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RESUMEN

Este proyecto presenta un novedoso enfoque para recuperar el calor residual industrial
e integrarlo con servicios publicos, refrigeracion y produccion de electricidad mediante la
incorporacion de redes de intercambiadores de calor y motores termicos (ciclo Rankine de
vapor, ciclo Rankine organico y ciclo de refrigeracion por absorcion). El enfoque de solucion
se basa en la iteracion entre estrategias de optimizacion metaheuristica-determinista. La
optimizacion metaheuristica se establece a traves del enlace MS Excel-VBA-Aspen Plus®
para obtener resultados de modelizacién precisos. La optimizacion determinista se
implementa en la plataforma GAMS®, donde la formulacion matematica se basa en una
superestructura que considera todas las interconexiones energéticas entre la red de

intercambiadores de calor, los servicios publicos y los motores térmicos.

Se presenta un primer caso practico para mostrar la aplicabilidad de la metodologia
propuesta donde se considera la integracion de calor en una planta industrial. Se muestran las
condiciones de funcionamiento obtenidas (caudal de fluido de trabajo, temperaturas,
presiones y eficiencias) para cada motor térmico. Ademaés, los resultados muestran un

aumento del beneficio total anual del 148%.

Ademas, el enfoque de solucion se aplica en la integracion de calor entre diferentes
plantas industriales que requieren servicios publicos, refrigeracion y electricidad, donde se
implementan motores térmicos para satisfacer estas demandas industriales. En este caso
practico se realizd una asignacion equitativa de beneficios entre las diferentes plantas
industriales. Para ello, se comparan las asignaciones obtenidas de los actores bajo los
esquemas de Bienestar Social, Bienestar Rawlsiana y Nash.

Palabras Claves: Optimizacién metaheuristica, Optimizacion determinista, recuperacion

de calor, integracion de energia, Integracion entre plantas.
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ABSTRACT

This project presents a novel approach to recover industrial waste heat and to integrate
it into utilities, refrigeration, and electricity production through the incorporation of heat
exchanger networks and thermal engines (steam Rankine cycle, organic Rankine cycle and
absorption refrigeration cycle). The solution approach is based on the iteration between
Metaheuristic-Deterministic  optimization strategies. Metaheuristic optimization is
established through the MS Excel-VBA-Aspen Plus® link to obtain accurate modelling
results. Deterministic optimization is implemented in the GAMS® platform, where the
mathematical formulation is based on a superstructure that considers all the energy
interconnections between the heat exchanger network, utilities, and thermal engines.

Furthermore, economic, environmental, and social targets are evaluated.

A case study is presented to show the applicability of the proposed methodology
where the integration of heat in an industrial plant is contemplated. The operating conditions
obtained are presented (working fluid flowrate, temperatures, pressures, and efficiencies) for
each thermal engine. Furthermore, the results show an increase in the total annual profit by
148%.

In addition, the solution approach is applied in heat integration between different
industrial plants requiring utilities, cooling and electricity, where thermal engines are
implemented to meet these industrial demands. In this case study, an equitable allocation of
benefits among industrial plants was performed. For this reason, the allocations obtained
from the stakeholders under the Social Welfare, Rawlsian Welfare and Nash schemes are

compared.

MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



INTRODUCCION

MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



1. INTRODUCCION

1.1. Generalidades

Diversos procesos industriales desperdician grandes cantidades de energia que no
tiene uso practico y es descargado al medio ambiente. La energia desperdiciada es
denominada “calor residual” y se clasifica segun los rangos de temperatura como temperatura
alta (calor residual> 400 °C), temperatura media (100 °C <calor residual <400 °C) y
temperatura baja (calor residual <100 °C) (Brickner y col., 2015). Se ha informado que
anualmente en Estados Unidos de America un total de 18.9 exajulios de calor residual son
descargados por centrales térmicas, donde el 4% de esta energia corresponde a calor residual
a temperaturas superiores a 90 °C (Gingerich y Mauter, 2015). En China, se estima que
alrededor de 7.6 exajulios de calor residual de temperatura baja se desperdicia por afio (Fang
y col., 2013). Adicionalmente, el incremento en los precios de los combustibles, el progresivo
crecimiento de la demanda mundial de energia (AEO, 2020), y la preocupacion por el
calentamiento global, establecen el uso eficiente de la energia como un desafio muy
importante a resolver en este sector industrial, el cual presenta el mayor consumo energético
con mas del 20% del total (Gharaie y col., 2013). En este contexto, existe un conjunto de
sistemas disponibles para la recuperacion de calor residual (WHR), con el propésito de

reutilizar el calor residual y como consecuencia mejorar la eficiencia energética global.

Respecto a lo anterior, el ciclo organico de Rankine (ORC) es un ciclo termodindmico
para la generacion de electricidad, que utiliza como fluido de trabajo un liquido organico de
alto peso molecular y bajo cambio de fase liquido-vapor (Papadopoulos y col., 2010); siendo
su principal aplicacion la WHR (Mahmoudi y col., 2018; Anastasovski y col., 2020). Por otra
parte, el ciclo de refrigeracion por absorcion (AR) representa una alternativa eficiente para
satisfacer los requisitos de refrigeracion en multiples procesos (Dogbe y col., 2019; Dhindsa,
2020). Este es impulsado por una fuente de calor de baja temperatura (Bellos y col., 2016;
Wang y col., 2016). También, se han usado diferentes tipos de sistemas para recuperar el
calor residual; por ejemplo, la planta desaladora, el ciclo Kalina, y el ciclo Brayton (Elsaid y
col., 2020; Ozahi y Tozlu, 2020; Matsui y col., 2020).

Por otra parte, las redes de intercambiadores de calor (HENS) tienen como objetivo

de la recuperacion de calor entre corrientes de proceso; con este enfoque, se reduce el
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consumo de servicios externos (es decir, vapor, agua de enfriamiento, refrigeracion) y, en
consecuencia, se obtienen beneficios econémicos y ambientales (Gundersen y Naess, 1988;
Kang y Liu, 2019; Wang y col., 2020). Desde que se desarrolld el andlisis del punto de
pliegue (Linnhoff y Hindmarsh, 1983) varios métodos basados en la programacion
matematica se han propuesto para la solucién del problema de las HENs (Silva y col., 2010;
Ponce-Ortega y col., 2010; Huang y col., 2012). En este sentido, se han desarrollado técnicas
de optimizacion que involucran la WHR en la industria de procesos, como lo es implementar
HENSs e integrarlas simultdneamente con maquinas térmicas. En la Figura 1.1 se muestran
los requisitos necesarios en una planta industrial para satisfacer las demandas de calefaccion,

refrigeracion y electricidad.

En base a lo Gltimo, es importante mencionar que surgen grandes desafios si se utiliza
la programacion matematica como herramienta para desarrollar, codificar y resolver modelos
matematicos que representen superestructuras que incluyan configuraciones de interés
préctico. Esto por las no convexidades presentes en el modelo constituido por un gran nimero
y tipo de variables; lo que implica que de no tener una estrategia y herramientas apropiadas
para su solucion podrian reportarse optimos locales. Particularmente, el gran namero de
variables binarias generan problemas combinatoriamente complejos y grandes; asi también,
las discontinuidades en los modelos causan problemas numéricos y ralentizan la
convergencia (Yuy col., 2018). Para superar los inconvenientes asociados a la programacion
matematica se han descrito diversos enfoques de optimizacion metaheuristica (Guo y col.,
2014; Ouyang col., 2015). Dichos enfoques de optimizacion metaheuristica estan basados en
la simulacién del proceso, por lo que estos pueden ser facilmente enlazados a los simuladores
de procesos para optimizar diferentes variables, para lo cual imitan algunos procesos de
evolucion, evitando la posibilidad de un 6ptimo local y las complicaciones asociadas a la

forma del modelo (Sharma y Rangaiah, 2013).

Por ello, la principal desventaja de los trabajos donde las HENs se integran con
maquinas térmicas (es decir, SRC, ORC o AR) para la recuperacion de calor residual es el
numero significativo de supuestos relacionados con el funcionamiento de los méaquinas
térmicas; ya que en los enfoques de optimizacién determinista es extremadamente

complicado involucrar modelos termodindmicos rigurosos para simularlos; esto esta
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asociado a los términos matematicos altamente no convexos, que conducen a dificiles
problemas de convergencia. Aunado a ello, los intentos realizados se basan en supuestos
significativos; por ejemplo, fijar los factores de eficiencia, y variables internas como
temperaturas de operacion, caudales, etc. Por lo tanto, con el fin de superar las limitaciones
anteriores, en este trabajo se propone un enfoque de optimizacion hibrido, que combina
técnicas metaheuristica y deterministas junto con simuladores de procesos; De esta manera,
las méquinas térmicas se simulan adecuadamente y la optimizaciéon de todo un sistema

integrado entre la HEN y las maquinas térmicas puede obtener resultados mas precisos.

Unidades Auxiliares

~ . Waste
Central . Heat
Electrica

‘Electricidad

enfriamiento

Figura 1.1. Una planta industrial convencional que requiere energia en términos de

utilidades frias y calientes, refrigeracion y electricidad.

1.2 Antecedentes

Anteriormente se han descrito diferentes técnicas de optimizacion para abordar los
problemas asociados con el uso de calor residual en los procesos industriales. En relacion
con ello, Ponce-Ortega y col. (2011) reportaron un enfoque basado en programacion
matematica para abordar el problema de la optimizacion multiobjetivo de ciclos de
refrigeracion por absorcion (AR) que se integran con una HEN. Hipdlito-Valencia y col.
(2013) reportaron una formulacion MINLP basada en una superestructura integrada por

etapas y que consta de una HEN y un ciclo organico Rankine (ORC), mientras que Lira-
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Barragan y col. (2014) implementaron una metodologia para la integracion de energia en
sistemas que utilicen refrigeracion por absorcion considerando fuentes de energia externas
como energia solar, combustibles fosiles y biocombustibles, y utilizando objetivos
econdémicos, ambientales y sociales. Chen y col. (2014) presentaron un modelo que incorporé
una HEN integrada con un ORC para minimizar el consumo de servicios externos y
maximizar la energia producida por el calor residual recuperado. Ademas, Lira-Barragan y
col. (2014) reportaron un enfoque sistematico para la integracion sostenible de sistemas
energéticos que involucra todas las interacciones potenciales entre una HEN con SRC, ORC
y AR. Chan y col. (2017) integraron el ciclo AR con el sistema de refrigeracion por
compresion de vapor (VCRS) para sintetizar una red de agua fria y de refrigeracion
energéticamente eficiente, utilizando un enfoque de optimizacion de la superestructura.
Mientras que Yu y col. (2017) propusieron un método de dos pasos para integrar un ORC en
un proceso de fondo, determinando la configuracion y las condiciones de operacion, y
minimizando el ndmero de intercambiadores de calor. Elsido y col. (2019) abordaron la
sintesis y el disefio simultdneos con HENS integrados con sistemas de servicios externos
complejos a través de la combinacion de dos superestructuras considerando todas las
opciones clave de integracion de calor. Asi mismo, Topolski y col. (2019) desarrollaron un
modelo matematico con el concepto de parque eco-industrial y redes de simbiosis carbono-
hidrégeno-oxigeno (CHOSYN) para integrar plantas de procesamiento de hidrocarburos
considerando la integracion de energia y sistemas de ciclo SRC, ORC y AR. Recientemente,
Pinay col. (2020) presentaron una metodologia para la sintesis de sistemas de poligeneracion
que involucra un enfoque sistematico que combina el andlisis del punto de pliegue,
programacion matematica y una superestructura con flexibilidad térmica. Ademas, Sun y col.
(2020) presentaron el disefio integrado y la optimizacion de una HEN y un sistema de
refrigeracion en cascada de compresidn-absorcion. Finalmente, Xu y col. (2020)
desarrollaron una metodologia para la optimizacion simultanea de un ORC con un HEN
adoptando la destruccion de exergia total y el costo total anual como objetivos.

