-l.l - F;-"p =0 j=1,..c,ielOC ®
Yy tBx - Lyx,,=0 j=l..cieR

(¢) balances de enualpia:

Lhf +VR - L -V, K~ Fh =0 i eLOC ©

I"htL +Vlh‘ = LIOI"l‘;l _Vl-l ;| =0 jeCOL-LOC

(f) restricciones sobre la localizacién del plato de alimentacion:
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5=

ielOC

S E=F N

telOC

F, -Fz, <0,i e LOC

La altima restriccion en (7) expresa el hecho de que si el plato i € LOC es selec-
cionado como el plato de alimentacién, entonces la cantidad que entra a otros platos es
cero. Esto sigue del hecho de que z, =0,/ #i,j € LOC. En adicién, puede haber restriccio-
nes sobre la pureza, recuperacién, relacién de reflujo, etc. El problema MINLP, enton-
ces, es minimizar (0 maximizar) una funcién objetivo sujeta a las restricciones de igual-

dad y desigualdad (1) a (7). Notese que en este modelo, las variables z; son binarias, en

tanto que el resto de ellas son continuas.

Resultados.

En la primera parte del archivo estdn tabulados los datos termodindmicos bésicos
(temperatura critica, presién critica, punto de ebullicién normal, constantes de la ecua-
cién de presién de vapor, capacidad calorifica como gas ideal, etc.). Los datos de refe-
rencia de entalpia son seleccionados y las constantes de integracién computadas.

Claramente, los puntos de ebullicién de los componentes mds ligero y mas pesado
(en este caso, benceno y tolueno, respectivamente) a la presién prevaleciente proveen
unos buenos estimados para las temperaturas del condensador y del rehervidor. También
sirven para fijar los lfimites superior e inferior sobre las temperaturas de todos los platos.

También podemos proveer de valores iniciales razonables para las temperaturas de fondo
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y domo y podemos asumir una variacidn lineal de la temperatura para los valores iniciales
de las temperaturas de los platos,

El siguiente punto es la condicion térmica de la alimentacién, Se asume normal-
mente que la alilnentacién entra como liquido saturado (o sea, a su punto de burbuja) a la
presion prevaleciente en el plato al cual se alimenta. Una vez que la temperatura de bur-
buja es computada, podemos calcular ia entalpia especifica molar del liquido saturado.

Los valores iniciales para los flujos de liquido y vapor se introducen asumiendo un
desbordamiento molal constante (una suposicion razonable en las mezclas de hidrocarbu-
ros de miembros homodlogos de una familia). Una vez mds, se provee una variacién lineal
de las fracciones molares de los componentes como valores iniciales.

La funcién objetivo seleccionada (P/-50*r) indica las interacciones entre el in-
cremento en la salida (objetivo primario) y el correspondiente incremento de ia carga del
rehervidor (medida toscamente por el valor de fa relacién de reflujo).

La solucién éptima obtenida con DICOPT + + esté dada por:

Funcién objetivo = 13.144
r= 0.925
Py = 59.396
P2 = 40.604
Plato de alimentacién = 4

Nétese que la solucién se encontr6 en el primer paso en el NLP relajado, donde

las variables binarias son variables continuas con valores entre cero y uno.
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y domo y podemos asumir una variacion lineal de la temperatura para los valores iniciales
de las temperaturas de los platos.

El siguiente punto es la condicion érmica de la alimentacién. Se asume normal-
mente que la alimentacién entra como liquido saturado (o sea, a su punto de burbuja) a la
presion prevaleciente en el plato al cual se alimenta. Una vez que la temperatura de bur-
buja es computada, podemos calcular la entalpfa especifica molar del Iiquido saturado.

Los valores iniciales para los flujos de liquido y vapor se introducen asumiendo un
desbordamiento molal constante (una suposicion razonable en las mezclas de hidrocarbu-
ros de iniembros homélogos de una familia). Una vez més, se provee una variacién lineal
de las fracciones molares de los componentes como valores iniciales.

La funcion objetivo seleccionada (PI-50*r) indica las interacciones entre el in-
cremento en la salida (objetivo primario) y el correspondiente incremento de la carga del
rehervidor (medida toscamente por el valor de la relacion de reflujo) -

La solucién éptima obtenida con DICOPT + + esté dada por:

Funcién objetivo = 13.144
r= 0.925
P = 59.396
Py = 40.604
Plato de alimentacién = 4

Notese que la solucién se encontré en el primer paso en el NLP relajado, donde

las variables binarias son variables continuas con valores entre cero y uno.
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Capitulo 4

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION

4.1 Introduccidén.

El problema de la sintesis de secuencias de separacion es generalmente de grandes
dimensiones. Es por esto que la utilizacién de las computadoras como medio de solucién
eficiente y répido, se ha ido acrecentando en los tltimos afos. Como estas méaquinas s6lo
pueden procesar nimeros, se hacen necesarios el desarrollo y la implementaciéon de mo-
delos matemdticos que permitan su solucién. Aqui desarrollaremos uno de ellos para po-
der sintetizar secuencias de separacion.

El desarrollo del modelo consta de tres partes principales:



¢ (@eneracion de la superestructura.
¢ Simulacién y andlisis de datos.

e Desarrollo del modelo de costos.

4.2 Modelos Lineales para Columnas Simples.

Balances de Materia.

Aun cuando se puede disefiar un separador complejo para abtener todos los pro-
ductos deseados, generalmente se utiliza una secuencia de separadores simples, debido a
que frecuentemente resulta mas econémico que un separador complejo, por lo que consi-
deraremos columnas de destilacién con una sola alimentacién y alta recuperacion, en las
que la separacion se realiza para los componentes clave ligero y clave pesado que son ad-

yacentes, como se ilustra en la figura 4.1.



A casi puro

B casi puro
Figura 4.1 Separacién casi completa.

Si consideramos una presion y una relacién de reflujo fijas, podemos obtener re-
laciones lineales del balance de materia en términos de los flujos de alimentacion, como

estéd dado por: (Ver Fig. 4.2)

dl=rl-fl

b =Q-7)f, (

donde d; y b; representan los flujos mésicos del componente i en el destilado y en

los fondos, y ¥ son las fracciones de recuperacién correspondientes que se obtienen del

balance de masa en el método corto para una composicién de alimentacion seleccionada.
Asumiendo que las fracciones y; sean constantes, es claro que las ecuacioncs en (1) son

ecuaciones lineales.
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fi —

b
Figura 4.2 Balance de masa para columna multicomponente.

Aunque en un principio podamos usar las ecuaciones del balance de materia como
estdn dadas en la Ec. 1, més adelante consideraremos una simplificacién con la que ten-
dremos a nuestro modelo sélo en términos de los flujos de alimentacién para cada colum-
na. Si asumimos recuperaciones del 100%, entonces para cada columna k, podemos de-
terminar a priori las fracciones de la alimentacién total que son recuperadas en el domo y

en el fondo inediante las siguientes ccuaciones: (Ver Fig. 4.3)

l‘.“m = E"‘f/leﬁ

teCi=e 1eCy

! 2
= Tl [T @

teCfondo 1€y

donde x;/ es la fraccion molar del componente i en la mezcla inicial, C;, C,,“"""

Al
do . . .

¢/ son los componentes que estdn involucrados en la alimentacién, domo y fondo de

la columna k, respectivamente,

Como ejemplo, consideremos la columna en la figura 4.4, que tiene como alimen-

tcién la mezcla multicomponente inicial. Aplicando la Ec. 2 es claro que



= 240.4= 0.6, y E" = 0.34+0.1 = 0.4. Para la colummna en la figura 4.5, que
sélo tiene los componentes C y D en la alimentacion, tenemos que g4 =0,3/(0.140.3)
= 0.75, y £™" = 0.1/(0.1+0.3) = 0.25. Con estas fracciones podemos expresar los
flujos de las dos corrientes de salida de la columna en términos del flujo total de alimen-
tacion F, como se ve en las figuras 4.4 y 4.5.

Ahora, podemos modelar el balance de materia mediante los flujos totales de ali-

mentacion para cada columna,

Xi
I-Ec,:ioma
x— &
ieCk
X
ieckfom'o

Figura 4.3 Maédulo para el modelo de flujo total,
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A S 06F
B

A 0.2

B 0.4

1 :> Fl ———> |

C 03 !

D 0.1
C L 0.4 F,
D

Figura 4.4 Ejemplo de separacion inicial para la mezcla de 4 componentes.

C \ 0.75 Ry

C 03

n DOI———%" :> Fn———-—)ﬁ I

A

D

[

0.25 K

Figura 4.5 Ejemplo de separacion intermedia para 2 componentcs de la mezcla.

Balances de Energia.

También es conveniente modelar las cargas térmicas del condensador y el rehervi-

dor como funciones lincales de! flujo de alimentacion. Asumiendo las mismas cargas en



el rehervidor y en el condensador, las cargas térmicas de la columua k se pueden expresar
como funciones lineales:
QL = KAFA (3)
donde K; es una constante que se obtiene a partir de un cdlculo para un flujo dado.
Finalmente, el costo anualizado de la columna, que incluye el costo fijo por inversion y
los costos por servicios, estard dado por:

Costo, = a1, + B, +(C , +C, )0, @)

donde a; es el costo fijo anualizado en términos de la variable binaria Y, f; es el
factor de dimensién para la columna, y C,,; y C,,ss0n los costos unitarios de calentamien-

to y enfriamiento en el rehervidor y el condensador, respectivamente.

El calor que es necesario proporcionar o remover de cada torre O, se obtiene del

sigufeme balance alrededor del condensador de la torre k (Ver Fig. 4.6):

Qc =Hy-Hg-Hp (5)
donde las H's son las entalpias totales de las corrientes correspondientes. De aqui:
Q. = Vhy- Vhp

Qc

(1+r)D[hy -hp) (6)
siendo r la relacion de reflujo, D el flujo molar total de esa corriente y las /’s son
las entalpias molares de cada corriente. En base a la suposicién arriba mencionada, ha-

cemos:

Oc=0Q (7)
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Asi, despejamos de la Ec. 3 para obtener la constante Ky. Cabe mencionar que las

constante utilizadas en este trabajo fueron calculadas en base al flujo total de entrada a

cada columna.

Qc

Figura 4. 6 Balance de energia alrededor del condensador.

Costo de Servicios.

Los costos de los servicios se obtienen ficilmente, ya que C.; y Ceor poseen las
unidades necesarias para que al multiplicarse por determinada carga térmica nos de por
resultado un valor en nuevos pesos por aiio, Es decir, los costos de los servicios ya inclu-

yen la conversidn dimensional de masa de servicio a energia utilizada.
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Costo de las Columaas.

Como vimos anteriormente, los costos de las coluinnas de destilacién se obtienen
mediante un componente fijo a y uno variable B. Estas dos constantes son la ordenada al
origen y la pendiente, respectivamente, de la recta que pasa por los puntos definidos por
los costos de una torre de destilacion en funcién del flujo de alimentacién. Los flujos se-
leccionados son a 100 y a 50% del flujo total que podrfa entrar a una columna para de-
terminada separacién. Se escogi6 el 100% debido a que en la mayorfa de los casos el re-
sultado de la optimizacion nos indica que se utiliza una sola torre para una sola tarea de
separacion, por lo que necesitamos el costo a este flujo en la mayorfa de los casos. El
otro 50% se determind en base a que en conjuncién con €l primer punto nos proporciona,

en promedio, los costos més cercanos a los calculados.

Puntos utilizados

Costo de 12 Columna

T,
|
I
i
I
]

0 0.2 04 0.6 0.8 1
Fraccién del Flujo Méximo

Figura 4.7 Costo de la columna vs. Fraccion del flujo maximo.



Para la obtencidn de los costos de las columnas de destilacién, utilizamos el Mé-
todo de Guthrie, que se basa en ciertas caracteristicas de la torre y en ¢l empleo de indi-
ces econémicos para ¢l célculo.

Para ello es necesario conocer dichas caracteristicas. Entre ellas, la mds importan-
te es el nimero de platos de separacion. Para obtenerlo, utilizamos un método corto, co-
menzando con la ecuacion:

Nuin = log [(d/d)(b/b)) / l0g a - ®)

que es la ecuacién de Fenske para el nimero minimo de etapas de equilibrio, en
donde i = componente clave ligero, j = componente clave pesado, d y b son los flujos
de componente en el destilado y en el fondo, respectivamente, y a,, es la volatilidad re-
lativa media, dada por

m = [(alJ)N(aIJ)I]”'z )

Posteriormente, se determina el reflujo minimo mediante la ecuacion de Under-

wood:
Ly | Dxap- (@ cr _Dxcpp
F Ly xgr LrXcpr
(Lm )min = (10)

(g, crr -1
donde el reflujo infnimo es

Ruin = (Lfmin | D (1
Con esto y una relacién de reflujo dada es posible determinar el nimero de etapas

tedricas por medio de la ecuacion de Molokanov:
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Y=N-Nu) /(N + 1)

Y=1-exp[(1+54.4X) /(11 + 117.2X) (X - 1)/ (XO")] (12)
donde
X=({R-Ry)/ R+ 1) (13)

Asf, y con la eficiencia global de los platos, se determina el nimero de platos

reales de la torre.

4.3 Ejemplo MILP para una Mezcla de 4 Componentes.

Antes de presentar la forma general del modelo MILP que est4 basado en los mo-
delos lineales de la seccion previa, consideremos como un ejemplo el caso en el que te-
nemos una mezcla de 4 componentes A, B, C y D, que queremos separar en productos
esencialmente puros. Los datos de la composicién de esta mezcla, las constantes del ba-

lance de calor y los datos de los costos estan dados en la tabla 4.1.

Fiu = 1000 kgmol/hr

Composicion (fraccién mol)

A 0.15
B 0.30
C 0.35
D 0.20
Costo de servicios: ,
Agua de enfriamiento: Cenr = 1.3 (10°$hr/10°kJafio)
Vapor: Cca = 34 (10°$hr/10%Jafo)




k Separador

oy, Costo fijo

B » Costo

Coeficientes calorificos, K

variable
1 A/BCD 145 0.42 0.028
2 AB/CD 52 0.12 0.042
3 ABC/D 76 0.25 0.054
4 A/BC 125 0.78 0.024
5 AB/C 44 0.11 0.039
6 B/CD 38 0.14 0.040
7 BC/D 66 0.21 0.047
8 A/B 112 0.39 0.022
9 B/C 37 0.08 0.036
10 C/D 58 0.19 0.044

Tabla 4.1 Datos para el problema de ejemplo.

Inicialmente, necesitamos desarrollar las superestructura para este problema, La

representacién matricial correspondiente, que discutimos en el capitulo anterior, se

muestra en la figura 3.2. A cada una de las 10 columnas en esta red, podemos asignarle

una variable binaria Y para denotar su existencia potencial, y una variable F para su flujo

de alimentacién.

Para derivar las ecuaciones del balance de masa, primero necesitamos computar

las fracciones de recuperacién como estin dadas en la ecuacién 2. Basados ¢n la compo-

sicion de la alimentacion, las fracciones de recuperacion correspondientes se muestran en

la tabla 4.2, Entonces, los balances de masa son como sigue.

Para el nodo inicial en la red, tenemos:

F,+F3+F,=1000

2

(14)




e = 0.15 g&, = 0.188
g0 = 085 g, = 0.812
Y, = 0.45 EME = 0.5625
Lol . 0.55 C = 0.44
W o8 A 0.636
My = . = .
g", = 0.2 g", = 0.364
B‘ = 0.353 g"9 = 0.462
CD‘ = 0.647 gcg = 0.538
BC, = 0.765 Ay = 0.33]
g"s = 0.235 g"m = 0.667

Tabla 4,2 Fracciones en la superestructura.

Para los nodos restantes en la red, en vez de considerar los balances de masa alre-
dedor de cada columna, los consideraremos para cada producto intermedio. La razoén para
esto es que en la superestructura de la figura 3.2, tenemos flujos asociados sélo a la ali-
mentacién de la columna, de manera que las corrientes de salida no necesariamente tienen
asociado un flujo, como es ¢l caso de las columnas 2, 4,5,6y 7.

Basados en las fracciones de recuperacion dadas en la tabla 4.2, los balances de

masa para cada producto intermedio son:

a) Int.(BCD) producido en la columna | y dirigido a las columnas 4 y §,
Fi+F-085F, =0 (15)
b) Int. (ABC) producido en la columna 3 y dirigido a las columnas 6 y 7,
Fo+F,-08F; =0 (16)

c) Int. (AB) producido en las columnas 2 y 7 y dirigido a la columna 10,

F/()~0.45F3'0.563F7=0 “7)
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d) Int, (BC) producido en las columnas § y 6 y dirigido a la columna 9,

Fo-0.765Fs- 0812 F, =0 (18)
e) Int.(CD) producido en las columnas 2 y 4 y dirigido a la columna 8,
Fy-055F,-0.647Fy =0 (19)

Los 10 flujos en las ecuaciones 5 a 10 estin relacionados a las variables binarias ¥
mediante las siguientes desigualdades para cada columna:

F,-1000Yk<s0, F,20, Y,=0l1 k=1,..,10 (20)

donde hemos seleccionado a 1000 como un limite superior, ya que corresponde al
flujo de alimentacion de la mezcla inicial. Recordemos que las desigualdades en la ecua-
cion 11 tienen el efecto de poner un flujo a cero si su correspondiente variable binaria es
igual a cero. Si, por otro lado, la variable binaria vale 1, el flujo tiene un limite superior
de 1000,

A las cargas térmicas de los condensadores y rehervidores las podemos representar
por variables continuas Qy, k=1,...,70 y de la ecuacion 3, estin dadas por las ecuacio-
nes:

O =KF.k=1,..,10 2n

Finalmente, la funcién objetivo estard dada por la minimizacion de la suma de los
costos dados en la ecuacion 4 para las 10 columnas. Esto es:

min C = X (a,¥, +4F) + (34 + 1.3) L O, (22)

donde los coeficientes para los costos estin en la tabla 4.1,

Esta funcion objetivo, junto con las restricciones (14) a (21), corresponde al mo-

delo MILP para determinar la secucncia éptima de destilacion en la superestruciura de la
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figura 3.2, Nétese que tenemos 20 variables continuas (Fy, @y, k=1,...10) y 16 ecuacio-
nes (de la 14 a la 19 y las 10 implicitas en la Ec. 21). Por lo tanto, este problema tiene 4
grados de libertad. También tenemos 10 variables binarias y las 10 desigualdades [6gicas
en (20) que relacionan a los flujos con las variables binarias.

Resolviendo el problema anterior, obtenemos la secuencia éptima de la figura 4.8,
la que conlleva un costo anualizado de $3,308,000. También podemos obtener la segunda
y tercer imejor soluciones del problema, resolviéndolo con el uso de cortes enteros, que se

explican a continuacién.
A
/ > B

550

ojo

Figura 4.8 Solucién optima del ejemplo.

Ya que la solucion 6ptima en la figura 4.8 estd dada por: Y, = Yy = Yy, = |,
podemos hacer imposible esta seleccion de variables afiadiendo la desigualdad:

Yot Yo+ Vys2 (23)

A 1000 A 8o B c
B >8 >t >c
5 5 D 0

Figura 4.9 Segunda mejor solucion.
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Resolviendo el problema con esta desigualdad adicional, obtenemos la segunda
mejor solucién, que se muestra en la figura 4.9, y que corresponde a la secuencia directa,
con un costo anualizado de $3,927,000. Para obtener la tercer mejor solucién, hacemos
esta combinacién no factible, aiadiendo la restriccion:

Y, + Yo+ Vys2 (24)

Obteniendo nuevamente una solucion, tenemos la secuencia indirecta de la figura

4.10, con un costo anual de $4,102,000.

Figura 4.10 Tercer mejor solucion.

Es interesante notar que la secuencia 6ptima en la figura 4.8 es la que tiene el me-
nor flujo total de masa (2000 kgmol/hr), lo que es consistente con las reglas heurfsticas
aplicables a este caso. No obstante, nétese que la tercer mejor solucién tiene un menor

flujo de masa total (2250 kgmol/hr) que la segunda mejor (2400 kgmol/hr).

4.4 Modelo MILP para Secuencias de Separacién.

Basdndonos en ¢l ejemplo de la seccién previa, ahora podemos generalizar ficil-
mente el modelo MILP para la sintesis de secuencias de separacion para cualquier mezcla

de n componentes que va a separarse en sus integrantes puros.

95



Inicialmente, necesitamos definir los siguientes indices, que ilustraremos con el
ejemplo de 1a seccidn anterior:

a) IP = {m | m es un producto intermedio}

Ejem. IP ={(ABC), (BCD), (AB), (BC), (CD)}

b) COL = {k | & es una columna en la superestructura}

Ejem. COL = {1, 2,.... 9, 10}

c) FSy = {columnas k que se alimenten con la mezcla inicial}

Ejem. FSF = {1, 2, 3}

d) FS,, = {columnas k que tienen como alimentacién al intermedio m})

Ejem., para m = (BCD), F§,, = {4, 5}

PS,, = {columnas k que producen el intermedio m}

Ejem., param = (CD), P§S,, = {2, 4}

Por medio de estos fndices, la funcién objetivo en (13) y las restricciones (5) -

(12) pueden escribirse como el modelo MILP siguiente:

min C = E [a,Y, + /}ka + (le + CﬂV)Q‘]
keCOL

sujeta a

2 Fo = Fror
keFS

£
Z F,-E &Fy = m< P



kekS KebS
"

0 KF =0

Fi-UY, <0 k e COL

Fi Q0 20. Y, =01 k s COL (16)

donde Fryres el flujo de la mezcla inicial, £, son las recuperaciones del inter-
medio m en la columna &, y U es el limite superior para los flujos, que por simplicidad
seleccionamos como Fry;.

Nétese que el tamaio del modelo anterior es funcion del ndmero de separadores
en la superestructura, y no una funcién del nimero de secuencias. También debe resaltar-
se que el modelo anterior se puede extender ficilmente de manera que pueda manejar
flujos de componentes individuales con fracciones individuales de recuperacién como se
planted en la Ec. 1. Por razones de tamaiio, es conveniente mantener la forma del modelo
como en (16), ya que en la siguiente seccién la integracién térmica se incorpora al pro-

blema.