Para una mayor integracion energética, se ha considerado la integracion del calor
entre plantas industriales. En este contexto, Hipolito-Valencia y col. (2014) propusieron una
formulacién matematica que permite el intercambio de calor intraplanta e interplanta para las

corrientes de proceso, ademas de considerar la integracion de los ciclos SR, OR y el AR.
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Bade y Bandyopadhyay (2014) desarrollaron una formulacion de programacion lineal para
minimizar el caudal de aceite térmico considerando como restriccion los requisitos minimos
de servicios externos para multiples plantas integradas. Wang y col. (2015) propusieron un
método combinado de integracion del calor, que combina caracteristicas del método directo
(flujos de proceso) y del método indirecto (ciclos de fluidos intermedios). Song y col. (2016)
presentaron un concepto novedoso denominado curva compuesta desplazada entre plantas
para determinar el maximo potencial de recuperacion de calor factible mediante la
integracion indirecta del calor entre plantas y el caudal minimo. Chang y col. (2017)
desarrollaron una metodologia para la optimizacion simultanea de la integracion de calor de
multiples plantas utilizando circulos de fluidos intermedios, encontrando el mejor disefio con
el menor costo total anual (TAC), incluyendo el costo energético, el costo del intercambiador
de calor, el costo de las tuberias y el costo de bombeo. Ademas, Song y col. (2017) abordaron
un modelo modificado MINLP con un TAC como objetivo para determinar las
configuraciones finales de la red de intercambiadores de calor entre plantas de los esquemas
de integracion de calor segregado entre plantas. Kermani y col. (2017) desarrollaron una
superestructura genérica de MILP para la optimizacidn simultanea de calor, agua y energia
entre plantas. Nair y col. (2017) propusieron un modelo MINLP para la integracion del calor
entre plantas que sintetiza un valor actual neto en un parque eco-industrial, ademas de tener
en cuenta los costos de capital y de operacion. Ma y col. (2018) reportaron una metodologia
en la que la HEN interplanta se optimiza con los objetivos de minimizar el costo y el impacto
ambiental, utilizando el enfoque de maxima representatividad del area del intercambiador
para formular una red flexible que opere en las peores condiciones. Li y col. (2018)
implementaron un enfoque de orientacion para determinar la maxima recuperacion de energia
y la combinacién 6ptima entre plantas, ademas se utiliz6 la optimizacion de enjambre de
particulas y el optimizador multi-versal para emparejar aleatoriamente todas las plantas.
Hong y col. (2019) desarrollaron un modelo de tipo transbordo para la integracion del calor
entre plantas utilizando flujos de proceso y optimizando el costo total anual de la HEN
intraplanta e interplanta, incluyendo el costo de las tuberias y de bombeo. Liu y col. (2020)
propusieron un método basado en la optimizacion para llevar a cabo la seleccidén automatica
y la disposicidn de los fluidos intermedios en su integracion con cada planta, mediante el cual

el modelo considera posibles configuraciones que combinan la asignacion de flujos
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intermedios entre plantas y los intercambios de calor entre fluidos intermedios y flujos de

proceso internos para cada planta.

1.3. Objetivos
1.3.1. Objetivo General

Generar modelos de optimizacion para el uso de calor residual mediante estrategias
hibridas metaheuristicas-deterministas, el cual permita la maxima recuperacion de calor
residual, represente la mayor eficiencia energética posible, disminuya el impacto ambiental

y maximice el beneficio econémico.

1.3.2. Objetivos Particulares

1. Establecer una superestructura para la recuperacion de calor residual considerando la
existencia de multiples maquinas térmicas.

2. Formular el modelo matematico a partir de la superestructura propuesta.

3. Seleccionar y modelar el tipo de maquinas térmicas en Aspen Plus®.

4. Establecer un enlace entre los programas MS Excel®-Visual Basic®-Aspen Plus®
para la optimizacion metaheuristica.

5. Disefar una estrategia hibrida para la optimizacion con técnicas metaheuristicas y
deterministas

6. Optimizar el modelo obtenido a través de la estrategia propuesta.

7. Evaluar la estrategia propuesta bajo diferentes condiciones.

1.4. Justificacion

Actualmente, el uso eficiente de la energia en los procesos industriales se ha
convertido en uno de los principales retos por sus implicaciones tanto econémicas como
ambientales. En este sentido, la mayoria de los procesos industriales emiten enormes
cantidades de calor a baja temperatura, el cual no tiene un uso posterior. Para mejorar la
eficiencia energética de los procesos, la incorporacion de maquinas térmicas que permitan la
recuperacion de calor residual en los procesos industriales, asi como las redes de intercambio
de calor se han considerado como una opcion atractiva. Sin embargo, la representacion
matematica para el disefio detallado 6ptimo de estos procesos representa un problema que no
se puede resolver de manera eficiente utilizando técnicas de programacion matematica. Por

estas razones, es necesario la evaluacion de este problema simultaneo con diferentes técnicas
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de optimizacion a fin de obtener beneficios economicos y ambientales; en este sentido el uso
de estrategias metaheuristicas para mejorar la solucion y asegurar la obtencion de dptimos
globales representa ventajas tanto de esfuerzo computacional como humano durante la etapa

de optimizacion.

1.5. Hipdtesis

El disefio de estrategias hibridas metaheuristicas-deterministas para el uso de calor
residual en los procesos industriales superara las dificultades asociadas a la programacion
deterministica, y permitird obtener escenarios 6ptimos, y por ende incrementar la eficiencia

energeética, generando mayores ingresos econémicos y disminuyendo el impacto ambiental.
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2. MARCO TEORICO

En los ultimos afos, los investigadores han identificado que el calor desechado a la
atmosfera, éste proveniente de diferentes operaciones industriales, puede ser aprovechado.
La energia desechada es recuperada mediante la introduccion de un equipo de intercambio
de calor; dicha accion se le define como recuperacion de calor residual. Ademas, la
recuperacion de calor residual tiene diferentes aplicaciones, las cuales dependen de la
temperatura en el calor de desecho. Especificamente, grandes cantidades de calor residual a
baja temperatura, en el rango de 30 °C y 100 °C, son descargadas a la atmdsfera durante los
procesos industriales (Svensson y col., 2008). Como es conocido, en los procesos
industriales, hay corrientes que necesitan calefaccion y corrientes que necesitan enfriamiento.
La sintesis de una red de intercambiadores de calor (HEN) es un medio para aprovechar las
caracteristicas energéticas de flujos de calor para calentar corrientes frias y para enfriar
corrientes calientes (Ravagnani y col., 2005). Una HEN (Figura 2.1) es una red que consta
de uno 0 més intercambiadores de calor que ponen en contacto estos diferentes flujos y, que
ademas, satisfacen la conservacion de energia (Dunn y El-Halwagi, 2003). Bajo las diferentes
adaptaciones de las HENSs en los procesos industriales se ha logrado un notable ahorro de
energia (Wang y col., 2014). Ademas, la integracion de calor entre plantas es usada para
reducir, aun mas, el consumo de energia y las emisiones asociadas; por lo que, se obtiene un
uso mas optimo y eficaz del calor residual. En la integracién de calor entre plantas, el calor
puede intercambiarse en las escalas; por ejemplo, la integracién de calor intraplanta y la
integracion de calor inter-planta (Hong, y col., 2019).

E———— = el

Corrientes

Calientes |
i |

S

Corrientes

2 Frias

4_‘_ re—

Figura 2.1. Diagrama esquematico de una red de intercambio de calor.
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Respecto al ciclo Rankine a vapor (SRC), este es un ciclo termodindmico
ampliamente usado para la generacion de electricidad que usa como fluido de trabajo agua y
que produce altas eficiencias térmicas comparadas con otras maquinas térmicas de
generacion de electricidad, ademas, este ciclo trabaja a altas presiones y temperaturas. Esta
constituido por cuatro componentes basicos, un condensador, una bomba, una caldera
(quema de combustibles) y una turbina (produccion de electricidad). Cabe sefialar que el SRC
(especificamente el condensador) genera una gran cantidad de calor residual, el cual puede
ser reusada/recuperada en diferentes sistemas. Debido a ello, la recuperacion del calor
residual se ha aplicado a un gran numero de procesos industriales usando diferentes maquinas
térmicas, tales como el Ciclo de Refrigeracion por Absorcion, el Ciclo Rankine Organico, el
Ciclo Kalina, y la Planta desalinizadora, entre otras.

Particularmente, los ciclos de refrigeracion por absorcion han sido una alternativa
eficiente para ahorrar consumo de energia absorbente. El ciclo de refrigeracion por absorcion
utiliza principalmente energia térmica renovables, como la energia solar, energia geotérmica
o calor residual. Los fluidos de trabajos usados en este ciclo son: amoniaco-agua (Dincer y
Bicer, 2018) y litio-bromuro (Kaynakli, 2008). La Figura 2.2 ilustra el esquema de un ciclo
de refrigeraciéon por absorcién. Notese que un sistema de absorcion estd formado por un
condensador, un intercambiador de calor, un evaporador, un absorbedor, la bomba, la vélvula
de expansion y el generador. El ciclo consta de dos partes, una zona de baja presion y otra de
alta presion. Especificamente, el ciclo termodindmico comienza cuando el vapor de la salida
del evaporador entra al absorbedor y luego se mezcla con la solucion proveniente del
generador; este proceso es exotérmico. Posteriormente el fluido de trabajo es transferido al
generador utilizando alta presion. Parte del fluido de trabajo en el generador se evapora por
el calor, y parte del fluido de trabajo va el condensador. La solucion proveniente del
condensador pasa por la valvula de expansion, después al evaporador. Asi el evaporador
genera fluido de trabajo vaporizado a baja temperatura (menor a la temperatura ambiente) en
condiciones de baja presion, mientras que el absorbente con una concentracion de masa de
fluido de trabajo disminuida se expande desde el generador hasta el absorbedor. Finalmente,

las soluciones provenientes del generador y del evaporador se mezclan en el absorbedor.
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Fuente de calor

Generador » Condensador
< ............
A
A4
Intercambiador de
Calor Alta Presion
Valvula 1 Bomba Valvula 2 v
Baja Presion
Y
Absorbedor Evaporador

Figura 2.2. llustracion de un ciclo de refrigeracion por absorcion

Por otro lado, el Ciclo Rankine Organico (ORC) es un ciclo termodinamico para la
generacion de energia eléctrica a partir de fuentes de energia de nivel medio/bajo de
temperatura. EI ORC difiere del convencional en el uso del fluido de trabajo que es una
sustancia organica de elevado peso molecular, generalmente un refrigerante del tipo
hidrofluorocarburo. Normalmente por su naturaleza, estas sustancias pueden ser utilizadas a
bajas temperaturas, con un intercambio de calor que requiere un flujo masico relativamente
bajo (Singh y Kaushik, 2013). Ademas, en el ORC se puede aprovechar el calor de
condensacion para aplicaciones como climatizacion, agua caliente, entre otras. Las
caracteristicas del fluido de trabajo son demasiado generales por lo que para los ciclos
Rankine Organicos se realizan estudios previos que delimiten cual es el fluido adecuado para
nuestro estudio. Tal ciclo consiste en cuatro componentes basicos: un evaporador que
intercambia calor de una de las fuentes de calor residual con el fluido de trabajo, una turbina,
un condensador para cambiar la fase de vapor a liquido y una bomba que hace circular el
fluido de trabajo llevandolo a la presion requerida a la entrada de la turbina. Ademas, es de
conocimiento general que en el ciclo Rankine convencional el aumento de presion en el
evaporador o la disminucion de la temperatura de condensacion producirdn mayor
generacion de potencia. Para aumentar la eficiencia del ORC se puede utilizar un regenerador
entre la turbina y el condensador para precalentar el fluido de trabajo a la entrada al

evaporador con el vapor a baja presién a la salida de la turbina. Ademas, el no requerir una
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caldera de vapor ni una turbina a alta presién como en los Ciclos Rankine convencionales,

los costos de inversion y mantenimiento son considerablemente menores.

En cuanto al ciclo Kalina, se describe como un ciclo termodinamico de generacion
eléctrica que fue desarrollado y presentado por Alexander Kalina en 1984. Este ciclo fue
creado para mejorar la eficiencia energética de aquellas centrales eléctricas que poseen una
fuente de calor de baja/media temperatura. Particularmente, es un ciclo con ciertas
similitudes al ciclo Rankine convencional, la diferencia es que en el ciclo Kalina se presenta
un separador de fases (liquido-vapor), que se encuentra antes de la turbina, ademas se
presenta una valvula de estrangulamiento para permitir que la parte liquida pueda mezclarse
al ciclo nuevamente a la presion de salida de la turbina. La solucion Amoniaco-Agua usada
como fluido de trabajo se condensa y se evapora a una temperatura variable, mientras que
una sustancia pura se condensa y se evapora a una temperatura constante. Esto permite seguir
mejor la variacion de la temperatura de las fuentes calientes, y frias, por lo que se obtiene un
intercambio mas eficaz. Ademas, el amoniaco es méas volatil que el agua por lo que cuando
la mezcla se calienta éste comienza a vaporizarse en primer lugar y lo contrario se produce
cuando la mezcla de vapor se enfria, el agua comienza a condensar primero. Por ejemplo, en
la Figura 2.3 se muestra la representacion esquematica del Sistema ciclo Kalina 34 (KCS-
34); mismo que se compone de los siguientes equipos: bomba (recircula el fluido de trabajo
y lleva a la presion de entrada de la turbina), recuperador de baja temperatura (intercambio
de calor del fluido de trabajo proveniente de la mezcla de la salida de la turbina-valvula con
el fluido de la bomba), recuperador de alta temperatura (intercambio de calor del fluido
liquido del separador con el fluido del RBT), evaporador (intercambia calor con la fuente de
calor), separador (separa la fases liquida-vapor del fluido de trabajo), una turbina, una

valvula, un mezclador y un condensador el cual cambia la fase de vapor a liquido.
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Figura 2.3. Diagrama esquematico del ciclo Kalina (KCS-34).

Ademas, la planta desalinizadora, ésta surge para que procesos industriales con una
gran demanda de agua dulce bajo condiciones de escasez del recurso hidrico sean factibles.
Los procesos de desalinizacion se pueden dividir en dos categorias principales: procesos de
membrana y procesos térmicos. Los principales procesos de desalinizacion de membrana son
la osmosis inversa y la electrodialisis. Por otro lado, los principales procesos de
desalinizacion térmica son la destilacion multi-efectos (MED) y el flash multietapa (MSF).
El proceso de desalinizacion por destilacién multi-efecto (MED) es una fuente importante de
agua dulce en todo el mundo (El-Dessouky y Ettouney., 2002). En relacion con esto, la
destilacion de efectos multiples es ampliamente utilizada en procesos industriales para
recuperar solventes y concentrar soluciones. En si, el proceso MED es cada vez mas atractivo
debido a las mejoras que se han logrado en la concepcion y disefio de los evaporadores.
También del consumo de energia y la transferencia de calor obtenida, se ha descubierto que
MED es mas eficiente que MSF (Sen y col., 2011). Debido a ello, MED esta creciendo en
interés debido a su idoneidad para combinarse con fuentes de calor de baja temperatura. Y el
calor de bajo grado esta disponible a través de plantas de cogeneracidén con generadores

diésel, turbinas de vapor, reactores de energia nuclear y plantas de energia de turbinas de gas.
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El calor residual (WH) también puede recuperarse de las aguas de refrigeracion industrial y
los gases de escape, los incineradores de residuos solidos, los estanques solares y las aguas
geotérmicas (Ophir y Lokiec, 2005). Por lo que es atractivo debido a que muchas fuentes de
calor residual estan disponibles en este rango y muchas naciones en riesgo de desarrollo, sin
los recursos energéticos para instalar grandes plantas de desalinizacion, pueden usar el calor
residual disponible para implementar unidades de desalinizacion y descentralizar la
produccion de agua dulce. El proceso de desalinizacién por destilacion multi-efecto (MED)
contiene un conjunto de efectos (etapas) un condensador y subsistemas para transportar agua
de alimentacion salina y la fuente de calor (generalmente agua caliente liquida o vapor) y
para recoger y eliminar el destilado y la salmuera concentrada. Dicho sistema se muestra en
la Figura 2.4. En el primer efecto, el fluido de servicio se bombea por el lado caliente del
evaporador, mientras que el agua de alimentacion salina pasa a través del lado frio del
evaporador. Debido a la baja presion de pre-evaporacion, el vapor producido alimenta el
segundo efecto, mientras que el liquido restante del primer efecto se elimina como salmuera.
En tanto, en el segundo efecto, el vapor generado (en el lado caliente del evaporador) en el
primer efecto se convierte en agua destilada pura; el calor perdido del destilado debido a la
condensacion hierve mas agua de alimentacién en el segundo efecto (a una presién mas baja
que en el primer efecto) y el vapor del segundo efecto alimenta el tercer efecto, y asi
sucesivamente. Esta secuencia se repite hasta que el vapor del ultimo efecto llega al
condensador, que generalmente se enfria por la fuente de agua salina. La salmuera como
producto secundario de cada efecto se recoge y se traslada al siguiente paso en la eliminacién,
que puede ser un estanque de evaporacion o una unidad ZLD (descarga cero de liquido) u

otros métodos disponibles, como la dilucién y el rechazo a la fuente de agua salina.
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Figura 2.4. Diagrama esquematico de la MED estandar.

En lo que respecta a la solucion de modelos matematicos que representan a procesos
industriales, una técnica metaheuristica representa una extension de las capacidades de las
heuristicas, el cual es un proceso iterativo de generacion de soluciones de acuerdo a una
estrategia a un nivel superior, que explora espacios de busqueda usando diferentes métodos.
Tipicamente, una técnica metaheuristica combina diferentes heuristicas e integra otros
factores como la estocasticidad, de acuerdo a un paradigma global, que puede ser inspirado
de procesos bioldgicos fisicos, sociales, entre otros. Ademas, es de gran importancia que la
técnica metaheuristica implemente un balance dinamico entre etapas de diversificacion y de
intensificacion de la basqueda. Especificamente, el termino diversificacion generalmente se
refiere a la exploracion del espacio de solucion, promoviendo en el proceso de busqueda la
evaluacion de regiones no visitadas para generar soluciones que difieran de manera
significativa de las actuales. Al contrario, el término intensificacion se refiere a la explotacion
de la experiencia de bdsqueda acumulada, enfocando la bdsqueda en la vecindad de las

mejores soluciones encontradas (Ibrahim y col., 1996).

Es importante mencionar que cada técnica metaheuristica incluye los siguientes
mecanismos internos: generacion de soluciones iniciales, operadores de variacion que
permiten producir soluciones nuevas, y operadores de seleccion, que permiten orientar la
busqueda en una direccion u otra, basandose eventualmente en la trayectoria anterior. Estos
procedimientos heuristicos, propios a la metaheuristica considerada, permiten a su vez
encontrar soluciones de buena calidad, aunque sin garantia de optimalidad, y guiar el

procedimiento de bldsqueda basado en aprendizaje para evitar que el método quede atrapado
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en un éptimo local, lo que permite realizar busquedas en problemas que presentan un gran
namero de soluciones locales tan complejas como las mostradas en la Figura 2.5. El uso de
herramientas metaheuristicas tales como algoritmos genéticos han sido empleados para el
disefio dptimo de los intercambiadores de calor de carcasa y tubos, el enfoque utiliza el
método de Bell-Delaware para la descripcion del flujo del lado de la carcasa sin
simplificaciones (Ponce-Ortega y col., 2009). Asi también, los Algoritmos Geneticos (el
diagrama de flujo se presenta en la Figura 2.6) han demostrado ser una alternativa versatil y
eficaz para resolver problemas de optimizacion, pero hay muchas situaciones en las que el
algoritmo genético simple no es eficiente, y se han propuesto varios metodos de hibridacién
(Gen y Cheng, 1997).

Optimo global

Soluciones locales

g™

B
&304
204 48

fx1,x%

10 -+

%2

x1

Figura 2.5. Ejemplo de una funcion compleja que presenta un gran niumero de soluciones
locales.