4.5 Esquema de Discretizacién para la Separacion con Integra-

cion Térmica.
o = -
En ¢l modelo MILP que se presentd en la seccién anterior, se asumio que ¢l en-

friamiento en los condensadores y el calentamiento en los rehervidores podria llevarse a

cabo por medio de servicios (como agua de enfriamiento y vapor, respectivameiie),
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Por lo tanto, es deseable llevar a cabo la integracion térinica en las secuencias de

destilacion, ya que la encrgia, mas que el capital, tiende a ser e! costo dominante.

—> B

Figura 4. 11 Integracion térmica multicfecto.

Las dos mayores alternativas que podemos considerar para la integracion térmica
en las columnas de destilacion se muestran en las Figs. 4.9 y 4,10. En la Fig. 4.9, 1a se-
paracion de A y B se realiza mediante 2 columnas; una a baja presion y la otra a alta
presion, de manera que el condensador de la ultima se pueda utilizar como fuente de ca-

lor para el rehervidor de la primera.



En la Fig. 4.10 tenemos una secuencia indirecta para la separacion de (ABC).
Aqui, la primera columna opera a alta presién, de tal suerte que su condensador se puede
usar como fuente de calor para el rehervidor de la segunda columna, que opera a baja
presion. En otras palabras, la Fig. 4.9 representa una alternativa para la imegracién tér-
mica mediante multiefectos, en tanto que la Fig. 4.10 representa una alternativa de inter-
cambio de calor entre columnas que realizan distintas separaciones. En ambos casos, es
claro que la seleccién de la presion de la columna ¢s de vital importancia.

Inicialmente, podemos postular un nimero de columnas candidatas para cada se-
paracién en la red de la Fig. 3.2. Este nimero puede ser tipicamente el nimero méximo
de columnas que queremos tener para la separacién multiefecto. Los condensadores po-
drian ser tratados como corrientes calientes y los rehervidores como corrientes frias. Sus
flujos y temperaturas podrfan ser incdgnitas, ya que los primeros dependen de la selec-

cién de la secuencia, y las segundas de la seleccion de la presion de las columnas.
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—> B

—> C

Figura 4. 12 Intercambio de calor entre diferentes separadores.

Asf, podemos considerar la integracién térmica mediante el conjunto de desigual-
dades dadas en la seccién 3.3 para la integracién térmica. En estas desigualdades, los
flujos y las temperaturas de las corrientes de proceso son tratadas como variables de de-
cision en la optimizacion. Las desigualdades no son lineales.

Adicionalmente, podriamos necesitar incorporar explicitamente las ecuaciones de
puntos de burbuja y rocfo para tener las temperaturas como una funcién de la presién. En
esta forma, nuestro modelo resultante corresponderfa a un MINLP. Aunque poseemos

herramientas para resolver tales problemas, consideraremos un esquema de discretizacién
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para las temperaturas que dard un modelo MILP, donde las ecuaciones en (16) estan
combinadas simplemente con las ecuaciones lineales del modelo de transbordo del Capitu-
lo 3.

Para realizar la discretizacion de temperaturas, asumiremos que 47pc, la diteren-
cia de temperaturas entre el rehervidor (punto de rocfo) y el condensador (punto de bur-
buja) es una constante que es independiente de la presion de 1a columna. Esta constante
podria ser computada mediante un método corto a una presién nominal. Determinando
ATgc para cada separacion, un procedimiento para seleccionar columnas candidatas ope-
rando a niveles discretos de temperatura, podria definirse como:

a) Define el rango permisible de temperaturas para {a integracion térmica:

Temperatura més alta = Servicio de calentamiento a mayor T - AT ;.
Temperatura més baja = Servicio de enfriamiento a menor T +
ATmin-

B) Dentro del rango permisible, para cada separacién crear un conjunto de co-
lumnas de abajo hacia arriba con un cambio de temperatura de ATz, y con
una diferencia de AT, entre columnas sucesivas; si el conjunto no alcanza el
tope por mds de AT, crear un segundo conjunto de columnas de arriba ha-
cia abajo.

Para ilustrar mds claramente este procedimiento, consideremos el ejemplo de tres

componentes de la tabla 4.3. Como se ve en la Fig. 4.11, el rango permisible de teinpe-

raturas estd dado desde 330K hasta 540K. El 330K se obtiene de aiadir 10K a la tempera-
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tura de salida del agua de enfriamiento, y los 540K restando 10K a la temperatura del va-

por de aita presion,

T
540
01 OI

® I“”I 480

“40 “50 430 T 440 I 430

430 :}8 .I I I420

@ @ @ 370 380 370
330

A/BC AB/C A/B B/C
Figura 4. 13 Columnas potenciales para la integracion témmica.

Consideremos la separacién A/BC, que tiene un ATgc de 100K como se ve en la
Fig. 4.11. Empezando a 330K, consideramos primero una columna con una temperatura
en el condensador a 330K y una temperatura en el rehervidor a 430K. Con un AT,;, de
10K, ponemos arriba de esta columna una cuyo condensador esté a 440K y cuyo rehervi-
dor esté a 540K. En este caso, hay dos columnas que podemos acomodar exactamente
dentro del rango 330-540K como se ve en la Fig. 4.11. En estas dos coluinnas, el con-
densador de la columna | a 440K puede potencialmente intercambiar calor con el reher-
vidor de la columna 2 a 430K.

Para la separaciéon AB/C, tenemos un ATy, de 80K. En este caso, la primer co-

lumna tiene el condensador a 330K y el rehervidor a 410K. Con el AT,,;, de 10K, pone-
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mos arriba de esta columna una cuyo condensador esté a 420K y su rehervidor a 500K,
Ya que no alcanzamos el limite superior del rango por 40K, creamos un segundo conjun-
to de arriba hacia abajo, La primmer columna en el segundo conjunto tiene el rehervidor a
540K y el condensador s 460K; la segunda columna tiene el rehervidor a 450K y el con-
densador a 370K. Por lo tanto, postularemos cuatro columnas para esta separacién como
se veen la Fi‘g. 4.11.

De la Fig. 4.11 podemos ver entonces que mediante el esquema de discretizacion
consideraremos un total de 18 columnas potenciales. La presién de operacion de estas
columnas podrfa se obtenida mediante el célculo de punto de burbuja para conocer las
temperaturas de los condensadores.

Asumiendo que hemos determinado el conjunto discreto de columnas potenciales
como en la Fig. 4.11, consideremos cémo podemos representar la integracién térmica
entre estas columnas. En vez de considerar todos los intercambios de calor individuales
que son posibles entre todos los condensadores y rehervidores, podemos enclavar la inte-

gracion de calor en el modelo MILP a través de una cascada de calor.
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Calientes Qar Frias
(Condensador) d (Rehervidor)
< 550 'l' 540 ) QI' QS' QlOi Qlé
( 510 2 500 ) Qi @1, Qi
Qi Qi6 { 490 \x 480 ) Qi1 Qi
Qur, Qs ¢ 460 { 450 ) Qs
Q. Qs ( 450 { 440 ) Qs Qi4
Q ( 440 J 430 ) Q
Q1. Qn ( 430 J 420 ) Qi2, Qs
Q ( 420 J 410 ) Q,
Qs. Q¢ ( 3% J 380 ) Qs Qs
Qs Q2. Qs ¢ 370 J 360 )
Q. Qs Qs ( 330 $ 320 )
Qis
$
Qae

Figura 4. 14 Flujos de calor para las columnas potenciales en la Fig. 4.11.

Esto es, tratando a los condensadores como corrientes calientes y a los rehervido-
res como corrientes frias, podemos construir una cascada de calor que esté basada en las
temperaturas de estas corrientes. Ya que estas temperaturas pueden considerarse constan-
tes, es conveniente representar los intervalos a temperaturas constantes.

En esta forma, basados en las temperaturas de los rehervidores y condensadores
en la Fig. 4.11, y en los diferentes servicios, podemos construir la cascada de calor mos-
trada en la Fig. 4.12. Del lado izquierdo tenemos como entradas el calor de los conden-
sadores, @, y el calor del vapor de baja presién, Qpp. Del lado derecho, tenemos como
salidas los calores de los rehervidores, Q,. En la parte superior de la cascada tenemos
como entrada el calor del vapor de aita presién, Q,p, y en la parte inferior la salida del

calor del agua de enfriamiento, Q.
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Ndtese que todas las cargas térmicas en la Fig. .12 son desconocidas. Sin embar-
go, esto no supone hinguna dificultad ya que podemos realizar los balances de calor alre-
dedor de cada intervalo de temperatura en una forma similar a la que usamos en el mode-
lo de transbordo. Esto es, para cada intervalo /, /=1,2,...L podemos escribir la ecuacion,

RI'RI-I'Z Qist"*'Z str:'z Qk+2 O =0 (7

ieSCI JjeSki kiele kelr

donde R, es el calor residual saliente del intervalo /; Qs Qis,;. son las cargas
térmicas de los servicios de calentamiento y enfriamiento en el intervalo /, y @, son las
cargas de calor de las columnas. 7 ‘¢, 'R son los conjuntos de columnas cuyas temperatu-
ras de condensador y rehervidor coinciden con las del intervalo de temperatura / (por
ejemplo, 1'c = {10, 16}, 1’5 = {11, 17} para el intervalo (490-480K) en la Fig. 4.12).
De esta forma, incluyendo a la Ec. 17 en nuestro modelo MILP, podemos asegurar una
méxima integracién térmica en las columnas, ya que las cargas de los servicios de calen-

tamiento y enfriamiento serdn incluidas como costos de operacién en la funcién objetivo.

4.6 Modelo MILP para la Separacién e Integracién Térmica.

Basados en el esquema de discretizacidn de la seccion previa, podemos desarrollar
una superestructura que es similar a la de la Fig. 3.2. Como un ejemplo, asumamos que

tenemos una mezcla ternaria (ABC), para la cual la discretizacion podria dar dos colum-
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nas para cada separacion: (A/BC), (AB/C), (A/B), (B/C). Entonces, podriamos simple-
mente duplicar columnas en la superestructura como se ve en la Fig. 4,13, Nétese que
aqui, seguimos asignando a cada columna una alimentacion, y una variable 0-1 corres-
pondiente. A tal superestructura podemos asignar indices similares a los de la seccién
4.4, .

Reemplazando las cargas de los servicios en la funcién objetivo en (16), y afa-
diendo las ecuaciones de transbordo para la integracion térmica en (17), el modelo MILP

queda:

min C = Z/a,y. + BFJ + Z ClscQsc + z Cla Qs

keCOL ieSC1 JjeSEL

Sujeta a
Z Fk = Fmr
keFS

F
ZF,-Z {"‘Fk=0 m<IP
keFs kelS

m m
Q- KFr =0
F,-UY, <0 k s COL
R[ - R[.[ - z Qisc + z Qisc' z Qk + z Qk =0 I=I,2....L

ieSCH jeSCl kielc kelr

Fo @20, Y, =01 k < COL
Q'sc20  ieSC, Q’sx20 jeSE
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Figura 4. 15 Superestructura y variables para la mezcla de 3 componentes con dos colum-

nas por separacion.

La solucion de este modelo podria indicar las columnas que son seleccionadas de
la superestructura, y las cargas térmicas de los condensadores, rehervidores y servicios.
Estas cargas caracterizardn una integracién térmica méxima debido a la inclusion de las
ecuaciones del modelo de transbordo. Por lo tanto, una vez que la solucién MILP se ob-
tiene, la estructura detallada de recuperacion de calor puede ser derivada manualmente, o
mediante modelos MILP y NLP.

De manera similar a la seccion previa, podemos determinar la segunda y tercer

mejor soluciones resolviendo ¢l modelo con cortes enteros. También, si no se permiten
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columnas multiefecto, uno puede simplemente excluir esta opcidn especificando la res-
triccion de que no mds de una columna pueden seleccionarse para una sola separacion.
Por ejemplo. para la separacion (A/BC) en la Fig. 4.13, podemos especificar la restric-
cion:

Y+ Y,51 (19)

Como punto final, aunque el esquema de discretizacion para la integracion térmica
tiene la ventaja de mantener nuestro problema de sintesis como un MILP, tiene dos limi-
taciones. Primero, las temperaturas no pueden ser tratadas como variables continuas para
la optimizacién. Segundo, el tamafio del problema en términos de variables binarias a
menudo es incrementado enormemente debido a las diferentes columnas que deben ser
incluidas en la superestructura. Ain asf, el modelo en (18) puede ser resuelto con un
gasto computacional razonable, y por lo tanto es bastante util para sintetizar secuencias de

destilacion integradas térmicamente.
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Capitulo 5

APLICACION

5.1 SELSEC.

Para el desarrollo de esta seccién, fue necesaria la creacion de todo un sistema
computacional denominado SELSEC (Selector de Seguencias) para generar y obtener los
datos necesarios para la resolucion de problemas.

Dicho sistema recibe los componentes y sus flujos respectivos para, a continua-
cién, generar la superestructura, calcular los balances de materia y encrgia, las constantes
térmicas y los factores de costo de cada una de las columnas que contenga (entre muchas
otras determinaciones que realiza). Por ultimo, se encarga de crear el archivo fuente para

el programa de optimizacion GAMS.
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El célculo de las constantes térmicas se hace realizando un balance de energia en
el condensador de cada columna como se vio en la seccion 4.3.

Una vez obtenida la carga térmica, se divide entre el flujo de entrada de la torre,
para tener la energfa requerida especifica, es decir, la energia necesaria por cada mol/hr
de alimentacién.

El costo de las columnas de destilacién se incrementa con ¢l aumento en el flujo
de alimentacion si las demdis variables se mantienen constantes. Este incremento es no
lineal como lo demuestra la ecuacién:

Costo, = (Capacidad, / Capacidad,)o'dx Costo, (1)

que se utiliza comanmente para el escalamiento de costos. En este problema se re-
quiere una aproximacion lincal a este comportamiento, ya que se requiere mantenerlo
como MILP. Por lo tanto, se utiliza una funcién de la forma:

Costo = CF + VxF ()

donde CF es el costo fijo asociado con la columna, y V es la pendiente de la linea
que relaciona el costo de la columna con el flujo de alimentacién. Se pueden utilizar mu-
chos pares de nﬁme}os. pero en este estudio se usaron los costos a 100 y a 50% del flujo
total. Cabe resaltar que los célculos se realizaron con los datos econémicos actualizados
hasta la fecha de realizacion de este estudio, mediante el Método de Guirie.

En su caso, el programa se encarga de aumentar la superestructura mediante el al-

goritmo de temperatura de rehervidor/condensador para la determinacion de columnas a

incluir en la sintesis.



5.2 Obtencion de una Secuencia.

A manera de ilustracion, se gener6 mediante el programa arriba citado una se-

cuencia para la mezcla siguiente:

Clave Componente Flujo

(kgmol/hr)
A Etano 100
B Propano 200
C n-Butano 300
D n-Pentano 400

Se generaron 10 columnas diferentes. Debido a que se detecté la necesidad de re-
frigeracion, se supuso que la temperatura minima serfa de 240K y el costo serfa del doble
que el del servicio de calentamiento mds caro (se hizo esta suposicién ya que el costo por
servicio de enfriamiento depende de muchos factores que saien del alcance de este traba-
jo).

Asi, se encontraron 28 ecuaciones, 31 variables, 99 elementos no cero y 10 va-
riables discretas. La secuencia y los resultados se ilustran en la Fig. S.1. El costo total de
esta sccuencia es de $513.458 millones de nuevos pesos por ao.

De la misma manera, se encontraron la segunda y tercer mejor soluciones. La se-
gunda se ve en la Fig. 5.2 y tiene un costo total de $1,048 millones de nuevos pesos por

aiio, lo que representa un incremento del 104.1% con respecto a la primera.,
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A

100 kgmol/hr
A ’; A
g 1l C \% B ____.>WIII
D 1000 kgmol/hr 600 kgmol/hr 300 kgmol/hr
D C B
400 kgmol/hr 300 kgmol/hr 200 kgmol/hr
Q=612,000kJ Q=42]1,000 kJ Q= 1,044,000 kJ

Costo = N$513,458,000 por aiio
Suma de Calores = 2,077,000 kJ
Suma de Flujos de Entrada = 1,900 kgmol/hr

Figura 5. 1 Secuencia optima.
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A B

100 kgmol/hr 200 kgmol/hr
A A 500 kgmol/hr
B tl B v B IX
g 1000 kgmol /M| ¢ 600 kgmol/hr ¢
b C
400 kgmol/hr Q = 2,662,000 kJ 300 kgmol/hr
Q=612,000 kJ Q=990,000 kJ

Costo = N$1,048,000,000 por aiio
Suma de Calores = 4,264,000 kJ
Suma de Flujos de Entrada = 2,100 kgmol/hr

Figura 5. 2 Secuencia secundaria.

Por qltimo, la tercer mejor solucién se encuentra en la Fig. 5.3, con un costo total
de $1,070.168 millones de nuevos pesos por afio, que indica un aumento del 108.4% en

base a la primer secuencia.
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A 500 kgmol/hr B
100 kgmol/hr 200 kgmol/r
Q I B900 kgnol/hE— Vil g | Shix
C
p 1000 kgmol/hr g
400 kgmol/hr
D C
Q= 24,000 kJ 300 kgmol/r
Q=3,341,000k} Q=990,000 kJ

Costo = N$1,070,168,000 por afio
Suma de Calores =4,355,000 kJ
Suma de Flujos de Entrada = 2,400 gmol/hr

Figura 5. 3 Secuencis terciaria.

Podemos apreciar que, en general, las secuencias obtenidas siguen la regla heurfs-
tica de separar primero los componentes més abundantes, lo que se refleja en que la suma
de los flujos manejados por las secuencias va incrementéndose de la primera a la Gltima..

Por otro lado, la suma de los calores de las columnas en cada secuencia va incre-
mentdndose desde la 6ptima a la terciaria.

Con lo anterior, podemos decir que el mayor impacto en la seleccién de estas se-
cuencias se debe a los costos por concepto de servicios de calentamiento y enfriamiento.

Los resultados de este problema pueden verse en el Apéndice C.



5.3 Obtencién de una Secuencia Integrada Térmicamente.

Como ejemplo, se obtuvo una secuencia integrada térmicamente para la mezcla si-

guicnte:

Clave Componente Flujo
(kgmol/hr)
A Etano 100
B Propano 200
C n-Butano 300

Se generaron 4 columnas diferentes. Nuevamente se detect6 la necesidad de refri-
geracion, asi que realizaron las mismas suposiciones anteriores.

Asi, se encontraron S8 ecuaciones, 61 variables, 183 elementos no cero y 20 va-
riables discretas. La secuencia y los resultados se ilustran en la Fig. 5.4. El costo total de

esta secuencia es de N$258,630,000 por aflo.
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T=246.7TK
enf = 1,044,000 kJ

A
T=2717K Q 100 kgmol/hr
Qenf=0kJ B
300 kgmol/mr
P=7.7kPa
T=2617K
A Qeal = 622,009 kJ
C 600 kgmol/r Qintercambio = 421,000 kJ 200 kgmol/r
P=12.23 kPa
T=3084K
Qcal = 421,000 kJ

C
300 kgmol/hr
Costo = N$ 258,630,600 anuales

Figura 5. 4 Secuencia optima integrada térmicamente.

Como punto de comparacion, el mismo problema sin integracion térmica produce
la misma secuencia, pero con un costo de N$361,506,000 anuales, lo que equivale a un
gasto extra del 39.8%. Hay que notar que estamos hablando de alrededor de 102 millones

de nuevos pesos por afio, lo que es una suma bastante considerable.
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A

100 kgmol/hr
A A
B _ul B i
C 600 kgmol/hr 300 kgmol/hr
c B
300 kgmol/hr 200 kgmol/hr
Q=421,000k} Q=622,000kJ

Costo = N$361,506,000 por aiio

Figura 5. 5 Secuencia optima sin integracion térmica.

Los resultados de este problema pueden verse en el Apéndice C.

Referencias:

ANDRECOVICH, Mark James. Synthesis of Heat Integrated Distillation Sequen-

ces. (Ph. D. Dissertation), Carnegie-Mellon University, U.S.A., 1983

BROOKE, Anthony, KENDRICK, David & MEERAUS, Alexander. GAMS, A

User's Guide, Scientific Press, U.S.A., 1988.



GUTHRIE, K. M. “Capital Cost Estimating.”, Chemical Engineering, pp. [14-

124, March 24, 1969

HENLEY, Ernest J. Y SEADER J.D. Qperaciones de Separacién por Etapas de

Equilibrio_en Ingenieria Qufmica. (Trad. Fidel Mato Vézquez)., De.
Repla, México, 1990.

MORARI, Manfred & GROSSMAN, Ignacio E. CACHE Process Design Cas¢
Studies. (Vol. 6: Chemical Engineering Optimization Models with

GAMS), Oct. 1991

PAULES, Granville Edward. Synthesis and Analysis of Flexible and Complex

Heat-Integrated Distillation Sequences, (Ph. D. Dissertation), Princeton
University, U.S.A., 1990

PERRY, Robert H. et al .Biblioteca del Ingeniero Quimico. (Vol. 1), 5a. Edicién,
McGraw-Hill, México D.F., 1987

TREYBAL, Robert E. Mass-Transfer Operations, 3rd Edition, McGraw-Hill,
Singapore, 1980.

119



Capitulo 6

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

6.1 Conclusiones.

Al término del presente trabajo, se llegd a las siguientes conclusiones:

1. Los métodos algoritinicos de optimizacién son una herramienta muy util para
la sintesis de procesos.
2. Laintegracion térmica de procesos puede desembocar en ahorros substanciales

de energfa, y por lo tanto, en ahorros econémicos importantes.
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3. Aunque estos métodos pueden ser el primer paso para la generacion de un
proceso (de hecho se recomienda), sélo proporciona una idea burda y muy general. que
puede ser modificada o desechada cuando sc toman en cuenta otros factores ajenos al
econémico.

4. Estos métodos son sdlo una herramienta de ayuda, no la solucién final a un
problema. Es decir, la decisién y responsabilidad finales siguen, y seguirdn siendo del
Ingeniero de Proceso,

5. Como los resultados anteriores se basan fundamentalmente en los costos
anualizados, una secuencia éptima en este momento, puede no serlo posteriormente, ya
que los costos fijos y variables fluctdan con el tiempo, y no necesariamente lo hacen con
la misma intensidad.