19
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



Poblacién Inicial —1 Paso 1: ASIGNAR APTITUD

L]
Paso 2: REPRODUCCION DE LA
Espacio de Cria | POBLACION (Los programas individuales o

sobreviven a la siguiente fase o mueren)

L

; T Paso 3: OPERADOR DE CRUZAMIENTO

= Descsndencia (Los programas son seleccionados en pares,

> ¢stos son modificados por cruzamiento)

(@)

—_—

O Paso 4: MUTACION (La mutacion se lleva a

z Programas cabo de una manera aleatoria con un pequefo
Optimizados porcentaje de individuos que es modificado

de manera aleatoria)

Programas Paso 5: NORMALIZACION (Asegurar que

Optimizados N
i las limitaciones del programa no sean rotas)
Normalizados

i

Después de un numero de "
generaciones un programa 4 PROGRAMA OPTIMO
optimo es producido

Figura 2.6. Diagrama de flujo de la secuencia del algoritmo genético simple. (Modificado
de Sattarvan, 2008)

Respecto a lo anterior, el método hibrido de optimizacion multi-objetivo es la
Evolucidn diferencial multi-objetivo mejorada (I-MODE por sus siglas en inglés, Improved
Multi-Objective Diferential Evolution). En el I-MODE (cuyo diagrama de flujo se presenta
en la Figura 2.7), una poblacion de individuos NP se inicializa aleatoriamente dentro de los
limites de las variables de decision. Luego, los valores de los objetivos y las restricciones se
calculan para cada individuo de la poblacidn inicial. El Taboo List Size (TLS) es la mitad del
tamariio de la poblacion, y Taboo List (TL) se llena aleatoriamente con el 50% de individuos
de la poblacion inicial, los individuos iniciales también se identifican como individuos

objetivo (i). Se genera un individuo de prueba para cada individuo objetivo mediante
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mutacion y cruzamiento en tres individuos seleccionados al azar de la poblacion inicial /
actual / principal. Los elementos del vector mutante compiten con los del vector objetivo,
con una probabilidad Cr para generar un vector de prueba. La comprobacion de tabu se
implementa en el paso de generacion del vector de prueba de MODE-TL, y el individuo de
prueba se genera repetidamente hasta que esta lejos de cada individuo en el TL en una
distancia especifica llamada Taboo Radius (Tr). La distancia euclidiana entre el individuo de
prueba y cada individuo en TL se calcula en el espacio normalizado de las variables de
decision para aceptar el individuo de prueba. Después de eso, los objetivos y las restricciones
se calculan para el individuo de prueba aceptado temporalmente. El individuo de prueba se
almacena en la poblacién infantil y se agrega a TL. Después de generar las personas de prueba
para todos los individuos objetivo de la poblacién actual, se realiza la clasificacion no
dominada de las poblaciones combinadas, actual e infantil, sequidas por el célculo de la
distancia de concentracidn, esto si es necesario y sirve para seleccionar los individuos para
la proxima generacion (G). Y los mejores individuos NP se utilizan como poblacion en la

generacion posterior.

21
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



o Establecer valores de N, MNG, TR,
(_Inicio
dcp Y Osp.

Inicializar aleatoriamente la poblacion y evaluar los valores de los objetivos
y las limitaciones de todos los individuos en la poblacion. Seleccione al azar
50% de individuos iniciales y guardelos en una lista de tabues.

| Establecer no. de Generacion, G=1 |

»
Ld

\ 4
| Establecer el no. de Individuos, i =1 |

>

A\ 4
Generar un individuo mutante y luego un individuo
de prueba como por operaciones ED.

Verificar el individuo de prueba por la violacion de los limites de las
variables de decisidn; si hay alguna violacion, reinicia aleatoriamente
esa variable de decision particular dentro de los limites.

Realizar un control tabl para rechazar el individuo de prueba cercano a aquellos
en la lista de tabd. Evalde los valores de los objetivos y las limitaciones de los
individuos de prueba aceptados, y actualice la lista de tabues.

| Almacenar los individuos de prueba aceptada en la poblacion de descendencia |

Si X
=i+l <—</Esi<l\£>
No\f
| Combinar poblaciones de padres y de descendencia |

Clasificacion no dominante de la poblacién combinada y calcular la
distancia de concentracion, si es necesario

| Seleccion de la poblacion de la siguiente generacion |
|

h 4
| SiG>1, entonces calcular GD & SP |

'Si G >, entonces realizar x*-test|

e
— =

— T~

" SonP(G)>099

T &P(SP) > 0.99?

No
Si }\ No . A
G=G+1 Esi<MNG? _ Fin )

Figura 2.7. Diagrama de flujo del algoritmo I-MODE (Sharma & Rangaiah, 2013).
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Ademas, las técnicas metaheuristicas pueden ser usadas bajo diferentes enfoques
como, por ejemplo, una plataforma hibrida, la cual vincula un software Simulador y
Microsoft Excel® mediante la implementacion de una tecnologia de médulo de objetos
componentes (COM) (Figura 2.8). En si, se puede implementar una interfaz cliente-servidor
basada en tecnologia COM. Con la tecnologia COM, es posible agregar codigo para que las
aplicaciones se comporten como un servidor de automatizacion de enlace e incrustacion de
objetos (OLE). El uso de los métodos de esta biblioteca para inter-operar con otras
aplicaciones de Windows (como MS Excel®) requiere el uso de un lenguaje de scripting
comdun, y Visual Basic para Aplicaciones (VBA®). Una interfaz entre MS Excel®y Aspen
Plus®, basada en tecnologia COM, que utiliza scripts de MS Excel®-VBA® (Birnbaum,
2005) puede ser implementada.

Simulacion del
Proceso

Activar/Desactivar el Valores de las Transferencia de
Simulador utilizando Variables de datos requeridos

VBA Decision después de la
2 convergencia en

/ Guardar los Datos la simulacion

Parametros del Transferidos desde el
Algoritmo Simulador después de la =

Convergencia

ClllEr Ol Guardar los Resultados

tilizandeo Datos de de Optimizacionen
\ Simulacion Diferentes Generaciones Resultados de
‘ optimizacion
. Nuevos Valores de despu_es de las
Pardmetros del primera

: las Variables de
Algoritmo, Decision
Objetivos y

Restricciones

generacion, la
intermedia y la
Gltima

Algoritmo de Optimizacion en
Visual Basic para Aplicaciones

(VBA)

Figura 2.8. Interfaz entre un simulador de procesos y MS Excel®.

En cuanto a la etapa de optimizacion en una plataforma hibrida, aqui se envia un
vector de decision de variables de disefio desde MS Excel® a Aspen Plus® (por ejemplo).

En este simulador de procesos se obtienen calculos rigurosos para los datos que identifican
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un disefio de proceso particular (p. Ej., temperatura y presion en la caldera, fraccion dividida
en el divisor, etc.) a través de la resolucion de los equilibrios de fase junto con el conjunto
completo de balances de masa y energia. Estos datos se devuelven desde Aspen Plus® a MS
Excel® para el célculo de las funciones objetivo, los valores obtenidos para las funciones

objetivo se evaltan y se generan nuevos vectores de variables de disefio.

Por otra parte, la asignacion de recursos y utilidades entre multiples partes interesadas
es un problema fundamental en la planificacion social. La asignacion a menudo se guia por
maximizar la utilidad total. Esta solucion, también conocida como enfoque de bienestar
social, es intuitiva, pero presenta importantes deficiencias. En particular, este enfoque podria
identificar asignaciones Optimas que no son Unicas (configuraciones/asignaciones dan el
mismo bienestar social) y que capturan de manera inadecuada las escalas (tamafios) de las
partes interesadas. Por ejemplo, cuando se distribuye 1 millén de ddlares entre dos partes
interesadas, la primera asignacion da $990,000 a la primera parte interesada, y $10,000 a la
segunda, esto da el mismo valor que si se asignara $10,000 y $990,00, respectivamente.
Ademas, una diferente asignacién que aumente el beneficio de la parte interesada mas
pequefia de $10,000 a $20,000 produce una mejora significativa del 100%, en comparacion
con la reduccion del -0.1% de la parte interesada méas grande al modificarse de $990,000 a
$980,000. En resumen, el enfoque del bienestar social carece de la capacidad de captar
propiamente las escalas de las partes interesadas a la insatisfaccion de algunas partes
interesadas. Para mitigar las deficiencias del enfoque de bienestar social, se han reportado
diferentes esquemas para la distribucion o asignacion de recursos entre varios actores; estos

se mencionan a continuacion:

El esquema de justicia Rawlsiana proporciona el mayor beneficio a los miembros
desfavorecidos de los grupos de interés, maximizando asi la menor utilidad. Rawls considero
que es justo generar una perdida razonable de utilidad para los participantes con mayores
beneficios, mientras que el que tiene menores beneficios mejora (Rawls, 1971). La
asignacién Nash se obtiene maximizando el producto de las utilidades, lo que equivale a
maximizar la suma de sus logaritmos, lo que naturalmente captura una amplia gama de
escalas del sistema y proporciona una solucién tnica (Nash, 1950; Sampat and Zavala, 2019).

Estos esquemas se han aplicado en varios sistemas de multiples partes interesadas, en los
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mercados de la electricidad (Zavala y col., 2017), en los adultos mayores de la atencion
primaria (Mendoza-Alonzo y col., 2020), en el mercado de la energia de carbédn (Lee, 2019)
y en las redes de distribucion de agua (Beygi y col., 2014). Ademas, para encontrar la mejor
solucion entre las partes interesadas, se propuso un enfoque para comparar las multiples
distribuciones o asignaciones obtenidas bajo el esquema de Bienestar Social, Bienestar
Rawlsiana y Nash (Munguia-Lépez y col., 2019). Este esquema se ha utilizado para la
asignacion justa en el disefio dptimo de complejos residenciales integrados (Munguia-Lopez
y col., 2020), en la sintesis de redes de simbiosis carbono-hidrdégeno-oxigeno (Juarez-Garcia
y col., 2020), asi como en la escasez de agua a nivel macroscéopico (Ochoa-Barragan y col.,
2021).
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PLANTEAMIENTO 1.
Integracion de Calor en una
Planta Industrial
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3. INTEGRACION DE CALOR EN UNA PLANTA INDUSTRIAL

3.1. Generalidades

Considerando una planta industrial que demanda servicios externos de calentamiento
y enfriamiento, asi como necesidades de refrigeracion y electricidad. En consecuencia, se
pueden instalar maquinas térmicas para satisfacer estos servicios. Entonces, el problema

abordado puede enunciarse como sigue. Dados:

» Un conjunto de corrientes de proceso calientes (HPS) que requieren enfriamiento
desde sus temperaturas de entrada hasta sus temperaturas objetivo; incluso algunos
de ellos necesitan ser refrigerados (disminuir su temperatura por debajo de la
temperatura ambiente). También se indican las capacidades especificas y los caudales
de cada flujo.

» Ademads, un conjunto de corrientes de proceso frias (CPS) que requieren
calentamiento con temperaturas de entrada y de destino conocidas, asi como
capacidades especificas y caudales.

» Un conjunto de maquinas térmicas para interconectar con una HEN y maximizar la
reutilizacion de la energia; el SRC, el ORC y el ciclo AR son las méaquinas térmicas
requeridas. EI SRC produce electricidad, que puede funcionar con diferentes fuentes
de energia primaria (energia solar, biocombustibles y combustibles fésiles). El calor
residual disponible en el condensador del SRC puede ser reutilizado por un ORC para
generar mas electricidad, el ciclo AR es utilizado para generar las necesidades de
refrigeracion en la HEN.

» Un colector solar para suministrar calor al SRC. Se especifican la capacidad de
captacion de la radiacion solar para cada periodo del afio. Asi como el nimero de
puestos de trabajo que se pueden generar por cada kJ producido.

» Un conjunto de biocombustibles B disponibles para suministrar energia primaria al
SRC, incluyendo sus costos unitarios, los GEI unitarios para el ciclo de vida
completo, la disponibilidad méxima para cada periodo y el nimero de puestos de
trabajo que se pueden generar por kJ producido segun cada biocombustible.

» Un conjunto de combustibles fosiles F disponibles para suministrar energia primaria

al SRC. Para cada combustible fésil, se conoce también el costo unitario, la
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disponibilidad méxima, el GEI especifico general y el nimero de puestos de trabajo
que se pueden generar por kJ producido.
» El agua de enfriamiento utilizada como servicio de enfriamiento se da con

temperaturas de suministro y salida conocidas, asi como con el costo unitario.

Los coeficientes de pelicula de transferencia de calor para todas las corrientes
calientes y frias, los factores de eficiencia y las temperaturas de operacion para el SRC y el
ORC, el coeficiente de rendimiento (COP) y las temperaturas de operacién del ciclo AR se
obtienen mediante la simulacion de las unidades y las méaquinas térmicas implicados
(intercambiador, SRC, ORC y ciclo AR), que se realiza en el simulador de procesos Aspen
Plus®. Por lo tanto, toda la informacidn relacionada con el funcionamiento de las maquinas
térmicas se ejecuta y se obtiene del simulador de procesos Aspen Plus®, y una vez terminada
esta tarea, los datos se envian a la plataforma de optimizacién determinista (es decir,

GAMS®) con el fin de utilizar datos mas precisos y obtener mejores resultados.

Es importante mencionar que el objetivo econdmico consiste en maximizar la
ganancia total anual (TAP), mientras que el objetivo medioambiental estad orientado a
minimizar las emisiones netas de gases de efecto invernadero (NGHGE), y finalmente el
objetivo social aborda la maximizacion del nimero de puestos de trabajo que puede generar
la implantacion del proyecto propuesto (NJOBS). Ademas, las soluciones optimas pueden
determinar un conjunto de decisiones clave como la implementacion de un colector solar, la
configuracién optima de la HEN, la potencia producida, las capacidades de las maquinas
térmicas, la cantidad de energia intercambiada por cada planta, etc. La seleccion de los
fluidos de trabajo 6ptimos del ciclo ORC y AR se realiza mediante modelos disyuntivos, que
se presentan en el modelo determinista. Hay que tener en cuenta que se requiere un estudio
previo para determinar los potenciales fluidos de trabajo para operar el ORC, que se puede
Ilevar a cabo teniendo en cuenta los niveles de temperatura de las HPS y CPS.

El problema general considerado en este trabajo se representa en la Figura 3.1. Las
fuentes de energia primaria sélo se suministran al SRC, que produce electricidad y vapor de
baja presion (LPS). Este vapor puede ser dividido para ser suministrado al evaporador
perteneciente al ORC, asi como puede ser suministrado al ciclo AR (para satisfacer las

demandas de refrigeracion de las HPS en la HEN) y finalmente puede ser reutilizado como
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utilidad caliente en la HEN. Ademas, las HPS dentro de la HEN pueden transferir su exceso

de calor al ciclo AR y al ORC. Por ultimo, la configuracion propuesta considera que el CPS

puede recibir energia procedente del ORC.

.
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’ - v el ciclo AR 5 b “vaporado
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Intercambio de calor de HPS con ORC ’ > s 1

Corrientes de procesos_/

Figura 3.1. Representacion esquematica del sistema integrado propuesto y el método de
solucion.

3.2. Metodologia

La metodologia propuesta consiste en una estrategia de optimizacién metaheuristica-
determinista. Donde, la optimizacion metaheuristica es implementada para las maquinas
térmicas (SRC, ORC y ciclo AR) considerando el uso del algoritmo I-MODE (Evolucion
Diferencial Multi-Objetivo Mejorado) (Sharmay Rangaiah, 2013), y la tecnologia de médulo
de objeto componente (COM) se implementa para establecer un vinculo entre Aspen Plus®
y Microsoft Excel® (Ponce-Ortega y Hernandez-Pérez, 2019). Con la tecnologia COM, es
posible agregar cddigo para que las aplicaciones se comporten como un servidor de
automatizacion de enlace de objetos e incrustacion (OLE) donde se utiliza Visual Basic para
Aplicaciones (VBA) para interactuar con otras aplicaciones. Posteriormente, se establece la
iteracion entre optimizacion determinista (GAMS®) y optimizacion metaheuristica;
GAMS® resuelve el modelo matematico (basado en una superestructura) que describe todas

las interconexiones energéticas entre la HEN y las maquinas térmicas mientras que la
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optimizacion metaheuristica resuelve la parte altamente no convexa que se encuentra en los

modelos termodindmicos.

Por otro lado, la Figura 3.2 representa la implementacion del SRC y la Figura 3.3
muestra el ORC en Aspen Plus®. Mientras que, para el ciclo AR se propone el modelo que
se muestra en la Figura 3.4, donde los supuestos y secuencia de célculo para el ciclo AR se
resumen en la Tabla 3.1. Los componentes basicos (bombas, valvulas, etc.) se modelan
seleccionando el bloque equivalente en Aspen Plus®. Y los modelos termodinamicos

seleccionados en Aspen Plus® son los siguientes:

v Tablas de vapor NBS (STEAMNBS) para el SRC (AspenTech, 2013).

v Ecuacion de estado Peng-Robinson para ORC (recomendado para aplicaciones de
hidrocarburos) (AspenTech, 2013).

v El método de propiedad PR-BM para el ciclo AR (Ecuacion de Estado de Peng-
Robinson modificada por Boston-Mathia) (Mansouri y col., 2015).

Ademas, las eficiencias utilizadas para la optimizacion son: 7, ... =0.9 para las

turbinas y 7, = 0.8 para las bombas.
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Figura 3.2. Ciclo Rankine de vapor (SRC) en Aspen plus®.
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Figura 3.4. Ciclo de refrigeracion por absorcion (AR) en Aspen plus®.
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Tabla 3.1. Secuencia de calculo para el ciclo AR.

Etapas Suposicién

1 Liquido saturado

2 Determinado por el modelo de bomba de solucion

3 Determinado por el modelo SHX

4y7 Liquido saturado, vapor saturado; la relacion de caudal

masico entre los estados 4 y 7 estd determinada por la
temperatura del calor residual disponible.

5 Determinado por el modelo SHX

6 Determinado por el modelo de valvula de solucion 2

8 Determinado por el modelo de condensador (liquido
saturado)

9 Determinado por el modelo de la valvula de refrigerante 1

10 Determinado por el modelo de evaporador

11y 12 Determinado por el modelo de intercambiador de calor
vapor-liquido

3.2.1. Procedimiento de Solucién
El enfoque de solucién propuesto (Figura 3.5) implica una estrategia hibrida de

optimizacion metaheuristica-determinista, que se describe a continuacion:

La optimizacion metaheuristica implementada para las maquinas térmicas, inicia
cuando, se envia un vector de decision de variables de disefio desde MS Excel® a Aspen
Plus® (por ejemplo, temperaturas, presiones, caudales masicos, etc.) donde se obtienen
calculos rigurosos para los datos de disefio de las méaquinas térmicas considerando métodos
rigurosos para las propiedades termodinamicas. Los datos se devuelven desde Aspen Plus®
a MS Excel® para calcular las funciones objetivo del modelo metaheuristico, que se evaltan
y se generan nuevos vectores de variables de disefio. Después del maximo nimero de
generaciones (MNG), se selecciona la mejor solucion para cada maquina térmica y se envian
variables (eficiencias, rendimiento, temperaturas de operacion, presion de operacion, etc.) a
la plataforma de optimizacion determinista. En GAMS® se evalua la funcion objetivo del
modelo determinista y se obtienen los resultados de las maquinas térmicas, la configuracion
Optima, los ingresos y los costos de la integracion de calor. Los resultados de las maquinas
térmicas (calor suministrado, produccion de electricidad, cantidad de utilidades de calor, frio
y refrigeracion, etc.) se seleccionan y se reenvian a la plataforma metaheuristica. Finalmente,

tras varias iteraciones entre la optimizacion metaheuristica y la optimizacion determinista, se
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obtiene la convergencia (Ultima iteracidn) del procedimiento general de solucion cuando la
diferencia entre las variables de decision (eficiencias, temperaturas, coeficientes de

rendimiento, etc.) es minima respecto a la iteracion anterior.

Cabe sefialar que los ciclos SRC, ORC y AR se optimizan secuencialmente utilizando
la estrategia metaheuristica, ya que la optimizacion simultanea para las maquinas térmicas

genera problemas de alta convergencia; por lo tanto, los resultados se analizan por separado.

Valores de Enlace de Variable de
limentacion programas Decision

e Proceso de simulacion
e Obtencion de

(I-MODE) Resultados
Programa Interfase

MS EXCEL ASPEN PLUS
\_/

I
|
I
|
I
I
I
I
|
I S~—_ Valores _—" Variable de
I
I
I
I
I
|
I
|
I

Algoritmo Metaheuristico

Alcatorios Respuesta

Iteracion

Figura 3.5. Enfoque de solucion propuesto.
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3.2.2. Modelo determinista

Para comprender el modelo determinista, primero se definen los conjuntos utilizados
en la formulacién matematica. Los conjuntos que representan corrientes de proceso calientes,
corrientes de proceso frias y etapas internas en la superestructura son HPS, CPS y ST; el
indice i se usa para el HPS, j denota CPS y el indice k se usa para las etapas internas de la
superestructura. Los conjuntos G y H se utilizan para los fluidos de trabajo disponibles para
operar el ORC y los sistemas disponibles para el ciclo AR; el indice g representa los fluidos
organicos y h es el sistema utilizado por el ciclo AR. Los conjuntos F, B y T denotan
combustibles fosiles, biocombustibles y periodos de tiempo (meses); Los indices f, b y t se

utilizan para indicar combustibles fosiles, biocombustibles y meses.

La formulacién matematica se basa en la superestructura propuesta en la Figura 3.6.
Esta figura muestra que las HPS pueden transferir calor al ORC y al ciclo AR, también las
HPS intercambian calor con las CPS en cada una de las etapas internas. Posteriormente, se
coloca un conjunto de enfriadores para disminuir las temperaturas de las HPS. Ademas, si
cualquier HPS requiere una temperatura objetivo por debajo de la temperatura ambiente (es
decir, es necesario refrigerar estas HPS); luego, hay un conjunto de unidades AR2 para
satisfacer esta demanda. Ademas, se considera el intercambio de calor entre CPS, el ORC y
la utilidad de calor proporcionada por el SRC para lograr las temperaturas deseadas asociadas
a las CPS.
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Figure 3.6. Superestructura propuesta para el sistema energético integrado.