6. Las sintesis antes inostradas requirieron un gran volumen de datos, lo que nos
indica que a mayor grado de control sobre la seleccién del proceso, mayor es la cantidad

de informacion necesaria.

6.2 Recomendaciones.

Como producto de lo anteriormente expuesto, se recomienda:

. Implantar el manejo de la optimizacion a la par con la ensefianza de la sintesis
de procesos en la tormacion de los alumnos. Esto permitiria un mejor aprendizaje. ya que

se obtendria un conocimiento integrado, més profundo y mas real.
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2. Crear una cultura de optimizacién en todos los niveles, ya que la optimizacién
de procesos nos lleva a alorros en los 4mbitos energético y econémico.
3. Extender el presente trabajo a sistemas mis complejos de secuencias de sepa-

racién, como sistemas multiefecto, columnas complejas y operacién multiperiodo.
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Apéndice A

INTRODUCCION A GAMS

GAMS es un sistema de modelado para optimizacién, que provee una interfase ha-
cia una gran variedad de algoritmos de solucién. Los modelos son suministrados a GAMS
por el usuario mediante un archivo, en torma de ecuaciones algebraicas y utilizando un
lenguaje de programacion de alto nivel. Posteriormente, GAMS compila ¢l modelo y lo
enlaza automiticamente con un “solver”, es decir, un algoritmo de optimizacion. Final-
meinte, el modelo compilado, asi como la solucién encontrada, son reportadas por GAMS

y volcadas en un archivo de salida. El siguiente diagrama ilustra este proceso:
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Archivo de GAMS Archivo de
Entrada Compilacion Salida
Modelo del Modelo Resuitados

Algoritmo
de
Optimizacion

Las convenciones para las extensiones de los archivos son:
Archivo de entrada: Nombre.GMS
Archivo de salida; Nombre.LST
Para compilar un modelo, el comando es simplemente:
GAMS Nombre
Los programas en GAMS consisten en una o més instrucciones que definen estruc-
turas de datos y sus modificaciones, valores iniciales, y relaciones simbélicas
(ecuaciones). Debido a que no hay un orden fijo en el que las instrucciones deben apare-
cer, el momento en el que las modificaciones de los datos son llevadas a cabo es impor-
tante. Los simbolos deben ser declarados antes de que se utilicen, y deben tener valores
asignados antes de que puedan ser referidos en instrucciones de asignamiento. La estruc-

tura de un programa de GAMS se ilustra a continuacion.
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Instruccion;
Instruccion;

Programa GAMS e

.
s e e e e ey

Instruccién

Cada instruccion finaliza con un punto y coma, excepto la dltitﬁa. donde el signo de
puntuacion es opcional.

GAMS permite el uso de formato libre, esto es, que una instruccién puede aparecer
en cualquier fugar de una linea, miltiples instrucciones pueden aparecer en una linea o
una instruccion puede abarcar cualquier nimero de lineas,

GAMS 1o es sensible al uso de mayisculas y mintsculas, por lo que pueden usarse
en cualquier combinacién. Una l{nea permite hasta 120 caracteres, y lfneas en blanco
pueden insertarse libremente para una mejor lectura y comprensién del modelo.

No todas las lineas son parte de! lenguaje GAMS: Existen dos sfmbolos especiales,
el asterisco “*” y el signo de pesos “$”, que pueden utilizarse en fa primera posicion de
la linea para indicar que no es del lenguaje. Un asterisco indica que la lfnea no serd pro-
cesada, pero serd tratada como comemario. El signo de pesos indica que el resto de la
linea contiene opciones del compilador.

Cada instruccion en GAMS estd clasificada dentro de dos grupos:
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1. Instrucciones de declaracién y definicidn.

2.ln.strucciones de cjecucion.

Las instrucciones de declaracion describen la clase de simbolos. Con frecuencia, los
valores iniciales se dan en una declaracion, y entonces se convierte en definicién. La es-
pecificacion de relaciones simb6licas para una ecuacion es una definicién. Las instruccio-

nes de declaracién y definicién son:

acrénimo pardmetro declaraci6n de ecuacién
variable escalar definicién de ecuacion
alias tabla modelo

Las instrucciones de ejecucién son las que llevan a cabo acciones tales como trans-
formacion de datos, solucién del modelo y generacién del reporte. Las instrucciones de

ejecucion son:

opcion muestra aborta

asighamiento ciclo resuelve
Aunque existe una gran libertad sobre el orden en el que las instrucciones son posi-
cionadas en un programa GAMS, ciertos érdenes son normalmente utilizados. El més

_comun es el siguiente:
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declaraciones y definiciones

declaracion y definicién de parametros datos

asignamientos

mostrar

declaracién de variables

declaracién de ecuaciones modelo

definicién de ecuaciones

definicién del modelo

resuelve solucién

muestra

En este estilo de organizacion las declaraciones y definiciones aparecen primero.
Después se especifican los datos por medio de las instrucciones pardmetro, escalar y ta-
bla. Entonces se define el modelo con las instrucciones variable, declaracién de ecuacio-
nes, definicién de ecuaciones y modelo. Finalmente, el modelo se resuelve y los resulia-
dos se despliegan.

Esta secci6n tiene como Unico objetivo el de mostrar las principales caracteristicas
del programa GAMS, para una mejor comprension de los listados que aparecen en la si-

guiente seccion de este apéndice. No obstante, para un conocimiento més profundo es

necesario consultar el manual del usuario de dicho programa (Ver referencias).
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Apendice B

PROBLEMAS RESUELTOS Y CODIGOS
GAMS

B.1 Red de Intercambio de Calor.

A continuacién se presenta el listado correspondiente al problema del mismo

nombre de la seccion 3.3,

Soffsymxref offsymlist

* archivo: TRANS.gms

* Modelo LP de transbordo para combinaciones restringidas

* Referencia: Papoulias, S.A. and I.E. Grossmann, "A Structural Optimiza-
tion

* Approach in Process Synthesis. II: Heak. Pecovery Networks", Computers
and '

* Chemical Engineering, 7, 707 (1983)

option limrow=0, limcol=0, solprint=off;

*suzmmz=uussszzass PDatos de entrada

SETS H corrientes calientes /1%4/
C corrientes frias /1%2/
S servicios de calentamiento /1%*3/
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W servicios de enfriamiento

/*1/

K intervalos de temperatura (necesario solo limite superior) /1*50/;
PARAMETER FCPH(H) FCp de corrlientes calientes
/1 20
2 40
3 170
4 94 /;
PARAMETER FCPC(C) FCp de corrientes frias
/ 1 50
2 180 /;
PARAMETER TINH(H) T de entrada de corrientes calientes
/ 1 1700
2 600
3 460
4 360 /;
PARAMETER TOUTH(H) T de salida de corrientes calientes
/ 1 420
2 310
3 310
4 310 /;
PARAMETER TINC(C) T de entrada de corrientes frias
/ 1 350
2 300 /;
PARAMETER TOUTC(C) T de salida de corrientes frias
/ 1 650
2 400 /;
PARAMETER TINS(S) T de servicios de calentamiento
/ 1 750
2 510
3 410 /;
PARAMETER TINW(W) T del servicio de enfriamiento
/ 1 300 /;
PARAMETER DT acercamiento minimo de T's ;
DT=1C;
PARAMETER CS(S) costos de servicios de calentamiento
/ 1 120
2 90
3 70 /;
PARAMETER CW(W) costo del servicio de calentamiento
/ 1 15 /:'
PARAMETER AS(S) disponibilidad de servicios de calentamiento
/ 1 INF
2 1000
3 500 /;
PARAMETER AW (W) disponibilidad del servicio de enfriamienco
/ 1 INF /;
= limites para el intercambio de calor
*===== (combinaciones impuestas y restringidas)
PARAMETER QLHC(H,C) Limite inferior entre corrientes fria y caliente ;
PARAMETER QUHC(H,C) Limite superior entre corrvientes fria y caliente ;
PARAMETER QLHW H,W) Limite inferior entre servicios de enf. vy za.. ;
PARAMETER QUHW (H,W} Limite superior entre servicios de enf. y cal. ;
PARAMETER QLCS(C,S) Limite inferior entre corriente fria y serv.de cal. :
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PARAMETER QUCS(C,S) Limite superior entre corriente fria y serv.de cal. ;

QLHC(H,C) = 0 ;

QUHC(H,C) = INF ; QUHC('1','l') = 0 ;
QLHW(H,w) = 0 ;

QUHW(H,W) = INF ;

QLCS(C,S) = 0 ;

QuUCS(C,S) = INF ;

esto tambien podria haber sido insertado en forma de tabla ...
combinaciones impuestas
table QLHC(H,C)

1 2 3 4

* % » ® = *

*
U W N

i

»evaluacion de parametros, definicion de modelo y solucion
*zasnzszmazxas==x= @Valuacion de parametros
*=a= intervalos de temperatura
PARAMETERS HK (H,K)
HKP (H, K)
CK(C,K)
SK(S,K)
SKP (S, K)
WK (W, K)
QH(H,K) contenidos calorificos de corrientes calientes
QC(C,K) contenidos calorificos de corrientes frias
QHT(H) contenido calorifico total de corriente caliente
QCT(C) contenido calorifico total de corriente fria
TH (K) intervalo de temperatura (caliente)
TC (K) intervalo de temperatura (frio) ;

PARAMETERS IS (S),IW(W),IH(H), IC(C);

* cuando estas se convierten en 1, la T correspondiente de entrada
* ha sido considerada para la evaluacion de intervalos

IS(S)=0; IW(W) =0; IH(H)=0;IC(C)=0;

PARAMETER KM intervalos de temperatura actuales ;
PARAMETERS END, AUX;
KM=0;END=0;

*encuentra las T max y min de entrada

PARAMETERS HMAX, HMIN, CMAX, CMIN, TMAX, TMIN;

HMAX = SMAX(H,TINH(H)); CMAX = SMAX(C,TOUTC(C)) + DT ;
HMIN = SMIN(H,TOUTH(H)); CMIN = SMIN(C,TINC(C)) + DT ;
TMAX = MAX( HMAX, CMAX ) ; TIN = MIN( HMIN, CMIN ) ;

*servicios encima de Tmax o bajo Tmin no definen inrervalco
IS(S) § (TINS(S) GE TMAX) = 1; IW(W) S(TINW(W)+DT LE TMIN)=1;

LOOP (K § (NOT END),
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AUX=MAX ( SMAX (S S$(NOT IS{(S)), TINS(S)),
SMAX (H S$(NOT IH(H)), TINH{(H)),
SMAX (W $(NOT IwW(W)), TINW(W)+DT),
SMAX (C $(NOT IC(C)), TINC(C)+DT),
TMAX, TMIN

)i

TMAX=0;

TH(K) =sAUX;

TC{K)=TH(K) -DT;

IS(S) S$(TINS(S) EQ AUX)=1;

IW(W) S{TINW(W) EQ TC(K))=1;

IH(H) S$(TINH(H) EQ AUX)=1;

IC(C) $(TINC(C) EQ TC(K))=1;

IF ( (AUX EQ TMIN),

END=1; KM=ORD(K)-1;
)
)i

*==x contenidos calorificos de las corrientes
LOOP (K $ (ORD(K) LE KM),
HK{H,K)=1 $((TINH(H) GE TH{(K)) AND (TOUTH{(H) LT TH(K)));
HKP(H,K) =1 $(TINH(H) GE TH(K));
CK(C,K)=1 $(((TINC(C) LE TC(K+1)) AND (TOUTC(C) GT TC(K+1))}) OR
((TINC(C) EQ TMIN-DT) AND (ORD(K) EQ KM)));
SK(S,K)=1 ${(TINS(S) EQ TH(K)) OR
{(TINS(S) GT TH(K)) AND (ORD({K) EQ 1)));
SKP(S,K)=1 $(TINS(S) GE TH(K});
WK(W,K)=1 S$((TINW(W) EQ TC(K+1)) OR
((TINW(W) LE TMIN-DT) AND (ORD(K) EQ KM)));
)i
LOOP (K,
LOOP (H $ HK(H,K),
QH{H,K)=FCPH(H) * (TH(K) -TH(K+1)) ;
IF { ((TOUTH(H) GT TH(K+1)) OR
({TOUTH(H) GT TMIN) AND (ORD(K} EQ KM)}),
QH(H, K) =FCPH (H} * (TH(K) -TOUTH (H) ) ;
)
i
LOOP (C $ CK(C,K),
QC(C, K} =FCPC(C} * {TC{K) -TC(K+1)) ;
IF ((TOUTC(C) LT TC(K)), QC(C,K)=FCPC(C)* (TOUTC(C)-TC(K+1))};
IF ( ((TOUTC(C) LT TC(K)) AND (ORD{(K) EQ KM)),
QC(C,K)=FCPC(C) »{(TOUTC(C) - (TMIN-DT) ) ;

QHT(H) = FCPH(H) * ( TINH(H) - TOUTH(H)
QCT(C) = FCPC(C) * ( TOUTC(C) - TINC(C) )

.
'

* zcszsaczczasssasnss=zzs Mmodel
FOSITIVE VARIABLES

RH(H, K) calor residual de corr. cal. H saliendo del intervalo
K

132



RS (S, K) calor residual de serv., de cal. S saliendo del inter-
valo K

QHC(H,C,K) intercambio de calor entre cal. Hy fria C en inter-
valo K

QHW (H, W, K) intercambio entre ca, H y serv, frio W en intervalo K

Qsc(s, C, K) intercambio entre serv, cal., S y fria C en intervalo
K

QS (S) carga del servicio de calentamiento S

QW (W) carga del servicio de enfriamiento W ;

VARIABLE UTILITY costo total de servicios ;

EQUATIONS
OBJ1 . funcion objetivo para el consumo minimo de servicios
HBAL (H, K) BALANCES DE CALOR corriente caliente
CBAL(C,K) BALANCES DE CALOR corriente fria
SBAL(S, K) BALANCES DE CALOR servicios de calentamiento
WBAL (W, K) BALANCES DE CALOR serviciog de enfriamiento
hcIMPUES (H, C) combinacion impuesta entre corr. fria y caliente
hcRESTRING(H, C) restriccion entre corr. fria y caliente
hwIMPUES (H, W) combinacion impuesta entre corr. caliente y serv.
enf,
hwRESTRING (H,W) restriccion entre corr. caliente y serv.enf.
csIMPUES (C, S) combinacion impuesta entre corr. fria y serv. cal.

csRESTRING(C,S) restriccion entre corr. fria y serv. cal. :

OBJ1 .. UTILITY =E= SUM ( S, CS(S)*QS(S) ) + SUM ( W, CW(W)*QW(W) ) ;

HBAL(H,K) $ ( (TINH(H) GE TH(K)) AND (ORD(K) LE KM) )
RH(H,K) - ( RH(H,K-1) $ HKP(H,K-1) )
+ SUM (C $ CK(C,K), QHC(H,C,K) )
+ SUM (W $ WK(W,K), QHW(H,W,K) ) =E= QH(H,K);

RH.FX(H,K) $§ (ORD(K) EQ KM) = 0;

SBAL(S,K) $ ( (TINS(S) GE TH{(K)) AND (ORD(K) LE KM) )
RS(S,K) - { RS{S,K-1) § SKP(S,K-1) )
+ SUM (C $ CK(C,K), QSC(S,C,K) )
- ( QS(S) $ SK(S,K) ) =E= 0 ;

RS.FX(S,K) $ (ORD(K) EQ KM)= 0;

CBAL(C,K) $§ CK(C,K)
SUM ( H $ HKP(H,K), QHC(H,C,K) ) +
SUM ( S $ SKP(S,K), QSC(S,C,K) ) =E= QC(C,K) ;:

WBAL(W,K) $ WK{(W,K) .., SUM ( H § HKP(H,K), QHW(H,W,K) ) =E= QW(W)

i

QS.UP(S) S$(AS(S) LT INF)=AS(S);
QW.UP(W) S(AW(W) LT INF)=AW(W);

hcIMPUES (H, C) $ QLHC(H,C) ..
QLHC(H,C) =L=
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SUM ( K $ ( (ORD(K) LE KM) AND CK(C,K) ), QHC(H,C,K) ) i

hcRESTRING(H,C) $ (QUHC(H,C) LT INF)

SuM ( K $ ( (ORD(K) LE KM) AND CK(C,K) ), QHC(H,C,K)

=L QUHC(H, C) i

hwIMPUES (H,W) § QLHW(H,W)
QLHW(H,W) =L=

SUM ( K $ ( (ORD(K) LE KM) AND WK(W,K) )} , QHW(H,W,K) )

hwRESTRING (H,W) $ (QUHW(H,W) LT INF) ..

SUM ( K § ( (ORD(K) LE KM) AND WK(W,K) ) , QHW(H,W,K) )

=La QUHW(H,W) ;

csIMPUES(C,S) $ QLCS(C,S)
QLCS(C,S) =L=

SUM ( K § { (ORD(K) LE KM) AND CK(C,K) ) , QSC(S,C,K) )

CSRESTRING(C,S) $§ (QUCS(C,S) LT INF)

SUM ( K $§ ( (ORD(K) LE KM) AND CK(C,K) ) , QSC(S,C,K) )}

aLa QUCS(C,S) ;
MODEL TRANS / ALL /;

SOLVE TRANS MINIMIZING UTILITY USING LP;

B.2 Localizacién del Plato de Alimentacién Optimo.

A continuacién se presenta el listado correspondiente al problema del mismo

nombre de la seccién 3.3.

Soffupper offsymxref offsymlist
$Title Localizacion del Plato Optimo de Alimentacion
$stitle Sistema --- Benzenu - Tolueno a 1 bar

Set J Componentes / Benceno , Tolueno /;

Table PRCON (J,*) Propiedades Fisicas Basicas
mm Th Tc PcC Omega
Benceno 78.114 353.2 562.2 48.9 0.212
289
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Tolueno 92,141 383.8 591.8 41.0 0,263 0.867
293
Table VPCON(J,*) Presion de vapor y restricciones
A B C D TMIN
Benceno -6.98273 1.33213 -2.62863 -3.33399 288
Tolueno -7.28607 1.38091 -2.83433 -2.79168 309
Table CPCON(J,*) Constantes del Cp
A B C D
Benceno -3.392e+l 4,739%e-1 -3.017e-4 7.130e-8
Tolueno -2.435e+1 5.125e-1 -2.765e-4 4.91le-8
Scalars Treb T del rehervidor
Thot T del ultimo plato
Ttop T del primer plato
Tcon T del condensador ;
treb = 380; tbot = 375; ttop = 360; tcon = 355;
Scalar rg Constante universal de los gases /8.314/ ;
Parameters ho(j) Constante de integracion para la entalpia ;

h0(j) = tcon * { cpcon(j,'a') + tcon * { cpcon{(j,'b')/2

+ tcon*{ cpcon(j,'c')/3 + tcon *cpcon(j,'d')/4 )))

Sontext
Seccion 2
Condicion Termica de la Alimentacion
Soffrext
Scalars F Moles totales de la alimentacion
tf T de la alimentacion (en kelvins)
pf P de la alimentacion
vf Fraccion de vapor en la alimentacion(antes de la expansion)
Shf Entalpia especifica de la alimentacion
preb P en el rehervidor
pbot P en el fondo
ptop P en el domo
pcon P en el condensador :
f =100 ; preb = 1.2 ; pbot = 1,12 ; ptop = 1.08; pcon = 1.05;
pf = 1.12 ; vf = 0.0 ;
Parameters xf(3) fracciones molares en la alimentacion
/ Benceno 0,70
Tolueno 0.30 /
sontext
. Asume que la alimentacion esta en su punto de burbuja

Determinacion de la T de burbuja
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Variable tbub, 21 ;
Equation bubble , objl ;

bubble.. sum ( j, xE(j)* prcon(j,'pc')* exp ( prcon(j,'tc')/tbub

*

( vpcon(j,'a') * (1-tbub/prcon(j,'tc') )
+ vpcon(j,'b')*(1-thub/prcon(j,'tc'))**1.5
+ wvpcon(j,tc')*(1-thub/prcon(j,'tc'))**3

+ vpcon(j,'d’)*(1-tbub/prcon(j, tc'))**6 ) ) / pf ) =e= 1 ;

objl.. 2zl =e= 1;

tbub.lo = prcon('Benceno', 'tb') ;
tbub.up = prcon('Tolueno','tb') ;
tbub.l = 0.5 *{tbub.lo +tbub.up) ;

model bubt /all/ ;
solve bubt minimizing z1 using nlp ;

Sof ftext

*Sontext
* Nota : La solucion del paso anterior indica tbub = 363.368

tf = 363.368 ;
shf = sum (j, x£(j) *
( tf * ( cpcon(j,'a') + cf * { cpcon(j,'b')/2
+ tf*( cpcon(j,'c')/3 + tf »cpcon(j,'d')/4 ))) - ho(3j)
+ rg * prcon{j,'tc') *
( vpcon(j,'a') * (1-tf/prcon(j,‘'tc') )
+ vpcon(j,'b')*(1-tf/prcon(j,'tc'))**1.5
+ vpcon(j,'c')*(l-tf/prcon(j, 'tc'))**3
+ vpcon(j,'d')*(1-tf/prcon(j,'tc'))**6 )
+ rg * tf * ( vpcon(j,'a')
+ 1.5 * vpcon(j,'b')*(1-tf/prcon(j,'tc'))**0.5

+ 3 *» vpecon(j,'c')*(1-tf/prcon(j,'tc')) **2
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+ 6 * vpcon(j,'d')*(1-tf/prcon(j,'tc'))**s ) ) )

display shf ;
*Sofftext
Sontext

Seccion 3
Ecuaciones del Modelo

Descripcion de la columna

Nota: Las etapas estan numeradas de abajo hacia arriba.
El rehervidor es la etapa 1 y el condensador la ultima