Las siguientes ecuaciones describen la representacion matematica de la Figura 3.6, y
se subdivide en las siguientes secciones: primero se presentan las relaciones asociadas con el
modelo HEN, luego el modelo para la seleccion éptima de los fluidos de trabajo, luego el

modelo asociado con los ciclos termodindmicos, y finalmente las funciones objetivo.

3.2.2.1. Balance de energia total para las corrientes del proceso

La carga de energia total contenida por cada HPS, se transfiere en las etapas internas

k CPS; (g;;, ). al SRC (g;i), al ORC (g7y), y al ciclo AR (g7f') como en las etapas

externas al agua fria (g™ )y finalmente los requisitos de refrigeracion (o),

z 0« "rqis,LC
(Twi —Touri ) FCP, = Z jicrs +g™+9*?, VieHPS (3.1)

orcl arl

KesT
S AG +i
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Del mismo modo, el calor total requerido por cada CPS; se obtiene a traves del
intercambio de energia con cualquier HPS; y el ORC (q?fﬁz) en todas las etapas internas, asi
como la energia recibida del SRC (q/*),

(Tle _TOUTj)Fij = Z{ Z 0« +q(j),r|fz}+qups, Vj e CPS (3.2)

keST | ieCPS

3.2.2.2. Balance energético para etapas internas
Ademas, se requieren balances de energia para las etapas internas con el fin de

calcular las temperaturas internas. Por lo tanto, las siguientes relaciones permiten calcular las

temperaturas internas para HPS y CPS,

(ti,k —ti’kﬂ)FCpi = >0, +OT O +07, VieHPS keST (3.3)

j=CPs

(t; —tisa) FCP; = D 0 +055°, VjeCPS keST (3.4)

i=HPS

3.2.2.3. Balance energético para etapas externas
Los requisitos de enfriamiento para HPS se logran a través del agua fria y mediante

el ciclo AR. Estos se expresan de la siguiente manera:

(ti,NOK+l _tiarz) FCp, =¢", VieHPS (3.5)
(" =Tour )FCP, =", Vie HPS (3.6)

Cabe sefialar que a través de las relaciones anteriores se puede calcular la temperatura
en el dltimo borde de las etapas (ti,NOK+1)’ internas, asi como la temperatura antes de la
refrigeracion (t*).

Del mismo modo, para que CPS logre las temperaturas objetivo, pueden usar la

utilidad de calor externa,

(TOUTj _tj,l) FCp; = qus, Vj e CPS (3.7)

36
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



3.2.2.4. Asignacion de temperatura para los bordes extremos de las etapas internas.
Notese que, de acuerdo a la superestructura propuesta, la temperatura de entrada de

cada HPS corresponde a la temperatura en el primer borde,

Toi =t VieHPS (3.8)

Mientras que para CPS sus temperaturas de entrada son las mismas que la temperatura

en la dltima frontera de las etapas internas,

Ty =t Vj e CPS (3.9)

INj j,NOK +11

3.2.2.5. Restricciones para la viabilidad de la temperatura en la superestructura.
Dado que el lado izquierdo de la superestructura corresponde a la parte mas caliente;

mientras que el lado derecho es la zona mas fria; las temperaturas involucradas en la
superestructura deben tener una reduccién monotdnica de izquierda a derecha y se necesitan

las siguientes relaciones,

t >t VieHPS keST (3.10)
tvoka 277, Vie HPS (3.11)
t"2>T_ ., VieHPS (3.12)
Tourj 21, VieCPS (3.13)
t 2t ., VjeCPS keST (3.14)

3.2.2.6. Existencia de los intercambiadores de calor.
El modelo de programacidén matematica considera una variable binaria (z) asociada a

cada unidad de intercambio de calor para determinar su existencia o no (si la unidad existe,
entonces z debe ser igual a uno; de lo contrario, si no se requiere el intercambiador, z es igual
a cero). Por lo tanto, las siguientes relaciones logicas se incluyen en la formulacién, donde la
existencia o no de todas las unidades de intercambio de calor se determina de la siguiente

manera:

0 ~Q™2,, <0, VieHPS,]jeCPSkeST (3.15)

ij
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QM2 <0, VieHPS,keST (3.16)

0’ - Q2% <0, VieHPS,keST (3.18)
9o - Q24 <0, VieHPS,keST (3.20)
g™ —Q™z™ <0, VieHPS (3.21)

T2 -QM*z"? <0, VieHPS (3.22)
qr -Q™z* <0, VjeCPS (3.25)

donde Q" puede aproximarse a la mayor carga de calor entre HPS, y CPS; mientras que la
carga de calor total para HPS; se puede usar como Q}*y Q™ finalmente la carga de calor

total para CPS; se puede usar como Q¥ y Q™.

3.2.2.7. Viabilidad de las diferencias de temperatura.
Ademas del cumplimiento de las relaciones anteriores para determinar la existencia

de cada unidad de intercambiador de calor, todas las unidades existentes también deben
satisfacer la diferencia de temperatura minima considerada para cada caso particular debido
a que este valor afecta directamente a los costos de capital de los intercambiadores. Por lo
tanto, si la unidad existe, la diferencia de temperatura minima debe cumplirse en ambos lados
de cada intercambiador incluido en la superestructura; de lo contrario, si la unidad no existe,
se emplea un limite superior para la diferencia de temperatura para cada tipo de

intercambiador. Esto se modela de la siguiente manera,

dtj, <t —t;, +AT™(1-z,), VieHPS,jeCPS keST (3.26)
At s Stys —tua +AT T (1-2,;, ), VieHPS, jeCPS keST (3.27)
dte <t —Toor + AT "™ (1-2% ), VieHPS keST (3.28)
At <t s —Tat +AT™ (1-27), VieHPSkeST (3.29)
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dt?et <t —Tour + AT ™ (1-2%"), Vie HPS ke ST
dtih Sty — T +ATT™ (1-20¢"), Vie HPS k e ST
dtee <t —Toor + AT ™ (1-27), VieHPSkeST
Aty <t — Tt + AT ™ (1-231), Vie HPS ke ST
At <t o — Toor +AT™™ (1-2"), Vie HPS

dt™? <t —Tg' + AT™ (1-2), Vie HPS

At <t -T2 + AT 2™ (1-27%), Vie HPS

Aty ST —t;, + AT ™ (1-23}), VjeCPS,keST
dtore? < T2 —t

ke = lour —ljka +ATj0r02max (1— Z?TEZ), VjeCPS,k € ST

dtf*? <Too —t;, +AT*™ (1-z}*), VjeCPS

(3.30)

(3.31)

(3.32)

(3.33)

(3.34)

(3.35)

(3.36)

(3.37)

(3.38)

(3.39)

Cabe sefialar que no se requiere la relacién para incluir el lado derecho de las unidades

AR2, ni para el lado izquierdo de las unidades LPS, debido a que las temperaturas

involucradas en estos lados particulares estan resueltas por el problema.

Después, se especifica que todas las diferencias de temperatura; deben ser mayores

que la diferencia minima de temperatura. Para esto se requieren las siguientes restricciones

I6gicas:

AT, <dt ., VieHPS,jeCPSkeST (3.40)

AT, <dtF, VieHPSkeST (3.41)

AT, <dt™, VieHPSkeST (3.42)

AT, <dt¥, VieHPS,keST (3.43)
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AT, <dt™*, VieHPS (3.44)

AT, <dt™?, VieHPS (3.45)
AT, <dt***, VieHPS (3.46)
AT, <dtf¥?, VjeCPS,keST (3.47)
AT, <dtP? VvjeCPS (3.48)

3.2.2.8. Seleccidon éptima de fluidos de trabajo.

En esta seccidn se aborda la seleccion del fluido de trabajo 6ptimo para operar el ORC
entre un conjunto de fluidos de trabajo disponibles, asi como un modelo disyuntivo para
determinar el sistema Optimo para ejecutar el ciclo AR. Aqui, es importante sefialar que en
cada solucion 6ptima se determina si se requiere o no el ORC; mientras que el ciclo AR
siempre es necesario debido a que la metodologia propuesta considera la existencia de

requisitos de refrigeracion.

3.2.2.9. Seleccién éptima del fluido de trabajo para ORC
El siguiente modelo disyuntivo establece que, si se requiere el ORC, generara un valor

para la produccién de energia mayor que cero. Ademas, hay un conjunto de fluidos de trabajo
disponibles para ser utilizados por la ORC; asi, cuando existe el ORC, debe seleccionarse el
fluido de trabajo éptimo para ejecutarlo. En este sentido, cada fluido de trabajo tiene un valor
caracteristico para el factor de eficiencia, asi como temperaturas operativas especificas en
cada paso del ORC. Luego, considerando estas variaciones entre los fluidos de trabajo
disponibles, el modelo disyuntivo seleccionara el fluido de trabajo déptimo. Finalmente, se
considera el escenario donde el ORC no existe y todos los parametros mencionados
anteriormente se establecen como cero. Lo anterior matematicamente se representa mediante

la siguiente disyuncion:
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B y ore B
Power® >0
- - orc
B orc 71 T orc ] W ere Y
Wl W2 g P orc 0
ower " =
orc orc orc orc orc __ ,,orc
K=y K= H = g ",
orcl _ orcl orcl _ orcl orcl __ T orcl ﬂ =
T _TIN,l T _TIN,Z Ty = TIN,g orcl
v V..V vi Ty =0
T orcl _ T orcl T orcl _ T orcl T orcl __ T orcl
ouT ouT 1 ouT ouT,2 ouT — 'OuT,g Torcl _ 0
orc2 __ Torc2 orc2 __ T orc2 orc2 __ T orc2 out —
TIN _TIN,l TIN _TIN,Z T|N _TIN,g TOFCZ _ 0
IN -
orc2 __ - orc2 orc2 __ - orc2 orc2 __ T orc2
__TOUT TOUT 1] _TOUT TOUT,Z i _TOUT - TOUT,g il TO()lI:l(EFZ — 0

En la disyuncién anterior, Y °* es una variable booleana asociada a la existencia del

ORC, Power“*representa la cantidad de energia producida por el ORC, W™ es la variable
booleana asociada a la seleccidon del fluido de trabajo g, el factor de eficiencia logrado por el

fluido organico g esta representado por ,ugm , la entrada y la salida de las temperaturas para

las unidades ORC1 son T YTour4; O respectivamente, y finalmente TS vy ToU7,

representan las temperaturas de entrada y salida para las unidades ORC2, respectivamente.