Soffrext

sets i etapas /1*9 /
reb(i) rehervidor
con(i) condensador
col(i) etapas en la col
floc(i) posible localizacion del plato de alimentacion / 2+8
abovef (i) etapas sobre la alimentacion

belowf (i) etapas abajo ;

reb(i) = yes$(ord(i) eq 1) ;
con(i) = yes$lord(i) eq card(i)) ;
col(i) = yes - (reb(i)+con(i)) ;
Parameter p(i) presion prevaleciente en el plato i ;

p(i)sreb(i) = preb ;
p(i)$con(i)= pcon ;
p(i)$col (i) =

pbot - ((pbot-ptop)/(card(i)-1-2)) * (ord(i)-2) ;
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Scalars

hllo,hlhi,hvio,hvhi,hscale limites 1. la entalpia y escala ;

hllo =
tcon * { cpcon('Benceno','a') + tcon * | cpcon('Benceno’','b') /2
+ tcon*{ cpcon('Benceno','c')/3 + tcon *cpcon{'Benceno','d')/4 )))
- ho{'Benceno')
+ rg * prcon{'Benceno','tc') *
( vpcon('Benceno','a') * (l-tcon/prcon('Benceno’','tc') )
+ vpcon('Benceno', 'b')*(1-tcon/prcon('Benceno', 'tc'))**1.5
+ vpcon('Benceno','c')*{l-tcon/prcon('Benceno’, 'tc')) *+*3
+ wvpcon('Benceno', 'd')*(1-tcon/prcon('Bencenc’, 'tc')) **6 )

rg * tcon * ( vpcon('Benceno’','a')

+

1.5 * vpcon('Benceno', 'b')*(1-tcon/prcon('Benceno','tc')j**0.5

+

+ 3 * vpcon('Benceno','c')*(l-tcon/prcon('Benceno','tc’'))**2

+ 6 * vpcon('Benceno','d')* (l-tcon/prcon('Bencenc','tc'))**5 ) ;

hlhi =

treb = ( cpcon('Tolueno','a') + treb * ( cpcon('Tolueno’,'b')/2
+ treb*( cpcon('Tolueno','c')/3 + treb *cpcon('Tolueno','d')/4 )))
- ho('Tolueno')
+ rg * prcon('Tolueno’, 'tc') *

{ vpcon('Tolueno','a') * (l-treb/prcon('Tolueno’,'tc') )
+ vpcon('Tolueno','b') *(1-treb/prcon('Tolueno', 'tc'))*+*1.5
+ vpcon('Tolueno','c')*(l-treb/prcon('Toluenc','tc'))*+*3
+ vpcon('Tolueno','d')+*(1l-treb/prcon('Toluenc','tc'))**6 )

+ rg * treb * ( vpcon('Tolueno','a')
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+ 1.5 * vpcon('Tolueno','b')*(1-treb/prcon('Tolueno’, 'tc'))**0.5
I vpcon('Tolueno','c‘)'(l-treb/prcon('Tolueno'.'tc'))"2

+ 6 * vpcon('Tolueno',‘d')'(l-treb/prcon('Tolueno‘,'tc'))"S )

hvlo =
tcon * ( cpcon('Benceno','a'}) + tcon * ( cpcon('Benceno', 'b') /2
+ tcon*( cpcon('Benceno','c')/3 + tcon *cpcon('Benceno’,'d')/4 )))

- ho('Benceno') ;

hvhi =
treb * ( cpcon('Tolueno','a') + treb * ( cpcon('Tolueno','b')/2
+ treb* ( cpcon('Tolueno','c')/3 + treb *cpcon('Tolueno','d')/4 }))

- hO('Tolueno') ;

hscale = max( abs(hllo), abs(hlhi), abs(hvlo), abs(hvhi) ) ;

Positive Variables

x(i,]) fraccion mol del componente j en el liquido en el
plato i.

y{i,j) fraccion mol del componente j en el vapor en el plato

1(1) flujo molar de liquido dejando el plato i
vii) flujo molar de vapor dejando el plato i
el Temperatura del plato i

feed(i) corriente de entrada al plato i

r relacion de reflujo
pl flujo de producto de domo
p2 flujo de producto de fondo;

variables
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hl(i) entalpia molar de liquido en el plato i.

hv(i) entalpia molar de liquido en el plato i. ;

Equations
phe(i,3) relacion en la fase de equilibrio
errk (i) funcion error
cmb(i,3) balance de masa del componente(l<i<n)
cmbl(i,j) balance de masa del componente (i=1)
cmbn(i, j) balance de masa del componente(i=n)
tmb (i) balance de masa total en la columna
tmbl (i) balance de masa total en el rehervidor
tmbn (i) balance de masa total en el condensador
defln(i) definicion de 1l(n)
defp2 (i) definicion de p2
dethl (i) definicion de hl(i)
defhv (i) definicion de hv(i)
eb (i) balance de entalpia
purcon restriccion de pureza
sumf suma de alimentaciones ;

phe(i.j).. y(i,j)~ p(i}) - x(i,j) * prcon(j,‘'pct) *

exp ( prcon(j,'tc')/u(i) *

( vpcon(j,'a') * (l1-t(i)/prcon(j,'tc')
+ vpcon(j,'b')*(1-t(i)/prcon(j,'tc'))**1.5
+ vpeon(j, tct)*(1-t (1) /precon(j, 'tet))**3

+ vpeon(j,td')*(1-t (i) /precon(j,'tct))**6 ) ) =e= 0 ;
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errk(i),. sum(j,y(i,3)) - sum(j,x(i,j)) =e= 0.0 ;

cmb(i,3)$col(i) ..
1(i)*x(i,3) + vii) *y(i,3) - L{i+1)*x(i+1,3) -v(i-1)*y(i-1,3)
- (Feed(i)*xf(j))$floc(i) =e= 0 ;
cmbl (i,3)$reb(i) ..
1(i)wx(i,§) +v(i)*y(i,3)~ 1(i+1)*x(i+1,]) =e= O
cmbn(i,j)Scon(i)..

(1(4)+ pl) * x(i,j) - wv(i-1)*y(i-1,3) zea 0

tmb (i) $col (i) ..
1(4) +v(i) - 1(i+1) -v(i-1) - feed(i)$floc(i) =e= 0 ;

tmbl (i) Sreb(i).. 1{i)+v{i) - 1(i+1) =e= 0 ;

tmbn(i)Scon(i).. (1(i) +p1) - wv{i-1) =e= 0 ;
defln(i)$con(i).. l(i)=e=r *» pl ;
defp2(i)Sreb(i).. 1(i)- p2 =e= 0 ;

defhl(i).. hl(i)-sum({ j, x(i,3) =
( t(i) » ( cpcon(j,'a') + t(i) * ( cpecon(j,'b')/2
+ t(i)*( cpcon(j,'c')/3 + t(i) *cpcon(j,'d')/4 })) - hO(3)
+ rg * prcon(j,'tc') *
( vpcon(j,ta') * (1-t(i)/prcon(j,'tc') )
+ vpcon(j,'b')*(1-t(i)/prcon(j,'tc'))**1.,5
+ wvpeon(j,'c')*(1-t(i)/prcon(j,'tct))**3
+ vpcon(j,'d')*(1-t(i)/prcon(j,'tc'))**6 )
+ rg * t(i) * ( vpconi{j,'a')

+ 1.5 * vpcon(j,'b')*(1-t(1i)/prcon(j,'tc'))**0.5
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+ 3 % ypeon(j,'c')*(1-t(i)/prcon(j,'tc'))**2

+ 6 * vpcon(j,'d'y*(1-t(i)/prcon(j,'tc')}**S ) ) )}/ hscale =e= 0

defhv(i) .. hv(i) - sum( J, y(i,j)~
( t(i) * ( cpcon(j,'a') + t(i) * ( cpcon(j,'b')/2
+ t{i)*( cpcon(j,'c')/3 + tii) *cpcon(j,'d')/4 ))1-ho(j)) )/ hscale =e=
0 ;
eb(i)$col(i)..
1(il*hl (i) +v(i)*hv(i) - 1(i+1)*hl(i+1) - v(i-1)*hv(i-1)

- ( Feed(i)* shf/hscale) $floc(i) =e= 0 ;

purcon.. x('9','Benceno') =g= 0.95 ;
sumf. . sum(isfloc(i), feed(i)) =e= f ;
* Initializacion de variables

r.1=0.45 ; r.up = 0.95 ; r.lo=20.1;
pl.l = 60 ; pl.up = 80; pl.lo = 50 ;
p2.1 = 40 ; p2.up =50 ; p2.1lo = 20 ;
x.up(i,j) = 1.0 ; vy.up(i,j) = 1.0 ;

set ifeed(i) /6/ ;

feed.1(i)Sifeed(i) = £ ;

belowf (i) = yes § (ord(i) le 6 ) ;
abo;ef(i) = yes -belowf(i) ;

v.l(i) = ((r.1 + 1) » p1.1);

1.1(i)sreb(i) = p2.1 ;
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(i) $(belowf (i) -reb(i)) = pl.1 * r.1 + (1-vE)*F ;

.1(i)sabovef (i) = p1.1 » r.1 ;

.1(i)$reb(i) = treb ;
.1(i)$con(i) = tcon ;

.1(1)$col(i) = tbot + (ttop -tbot) *(ord(i)-2)/(card(i)-1-2) ;

.lo(i) = tcon - 10 ; t.up(i) = treb + 10 ;

.1(i,'Benceno') =0.90 - 0.5 * (ord(i)- card(i))/(1-card(i));
.1(i,'Tolueno') = 1 - x.1(i,'Benceno') ;

1(i,'Benceno') =1.0 - 0.8*(ord(i) -card(i))/(1-card(i)) ;

.1(i,'Tolueno’) = 1 - y.l(i,'Benéeno') ;

hl.1(i) =

sum( j, x.1(4i,3) »

( t.1(i) = ( cpcon(j,'a') + t.1(i) * ( cpcon(j,'b')/2

+ t.1(i)*( cpcon(j,'c')/3 + t.1(i) *cpcon(j,'d')/4 ))) - hOo(j)

+ rg " prcon(j,'tc') »

+

+

+

+

{ vpcon(j,'a') » (1-t.l(i)/prcon(j,'tc') )
vpcon(j,'b')*(1-t.1(i)/prcon(j,'tc')) **1.5
vpcon(j,'c')*(1-t.1(i)/prcon(j,'tc')}**3

vpcon(j,'d')*(1-t.1 (i) /prcon(j,'tc')) **s )

rg * t.l(i) * ( vpcon(j,'a’')

+ 1.5 * vpcon(j,'b')*(1-t.1(i)/prcon(j,'tc'))**0.5

+ 3 * vpcon(j,'c')*(1-t.1(i)/prcon(j,'tc'))**2

+ 6 * vpcon(j,'d')*(1-t.1(i)/prcon(j,'tec'))**5 ) ) )/ hscale ;
hv.1l(i) =
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sum( j, y.1(i,3)*
( £,1(i) * ( cpcon(j,'a') + t.1(i) » ( cpcon(j,'b'}/2

+ t.1(i)*( cpcon(j,'c')/3 + t.1(i) *cpcon(j,'d')/4 })) - h0(j)))/ hscale

hl.lo(i) = ( 1 - 0.5*sign(hllo))*hllo/ hscale ;
hv.lo(i) = ( 1 - 0,5*sign(hvlo))~hvlo/ hscale ;
hl.up(i) = ( 1 + 0.5*sign(hlhi))}* hlhi/ hscale ;

hv,up(i)= ( 1 + 0.5*sign(hvhi}}* hvhi/ hscale ;
* variables adicionales y ecuaciones para el problema;

Binary variables yf(i) ;

‘Variable 2f ;

Equations sumb suma de variables binarias
confeed(i) restriccion de la alimentacion
obj2 segunda funcion objetivo ;

sumb, . sum(i$floc(i),yf(i)) =e= 1 ;

confeed (i) $floc (i) .. feed (i) - E*»yf(i} =1= 0 ;
obj2.. zf =e= pl - 50 * r ;
2f,up = 100 ;
y£.1(1)$floc(i) = 1,0/7.0 ;
teed.1(i)$floc(i) = £/7.0 ;
feed.up(i)$floc(i) = £ ;

Model column optimization case /all/ ;
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B.3 Secuencias de Reaccién.

Déefinicion del problema.

Asumamos que se¢ necesita producir acetona. Las materias primas disponibles son
etanol (CH3CH20H) y metano (CHg). La Tabla B.3 contiene las reacciones quimicas
candidatas a ser utilizadas. Asumiendo que el catalizador requerido para todas las reac-
ciones y que todos los quimicos inorgénicos requeridos estdn disponibles, con excepcion
del CrO3 y el O3, determinar si es posible manufacturar acetona a partir de los materiales

propuestos. Si es posible, especificar 1a secuencia de reaccion.

CH,CO,C,H, —XL4lGlon_y oy COCH,CO,C, H,
CH,COCH,CO,C,H, "> CH,COCH, + C,H,0H +CO,
CH,CN +CH, Mgl —S2£2!L CH ,C(NMgl YCH, —*£2<, CH,COCH,
CH,CHO + CH, Mgl —S1M0_, Cry CHOHCH,
CH,CHOHCH,—<21%_, CH COCH,

CH, = C(CH,),—19"0 , CH COCH, + HCO,H

CH, | —L5iot Mgl —29M yCH ) COH
(CH,),COH —> CH, = C(CH,),

CH,+1,—>CH,l +HI

CH,+Cl,—— CH,Cl+ HC!

CH,CH,OH + 0, —=%% 4, CH,CHO

CH,Cl + NaCN —%— NaCl +CH,CN

CH,COOH +C,H,OH —— CH,CO,C, H,

CH,CHO+ 0, —— CH,COOH

Tabla B. | Base de datos de reacciones candidatas.
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Planteamiento de la solucién,

Dada la lista anterior de posibles reacciones quimicas, debemos verificar si la

acetona puede ser sintetizada a partir del conjunto dado de catalizadores y materias pri-

mas. Para poder desarrollar este procedimiento de inferencia usando programacion mate-

mdtica, primero se deben expresar todas las reacciones en la forma de proposiciones 16gi-

cas, donde los operadores basicos son v(0), A(y), =>(implicacién) y —(negacién).

Por ejemplo:

A+B->C+D

$€ expresa como

AAB=CAD

Similarmente, para una reaccién con catalizador, decimos

AR

Yy se expresa como

AAM=B

Cada una de estas expresiones en légica proposicional son convertidas en su forma

normal de conjuntos correspondiente, mediante el procedimiento de Clocksin y Mellish:

1.

(oS ]

Remover implicaciones, basados en el hecho de que
A = B es equivalentea —A v B

Mover la negacion hacia adentro, utilizando las leyes de DeMorgan:

=(A A B4 )v(—B)
—|(A \% B)C)("WA )/\(—\B)

Recursivamente, distribuir el "O" sobre el "Y":
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(AABWC S(AVCNBVC)
Coino ejemplo, consideremos la siguiente expresion:
AAB=CAD
que puede ser convertida a su forma norinal de conjuntos correspondiente a través

de los siguientes pasos intermedios

~(A A BW(C AD)
-Av -BVv(C A D)
(mAV -BvC)A(=A v -Bv D)

Esta es la forma normal de conjuntos. Cada término entre paréntesis es llamado
cldusula.

Ahora, asociamos un variable binaria con cada variable booleana, de manera que
los valores de "cierto" y "falso” de la variable booleana correspondan a los valores de | y
0 respectivamente, para la variable binaria.

Cada cldusula es representada como una desigualdad matematica lineal y el con-
junto de desigualdades que representa a todas las cldusulas en la forma normal de conjun-
tos define la relacion logica. La conversion de cada cldusula a su forma lineal correspon-
diente se lleva a cabo mediante la suma de todas las variables en la cliusula (en caso de
negacion, usamos /-y, donde y es la variable binaria correspondiente) y especificando el
resultado de la suma mayor o igual a uno.

Por ejemplo:

(=4v-BvCOA(=AVv=Bv D)

se representa mediante las siguientes dos desigualdades lineales:
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=y =y tye 21
=yotl=yyty, 21

las que simplificamos a

Yatyy=Ye <l
YatVp=)dp S

Asignando una variable binaria y a cada quimico, y convirtiendo todas las reaccio-
nes en conjuntos de desigualdades lineales por medio del procedimiento anterior, llegare-
mos a un conjunto de desigualdades lineales enteras. La inferencia es entonces desarro-
1lada en la construccion del siguiente modelo MILP:

Z=Min y,

sujeto a

Ayza
y €{0,1}"
paray, fijasr =1,. R

donde Ay 2 a es el conjunto de desigualdades obtenido por la representacion de to-
das las reacciones posibles en forma de desigualdades matematicas lineales, y,, representa
la variable binaria para el quimico a ser sintetizado y y, representa a las variables binarias
para las materias primas y catalizadores disponibles (1 si lo estdn, O si no). El quimico
siempre puede ser sintctizado si Z = [ después de resolver el problema de programacién
entera, ya que esto indica la existencia de ese quimico. Por otro lado, consideremos el
problemit como "relajado”, donde y ya no es una variable binaria, sino que es continua y

varfa entre O y 1. Es posible obtener conclusiones del problema retajado si la solucién
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corresponde a alguno de los siguientes tipos, donde Zrejgjada €5 12 solucién dptima al
problema con relajamiento:

I Zrelajada > 0 E| producto siempre puede ser sintetizado.

2. Zrelgjada = 0 Si la solucion es fraccional pero Gnica, entonces el
producto puede ser sintetizado. De otra forma, no podemos llegar a ninguna conclusién

en base al problema relajado y es necesario resolver el problema MILP.

Resultados.

La formulacién MILP fue implementada en un programa para GAMS, que contie-
ne las desigualdades logicas de las 16 reacciones de la Tabla B.3. La funcién objetivo
involucra la minimizacién de la variable binaria para la acetona. Nétese que un total de
34 qufmicos, incluyendo catalizadores, estdn envueltos en el programa. También nétese
que las reacciones con catalizadores han sido modeladas como si éstos fueran materias
primas. El cédigo ZOOM fue utilizado para resolver el problem? como uno LP relajado.
Esto se logré utilizando la instruccién RMIP en GAMS. El problema involucra 23 res-
tricciones y 35 variables, de las que 15 estén fijas (13 quimicos estdn disponibles y 2 no).
Ya que Zyejgjadq = 1, 1a acetona puede sintetizarse a partir de los reactantes disponibles.
Salta a la vista que todas las variables y toman valores 0-1 en la solucién. A partir de las
variables binarias que toman valor de | en la solucién, podemos determinar la existencia
de los quimicos, y de ahi, las posibles reacciones. Esto implica que la posible secuencia

de reaccibn es como sigue:
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CH, +1, - CH,Cl +HI
CH, +Cl, = CH,CI + HCI

CH,C!+ NaCN — NaCl+CH,CN

CH,Cl XS 5 1 Mgl

CH,CN +CH,Mgl —S12y CH C(NMgl }CH, —*42*2— CH,COCH,

Es interesante descubrir que en la secuencia anterior de reacciones no se requiere

el uso de alcohol etilico (s6lo su presencia), que es la otra materia prima disponible.

Soffsymxref

* filename: REACTION.GMS

* Referencia: Raman R. and I.E. Grossmann, "Relation Between Logical
* Inference and MILP Modeling for Chemical Process Synthesis"

* Autores: R.Raman y I.E. Grossmann

*Definicion de la existencia de quimicos

VARIABLES
Y01 ch3co2c2hs
Y02 naoc2h5
Y03 c2h50h
Y04 ch3coch2co2c2hs
Y05 h3o-ion hidronio
Y06 ch3coch3
Y07 co2
Y08 ch3cn
Y09 ch3amgi
Y10 c2h50c2h5
Y11 ch3c(nmgi)ch3
Y12 h2o
Y13 hel
Y14 ch3cho
Y15 ch3ch (oh)ch3
Y16 crol
Y17 h2so4
Y18 ch2=c(ch3)2
Y19 03
Y20 hco2h
Y21 chii
Y22 mg
Y23 ch3co2ch3
Y24 hoc (ch3)3
Y25 ch4
Y26 i2
Y27 hi
Y28 02
Y29 cr2old
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Y30

Y31

Y32

Y33

Y34

TOTSUM
BINARY VARIABLES Y01
Y10 ;
BINARY VARIABLES Y11
Y20 ;
BINARY VARIABLES Y21
Y30 ;
BINARY VARTABLES Y31

EQUATIONS
RXNO1
RXN02
RXNO3
RXNO04
RXNOS
RXNO6
RXNQ?7
RXNO8
RXN09
RXN10
RXN11
RXN12
RXN13
RXN14
RXN1S
RXN16
RXN17
RXN18
RXN19
RXN20
RXN21
RXN22
OBJFN

* Representacion matematica de la reacciones

* en la Tabla B.3.

i

Y02

Y12

Y22

Y32

RXNO1..1-Y01+1-Y02+1-Y03+Y04
RXNQ2..1-Y04+1-Y05+Y06 =G= 1
RXNO3,.1-Y04+1-Y05+Y07 =Ga 1
RXNO4..1-Y04+1-Y05+Y03 =G= 1
RXNOS..1-Y08+1-Y09+1-Y10+Y11
RXNO6..1-Y11+1-Y12+1-Y13+Y06 aG= 1 ;

RXN07..1-Y14+1-Y09+1-Y10+1-Y05+Y15

RXNO8..1-Y15+1-Y16+1-Y1i7+Y06 i
RXN09..1-Y18+1-Y19+1-Y12+Y06 =G= 1 ;
RXN10..1-Y18+1-Y19+1-Y12+4Y20 «G= 1 ;
RXN11.,.1-Y21+1-Y22+Y09 =Ga 1

ch3cl
nacn
nacl

cl2

ch3cooh

.
‘

==

Y03 ,
Y13 ,
Y23 ,

Y33 ,

1

=G= 1 ;

aGa 1

;
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Y04

Y14

Y24

Y34

'

'

Y05

Y15

Y25

'

’

’

Y06

Y16

Y26

‘

‘

’

Y07

Y17

Y27

’

'

'

Y08

Y18

Y28

'

‘

Y09 ,
Y19 ,

Y29 ,



RXN12..1-Y09+1-Y23+Y24 =G= 1
RXN13.,.1-Y24+1-Y17+Y18 =G= 1 ;
RXN14..1-Y25+1-Y26+Y21 =G= 1
RXN15,.1-Y25+1-Y26+Y27 =G= 1 ;
RXN16,.1-Y03+1-Y28+1-Y29+Y14 =G= 1 ;
RXN17..1-Y30+41-Y31+41-Y12+Y32 =G= 1 ;
RXN18..1-Y30+1-Y31+1-Y12+Y08 =G= 1 ;
RXN19..1-Y25+1-Y33+Y30 =G= 1 ;
RXN20..1-Y25+1-Y33+Y13 =G= 1 ;
RXN21..1-Y34+1-Y03+Y01l =G= 1
RXN22..1-Y14+1-Y28+Y34 =G= 1 ;

* Minimizar Y06 para determinar si la acetona puede ser producida

OBJFN. .TOTSUM =E= Y06 ;

* Catalizadores y materias primas disponibles

Y02.FX =
Y03 .FX =
Y05.FX =
Y10.FX =
Y12.FX =
Y13.FX =
Y17.FX =
Y22 .FX =
Y25.FX =
Y26 .FX =
Y28 .FX =
Y31.FX =
Y33.FX =

Lo i o N S S S ST ST R P,

* Catalizadores y materias primas NO disponibles

Y16 .FX = 0 ;
Y19.FX = 0 ;

MODEL RULEBASE/ALL/;

OPTION LIMCOL = 0 ;

OPTION LIMROW = 0 ;

OPTION SOLPRINT = OFF ;

* Resuleve el modelo MILP como LP relajado
SOLVE RULEBASE MINIMIZING TOTSUM USING RMIP ;

* Usa la instriccion DISPLAY para mostrar el valor de todas las variables

DISPLAY Y01.L , YO02.L , Y03.L , YO4.L , Y05.L , Y06.L , Y07.L ;
DISPLAY Y08.L , Y09.L , Y10.L , Y11.L , Y12.L , Y13.L , Y14.L ;
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pDISPLAY Y15.L , Yi6.L , Y17.L , Y18.L , Y19.L , Y20.L , Y21.L ;
DISPLAY Y22.L , Y¥23.L , Y24,L , Y25.L , Y26.L , Y27.L , Y28.L ;
DISPLAY Y29.L , Y¥30.L , Y31.L , ¥32.L , ¥33.L , Y34.L ;

B.4 Diseiio de un Complejo Quimico.

Definicidn del problema.

Una compaiifa est4 considerando producir un quimico C, que puede ser manufac-
turado con los procesos II o H1, que utilizan como materia prima al quimico B. B se pue-
de comprar a otra compaiiia o producirse con el proceso I, que utiliza a A como materia
prima. En base a las especificaciones siguientes, decidir:

a) ¢Se deberia producir el quimico C? Si es asi, {cudnto?

b) (Cudl proceso construir (Il y 11l son mutuamente excluyentes)?

c¢) {Como obtener B?

El objetivo es maximizar la ganancia.

Planteamiento de la solucién.

Las alternativas propuestas para el complejo quimico se muestran en la Fig. 3.14.
El principal problema es el de seleccionar entre los procesos I, 1 y Il es mis con-
veniente para producir C. En ese caso, debemos encontrar las condiciones de operacién
Optimas de los procesos seleccionados, y decidir los niveles apropiados de compras de las

materias primas A y B, y de ventas de C.
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Costos Fijos Costos Variables
($/hr) ($/ton materia
prima)
Proceso | 1000 250
Proceso il 1500 400
Proceso il 2000 550
Precios:
A $500/ton
B $950/ton
C $1800/ton
Conversiones:
Proceso | 9% de AaB
Proceso |l 82% deBaC
Proceso 11 95% deBaC
Restricciones del mercado:
Abastecimiento maximo de 16 ton/hr
A:
Demanda maxima de C: 10 ton/hr
Tabla B. 2 Datos del problema.
PB BIl Proceso [ CII
> Il
Proceso PC
@ > 1| >
PA Bl
BHI Proceso |CHI
>

i

Figura B. | Complejo quimico propuesto.

Existen varias decisiones discretas involucradas en este problema:
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a) Para cada uno de los tres procesos: construirlo 0 no.

b) Los procesos I y 111 son mutuamente excluyentes. Esto crea la l'xeccsidad de
modelar una restriccion l6gica de manera que si el proceso I es seleccionado, entonces el
i1l no lo sea y viceversa.

¢) En adicion a un costo que es proporcional al tamaiio del proceso instalado, se
debe pagar un cargo fijo debido a la inversion. Este costo fijo es incluido si el proceso se
selecciona y es independiente de que tan grande o pequefio sea €l proceso.

El marco natural para el modelado de alternativas discretas, restricciones ldgicas y
costos fijos es provisto a través de la programacion entera. Definamos las siguientes va-

riables (binarias) enteras para denotar la seleccion de los procesos:

Y = 1 si el proceso | es seleccionado y O si no lo es;
yin = 1 si el proceso I es seleccionado y O si no lo es;
Yin = 1 si el proceso 1l es seleccionado y O si no lo es;

La condicién I6gica de que al menos uno de los procesos 11 y Il se seleccione pue-
de ser expresada a través de la siguiente restriccion;

Yil + Yl £ 1 (1

También hay una parte continua del problema que necesita ser modelada: niveles
de produccion, balances de materia, compras y ventas. Por csta razén, detinimos las si-
guientes variables continuas:

PA compras de A (ton/hr)

PB  compras de B (ton/hr)

SC ventas de C (ton/hr)
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Bl rapidez de produccién de B en el proceso I (ton/hr)

Bll  rapidez de consumo de B en el proceso 11 (ton/hr)

Bl rapidez de consumo de B en el proceso 11 (ton/hr)

Cll  rapidez de producci6n de C en el proceso Il (ton/hr)

CHI  rapidez de produccion de C en el proceso 111 (ton/hr)

Ahora podemos proceder con el resto del modelo:

Balances de materia para los quimicos B y C:

Bl + PB = BII + BllI )
Cll + Clll = SC ©)]

Balances en los procesos 1, 11 y II (usando los factores de conversién):

Bl = 0.9 PA @)
Cil = 0.82 Bll &)
cilit = 0.95 Blll . (6)

Para expresar la condicién de que el proceso no puede operar a menos que esté

construido, usamos las siguientes restricciones:

PAZ 16YI Y
BIl £ (10/0.82) Yl 8
BIIl < (10/0.95) YiIl )

El nivel de operacién de! proceso | se expresa por medio de PA, que es la rapidez
de consumo (= rapidez de compra) de su materia prima A. La restriccién (7) asegura que
el proceso | no opere a menos que se construya (es decir, a menos que ¥/ = /). Tam-

bién, si el proceso se construye (¥/ = 1), entonces PA puede no exceder la disponibilidad
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méxima de A, que es de 16 ton/hr. Similarmente, las restricciones (8) y (9) forzarin a las
rapideces de consumo de B en los procesos 11 y Il a igualarse a cero si estos procesos 110
se seleccionan (caso de YI/ = 0 o YllI = 0). Por otro lado, si las \;ariables binarias del
lado derecho de (8) y (9) se hacen 1, los niveles de operacién pueden no exceder los limi-
tes superiores que estdn determinados por el Ifmite superior sobre la produccién del pro-
ducto final C (10 ton/hr) y los factores de conversion para los procesos (82% y 95%).

Ya que las ventas de C no pueden ‘cxceder 10 ton/hr:

SC<10 (10)

Finalmente, la funcién objetivo a ser maximizada es la ganancia total, que consis-

te de tres términos:

UTILIDAD = -(1000 YI + 250 PA + 1500 YIl + Inversién y costos de ope-

400 Bl + 2000 Yill + 550 Blii) racién
-500 PA + 950 PB Costo por compra de ma-
teria prima
+ 1800 §C Ingreso por ventas

El modelo consiste en maximizar UTILIDAD sujeta a las restricciones (1) a (10).
También, las variables Y/, YII'y YIll deben ser declaradas como binarias, en tanto que las
variables continuas remanentes no pueden ser negativas. Ya que el modelo es lineal e in-

volucra variables discretas y continuas, es un programa MILP.

Resultados.
El modelo MILP para este problema involucra 3 variables binarias, 8 variables
continuas (sin incluir la objetivo) y 9 restricciones. El archivo de entrada a GAMS es

bastante simple. La opcién OPTCR = 0 se usa para asegurar que el 6ptimo global en el
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programa entero se encuentre. Las ecuaciones definidas como E1 a E9 corresponden a las
restricciones (1) a (9) anteriores, mientras que la restriccion (10) se da como limite supe-
rior para SC (SC.UP = 10).

La solucién dptima obtenida por GAMS indica que una utilidad de 459.3 $/hr sc
puede obtener seleccionando los procesos 1y 11, comprando 13.55 ton/hr de quimico A,
y produciendo 10 ton/hr de quimico C. El quimico intermedio B debe ser exclusivamente
producido por el proceso | a una rapidez de 12.195 ton/hr y después alimentado al proce-

so 1. La configuracion 6ptima se muestra en la Fig. 3.15:

B Proceso
||

A Procl:eso C

Figura B, 2 Configuracion optima.

Es interesante notar que la configuracién gptima puede cambiar (por ¢jemplo, in-
volucrar al proceso 111 en vez del 11) si los precios cambian. En general, los precios y los

costos pueden cambiar con el tiempo,

STITLE Equilibrio Quimico
SOFFUPPER
SOFFSYMXREF OFFSYMLIST

OPTION SOLPRINT = OFF;
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* Define indces
SET 1 Indice de los elementos atomicosy especies quimicas /1+20/;
ALIAS (I,S);

* Define e introduce los datos del problema
SCALAR N Numero de espcies quimicas o componentes en el sgistema /10/;
SCALAR M Numero de elementos atomicos componentes de las especies /3/;
SCALAR P Presion del sistema al equilibrio /750/;
PARAMETER A(I,S) Moles de Atomos de Elementos I por mol de especies S/
1.1 1, 1,2 2, 1.3 2, 1.6 1, 1,10 1
2.4 1, 2,5 2, 2.6 1, 2.7 1
3.3 1, 3.7 1, 3.8 1, 3.9 2, 3.10 1/;
PARAMETER W(S) Constantes en las Ecuaciones de Potencial Quimico/
1 -10.021, 2 -21.096, 3 -37.986, 4 -9.846, 5 -28.653
6 -18.918, 7 -28.032, 8 -14.640, 9 -30.594, 10 -26.111/;
PARAMETER X0(I) Moles Totales de Atomos de Elementos en el sistema/
1 2, 2 1, 3 1/;
PARAMETER YSTAR (S) Fracciones Molares de especies al equilibrio;

* Define las variables de optimizacion

VARIABLES X(S) Moles del Componente s en el Sistema en cualquier momento
GTOTAL Energia Libre de Gibbs Total del Sistema
F Moles Totales de las Especies en el Sistema;

POSITIVE VARIABLES X, F;

* Define Funcion Objectivo y Restricciones
EQUATIONS OBJFUN Energia Libre de Gibbs Total a ser minimizada
MB(I) Balances de Masa para los Elementos Atomicos
TMOLS Moles Totales de las Especies en el Sistema;
OBJFUN.. GTOTAL =E= SUM(S $(ORD(S) LE N), X(S)*(W(S)+ LOG(P*X(S)/F)));
TMOLS. . F =E= SUM(S S$(ORD(S) LE N), X(S));
MB(I) $(ORD(I) LE M).. X0(I) =E= SUM(S $(ORD(S) LE N), A(I,S)*X(S));

* Introduce limites inferiores y valores iniciales

F.LO = 1.0;
X.10(8) = .00001;
X.L("2") = 1.0;
X.L("4") = 1.,0;
X.L("8") = 1.0;

* Define el modelo y resuelve
MODEL CHEEQU /all/;
SOLVE CHEEQU USING NLP MINIMIZING GTOTAL;

YSTAR(S) = X.L(S)/F.L;
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B.5 Generacion de Potencia.

Definicion del problema.

Una combinacién de dos turbinas y dos generadores acoplados (Fig. 3.16) se utili-
za para obtener una potencia de salida de 50 MW, Puede utilizar cualquier combinacion
de combustéleo y gas (BFG). Por otro lado, sélo 10.0 unidades de gas por hora estan
disponibles. Ya que el suministro de gas puede no ser suficiente para cubrir la demanda
de generaci6n de potencia, es necesario comprar combustéleo y usarlo. Se desea que la
cantidad total de combust6leo usado sea la minima en los dos generadores. Para este pro-
pdsito, los requerimientos de combustible para los dos generadores estdn expresados co-
mo una funcién cuadritica de los MW producidos, obtenida del ajuste de curvas no linea-
les. Asli, si.v (en MW) es la potencia producida y f (en ton/hr de combustéleo y en unida-
des de combustible/hr para el gas) es la cantidad de combustible utilizado, entonces f =

ag + a;x + ax?.

Combustibles Potencia Generada

Generador |
50 MW

Generador 2

Figura B. 3 Combinacion de turbina-generador.
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Generador | Tipo de Com- ap a; a;

bustible
1 Combustdleo 1.4609 0.15186 0.001450
1 Gas 1.5742 0.16310 0.001358
2 Combustdleo 0.8008 0.20310 0.000916
2 Gas 0.7266 0.22560 0.000778

Tabla B. 3 Constantes de las ecuaciones de consumo de combustible.

Las constantes a; (i = 0 a 2) dependen del generador y el tipo de combustible
usado, y estdn dadas en la Tabla B.S.

Asumamos que cuando se utiliza una combinacién de combust6leo y gas, la poten-
cia total generada es dada por la suma de las potencias generadas por cada combustible.
Los rangos de operacion de los dos generadores son [18, 30] MW y [14, 25] MW respec-
tivamente. Formular un problema de optimizacion para minimizar la cantidad de combus-

téleo adquirido y determinar las cantidades usadas por cada generador.

Planteamiento de la solucion,

Primero, identifiquemos las variables de interés y sus interrelaciones
(restricciones) en este problema. Para operar los generadores, debemos saber qué tanto
combustible y de qué tipo deberfa ser utilizado por cada uno, asi que definamos Jij como
la cantidad de combustible tipoj (f = I a 2) usado por el generador i ({ = 1 a 2),y Xij
como los correspondientes MW generados. Del ajuste de la curva, sabemos que

Sy =y +aux, +a,x; i=1,2 Jj=12 )

donde ajji (k = 0 .a 2) son las constantes para el generador i y el combustible j (1
= combustéleo, 2 = gas) de la Tabla B.5. Debido a que las potencias generadas por los
dos combustibles son aditivas, la potencia generada p; por el generador i serd dada por

bi=X,+ X, i=1,2 )

Para que los generadores estén en el rango de operacion, debemos tener 18<p;<30
y 145p,<25. Para obtener al menos 50 MW de potencia, debemos tener

PP, 250 3)

Si definimos z; como la cantidad total de combustible j comprado, entonces
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2 2
2 -
2,2 fy =20 +ayXy +ap, J=1.2 )
=)

in}

de la Ec. 1. Ya que el suministro de gas es limitado, debemos tener z;</0. Final-
mente, debemos minimizar zy. Nétese que pj, ¥jj, ¥ 2 deben ser todas no negativas. Con
esto, nuestra formulacion final se puede establecer como

Minimizar ¢,

sijeto a

Pi=Xy X,

ptp 230
2

2, 2 Y Ay +ay,x, +a,x; j=12 5
in}

x, 2005z, <10,18< p, $30,14 < p, <25 (6)

No fue necesario usar la p; en la formulacién anterior. Pero en este caso, los lfmi-
tes 18<p,<30 y 14<p,<2S5 deberfan ser expresados como restricciones explicitas en tér-
minos de las xj; como 185 x;;+ x;5<30 y 14< x;;+ x;5<25. La mayoria de los algoritmos
de optimizacién dan un tratamiento especial a los limites y no los tratan como restriccio-
nes explicitas. Las satisfacen como restricciones implicitas en una forma mucho mas
simple que con las restricciones explicitas. Y debido a que es mejor minimizar el ndinero
de restricciones explicitas en una formulacién, usamos p;.

Todas las variables de decisién en la formnulacién anterior son continuas. Aunque
todas las funciones involucradas en su objetivo y sus restricciones son lineales, la Ec. 5
involucra funciones cuadriticas, por lo que el problema se torna a uno NLP. También
nétese que ya que las ajj2 son todas positivas, a,:,'gr,'j? es una funcién convexa. Las otras
funciones en la Ec. § son lineales, por lo que la formulacién satisface las condiciones de
suficiencia del teorema de Kuhn-Tucker. En otras palabras, el problema anterior es un
NLP convexo, y su minimo local también es global.

Para modelar este problema en GAMS, definimos los Eonjumos G = {genl,

gen2}, F = {combustéleo, gas} y K = {0,1 ,2} para denotar respectivamente a los gene-

i

radores (i = 1 a 2), combustibles (j = 1 a 2) y las constantes (k = 0 a 2). Las ajjk son

inicializadas usando Ja instruccién TABLE; los rangos de operacién de los generadores
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estdn especificados usando los pardmetros PMIN y PMAX, mientras que el suministro
maximo de gas y la potencia requerida lo son usando los escalares GASSUP y PREQ.
Debido a que la funcién objetivo tiene que ser una variable escalar en GAMS, usamos la
variable OILPUR en el modelo y lo igualamos a Z("combustdleo”) usando la restriccion
OILUSL. Las ecuaciones TPOWER, PWR(G) y FUELUSE(G) en el modelo GAMS se
refieren a las Ecs. 3, 2 y 5 respectivamente. La no negatividad de X y Z se garantiza de-
clarandolas positivas y los limites superiores e inferiores estin implementados usando
.UP y :LO en el algoritmo NLP. Los valores iniciales de las otras variables son asumidos
como cero por GAMS. Aunque no es necesario especificar los valores iniciales para las
variables en un problema NLP simple como este, puede ser esencial hacerlo para proble-
mas mds largos o mis complejos para que el algoritmo converja. Un buen punto inicial

también ayuda a los algoritmos NLP a converger mis rapido.

Resultados.

GAMS utiliza los algoritmos NLP para resolver este problema. Para un problema
NLP general no es posible decir si la solucién es globalmente dptima, por lo que GAMS
siempre indica que lo es localmente. Sin embargo, en este problema ya hemos probado
que uha solucién 6ptima local también lo serd global mente.

Las potencias de salida de los generadores 1 y 2 son 30 MW y 20 MW respectiva-
mente y se compran 4.681 ton/h de combustéleo. Debido a que el uso de gas BFG no
afecta a la funcién objetivo, el optimizador usa todo el gas que puede. Pero esto sélo
produce 36.325 MW de potencia total, por lo que se utiliza combustéleo para generar la
potencia remanente de 13.675 MW. De los valores P, vemos que el generador ! estd ope-
rando a la maxima capacidad de su rango de operacion, lo que no ocurre con el genera-
dor 2. Por lo tanto, la solucién éptima estd controlada por el suministro de gas y el rango
de operacion del generador 1. En otras palabras, la cantidad de combustéleo adquirido
puede ser reducido incrementado el suministro de gas o incrementando !a capacidad m4-

xima de operacién del generador |,
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S$TITLE Generacion de Potencia mediante Combustoleo
SOFFUPPER
SOFFSYMXREF OFFSYMLIST

OPTION SOLPRINT = OFF;

+* Define index sets
SETS G Generadores /genl*gen2/
F Combustibles /oil, gas/
K Constantes en Ecuaciones de Consumo de Combustible /0*2/;

* Define e Introduce los Datos del Problema
TABLE A(G,F,K) Coeficientes en las ecuaciones de consumo de combustible

0 1 2
genl.oil 1,4609 .15186 . 00145
genl.gas 1,5742 .16310 .001358
gen2.o0il 0,8008 .20310 .000916
genz2,gas 0.7266 ,22560 ,000778;

PARAMETER PMAX (G) Capacidad maxima de los generadores /
GEN1 30.0, GEN2 25.0/;
PARAMETER PMIN(G) Capacidad minima de los generadores /
GEN1 18.0, GEN2 14.0/;
SCALAR GASSUP Suministro maximo de gas en units por h /10.0/
PREQ Potencia requerida total en MW /50.0/;

* Define las variables de optimizacion

VARIABLES P(G) Potencia total de salida de los generadores en MW
X(G, F) Potencias de salida especificas por combustible
Z(F) Cantidades totales de combustible comprado
OILPUR Cantidad total de combustoleo comprado;

POSITIVE VARIABLES P, X, 2Z;

* Define la Funcion Objectivo y las Restricciones
EQUATIONS TPOWER Potencia requerida a ser generada

PWR(G) Potencia generada por cada generador

OILUSE Cantidad de combustoleo a ser minimizada

FUELUSE(F)} Consumo de combustible no debe exceder la compra;
TPOWER.. SUM(G, P(G)) =G= PREQ;
PWR(G) .. P(G) =E= SUM(F, X(G,F}};
FUELUSE (F) .. Z(F) =G= SUM((K,G), a(G,F,K)*X(G,F)**(ORD(K)-1));
OILUSE.. OILPUR =E= Z("OIL");

* Impone limites e inicializa las variables de optimizacion
Limites superiores e inferios de Pde los rangos de operacion

P.UP(G) = PMAX(G); .

P.LO(G) = PMIN(G);

* Limite superior de consumo de gas de GASSUP
Z.Up("gas") = GASSUP;

* Valores iniciales especificos para potencias de salida
P.L(G) = .5*(PMAX(G)+PMIN(G));

* Define el modelo y resuleve

MODEL FUELOIL /all/;
SOLVE FUELOIL USING NLP MINIMIZING OILPUR;
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DISPLAY X.L.PL. Z L, OILPURL,

B.6 Optimizacion de un Proceso de Alquilacion.

Definicion del problema.

Este problema representa un modelo simplificado del proceso de alquilacion. El
modelo involucra un sistema con un reactor y un fraccionador como se ilustra en la Fig.
3.17. La alimentacién al reactor consiste en olefinas (X/), isobutano fresco (X5), isobu-
1ano reciclado (X2) y acido fresco (X3). El 4cido ya usado es removido del reactor y los
hidrocarburos se mandan al fraccionador donde se separan en isobutano reciclado y pro-
ducto alquilado (X4). Para simplificar el modelo, se hicieron las siguientes consideracio-
nes:

- La olefina alimentada es butileno puro.

- El isobutano de entrada y el reciclado son isobutano puro,

- El 4cido fresco es de 98% en peso.