Por otro lado, la disyuncion previa se transforma en un conjunto de relaciones
algebraicas a través de la técnica del convex Hull (Ponce-Ortega y col., 2008). En este
sentido, cada variable booleana esta asociada a una variable binaria para llevar a cabo la
reformulacion adecuada. Por lo tanto, cuando la variable booleana es verdadera, la variable
binaria asociada se establece como uno; de lo contrario, si la variable booleana es falsa, la
variable binaria debe establecerse como cero. Entonces, la siguiente relacién logica establece
que cuando se requiere el ORC, se debe seleccionar un fluido de trabajo; de lo contrario, si
no se requiere el ORC, no se activa ningun fluido de trabajo,
yore = Wi (3.49)

geG

La siguiente relacion establece que, si existe el ORC, la cantidad de electricidad

producida debe ser inferior a un limite superior ( Power®-"*),

Power®* < Power°-"®y°" (3.50)
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Ademas, el factor de eficiencia elegido se obtiene a través de la siguiente relacion,

orc orc orc
H =zﬂg Wy

geG

(3.51)

Debe notarse que solo se puede seleccionar un fluido de trabajo (ecuacién (3.49)). Y

en torno a la seleccionar las cuatro temperaturas involucradas en el ORC se emplean el mismo

tipo de relaciones matematicas,

TlﬁerI — ZT orclworc

IN.g ""g
geG

orcl _ orcl orc
TOUT = ZTOUT,gWg

geG

orc2 __ orc2, , ,0rc
TIN = ZTIN,Q W

g
geG

orc2 __ orc2 orc
TOUT - ZTOUT,gWg

geG

(3.52)

(3.53)

(3.54)

(3.55)

Ademas, las siguientes relaciones establecen que, si se requiere el ORC, entonces

puede ser posible el intercambio de calor entre el ORC con HPS y CPS; en el otro caso, si el

ORC no existe, entonces se elimina la posibilidad del intercambio de calor con ORC

orcl

orc
y 2z,

rc2

orc 0
yo 2 Zj,k )

Vie HPS, k e ST

VjeCPS,k e ST

3.2.2.10. Seleccion optima del sistema para ciclo AR
Este trabajo considera la seleccién dptima del sistema para operar el ciclo AR. Para

(3.56)

(3.57)

llevar a cabo esta tarea, se emplea el siguiente modelo disyuntivo (donde Y,* representa la

variable booleana asociada a la seleccion del sistema h para ejecutar el sistema AR),

\&ar
COP* =COR™

ar2 _ Tar2
TIN _TIN,l

ar2 _ Tar2
L TOUT _TOUT,l

\efr
COP* =COP*

ar2 _ Tar2
TIN _TIN,Z

ar2 _ Tar2
L TOUT _TOUT,Z

\G?r
COP™ =COP™
Tlilrz = ler,i

ar2 _ Tar2
L Tour _TOUT,h
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La disyuncion anterior se emplea para la seleccion el sistema Optimo entre un
conjunto de sistemas disponibles. Cada sistema disponible tiene un valor caracteristico para

COPR™, y segun el sistema, cambia los valores de las temperaturas de entrada y salida para

las unidades AR2 (Tt Y Tour .. respectivamente). Cabe sefialar que las temperaturas
anteriores afectan drasticamente la temperatura mas baja que puede lograr el HPS.
Cuando el modelo disyuntivo anterior se reformula en un conjunto de ecuaciones

algebraicas, obtiene las siguientes relaciones légicas. En primer lugar, se debe elegir un

sistema,

2 W =1 (3.58)

heH

Luego, las temperaturas de COP, entrada y salida para la operacion del ciclo AR se

seleccionan de acuerdo con el sistema seleccionado,

COP* = COR™y;' (3.59)
heH
T = oy (3.60)
heH
Toor = 2 Tovr Yo' (3.61)

heH

3.2.2.11. Ciclos termodinamicos y sus interacciones.

Para modelar la operacion del ciclo AR, se considera un COP; mientras que el
modelado para ciclos termodindmicos se realiza a través de factores de eficiencia ().
Ademas, en esta seccion se establece que el calor disponible en el condensador en el SRC
(calor residual) se puede utilizar en el ciclo ORC, AR y en la HEN.
3.2.2.12. Modelado para el SRC

El balance de energia para todas las fuentes de energia externas suministradas a la

caldera colocada en el SRC se indica de la siguiente manera:

QExternaI — tSolar + ZQSiofuel + z Qrissil , ‘v’t ET (362)

beB feF
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donde Q*™ representa la energia total proporcionada al SRC.

Luego, la potencia producida por el SRC es igual a la energia total alimentada al ciclo
multiplicada por un factor de eficiencia que representa la eficiencia térmica para convertir la

energia externa proporcionada al ciclo en electricidad.
Powersrc — QExternaIlusrc (363)

El calor residual restante (el calor que no se puede convertir en energia) se envia al
ORC (para producir electricidad), al sistema AR (para producir refrigeracion) y a la HEN
(como servicio de calefaccion),

erc_mps :Qorc_mps+Qar_mps+ z qups (364)

jeCPs

El balance de energia general para el SRC establece que la energia total suministrada

External

al ciclo (Q ) se convierte en electricidad (Power®) o se puede enviar a otros

subsistemas (Q*°-™"), asi como también se considera la posible transferencia de calor al

agua de refrigeracion. (Q**-*"),
QExternaI — Powersrc +erc_mps +QS|’C_CW (365)

Cabe senialar que el peor escenario para el calor residual es la transferencia de calor
con agua fria, ya que esta opcidn genera un costo operativo (costo del agua de enfriamiento)

y no se aprovecha para aplicaciones relevantes.

3.2.2.13. Modelado para el ORC
De acuerdo con el esquema propuesto, el ORC puede recibir calor proveniente del

SRC (Q°°-™*), asi como también tiene en cuenta la transferencia de calor del HPS al ORC

orcl orc

0, . Luego, para determinar la potencia producida por el ORC ( Power®*), considera el

orc

factor de eficiencia (x° ) de la siguiente manera,

Power® =(Qorc_mps + Z Z qic?Lcljluorc (366)

ieHPS keST
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Ademas, el calor residual (disponible en el condensador del ORC) puede ser utilizada

por el CPS (q*) o puede transferirse al agua fria (Q**-*"),

Qorc_mps+ Z z qﬁLcl — Power®® + Z z q?’rEZ_'_Qorc_cw (367)

ieHPS keST jeHPS keST

Es importante resaltar que el factor de eficiencia y las temperaturas operativas para el
ORC dependen del fluido de trabajo seleccionado para ejecutar el ciclo. En este sentido, el
valor de las temperaturas operativas es un factor importante para la viabilidad de la
transferencia de calor entre el HPS y el ORC, asi como para el intercambio de calor del ORC

al CPS, que puede disminuir el uso de fuentes de energia externas.

3.2.2.14. Modelado para el ciclo AR
El balance para el sistema AR establece que la carga de enfriamiento por debajo de

la temperatura ambiente requerida por HPS (g*?) debe ser suministrada por el exceso de
calor del HPS (qg7"), asi como por la energia disponible en el condensador del SRC (Q* -

). Este balance de energia también considera un COP (que depende del sistema elegido) como
factor para describir la conversidn de energia entre el calor proporcionado y el enfriamiento

obtenido; por lo tanto, es necesaria la siguiente expresién matematica;

> g

ieHPS _ arl ar_mps
- g +Q (3.68)
COP ZZ ‘

3.2.2.15. Maxima produccion de energia.
Antes del proceso de optimizacion, debe analizarse y determinarse la generacion de

energia maxima deseada (es decir, la electricidad maxima que sera producida por el SRC y
el ORC), que puede obtenerse a través de un estudio considerando los propios requisitos de
electricidad del proyecto y la cantidad maxima de energia que se puede vender a otras

industrias 0 gobiernos locales. Esta restriccién se modela de la siguiente manera:

Power ™ + Power®* < Power " (3.69)

Max

donde Power™ representa la produccion de potencia maxima deseada.
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3.2.2.16. Tamafo Optimo para el colector solar y maxima disponibilidad para
biocombustibles.

Las fuentes de energia externas para proporcionar los requisitos de energia externa
son el colector solar, los biocombustibles y los combustibles fosiles. En este sentido, el
colector solar puede existir o no en la solucion 6ptima (debido a que representa la fuente de
energia més cara; sin embargo, al mismo tiempo es la energia mas limpia); entonces, si se
requiere el colector solar, se debe determinar su area Optima. Ademas, una limitacion
importante que debe considerarse para el uso de biocombustibles es la variacion para su
produccién durante el afio.
3.2.2.17. Tamafio 6ptimo para el colector solar.

Si se requiere un colector solar en la solucion 6ptima, su tamafio éptimo debe
determinarse mediante la siguiente relacion. Esta ecuacion también determina la energia solar

total proporcionada al sistema (Q**"*"). Cabe sefialar que, si la energia solar total requerida

en la solucién 6ptima es cero, significa que no es necesario instalar el colector solar,

QtSOIar SQUseful_Solar A:Solar %, vt ET (370)

t
t

donde Q™“'-**representa la energia solar Util para la radiacién solar disponible en la

ubicacién especifica donde se puede instalar el colector solar (en este caso, este valor incluye

la eficiencia asociada al equipo), A>*" es el area 6ptima del colector solar y D, es un factor

de conversion para cambiar las unidades de tiempo.

3.2.2.18. Disponibilidad maxima para biocombustibles
Dado que la disponibilidad de biocombustibles cambia drasticamente a lo largo del

afio, la siguiente restriccion debe incluirse en el modelo,

H Power = | Max
Biofuel _ Heating, Avallbyt
b,t — D )

t

VbeB,teT (3.71)

donde Heating;®™" representa la potencia de calentamiento para biocombustible b y

Availb“f'taX indica la cantidad méaxima de biocombustible b disponible en el periodo t.
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3.2.2.19. Funciones objetivo

El problema propuesto es un modelo MINLP de objetivos multiples que considera
simultdneamente cuestiones econdmicas, ambientales y sociales (que son criterios
importantes incluidos en la sostenibilidad). Por lo tanto, el objetivo econémico consiste en la
maximizacion del TAP; considerando que el objetivo medioambiental contabilizado en la
metodologia propuesta es la minimizacion del GEI neto, y finalmente el objetivo social es
maximizar los empleos generados por el proyecto,

OF ={Max TAP;Min NGHGE®"*';Max Jobs| (3.72)

Dado que las dos primeras funciones objetivas (Max TAP, MinNGHGE®*™") se
contradicen entre si; el numero de empleos que puede crear el proyecto juega un papel
importante para los tomadores de decisiones y los gobiernos locales involucrados en el
proyecto.
3.2.2.20. Funcion objetivo economica

La funcion del objetivo econdémico consiste en maximizar la ganancia, que incluye el
RSP (ingresos provenientes de la venta de energia) y TCR (crédito fiscal), menos el CaC
(costo de capital), FiC (costo fijo), OC (costo operativo) y ESC (costo de las fuentes de

energia):
Max profit = RSP +TCR -CaC - FiC —OC - ESC (3.73)
Estos términos se describen a continuacion:

Ingresos por la venta de energia (RSP). Los principales beneficios econdmicos se obtienen

mediante la venta de la energia generada por el SRC y el ORC,

RSP = H, D™ (GaPow"™ Power*" + GaPow* Power*) (3.74)

donde H, denota las horas de operacion por afio de la planta, D*" es un factor de conversion,

Src orc

que transforma segundos a horas, GaPow™ y GaPow"* representan las ganancias unitarias
por la venta de energia producida en el SRC y ORC. Estas ganancias unitarias se determinan
considerando el precio unitario de la energia, asi como los costos unitarios de produccién de

energia para el SRC (PP Cost™) y el ORC (PP Cost®*), respectivamente,
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GaPow™® = SuP™"" — PP Cost*" (3.75)

GaPow®* = SuP"™"" — PP Cost™® (3.76)

Créditos fiscales (TCR). Recientemente, varios gobiernos han promovido el uso de energias
mas limpias a través de créditos fiscales. En base a esto, el proyecto puede obtener créditos
fiscales para el uso de energia solar, biocombustibles e incluso algunos combustibles fosiles

(debido a que algunos de ellos reducen el GEI con respecto al carbon),

z (QtSOIar Dt ):| n z Z ': Rfiofuel Qgiofuel Dt :I

RSolar |:
TCR — HY teT teT beB (377)

+z z I:RrossilQ::issil Dt]

teT feF

Donde R*™, RE““! y RF*™" representan los créditos fiscales unitarios para energia solar,

biocombustibles y combustibles fésiles, respectivamente.