- El acido utilizado no es reciclado.

Una explicacion detallada de las variables remanentes se da en la Fig. 3.17. Las
primeras tres variables (X/, X2, X3) son consideradas manipulables por el operador
. (variables de decision) mientras que las demds pueden ser calculadas del inodelo una vez
que las decisiones han sido tomadas. El objetivo de este probleina es maximizar la utili-

dad. Una descripcion cuantitativa del modelo se da en la siguiente seccion.



Isobutano

Hidrocarburos] Fraccionador

Reactor

s
————> Producto alquilado X4

Acido fresco X3 -
Acido usado

X; = Alimentacién de olefina (barriles/dia)

X, = Reflujo de isobutano (barriles/dia)

X; = Rapidez de adicion de 4cido (1000 Ib/dfa)

X4 = Rendimiento de alquilado (barriles/dfa)

X5 = Alimentaci6n de isobutano (barriles/dla)

Xg = Fortaleza dcida (porciento en peso)

X7 = Octanaje de! alquilado

Xg = Relaci6n externa de isobutano a olefina

Xg = Factor de dilucién del 4cido

X0 = Numero de comportamiento F-4 del alquilado

Figura B. 4 Diagrama del proceso de alquilacion.

Planteamiento de la solucion.

La alquilaci6n se deriva de simples relaciones de balances de materia y regresio-

nes determinadas de los datos de operacién. Las primeras cuatro relaciones representan

caracteristicas del reactor de alquilacién y fueron obtenidas empfricamente.

El rendimiento de alquilado, X4, es una funcién de la alimentacion de olefina, X!,

y la relacién externa isobutano a olefina, X8. La siguiente relacién est4 desarrollada de

una regresién no lineal para temperaturas entre 80 y 90°F y una fortaleza 4cida entre 85

y 93% en peso:

X4 = XI(1.12 + 0.13167 X8 - 0.0067 X82)
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El octanaje del alquilado, X7, es una funcién de X8 y de la fortaleza 4cida, X6. La
regresion no lineal bajo las mismas condiciones que X4 da:

X7 = 86.35 + 1.098 X8 - 0.038 X8 + 0.325(X6-89)

El tactor de dilucién del 4cido, X9, se puede expresar como una funcion lineal del
ntimero F-4, X/0 y estd dado por:

X9 = 35.82-0.222 X10

También X/0 esta expresada como una funcion lineal del nimero de octano, X7.

X10 =3X7-133

Las tres restricciones remanentes representan definiciones exactas de las demds
variables. La relacion externa isobutano a olefina estd dada por:

X8 = (X2 + X5)/X1

Para prevenir posibles divisiones entre cero, para GAMS se reescribe como:

X8 X1 = X2+X5

La alimentacién de isobutano, X5, est4 determinada por un balance ‘de volumen en
cl sistema. Aqui, las olefinas estdn relacionadas al producto alquilado y hay una pérdida
constante de volumen de 22%, que nos da X4 = X/ + X5-0.22 X4 0:

X5 =122X4-XI

Finalmente, la dilucién del 4cido (X6) estd relacionada con la rapidez de adicién
(X3), el tactor de dilucion (X9) y el rendimiento de alquilado (X4) por la ecuacién: /000
X3 = X4 X6 X9/(98 - X6). Nuevamente, reformulamos esta ecuacion para eliminar la di-
vision y obtener:

X6(X4 X9 + 1000 X3) = 98000 X3
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La funcion objetivo es el célculo directo de la utilidad basado en los siguientes

datos:
- Valor del producto alquilado = $0.063/octano-barril
- Costo de la olefina alimentada = $5.04/barril
- Costo del isobutano alimentado = $3.36/barril
- Costo del isobutano reciclado = $0.035/barril
- Costo de la adicion de dcido = $10.00/barril

Esto nos conduce a que la funcién objetivo a ser maximizada es la utilidad ($/dia):

OBJ = 0.063 X4 X7 - 5.04 X1 - 0.035 X2 - 10 X3 - 3.36 X5

Resultados.

La formulacién contiene 10 variables y 7 desigualdades restrictivas. El valor de la
funcién objetivo es de 1154.4 $/dia. De los tres grados de libertad, X2 llega a su limite
superior y X5 se va a su limite inferior. Esto es consistente con la maximizacion del obje-
tivo, asi como el incremento del condensado compensa la escasa alimentacion de isobu-
tano fresco. Adicionalmente, los valores marginales de XI, X4, X6, X7, X8, X9 y XI0
son exactamente cero. Estas variables son tratadas como bdasicas o dependicutes por
MINOS. La variable restante y la Gnica variable superbésica en este problema (es decir,
el grado de libertad que no se encuentra en ninguno de sus limites) es X3. Su valor inter-
medio se puede interpretar como un trato entre una menor adicién de dcido fresco y un
mayor nimero de octano (X7) debido a un incremento en la concentracién del acido (X6 y

X7). que resulta de una mayor alimentacion de acido fresco.

168



$ TITLE Problema de Algquilacion
$ OFFSYMXREF
$ OFFSYMLIST

OPTION LIMROW=0;
OPTION LIMCOL=0;

POSITIVE VARIABLES X1,X2,X3,X4,X5,X6,X7,X8,X9,X10;
VARIABLE OBJ;
EQUATIONS El1,E2,E3,E4,E5,E6,E7,E8;

El,.X4=E=X1*(1.12+,13167*X8-0,0067*X8**2);
E2,.X7=E=86.35+1,098*X8-0.038*X8%*2+0,325* (X6-89.);
E3..X9=E=35.82-0.222*X10;

E4,.X10=E=3%X7-133;

ES. .X8*X1=E=X2+X5;

E6..X5=E=1.22*X4-X1;

E7..X6* (X4*X9+1000%X3)=E=98000*X3;

E8., OBJ =E= 0.063*X4*X7-5,04*X1-0.035"X2-10*X3-3.36*X5;

X1.L0 = 0.;
X1.UP = 2000.;
X2.L0 = 0.;
X2.UpP = 16000.;
X3.L0 = 0.;
X3.UP = 120.;
X4.L0 = 0.;

X4 ,UP = 5000.;
X5.LO0 = 0.;

X5.UP = 2000.;
X6.LO = 85.;
X6.UP = 93.;

X7.L0 = 90;
X7.UP = 95;
X8.LO = 3.;
X8.UpP = 12.;
X9.L0 = 1.2;
X9.UP = 4.,
X10.LO = 14¢.;

X10.UF = 162.;

X1.L =1745%;
=12000;
=110;
=3048;
=1974;
=89,2;
LLo=92.8;
Xs L =8,
X3.L =3.6;
NiJLL o =145;
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MODEL ALKY/ALL/;

B.7 Egquilibrio Quimico.

Definicion del problema,

De la termodindmica de equilibrio de una reaccién quimica, sabemos que el estado
de equilibrio de un sistema cerrado a T y P constantes es el estado al cual su enegfa de
Gibbs total es la minima. Este criterio puede ser utilizado para obtener la composicion de
equilibrio de una mezcla dada minimizando su enegfa con respecto a su composicion. Un
gas ideal de diez especies quimicas (s=171,10) se mantiene a T=298 K y a P=750 mm
Hg. Las especies se componen de tres elementos atémicos (i=1,3; por ¢j. H, Oy C). Si
denotamos a los tres elementos como A, B y C, entonces las férmulas de las especies en
términos de A, B y C son A, Az, AxC, B, By, AB, BC, C, Cy y AC respectivamente
para s=1,10. Siendo un gas ideal, la enegfa de Gibbs por mol de especie s estd dada por
Gs=G"s+RTIn(Pyg), donde yg es su fraccién mol en la mezcla. Las Gy estdn dadas en
términos de ws=G"¢/RT en la Tabla B.6. La mezcla contiene 2 moles de A, | mol de B y
I mol de C. Formular y resolver un problema de optimizacién para determinar la compo-
sicién de equilibrio de la mezcla. (Cuél es la enegfa de Gibbs total de la mezcla al

equilibrio?.

Lows | s] w [ s{ wg [s] wg [s] w
10021 3 -37.986 5 -28.653 71 -28.032 9 -30.594
21096 4 9846 6 -18918 8 -14.640 10 -26.111

TablaB. 1 Constantes wg de enegia de Gibbs.,

9 —lwn

Plamteamienio de la solucion.
Sca N (N=10) la que denote el nimero total de especies, M (M=3) la que denote el

nimero total de elementos atémicos en la mezcla, y que G; denote 1a enegia de Gibbs

170



total de la mezcla. Ya que deseanos minimizar Gy con respecto a Iva composicion de la
mezcla, debemos definir variables de optimizacion para describir la composicion de la
mezcla y entonces expresar Gy como una funcion de estas variables. Ademds debemos
imponer ciertas restricciones sobre las posibles composiciones de la mezcla de manera
que conservemos los elenentos atémicos, ya gue en una reaccidn quimica, aunque las
especies no ser conservan, los elementos atomicos si lo hacen. En este punto, definamos
xg como las moles de las especies s y a F como las moles totales de todas las especies en
la mezcla. Claramente debemos tener:

F=x +x,+x, +x,+.45,_, +Xx, 1)

Debido a que la mezcla es ideal, Gy es la suma de las energias de Gibbs molares
parciales en la mezcla:

G, = xG, +x,G, +x,G, +..+x, G, )

Substituyendo G en la Ec, 2, dividiendo entre RT y tomando las fracciones mola-

res coimo yg=x¢/F, tenemos:

Gi= G /RTY= . x, [, +In(Px/F)] o)

3=l

Para anotar las ecuaciones de conservacion de masa, sea aj5 la que denote a las
moles del elemento i en una mol de la especie 5. Lo valores de ajg se obtienen facilinente
de las formulas de las especies. En primera instancia, ajj=1 ya que la especie A (s=1)
tiene solo un elemento atdmico A (i=1), ap;=0, a;j3=2, azz3=1, ewc. Con esto, Xpj. el
ndmero total de moles del elemento i en la mezcla estd dada por:

No = a0, +a, X, +a, X oAy (Y +a,x, i=IM (4)
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De los datos del problema, sabemos que Xg; =2 (2 moles de A), Xgz =/ (1 mol
de B) y Xg3 =1 (1 mol de C). Debido a que la T de la mezcla se mantiene constante,
minimizar Gy es equivalente a minimizar G. Asl, la formulacién de la optimizaéi(m para
este problema puede ser establecido como sigue:

Minimizar G

G(=G,/RT)= ix,[w, +In(Px,/F))

vul

sujeto a

F=x4+x,+ X+ X, +.4+xy, +Xy

No = a,x, +a,x, Q%+, Xy Fau Xy

Fz20yx, 20

La formulacion anterior tiene variables continuas, una funcién objetivo lineal y
restricciones no lincales (Ec. 3), por lo que es un problema de programacién no lineal.
Sin embargo es un tipo especial de problema NLP, ya que si eliminamos la Ec. 3 sustitu-
yendo G en la funcion objetivo, obtenemos una formulacién con sélo restricciones linea-
les (Lcs. 1 y 4) y una funcion objetivo no lineal. Tales problemas son conocidos como
problemas de programacion no lineal linealmente restringidos. Estos son més ficiles de
resolver que los problemas con restricciones no lineales.

Aunque los algoritmos NLP de uso general se pueden usar para resolverlos, exis-
ten algoritmos especiales. GAMS posce la capacidad de reconocimiento y explotacién de
su estructura especial, si estan escritos de la manera indicada en el manual de GAMS.

Escritos en Ia forma de problema NLP lincalmente restringido, tenemos un problema con

172



una region factible convexa porque todas las restricciones son lineales. Por otro lado, la
presencia de la funcion xgn(Pxg/F) en la funcién objetivo hace a la funcién objetivo no
convexa. Ya que esto viola las condiciones de suficiencia del teorema de Kuhn-Tucker,
una solucién éptima local no puede ser garantizada como 6ptima global. Una estrategia
heuristica para tales problemas es resolver el problema usando un niimero de puntos ini-
ciales. Si una solucién se repite constantemente, entonces existe una buena oportunidad
de que sea Ié solucién éptima global, De otra forma, la mejor solucién debe ser usada
como una buena aproximacién a la solucién éptima global.

Para el modelo GAMS, definimos un conjunto de indices comiin /. Por claridad,
hicimos 7 alias S para usar / para referir elementos y § para especies. Usamos la instruc-
cién PARAMETER para especificar la aj; ya que no necesitamos introducir valores de
cero. Definimos el pardmetro YSTAR en el que calculamos las fracciones mol de las es-
pecies al equilibrio después de que el problema esta resuelto. Especificamos los datos re-
manentes del problema usando las instrucciones SCALAR y PARAMETER. Las ecuacio-
nes GTOTAL, MB(I) y TMOLS en el modelo GAMS se refieren a las Ecs. 3, 4 y | res-
pectivamente. Nétese que aunque este problema es un NLP linealmente restringido, de-
bido a la convencién de GAMS., la funcién objetivo tiene que ser definida usando la res-
triccion GTOTAL. En las ecuaciones, usamos la funcién ORD() para limitar las sumas
sobre los indices /'y S a M y N respectivamente. Esto hace ficil cambiar el modelo para
otro problemna diferente. Finalinente aseguramos la no negatividad de X y F declarindolas

positivas.
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En un principio, lo anterior debe de ser suficiente para resolver el problema, pero
ho funciona. El problema se debe a la presencia de la funcién In y a la divisién entre F en
la formulacion. En GAMS, las funciones no lincales son evaluadas s6lo si la variable sa-
tisface los lfmites superior e inferior. Ya que los lfmites inferiores son cero (definidas
positivas), la division entre cero y un argumento de cero en la funcién /n son posibles. En
efecto, si un valor inicial para una variable no se especifica, GAMS asume que es cero.
Obviamente esto no puede ser permitido, por lo que debemos especificar lfmites inferio-
res positivos para F y X en el modelo GAMS. Conociéndo las Xg; y las férmulas de las
especies, podemos asegurar que F> 1, por lo que lo especificamos usando F.LO = 1.0.
Pero, (qué tan pequeiia puede ser X(S)? Inicialmente no tenemos ni idea, asf que comen-
zamos especificando algunos limites inferiores pequefios y resolvemos el problema. Si la
solucion éptima s tal que una de las X(S) es igual a su limite inferior, disminuimos su
limite inferior y volvemos a resolver el problema. Repetimos este procedimiento hasta
que ninguna de las X(S) esté es su limite inferior en la solucién dptima. Por supuesto, cs
posible iniciar con limites inferiores suficientemente pequeiios para que no sca necesaria
una nueva ejecucién. Ahora usamos .L para especificar valores iniciales para algunas va-
riabies. Aunque no es necesario para un problema NLP simple como este, puede ser
esencial hacerlo para un problema mayor o mds complejo. Un buen punto inicial también

ayuda a los algoritmos NLP a converger més rédpido.
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Resultados.

GAMS usa MINOS 5.2 para este problema. La solucién indica terminacion com-
pleta, asf como una solucién dptima local. Ea esie problema sabemos que no tenemos ga-
rantia de obtener la solucién optima global debido a su no convexidad.

Notese que los valores X son todos mayores a sus limite inferiores, por lo que no
hay necesidad de repetir la solucion. Obtenemos que GTOTAL = -43.495, y multipli-
candola por RT obtenemos G;. Recordemos que las X(S) son las moles de las especies en

la mezcla y YSTAR(S) son sus fracciones molares al equilibrio. Estas dltimas son:

l.- 0.005 6.- 3.05x104
2. 0.044 7.- 0.011
3.- 0.585 8.- 0.002
4.- 2.32x104 9.- 0.010
5. 0.316 10.- 0.027

$TITLE Equilibrio Quimico
SOFFUPPER
$OFFSYMXREF OFFSYMLIST

OPTION SOLPRINT = OFF;

* Define indces
SET I Indice de los elementos atomicosy especies quimicas /1+20/;
ALIAS (I,S);

* Define e introduce los datos del problema
SCALAR N Numero de espcies quimicas o componentes en el sistema /10/;
SCALAR M Numero de elementos atomicos componentes de las especies /3/;
SCALAR P Presion del gistema al equilibrio /750/;
PARAMETER A(I,S) Moles de Atomos de Elementos I por mol de especies S/
1.1 1, 1.2 2,1.3 2, 1.6 1, 1.10 1
2.4 1, 2.5 2, 2.6 1, 2.7 1
3.3 1, 3.7 1, 3.8 1, 3.9 2, 3.10 1/;
PARAMETER W(S) Constantes en las Ecuaciones de Potencial Quimico/
1 -10.021, 2 -21.096, 3 -37.986, 4 -9.,846, 5 -2B8.653
6 -18.918, 7 -28.032, 8 -14.640, 9 -30.594, 10 -26.111/;
PARAMETER X0(I) Moles Totales de Atomos de Elementos en el sistema/
1 2,2 1,3 1/;
PARAMETER YSTAR(S) Fracciones Molares de especies al equilibrio;
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* pDefine las variables de optimizacion

VARIABLES X(S) Moles del Componente s en el Sistema en cualquier momento
GTOTAL Energia Libre de Gibbs Total del Sistema
F Moles Totales de las Especies en el Sistema;

POSITIVE VARIABLES X, F;

* Define Funcion Objectivo y Restricciones
EQUATIONS OBJFUN Energia Libre de Gibbs Total a ser minimizada
MB(I) Balances de Masa para los Elementos Atomicos
TMOLS Moles Totales de las Especies en el Sistema;
OBJFUN.. GTOTAL =E= SUM(S $(ORD(S) LE N), X(S)*(W(S)+ LOG(P*X(S)/F)));
TMOLS. . F =E= SUM(S $(ORD(S) LE N}, X(S));
MB(I) $(ORP(I) LE M).. X0(I) =E= SUM(S $(ORD(S) LE N), A(I,S)*X(S));
* Introduce limites inferiores y valores iniciales
F.LO = 1.0;
X.LO(S) = ,00001;
X.L("2") = 1.0;
X.L{"4%) = 1.0;
X.L("g") = 1.0;
* Define el modelo y resuelve
MODEL CHEEQU /all/;
SOLVE CHEEQU USING NLP MINIMIZING GTOTAL;

YSTAR(S) = X.L(S)}/F.L;

B.8 Equilibrio de Fases Multicomponente.

Definicion del problema.
Se da un conjunto de condiciones de alimentacién para un sistema multicomponente no
reaccionante a una temperatura y presion conocidas. El objetivo es determinar el nimero
y estado de las fases existentes al equilibrio, asi como la composicién y la cantidad de
cada una. Este es el clasico calculo del flash a unas T y P fijas. Debido a la significacion
de este problema en el reino de las aplicaciones industriales, una investigacion extensiva

ha proporcionado muchos métodos propuestos para su solucién. Un acercamien-
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to es formular el probleina como una minimizacién no lineal restringida de la enegia de
Gibbs. El problemna involucra a un sistema de tres conponentes: benceno, acetonitrilo y
agua. Las condiciones de temperatura y presién estdn especificadas. La fase vapor es tra-
tada como ideal. A unas condiciones interinedias (333K, 0.769 atm), se obtienen tres fa-
ses. Si la presion se incrementa (333K, | atm) la fase vapor se elimina y resulta un siste-
ma de dos fases liquidas . Finalmente, si la temperatura y la presién disminuyen (300K,
0.1 atm), se obtiene un sistemna de dos fases, con una fase vapor y otra liquida. Los datos

de la alimentacién y la solucion para los tres conjuntos de condiciones se encuentran en

las tablas 3.7 a 3.9.

Fase vapor Fase liquida 1 Fase liquida2  Alimentacion
Componente  (Fraccién mol) (Fraccién mol) (Fraccién mol) (Fraccién mol)

CgHg 0.4785 0.0026 0.4788 0.3436
CH;CN: 0.2818 0.0762 0.4539 0.3092
H,0: 0.2397 0.9212 0.0673 0.3472
Moles Totales 28.478 50.015 21.867 100.36

Tabla B. 5 Datos y solucion para el equilibrio vapor-liquido-liquido @333K, 0.769 atm.

Fase vapor Fase liquida 1~ Fase liquida 2 Alimentacion
Componente  (Fraccién mol) (Fracciéon mol) (Fraccién mol)  (Fraccién mol)

CHg:  -eem- 0.0024 0.5147 0.3436
CH3CN: e 0.0711 0.4287 0.3092
H,O: - 0.9265 0.0566 0.3472
Moles Totatles ~  ----- 33.522 66.838 100.36

Tabla B. 6 Datos y solucion para el equilibrio liquido-liquido @333K,,1 atm.

Fase vapor Fase liquida 1~ Fase liquida 2 Alimentacion
Componente  (Fraccién mol) (Fraccion mol)  (Fraccién mol)  (Fraccion inol)

CeHg : 0.3494 0.0006 e 0.3436
CH;CN : 0.3139 00303 e 0.3092
H,O: 0.3367 0.9691 meeee 0.3472
Moles Totales 98.701 1689 - 100.36

Tabla B. 7 Datos y solucion para el equilibrio vapor-liquido @300K, 0.1 atm.
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Planteamiento de la solucion.

Paules y Floudas presentaron dos nuevos acercamientos para el problema de la
minimizacién de la enegfa de Gibbs que utilizaba variables discretas para modelar la
existencia 0 no existencia de fases al equilibrio en combinacién con nuevas transforma-
ciones de la formulaci6n no lineal original. La formulacién original contenfa restricciones
lineales y, dependiendo de la complejidad de las relaciones de actividad y fugacidad usa-
das, una fuﬁcién objetivo no lineal altamente no convexa. Paules y Floudas transfor-
maron el problema a una forma equivalente incluyendo variables de transformacion adi-
cionales y restricciones no lineales. La transformaci6n del problema implica una estructu-
ra especial en los términos no lincales del modelo que puede ser explotada usando la téc-
nica de descomposicion de la Biisqueda del Optimo Global de Floudas. Para este ejem-
plo, la formulacién matemdtica de la representacién transformada del problema general
para cl que la correlacion NRTL ha sido utilizada para modelar las actividades de la fase
liquida.

El modelo propuesto es una formulacion matemdtica de uno de los problemas
principales en la descomposicién para el caso de un nimero fijo de fases. Las transfor-
maciones de los términos NRTL de la actividad del liquido fueron dejadas intactas, pero
todas las variables de transformacién son relajadas y resueltas explicitamente en el mode-
lo original, en vez de usar la descomposicién en un subproblema primario y un problema
maestro. Por Jo tanto, el modelo a resolver es una representacién no lineal no convexa
del problema de equilibrio de fases y puede conducir a miltiples éptimos locales. El mo-

delo demuestra cémo la formulacion original, con todos los términos no lineales en el
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objetivo se pueden transformar a uno que consiste de términos no lineales de estructura
especial,
Se definen los siguientes indices y variables para ser utilizados en el modelo ma-
temético:
AG¢k0 = Estado estdndar de la energfa de Gibbs del componente / a la temperatura
del sistema.
G,}:k = Parametros de interaccién binaria NRTL fase k.
Gjj = Parimetros de interaccion binaria NRTL.
i = 1Indice para el conjunto de compuestos tnicos en el sistema /.
I = Conjunto de compuestos dnicos en el sistema.
!p = Conjunto de fases potenciales en un sistema.
= findice para el conjunto de fases potenciales en un sistema.

nk = Nuamero de moles del componente / en la fase k.
urk = Valor fijo de nzf en un subproblema primario.
nT = Cantidad total de compuesto / alimentado a un sistema.
NC = Nimero total de compuestos Gnicos en un sistema.
NP = Nuamero total de fases potenciales en un sistema.
RT = Producto de la constante de los gases R y la temperatura del sistema.
T# = Valor fijo de T/ en un subproblema primario.
ZF = Valor fijo de Z¥ en un subproblema primario.

Pardmetro ajustable para NRTL.

y# = Coeficiente de fugacidad de la fase liquida para el componente i.
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T,.jk = Pardmetros de interaccién binaria para NRTL.

tj = Pardinetros de interaccion binaria para NRTL y UNIQUAC.

Si se usa nX para denotar a las variables de decision que representan el nimero de
moles del componente / en la fase k, entonces la formulacién matemética de la represen-
tacion primaria del problema transformado en el que las variables proyectadas son relaja-

das como variables de decision, se convierte en:

mm G,=> Y (n/AG! +RT{n T} + Z(G,‘,i anlZ) -Gl T4 2)))
iel, ke,
+RT(n! Inn} +n'lIn r_:,))
sujeto a

sdlo equilibrio de fases

>t =n iel,

Ael

reformulacion de términos del objetivo

¢ 4

ZIA(ZGI’"I )= Z T:‘G,:", iel kel
iel,
X .
Zi(Z n”l)="1 iel, kEIP
Iel,
sumas de nimero de moles
o= Yt
iel,
no negatividad

n' 20 iel, kel

4
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donde TF, Z* y uz* son las variables de transformacion artificiales, v/ es el coe-
ficiente de actividad de la fase liquida, i, j, [ son todos fndices del conjunto de Indices de
componentes /¢, tjj son los parametros de interaccion binaria basados en la cnergfa de
Gibbs de exceso y tiene la propiedad de que tjj # tj;, y Gjj, otro pardmetro de interac-
cion binaria definido en términos del pardmetro t;; y otro pardmetro ajustable, aj (o

=iy ajj = 0) mediante la siguiente relacion: G,'j = exp(—a,'jr;j).

Resultados.

Las condiciones de temperatura y presion seleccionadas resulta en una solucién de
tres fases y una distribucién de todos los componentes en todas las fases. La distribucion
al equilibrio de la mezcla de 100.36 moles alimentadas dentro de las fases existentes estd
dada por la variable de decision MolsInPhas. La composicién al equilibrio de cada fase se
calcula de la solucién y se reporta en el pardmetro equicomp. Asi, la composicion al

equilibrio de las tres fases resultantes es:

Componente Fase Liquida 1 Fase Liquida 2 Fase Vapor
CoHg 0.0026 0.4788 0.4785
CH;CN 0.0762 0.4539 0.2818
1,0 0.9212 0.0673 0.2397

STITLE Equilibrio Quimico Complejo mediante MINLP
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Sofftext

{ Global Options }
OPTIONS
LIMROW = 30,
LIMCOL = O,
ITERLIM = 50000,
RESLIM = 10000,
MIP = ZOOM;

{ Declare Sets }
SETS

{ Indices fundamentales }
i elementos en los compuestos / C, H, N, O/
j compuestos en la mezcla / C6H6, CHICN, H20 /
ij compuestos y elementos / C, H, N, O, C6H6, CH3CN, H20 /
k fases potenciales al equilibrio / Liql, Liq2, vap /
p indice de expansion de capacidad calorifica / aa,bb,cc,dd /

{ Indices derivados }
{ actualizados durante el algoritmo MINLP }

exphase (k) fases existentes
condphase (k) fases condensadas puras
cmpnd2phas(j, k) compuesto j aparece en fase k
cmp2phas (3,k) duplica mapa cmpnd2phas
{ no actualizados durante el algoritmo MINLP }
phasmodl (k) conjunto de k fases que ugsan el modelo de fugacidad 1
phasmod2 (k) conjunto de k fases que usan el modelo de fugacidad 2
reform(k) reformula la fase liquida en terminos del estado ga-
Se0s50;

ALIAS (jp,Jjpp,jppp.J):

SCALARS

presion presion del sistema (atm) /0.769/

temp temperatura del sistema (K) /333.0/

stmp temperatura absoluta estandar (K) /298.0/

gasconst contante de los gases (Kcal|mol-K) /1.9872E-3/

RT constante de los gases T veces
* trace tolerancia /1.0E-8/

trace tolerancia /1.0E-3/

tot feed total de moles alimentadas al sistema /100.36/ { por
100 }

Ul limite superior en restricciones logicas
u2 limite superior en restricciones solo enteros;

Ul = totfeed;

U2 = CARD(k) *CARD(j);
RT = gasconst*temp;
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{ pParametros de descripcion del sistema }

PARAMETERS
b(1i) total de atomos de i en el sistema
totmolsfed(]) total de moles de j alimentadas
psat (j) presion de vapor del componente puro j a temp
gibbsref(j,k) Energia de Gibbs parcial al estado de referencia
equilcomp(j, k) composicion de cada fase al equilibrio; -
FARAMETER feedmix (]} composicion de la alimentacion al sistema

(fraction mol)
/ C6H6 C.34359
CH3CN 0.30923
H20 0.34718 /;

TABLE a(i,j) atomos del elemento i en el compuesto j

C6H6 CH3CN H20

C 6 2

H 6 3

0 1

N 1 i

TABLE ant{j,p) Coeficientes de la ecuacion de Antoine
{ In(psat) = ant(aa) - ant(b)/(T+ant(c)) }
{ psat in mmHg T in K }

aa bb cc
C6H6 15.9008 2788.51 -52.36
CH3CN 16.2874 2945.47 -49.15
H20 18.3036 3816.44 -46.13 ;
{ In Atm } .
psat{j) = EXP( ant(j,"aa") - ant(j,"bb")/(temp + ant{j,"cc")) 1/760.0;

TABLE cvapiij,p) Coeficientes de Cp ideal {(Prausnitz)

aa bb cc dd
Cc { solid } 0 0 0 0
H { H2 } 6.483 2.215E-3 -3.298E-6  1.826E-9
N { N2} 7.440 -0.324E-2 6.400E-6 -2,790E-9
o{ 02} 6.713 -0.879E-6 4.170E-6 -2.544E-9
C6H6 -8.101 1,133E-1 -7.206E-5 1,703E-8
CH3CN 4.892 2.857E-2 -1.073E-5  0.765E-9
H20 7.701 4.595E-4 2.521E-6 -0.859E-9 ;

{ Mcles totales del elemento i en el sistema )
b i) = SUM(Jj, totfeed*feedmix(j)*a(i,j));
totmelsfed(j) = totfeed*feedmix (i) ;
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{ Ajustar la Energia de Gibbs de formacion a 298K }
{ a la temperatura del sistma }

{ 333K }
PARAMETER gibbsform(j,k) Energia de Gibbs de formacion @333K

* kcal/mol

/ C6H6.Vap 32.363
CH3CN.Vap 25.735
H20.Vap -54.,257 /;

{ 300K

PARAMETER gibbsform(j,k) Energia de Gibbs de formacion @300K
* kcal/mol

/ C6H6.Vap 31.060
CH3CN.Vap 25,270 !
H20.Vap -54.620 7; )
reform("Ligl") = YES;
phasmodl ("Vap") = YES;
phasmod2 (k) $ (NOT phasmodl (k)) = YES;

gibbsref (j,k) = gibbsform(j,k);

{ Ajusta estados estandar de la fase liquidabasados en la relacion )}
{ G(l)* = G(v)* + RT*1n(psat(T)) }

gibbsref (j,phasmod2 (k)) = gibbsref(j,"Vap") + RT*LOG(psat(j));

{ Reformula una de las fases liquidas en terminos del estado gaseoso }
gibbsref (j,reform(k)) = gibbsref(j,"Vap");

DISPLAY RT, gibbsform, gibbsref, psat;

PARAMETER tau(j, jp) pParametros de interaccion binarios NRTL (Kcal|mol)
{ 333K )
/ C6H6.CH3CN 998,20E-3
CH3CN.C6H6 65.74E-3
C6HG . H20 3883.20E-3
H20.C6H6 3849.57E-3
CH3CN,H20 363.57E-3
H20.CH3CN 1262.40E-3 /;
{ 300K
/ C616 .CH3CN 693,61E-3
CH3CN.C6H6 92.47E-3
C6H6 . H20 3892.44E-3
H20.C6HE 3952,20E-3
CH3CN.,H20 415,38BE-3
H20.CH3CN 1016.28E-3 /; )

PARAMETER alpha(j,jp) Parametros de interaccion binarios NRTL
{ 333K )
/ C6HG,CH3CN 0.88577

.
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C6H6 .H20 0.24698

H20.CH3CN 0.35650 /;
{ 300K
/ C6H6.CH3CN 0.67094
C6H6 . H20 0.23906
H20.CH3CN 0.20202 /; }

alpha(jp,j) Salpha(j,jp) = alpha(i,ip):

{ Divide entre RT de acuerdo a Latagne }
tau(j,jp) = tau(i,jp)/RT:

PARAMETER énrtl(j,jp) calcula coeficientes NRTL del par binaric;
gnrtl(j,jp) = EXP(-alphalj,jp)*tau(j,ip)):

DISPLAY gnrtl, tau, alpha;

{ Declara las variables del modelo )}

VARIABLES ]
FreeEnergy Suma de la Energla Libre de Gibbs a ser minimizada
SumInf Suma de imposibilidades;

POSITIVE VARIABLES
MolsInPhas (k,j) moles de j en la fase k

GComp (], k) valor de sumas expandidas Gnrtl
TauGComp (j, k) valor de sumas expandidas tau
Z2Compl (j, k) variable reformulada 1
2Comp2(j, k) variable reformulada 2

Tmols (k) moles totales en la fase k;

NEGATIVE VARIABLES
LnTmols (k) contribucion of Tmols;

BINARY VARIABLES
Phase (k) existencia de la fase k
InPhase(j.,k) presencia del compuesto j en la fase k;

{ Declara ecuaciones )}

EQUATIONS
{ trata de mantener todas las no linearidades en el objetivo )
GCibbsInit funcion objetivo simplificada para inicializaciones
GibbsFree objectivp - expresion para la energia libre total del
sistema
Initobj objetivo para inicializacion
MolBalance(j) solo para las moles conservadas de la fase al equili-
brio (lineal)
MolSums (k) restricciones de moles totales para cada fase (lineal)
CompSum (3, k) sumas de interaccion NRTL expandidas (lineal)
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TauCompSum(j,k) sSumas de interaccion tau NRTL expandidas (lineal)
NRTLrefrml(j,k) reformula parte de NRTL (no lineal)
NRTLrefrm2(j,k) reformula parte de NRTL (no lineal)

PhaselLog (j, k) restricciones logicas para la fase k (lineal)
Tmolsum suma de moles totales (lineal)
LOGTmols (k)

\ re¢stricciones binarias puras )
PhaseCut (k) Pone variables InPhase a cero si la fase es cero;

{ Parametros para el algotirmo de control MINLP }

PARAMETERS

si(j.k) valor para las singularidades de moles cuando no es-
ta activo

s2 (k) valor para las singularidades de fases cuando no es-
ta activ;

SCALAR scalefac  factor de escala /1000/;
{ Define ecuaciones }

GibbsFree..
FreeEnergy =E=

{ Fase vapor }
scalefac+ (
SUM (cmpnd2phas (j, phasmodil (k) ),
MolsInPhas(k, j)*
(gibbsref (j,k} /RT + LOG(presion)
+ LOG(MolsInPhas(k,j)+s1(j,k)) - LOG(Tmols(k)+s2(k))) ))

{ Fase Liquida 1 }
{ Reformulada en terminos de estado estandar gaseoso }
* + SUM(cmpnd2phas (j, reform(k)), MolsInPhas(k,j)*LOG (psat(j)))

{ Ambas Fases Liquidas )
{ Ligl con el estado de referencia gaseoso }
+ scalefac*(
SUM (cmpnd2phas (j , phasmod2 (k) ),
MolsInPhas (k,j) *
( gibbsref (j,k}/RT
+ 2Compl (j, k) e e e
+ SUM(jp, gnrtl(j, jp)*tau(j,jp)*2Comp2(jp,k)
- gnrtl(j, jp)*2Compl (jp, k) *Z2Comp2(jp,k))
+ LOG(MolsInPhas(k,j)*psat(j)+s1(j,k))Sreform(k)
+ LOG(MolsInPhas(k, j)+s1(j,k))$(NOT reform(k))
- LOG(Tmols(k)+s2(k)) ) ) );

{ solo equilibrio de fases }
MolBalance(j) ..
SUM(exphase (k), MolsInPhasi(k,j)) =E= totmolsfed(j);
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MolSums (exphase (k)) ..
SUM(j, MolsInPhas(k,j)) =E= Tmols(k);

CompSum (j, phasmod2 (exphase (k))) ..
GComp (j, k) =E= SUM(jp, gnrtl(jp,j)*MolsInPhas(k,jp));

TauCompsSum (j, phasmod2 (exphase (k) )) ..
TauGComp (j, k) =E= SUM(jp, tau(jp,Jj)*gnrtl(jp.j)*MolsInPhas(k,jp));

NRTLrefrml (j,phasmod2 (exphase (k) )) ..
2Compl(j,k)*SUM(jp, gnrtl(jp,j)*MolsInPhas(k,jp))
=E=a SUM(jP:
tau(jp,j)*gnrel(jp,j) *MolsInPhas(k, jp)):

NRTLrefrm2 (j,phasmod2 (exphase(k))) ..
zcomp2(j,k) *SUM(jp, gnrtl(jp,j)*MolsInPhas (k,jp))
=E= MolsInPhas(k,j);

LOGTmols (k) ..
LNTmols (k) =E= LOG(Tmols(k)+s2(k));

Tmolsum, .
SUM(k, Tmols(k)) =E= totfeed;

{ Usado por el algoritmo MINLP para la representacion del problema }
PhaseLog(j.,exphase(k)) ..
MolsInPhas (k,j) - Ul*InPhase.l(j,k) =L= 0;

PhaseCut (k) ..

SuM(j, InPhasel(j,k)) - U2*Phase(k) =L= 0;

{ Modelo del Subproblema Primario }
MODEL PhaskEquil phase equilibrium only
/ GibbsFree, MolBalance, MolSums, {TauCompSum, CompSum, }
NRTLrefrml, NRTLrefrm2, Phaselog /;

PhasEquil.limrow = 0;
OPTION equilcomp:6, MolsInPhas:6, Tmols:6;

{r=wewrexwnsrnr Inicio - Instrucciones de Mapeo de Fases
t'-tt'ttt."'lt'-}

{ Redefine maperos existentes }
exphase (k) = YES;

*exphase ("Liq2") = NO;
cmpnd2phas(j, k) = YES;
*cmpnd2phas (j, "Liq2") = NO;
cmp2phas (cmpnd2phas(j,k)) = YES;

({ Inicializa variables binarias para primera combinacion }
InPhase.l (cmpnd2phas(j.k)) = 1;
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0;
1;

*InPhase.1l(j, "Vap")
Phase.l (exphase(k))
*Phase.l("Vap"} = 0;

#

{ punto inicial para el numero de moles )}
PARAMETER tguess(k) estimado inicial para moles totales en la fase k
{ solucion de Grossmann

/Vap 0.342530

Liql  0.256610

Lig2  0.404460 /; }

{ case LLV - P.I. #1
/vVap 0.40
Ligl .0.20
Lig2z 0.40 /; )

{ case LLV - P.I. #2
/Vap 0.05
Liql  0.10
Lig2 0.85 /; )

{ case LLV - P.I. #3 )
/Vap 0.333
Liql 0.333
Liq2z 0.333 /;

{ Case LLV - P.I. #X
/Vap 0.992130
Liql  0.011465
Lig2 0.0 /i)

tguess(k) = 100*tguess(k);

PARAMETER iguess(j,k} estimado inicial del numero de moles
{ solucion de Grossmann

/C6H6 .Vap 0.46937
CH3CN.Vap 0.28997
H20.Vap 0.24066
C6H6.,Liql 0.00268
CH3CN.Liql 0.08008
H20.Liq1 0.91724
C6H6 .Liq2 0.45336
CH3CN,Liq2 0.47092
H20.Liq2 0.07572 /; '}

{ case LLV - P.I. #1

/CG6H6 .Vap 0.50
CH3CN.Vap 0.30
H20.vVap 0.20
C6H6.Liql 0.01
CH3ICN.Liql 0.09
H20.Liql 0.90
C6H6.Lig2 0.40
CH3CN.Liq2 0.45
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sx

H20.Liq2 6.15 /; )

{ Case LLV - P.I. #2

/C6HE .Vap 0.20
CH3CN.Vap 0.10
H20.Vap 0.70
C6H6 . Ligl 0.20
CH3CN.Liqg1l 0.20
H20.Liql 0.60
C6H6.Lig2 0.15
CH3CN.Lig2 0.50
H20.Liq2 0.35 /; )

{ Case LLV - P.1. #3 }

/C6H6.Vap 0.333
CH3ICN.Vap 0.333
H20.Vap 0.333
C6H6.Liql 0.333
CHICN.Lig1 0.333
H20.Liql 0,333
C6H6 . Liq2 0,333
CH3CN.Lig2 0.333
H20,Liq2 0.333 /;

{ Case LLV - P.I. #X

/C6HE . Vap 0.3491
CH3CN.Vap 0.3137
H20.vVap 0,3371
C6H6.Ligl 0.00020
CH3CN.Liql 0.0300
H20.Liql 0.9698
C6H6 . Liqg2 0.0
CH3CN.Liq2 0.0
H20.Liq2 0.0 /i)

MolsInPhas.l(k,j) = iguess{j,k)*tquess(k);

MolsInPhas.up(k,j) = totfeed;

MolsInPhas.lo(k,j) = trace$Inphase.l(j, k)

GComp.1(i,phasmed2(k)) = SUM{jp, gnrtl{jp,j)*MolsinPhas.l(k,jp});
GComp. lo(j,phasmod2(k)) = SUM(jp, gnrtl(jp,j) *MolsInPhas.lulk,jp)};
GComp.up(j.phasmod2({k)) = SUM(jp, gnrtl(jp,j)*MolsInPhas.up(k,ip));:
TauGComp.1 (j.phasmod2 (k)) = SUM{jp,

tau({jp.j)*gnrtl(ip,j) *MolsInPhas.l(k, jpl));
TauGComp.lo(j,phasmod2(k)) = SUM(ip,
tau(jp,j)*gnrri(jp.j)*MolsinPhas.lolk,ip)):
TauGComp.up(j,phasmod2 (k)) = SUM(ip,
tau{ip.j)*gnrtl(jp,j)*MolsInPhas.up(k,ip));.
ZCompl.lo(j.phasmod2(k)}) = trace;

ZComp2.lo(j,phasmad2(k)} = trace;

Tmols.up(k) = totfeed;

Tmels.lotk) = trace;

™mols.l(k) = SUM(j, MolsInPhas.l(k,j)) + Tmols.lo(k);
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sl{cmpnd2phastj,k)) = 1${(1-InPhase.1l(j,k));
s2({k) = 1$(NOT {SUM(cmpnd2phas{j,k), InPhase.l(j,k))));

*MolsInPhas.fx{phasmod2(k),j) = iquess(j,k)*tquess(k);
*MolsInPhas.fx("Liql",j) = iquess(j,"Liql”)*tguess("Liql");

SOLVE PhasEquil USING RMINLP MINIMIZING Freeknergy;

{ calcula composiciones }
equilcomp (cmpnd2phas (j,exphase(k))) =
(MolsInPhas.l(k,j)/SUM{cmp2phas (jp.k) .
MolsInPhas.l(k,jp)))$Phase.l (k) ;

DISPLAY equilcomp;

B.9 Programacién de una Refineria.

Definicién del problema.

Una refinerfa puede usar cuatro tipos de crudo diferentes para producir gasolina,
combustbleo, gasavién y aceite lubricante. Los suministros de crudo estin limitados y las
demandas maximas de los productos estin dadas. Un esquema de la operacién de la

planta se aprecia en la Fig. 3.9.

Crudo
Gasolina
[ Caslia
2 ,
. Combustdleo
Combust, >
Gasavion
e
[::l I Lubricante
Lub.

Figura B. 1 Operaciones del proceso.
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La obtencién de productos depende de los rendimientos de cada crudo y del proce-
so utilizado. Los costos de operacion y de compra de crudo, junto con los precios de

venta de los productos se dan en la Tabla B. 1.

Rendimiento bbl/bbl de crudo Valor Dem,
del max.,
Combustibles Lub. Prod.

Productos/Crudos 1 2 3 4 4 $/bbl  kbbl/s
Gasolina 0.6 0.5 0.3 0.4 04 4500 170
Combustdleo 0.2 0.2 0.3 0.3 0.1  30.00 85
Gasavion 0.1 0.2 0.3 0.2 0.2 15.00 85
Ac. Lubricante 0.0 0.0 0.0 0.0 0.2 6000 20

Pérdidas por operacion 0.1 0.1 0.1 0.1 0.1 - -

Costo del Crudo $/bbl 15.00 15.00 15.00 25.00 25.00
Costos de Operacion 500 850 750 3.00 250
$/bbl

Suministro de Crudo 100 100 100 200
kbbl/semana

Tabla B. 8 Datos del problema.

Formular el problema para programar la refinerfa de manera que maximicen las

ganancias.

Planteamiento de la Solucion.

En este problema, deseamos saber la cantidad de los crudos 1, 2 y 3 que deberan
usarse en el proceso para combustible, y la cantidad del crudo 4 que deberd ser usado en
los procesos para conbustible y para lubricante, de tal manera que se maximicen las ga-
nancias. Consideremos la optimizacién en un perfodo de una semana. Claramente, tene-
mos una variable de decision para cada una de las cantidades (en centenas de barriles por

semana) de los crudos 1, 2'y 3 utilizados en el proceso para combustible y dos variables
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para las cantidades de crudo 4 (una para el combustible y la otra para lubricante). Llame-
mos a estas variables X, (c=1 a 5), donde de x; a x3 son las cantidades para los crudos
del 1 al 3, x4 para el crudo 4 en el proceso de combustible y x5 para el crudo 4 en el pro-
ceso para obtener lubricante. Debido a que los suministros de crudo estan limitados, las
variables x, estardn restringidas por

x. <8,y
X, +x, <8,

m

donde S, es el suministro (kbbl/semana) de crudo ¢ (c=I a 4, por ejemplo:
S;=100) como estan dados en la Tabla B. 1.

Ahora encontremos las cantidades de los diferentes productos obtenidos para una
utilizacién dada x, de los crudos . Definamos como Qp (p=1/ a 4) a la cantidad total
(kbbl) de producto p obtenido, y sea apc la que denote el rendimiento (bbl/bbl de crudo; '
por ejemplo: a23=0.3) de producto p para el crudo ¢. Aqui, p=1 a 4 se refiere a la ga-
solina, aceite para calentamiento, gasavién y aceite lubricante respectivamente. Usando
los apc de la Tabla B. 1, podemos escribir

Q,=a,x +a,y, +a,x,+a,x,+a,x,  p=l4 2

Las demandas midximas Dy (p=1 a 4; por ejemplo: Dj=170, etc.) nos propor-
cionan los Ifinites superiores sobre @p. Utilizando las cantidades de produccién Qp y las
utilizaciones de crudo x,, podemos calcular las ganancias como el ingreso total por ventas
menos el costo total de producci6n, Si vp (p=1a 4) es el valor del producto p, entonces

el ingreso total (k$) por la vema de los productos es

WO +v,0, +v,0, +v,0,
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Los costos de produccion consisten en los costos de los crudos y los de opcraciép.
Sea C¢ (c=1 a 5; por cjemplo: C)=20.0) la que denote la suma de los costos por com-
pra de materia prima y los de operacion ($/bb1) para el consumo de crudo x¢, entonces el
costo total de produccion es simplemente

Cyx, +Cyx, +Cyxy + Cyx, + Cyxy

Por lo tanto, la formulacion completa para este problema puede ser escrita como

sigue:

4 $
Maximizar Y. v,0,-3.C.x,
p=1

P

sujeto a

X, +x, <8,

Q,=a,x +a,x, +a,x; +a,x, +a,x,  p=l4

0,sD,x,20x,£5,0,20

Hay nueve variables de optimizacion (xp, c=1 a 5,-Qp, p=1 a 4 en la forinula-
cion anterior. Todas las variables son continuas. La funcién objetivo es una funcién lineal
de estas variables, lo mismo que las ecuaciones 1 y 2; por lo tanto, esta es una formula-
cién de programacion lineal.

Para el modelo GAMS, definimos los conjuntos C para los crudos y P para los
productos. Denotamos los datos del problema S¢, Dp. v, C¢ y ape como CALIMEN(C),
PDEMANDA(P), PVALOR(P), COSTOT(C) y RENDIM(P,C). Calculamos COSTOT(C)
como la suma de CCOSTO(C) y OCOSTO(C) en el modelo GAMS, donde CCOSTO(C)

es ¢l costo del crudo ¢ y OCOSTO(C) es su costo de operacion. En GAMS, tuvimos que
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definir una variable adicional (GANANCIA) para la funcién objetivo. Utilizamos X4 para
denotar gasio total de crudo 4 e impusimos un limite superior sobre €él usando
X4.UP=CALIMEN("4-avion"). Las ecuaciones PRODUCCION(P) corresponden a la Ec.
2, las restricciones del suministro sobre X, estdn dadas uti‘lizando X.UP(C), y los limites
superiores sobre Qp estdn impuestos por la utilizacién de Q. UP(P)=PDEMANDA(P). To-

das las variables. con excepcién de la objetivo, estdn declaradas como positivas.

Resultados.

GAMS utiliza el médulo LP para resolver este problema. La terminacion es nor-
mal y se obtiene una solucién 6ptima. Como tenemos un problema lineal, la solucién es
6ptima globalmente. De la solucion éptima, vemos que se emplean 100, 100, 66.667 y
100 kbbl/semana de los crudos 1, 2, 3 y 4 respectivamente, y que se producen 170, 70,
70 y 20 kbbl/semana de gasolina, combust6leo, gasavioén y aceite lubricante. La ganancia
méxima obtenida es de 3400 k$/semana ($3,400,000/sem).

Los resultados de este problema se pueden obtener muy ficilmente considerando -
las ganancias por kbbl para cada crudo. En primera instancia, consideremos el crudo 1.
Para | kbbl/sem de crudo 1, podemos producir 0.6 kbbl/sem de gasolina, 0.2 de aceite y
0.1 de gasavién. Su costo de produccién es 20 k$ por bbl/semana. EI valor de los pro-
ductos obtenidos es 45 x 0.6 + 30 x 0.2 + [5 x 0.1 = 34.5 k$. Entonces, si usamos |
kbbl/sem de crudo 1, obtenemos una ganancia de 14.5 k$. Podemos realizar un analisis
similar para otros los crudos, para obtener 8.0 k$, 4.5 k$, 2 k$ y 8.5 k$ para los crudos

2.3, 4 y 5 respectivamente. Esto sugiere que la preferencia de utilizacion para las opcio-
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nes de crudos deberia ser [, 5, 2, 3 y 4. Las Gnicas restricciones que deberiamos satisfa-
cer ahora son las restricciones del suministro y las de demanda méxima. Es claro que
primero debemos utilizar el crudo | tanto como podamos; de esta manera, todo el suimni-
nistro de crudo | se utiliza en la solucién éptima. Usando 100 kbbl/semana de crudo |
produciinos 60 kbbl/semana de gasolina, 20 de combustéleo y 10 de gasavién. Como no
hemos excedido la demanda de ninguno de los productos, podemos usar el siguiente cru-
do mds rentable. Asf, podemos ocupar el crudo 4 en el proceso de lubricante. Con esto,
la produccién total es de 100, 30, 30 y 20 kbbi/semana de gasolina, combustéleo, gasa-
vién y lubricante respectivamente, En este momento, podemos usar el crudo 2, ya que no
produce lubricante. Si lo usamos todo (100 kbbl/demana), nuestra produccién es entonces
de 150, 50, 50 y 20 kbbl/semana respectivamente. Podemos continuar obtenicndo mis
productos. Ahora, tenemos que usar el crudo 3, pero no todo, ya que de otra manera po-
demos exceder las demandas de algunos productos. Facilmente, podemos observar que Ia
cantidad naxima de crudo 3 que podemos utilizar sin exceder ninguna demanda es de
66.667 kbbl/semana, que es cuando cubrimos la demanda de gasolina. Por dltimo, no po-
demos usar crudo 4 en el proceso de combustible, porque también produce gasolina y ya
no necesitamos mas,

Por supuesto, este prol;lenla es bastante simple, de manera que io podemos resol-
ver analiticamente. En general, esto no es posible, debido a que las consideraciones como
las que nos dieron una pista sobre la naturaleza de la solucién éptima y los factores que

controlan, pueden ser relajadas para incrementar o decrementar a funcién objetivo.
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$TITLE Programacion de una Refineria
SOFFUPPER
SOFFSYMXREF OFFSYMLIST

OPTION SOLPRINT = OFF;

* Define conjuntos de indices
SETS C Crudos /1*3, 4-avion, 4-lubri/
P Productos /gasolina, acecal, gasavion, lubricante/

*Define e inicializa los datos del problema
PARAMETER CALIMEN(C) Disponibilidad de petroleo crudo en kbbl por semana
/ .
1 100.0, 2 100,0, 3 100.0, 4-avion 200.0, 4-lubri 200.0/
CCosSTO(C) Costos del crudo en $ por bbl /
1 15.0, 2 15.0, 3 15.0, 4-avion 25.0, 4-lubri 25.0/
PDEMANDA (P) Demandas maximas de los productos en kbbl por
semana /
gasolina 170.0, acecal 85.0, gasavion 85.0, lubricante
20.0/
PVALOR(P) Vvalor de los productos en $ por bbl /
gasolina 45.0, acecal 30.0, gasavion 15.0, lubricante 60.0/
0CcosTO(C) Costos de operacion en $ por bbl /
15%5.0, 28.5 3 7.5, 4-avion 3.0, 4-1lubri 2.50/
COSTOT(C) Costo total: crudo mas operacion;
COSTOT(C}) = CCOSTO(C) + OCOSTO(C);
TABLE RENDIM(P, C) Rendimientos de los crudos

1 2 3 4-avion 4-lubri
gasolina 0.6 0.5 0.3 0.4 0.4
acecal 0. 0.2 0.3 0.3 0.1
gasavion 0.1 0.2 0.3 0.2 0.2
lubricante 0.0 0.0 0.0 0.0 0.2;

* Define las variables de optimizacion
VARIABLES X(C) Crudos usados en kbbl por semana

Q(P) Cantidades de producto obtenido en kbbl

X4 Cantidad total de crudo 4 usado en kbbl

GANANCIA Ganancia total por venta de prodctos en k$;
POSITIVE VARIAELES X, X4, Q;

* Define las restricciones y la funcion objetivo
EQUATIONS FUNOBJ Funcion objetivo a ser maximizada

CRUDO4 Total de crudo 4 usado

PRODUCCION (P) Cantidades de productos obtenidos;
FUNOBJ.. GANANCIA =E= SUM(P, Q(P)*PVALOR(P)) -

SM(C, COSTOT(C)*X(C));

PRODUCCION(P) .. Q(P) =E= SUM(C,RENDIM(P,C)*X(C));
CRUDO4.. X4 =E= X("4-avion") + X("4-1lubri");

* Define los limites superiores e inferiores

* Limites superiores sobre productos con base en demandas maximas
Q.UP(P) = PDEMANDA(P) ;

* Limites superiores sobre para crudos en base a su disponibilidad
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X.UP(C) = CALIMEN(C);
X4 .UP = CALIMEN("4-avion");

* Define el modelo y lo resuelve
MODEL SCHEDULE /ALL/;
SOLVE SCHEDULE USING LP MAXIMIZING GANANCIA;

Referencias.

BROOKE, Anthony, KENDRICK, David & MEERAUS, Alexander. GAMS, A
user's guide. Scientific Press, U.S.A., 1988,

MORARI, Manfred & GROSSMANN, Ignacio E. CACHE Process Design Case
Studies. (Vol. 6: Chemical Engineering Optimization Models with
GAMS), Oct, 1991,
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Apéndice C

CODIGOS DE LOS EJEMPLOS DE
APLICACION

A continuacién se presentan los cédigos GAMS creados por el programa SELSEC
y utilizados para obtener las soluciones presentadas en los ejemplos de aplicacion del

capitulo §.

C.1 Secuencia Optima sin Integracién.

SONTEXT
SELSEC. Sintesis de Secuencias de Separacion
Por: Carlos C. Vargas R.
Universidad Nacional Autonoma de Mexico
Facultad de Quimica
Departamento de Ingenieria Quimica
SOFFTEXT
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S$STITLE Sintesis de Secuencias de Separacion: TESISI
SSTITLE Carlos C. Vargas R., 1994, UNAM
SOFFUPPER OFFSYMLIST OFFSYMXREF OFFUELLIST OFFUELXREF OFFDIGIT

SETS
k  Columnas en la superestructura / 1*10 /
FSE (k) Columnas con alim. original / 1,2,3 /
FSmABRC (k) Cols. alimentadas con ABC / 4,5 /
FSmBCD (k) Cols. alimentadas con BCD / 6,7 /
FSmAB (k) Cols, alimentadas con AB /8 /
FSmBC (k) Cols. alimentadas con BC / 9 /
FSmCD (k) Cols, alimentadas con CD / 10 /
PSmABC (k) Cols. que producen ABC / 3/
PSmECD (k) Cols. que producen BCD / 1/
PSMAB (k) Cols., que producen AB / 2,5/
PSmBC (k) Cols, que producen BC / 4,7/
PSmCD k) Cols. que producen CD /2,6 /

PARAMETERS

HK(k) Constantes calorificas para corriente k

/1 3.3405518556815E-03

2 3,31113113300471E-03

3 6.12345556968427E-04

4 4.43728421430772E-03

5 7.01795814253521E-04

6 1.99542172597229E-03

7 2.6B416570579469E-05

8 3.47852194332031E~03

9 1.97962502423322E-03

10 3,22325419169844E-04 /

ALFA{k) Factor de costo fijo de la columna k
/1 1,33617976508782

2 1.64230877897397

3 1.66143058838135

4 1.33793566346106

5 1.56905616467735

6 1.65224967968399

7 1.7689040468854

8 1.32405604287477

9 1.60955763290395

10 3.29463664611249 /
BETA(K) Factor de costo variable de la columna k
/1 2,86549091365891E-04
2 6.33216376069084E-04
3 6.86200529720928E-04
4 4.8176105392872E-04
5 B.65%03737319057E-04
6 6.63235362620093E-04
7 B.49713758918085E-04
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8 8.69750759539441E-04
9 1.05456537558172E-03
10 3.26737562516543E-03 /
CHIKABC (k) Recuperacion en columnas produciendo ABC
/3 .6/
CHIKBCD (k) Recuperacion en columnas produciendo BCD
/1 .9/
CHIKAB (k) Recuperacion en columnas produciendo AB
/2 .3
5 . .5/
CHIKBC (k) Recuperacion en columnas produciendo BC
/4 .8333333
7 .5555556 /
CHIKCD (k) Recuperacion en columnas produciendo CD
/ 2 .7
6 .7777778 /
SCALARS
Ftot Flujo de la alimentacion inicial / 1000 /
Ccal Costo de calentamiento / 82.105 /
Cenf Costo de enfriamiento / 162.21 /
LS Limite superior / 1000 /;
VARIABLES
Y (K) Existencia potencial de la columna
Fi{K) Flujo de alimentacion a la columna
Q(K) Calor en la columna
MONTO Costo total;

BINARY VARIABLE Y(K);
POSITIVE VARIABLES F(K),Q(K);

EQUATIONS

FLUJOS Verifica el flujo total

CALOR1 (k) Balances de calor

BALANCE1 Balance de masa del intermedioc ABC
BALANCE2 Balance de masa del intermedioc BCD
BALANCE3 Balance de masa del intermedio AB
BALANCE4 Balance de masa del intermedio BC
BALANCES Balance de masa del intermedio CD

LOGICA1 (k) Limite superior de los flujos
REST Restringe el numero de columnas
COSTO Define la funcion objetivo;

FLUJOS. . SUM (k$sFSE(k),F(k)) =Ea= Ftot;



BALANCEL . . SUM (KSFSmMABC (k) ,F (k) ) -SUM(k$PSmABC (k) , CHIKABC(k) *F (k) )

i

i

E=
E=

0;

BALANCEZ2 . . SUM(kSFSmBCD (k) ,F(k))-SUM(k$SPSmBCD (k) , CHIKBCD (k) *F (k) )
0;

BALANCE3., . SUM(kSFSmAB (k) ,F(k) ) -SUM(k$PSmAB (k) ,CHIKAB (k) *F (k) )
BALANCE4 .. SUM (kSFSmBC (k) ,F(k)) -SUM(k$PSmBC (k) , CHIKBC (k) *F (k) )
BALANCES . . SUM (kSFSmCD (k) , F(k)) -SUM(k$PSmCD (k) , CHIKCD (k) *F (k)
CALOR1 (k) .. Q(k) -F(k)*HK(k) =E= 0;

LOGICAl (k) .. Fik)-LS*Y (k) =L= 0;

REST. . SUM(k,Y(k)) =E= 3 ;

COSTO. . MONTO =E=

SUM (k,BETA (k) *F (k) + (Ccal+Cenf) *Q(k)) +SUM (k,ALFA(k) *Y (k) ) ;
OPTION LIMROW = 0;

OPTION LIMCOL = 0;

OPTION SYSOUT = OFF;

OPTION SOLPRINT = OFF;

MODEL SECUENCIA /ALL/;

SOLVE SECUENCIA USING MIP MINIMIZING MONTO;

DISPLAY MONTO.L, Y.L, F.L, Q.L;

C.2 Secuencia Optima con Integracién.

SONTEXT
SELSEC. Sintesis de Secuencias de Separacion
con integracion termica
Por: Carlos C. Vargas R.
Universidad Nacional Autonoma de Mexico
Facultad de Quimica
Departamento de Ingenieria Quimica

SOFFTEXT

STITLE Sintesis de Secuencias de Separacion: TESIS2
$STITLE Carlos C. vargas R., 1994, UNAM (GAMS Restringido)
SOFFUPPER OFFSYMLIST OFFSYMXREF OFFUELLIST OFFUELXREF OQFFDIGIT

SETS
k  Columnas en la superestructura
FSf (k) Columnas con alim. original
FSmAB (k) Cols. alimentadas con AB
FSmBC (k) Cols. alimentadas con BC
PSmAB (k) Cols. que producen AB
PSmBC (k) Cols. que producen BC
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ALIAS (i,k);

ALIAS (j,Kk);

PARAMETERS

HK(k) Constantes calorificas para corriente k
/1 4.43728421430772E-03

2 7.01795814253521E-04

3 3.47852194332031E-03

4 1.97962502423322E-03 /

ALFA(k) Factor de costo fijo de la columna k
/1 1.33793566346106

2 1.56905616467735

3 1.32405604287477

4 1.60955763290395 /

BETA(k) Factor de costo variable de la columna k

/1 4.8176105392872E-04

2 8.65903737319057E-04

3 8.69750759539441E-04

4 1,05456537558172E-03 /
CHIKAB (k) Recuperacion en columnas produciendo AB
/2 5/
CHIKBC (k) Recuperacion en columnas produciendo BC
/1 .833333333333333 /

DELT (k) Dif. de Temperaturas en la columna k

/1 36.69473

2 36.69473

3 14.96604

4 15.99244

/i

PARAMETER UP(i,j) Limite superior en el intercambio entre i y j;
PARAMETER UBO(i,j) Limite superior Trebi-Tcondj-DTMIN;

UP(i,j) = 220;
UBO(i,j) = 225;

SCALARS
Ftot Flujo de la alimentacion inicial / 680 /
Ccal Costo de calentamiento / 82,105 /
Cenf Costo de enfriamiento / 162.21 /
DTMIN Acercamiento minimo / 10 /
LS Limite superior / 600 /;
VARIABLES
Y (K) Existencia potencial de la columna



F(K) Flujo de alimentacion a la columna
Q{K) Calor en la columna
MONTO costo total;

BINARY VARIABLE Y(K),2(i,j):
POSITIVE VARIABLES F(K),Q(K),TREB(j),TCOND(i);
POSITIVE VARIABLES QHEAT(i,j),QSTEAM(k),QCW (k) ;

EQUATIONS

FLUJOS Verifica el flujo total

CALOR1 (k) Balances de calor

CALOR2 (k) Balances de calor

CALOR3 (k) Balances de calor

CALOR4 (k) Balances de calor

BALANCE1 Balance de masa del intermedio AB
BALANCE2 Balance de masa del intermedio BC

LOGICA1 (k) Limite superior de los flujos

LOGICA2(i, j)}

LOGICA3 (i, 3)

REST Restringe el numero de columnas

COSTO Define la funcion objetivo;
FLUJOS. . SUM(kSFSf (k) ,F(k)) =E= Ftot;
BALANCE1. . SUM(kSFSmAB (k) , F(k) ) -SUM(k$SPSmAB (k) ,CHIKAB (k) *F(k)) =E= 0;
BALANCE2. . SUM(kSFSmBC (k) , F(k))-SUM(kSPSmBC (k) , CHIKBC (k) *F(k)) =E= 0;
CALOR1 (k) .. Q(k) -F(k) *HK(k} =E= 0;
CALOR2 (k) .. SUM(j$ (ORD(j) NE ORD(k)),QHEAT(k,]j)) +QCW(k) =E= Q(k);
CALOR3 (k) .. SUM(i$(ORD(i) NE ORD(k)),QHEAT(i,k))+QSTEAM(k) =E= Q(k);
CALOR4 (k) .. TREB (k) -TCOND (k) =E= DELT(k);
LOGICAl(k).. F(k)-LS*Y(k) =L= 0;
LOGICA2(i,j)$(ORD(i) NE ORD(j)).. QHEAT(i, j) - UBO(i, j) * Z(i, j) =L=
0;
LOGICA3(i,j)S$S(ORD(i) NE ORD(j}).. TCOND (1) -TREB(j) -DTMIN+UP(i,j)*(1-
20i,3)) =G= 0;
REST. . SUM(k,Y(k)) =E= 2 ;
COSTO.. MONTO =E=

SUM(k.BETA (k) *F (k) +Ccal*QSTEMM (k) +Cent*QCW (k) ) +SUM (k, ALFA (k) *Y(k) } ;
CPTION LIMROW = 0;

OPTION LIMCQOL = 0;

OPTION SYSOUT = OFF;

OPTION SOLPRINT = OFF;

TCOND.LO(k) = 200;
TREB.UP(k) = 500;

MODEL SECUENCIA /ALL/:
SOLVE SECUENCIA USING MI1P MINIMIZING MONTO;

DISPLAY MONTO.L, Y.L, F.L, Q.L;
DISPLAY 2.L,TCOND.L, TREB.L,QSTEAM. L, QCW.L, QHEAT .L;
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