Costos de capital (CaC). Los costos de capital incluidos son el costo de capital para el ciclo
AR y los costos de capital para todas las unidades de intercambiador de calor que se muestran
en la Figura 3.6. En este orden, la metodologia propuesta utiliza la aproximacion de Chen
(1987) para determinar la diferencia de temperatura media logaritmica para las unidades de
intercambio de calor; y asi, evitar términos logaritmicos en el modelo de optimizacion; los

cuales representan cierta complejidad durante la etapa de optimizacion.

48
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



ieHPS

Z C_orcl

Z Ciarl

ieHPS keST

T a3 3 yer

ieHPS jeCPS keST

1/3
[(dtiljlk)(dti'j‘kﬂ)[d”k;dt”k”]+5}

B
et
urcl
+
igl;s keST I , 1 t0r01+dtoLc11 u3
dturc dt'o;c+1 ikl | s
B
qm[l 1]
k
I hi harl +

arl arl dt W + dtlall;1+1 B
(dt7) () 72 +6
B

efl, 1
Ik hi hcw

Cac=k,| >. C™

i 1/3
ie ow ow
oo 5
B
1 1
o [+
Z C_ar2 ) hi harz i
i 1/3
ieHPS dt_arz—l T -T ar2
IWﬁ“XWwa{ 2l wﬂ+4
B
qurlfz [1+ 1 ]
Mlho h
core2 i orc2 N
JeHps kEZST ] orc2 orc2 dtorcz + dt;)rkcfl B
(ot o) 25 5
B
1 1
I
> 2.CF AN b,
jeHPS keST ! (Tlps T )+dtl_ps—2 v
(Tllwps ~ lour, )(dtlps 2) . OU; j +0

(3.78)

Costos fijos (FiC). Los costos fijos contabilizados por este trabajo son los costos fijos para

todos los intercambiadores requeridos en la solucion optima
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Z Z zCeIxT .,H‘Z Zcorcl orc1+z Zce:rl arl

. ieHPS jeCPS keST ieHPS keST ieHPS keST
FIC - kf CW -, CW ar2ar2 orc2 ocm Ips -, Ips (379)
+§szi+§Cin+§EC +§Cpp
1 I
ieHPS ieHPS jeCPS keST jeCPS

iy . 1 1 2
Donde K; es un factor utilizado para anualizar, c®* ,C;® ,C", CZ",CX*, cX* y C
ij i i i i i i

representan los costos fijos para intercambiadores, enfriadores ORC1, enfriadores ARL,

enfriadores CW, enfriadores AR2, calentadores ORC2 y calentadores LPS, respectivamente

Costos de operacion (OC). Los costos operativos tomados en cuenta son los costos del agua

de enfriamiento para enfriar HPS (g™ ), asi como en el condensador del SRC (Q**-™) y el

ORC (QOI’C_CW)1

OC — CCW|: z qlCW +QSI‘C_CW +QOI’C_Cw:| (380)
ieHPS

Costos de fuentes de energia (ESC). La funcidén econdmica incluye los costos relacionados

con las fuentes de energia primaria (combustibles fdsiles, biocombustibles y colector solar),

feF teT beB teT

ESC = HY {Z{Cfossilz(Qrissil Dt)}+z|:CBlofuel Z( BlofueID )}}_FH CSoIar +k CCS;’:ar (381)

donde Cf"ss" y CbBiOfueI son el costo unitario para combustibles fosiles f y biocombustibles b,

| | - .
CSo T C22% son el costo de capital y el costo operativo del colector solar y se expresan de

cap

la siguiente manera:

Solar

CSoIar _ FC Solar ySOIar +VC Solar ('%Solar)a (382)

cap

COS;Iar _ Solar Z( Solar D ) (383)

teT

donde FC*™ y VC*"™ representan los costos unitarios fijos y variables para los costos de

Solar

capital del colector solar; mientras y>“ es una variable binaria utilizada para modelar la

Solar

existencia del colector solar, es un exponente del area para considerar las economias
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Solar

de escala en la funcion de costo de capital para el colector solar y finalmente Cu>™* es el

costo operativo unitario.

Finalmente, dependiendo del valor de los contrapesos entre los ingresos y los costos,
en algunos casos el beneficio puede ser positivo, mientras que en otros casos puede tener un

valor negativo.

3.2.2.21. Funcion objetivo ambiental
Este documento propone que la evaluacion del impacto ambiental se lleve a cabo a

través de la cuantificacion general de GEI; ya que los combustibles fosiles y los
biocombustibles liberan diéxido de carbono cuando se queman,

Min NGHGEOveraII _ z Z [GHGEfossilQrissil Dt :I + ZZ[GHGE:iofueIQb?iofuel Dt:l (384)

teT feF teT beB

donde Min NGHGE®*™" en general son los GEI globales liberados al medio ambiente,
mientras que GHGE{™" y GHGEF™" son los GEI individuales para los combustibles

fosiles f y biocombustibles b. Es importante sefialar que los GEI individuales se determinan
a través del analisis del ciclo de vida dado en unidades de tonelada de reduccion de COzeq

por kJ generado.

3.2.2.22. Funcion objetivo social
La metodologia propuesta considera la maximizacién del nimero de puestos de

trabajo que se pueden crear a través de la implementacién del proyecto. Estos empleos estan
en funcion de la produccion de combustibles fésiles, biocombustibles y por la operacion del
colector solar para proveer los requerimientos energéticos del proyecto. En si, para
cuantificar el nimero de puestos de trabajo creados se utiliza el modelo JEDI (empleo e
impacto en el desarrollo econémico). Al respecto, Miller y Blair (2009), utilizaron el modelo
JEDI para las ciencias econémicas y sociales, que se basa en un andlisis input-output. El
analisis input-output se basa en el uso de multiplicadores, donde un multiplicador es una
relacion simple del cambio sistémico total sobre el cambio inicial resultante de una actividad
econdémica determinada. Esto proporciona estimaciones del impacto total resultante de un
cambio inicial en la produccién econémica (por ejemplo, empleo) a través de la
implementacién o finalizacidn de un proyecto. El tamafio del multiplicador depende de varios

factores econdmicos, como el nivel de gasto local para una industria determinada, el grado
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de ventas fuera de la regién local, el tipo de industria y otras consideraciones regionales. Con
base en esto, el efecto total de un gasto Unico se puede calcular sumando los tres efectos,
utilizando multiplicadores regionales especificos y patrones de gasto personal (Goldberg y
col., 2004; You y col., 2012). Por tanto, la funcién social es maximizar el nimero de puestos
de trabajo creados por el proyecto para la produccion de combustibles fosiles,
biocombustibles y el colector solar:

z z [NJOBFOSSileiSSil Dt ] + Z z [ NJOBbBiOfuel Q:iofuel Dt ] +

teT feF teT beB

z |: NJOBSOIaerSOIar Dt :I

teT

Max NJOBS " = (3.85)

donde NJOB™", NJOBE°™ y NJOB*™ representan el nimero de empleos generados por

kJ proporcionados por combustibles fosiles, biocombustibles y colectores solares,

respectivamente.

3.2.3. Optimizacion Metaheuristica

3.2.3.1. Funcion objetivo para la optimizacion metaheuristica
La funcion objetivo consiste en maximizar los ingresos por generacion eléctrica y

minimizar el costo total anual.

OF :{M ax REVENUE, MinTAC} (3.86)

El ingreso total de la venta de la electricidad generada viene dado por:

REVENUE = (Power** + Power”*)SuP®"H (3.87)

donde SuP™"" es el precio de venta de la electricidad, Power®® y Power®* denotan la

electricidad producida por las turbinas en el SRC y el ORC, respectivamente.

Continuando, las siguientes relaciones matematicas se utilizan para calcular la

inversion de capital de los componentes de los sistemas SRC, ORC y AR.

3.2.3.2. Ciclo Rankine de vapor

El costo total anualizado del SRC (TAC*®*) se puede determinar de la siguiente manera:
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TAC™ =k, C° +C° (3.88)

cap pump,op

src

donde CZ; representa el costo de capital total para el SRC, C.

cap

es el costo de operacion

anual.

El costo de capital total para el SRC (Cfar; ) esta compuesto por el costo de capital de la
caldera (C,,;., ), €l costo de capital para la turbina (C.,. ), €l costo de capital para el

src

condensador (C,, ) y el costo de capital para la bomba (C_7; ) como sigue:

Csrc :Csrc _I_Csrc _I_Csrcd +Csrc (389)

cap boiler turbine con pump

En este sentido, el costo de capital para la caldera se determina de la siguiente manera
(Bamufleh y col., 2013):

C src

boiler

=3N,N, [Q,, 3412.14]" (3.90)

donde Q. es el calor neto suministrado en la caldera, N, es el factor de costo para tener

en cuenta la presion de operacion y N, es un factor para la temperatura de recalentamiento.

Entonces, la siguiente relacién es usada para determinar Np:

N, =7x10°(R, 1) (3.91)

En este caso, P, es la presion de operacion en la caldera; mientras que N, se determina

de la siguiente manera:

N; =1.5x10°T2? +1.13x10°T, +1 (3.92)
donde T, representa la temperatura de recalentamiento dado por:

T =T + T (3.93)

En la ecuacion anterior, T, denota la temperatura de operacion en la caldera and T,

es la temperatura de saturacion.

53
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



Adicionalmente, el costo de capital para la turbina es determinado por la siguiente

relacion matematica (Bruno y col., 1998):

Ccoe  =2237(Power™®)%* (3.94)

turbine

Asi, el costo de capital para el condensador es dado por:

C src

cond

=5.7x10°Q"* +3.391Q°"° +10446 (3.95)

donde Q. es el calor total removido por el condensador.

Ademas, el costo de capital para la bomba perteneciente al SRC puede ser determinado

de acuerdo a la siguiente relacion:

Coe L = 4x107* (W) ~0.5474(W ) +607.30;" +10572 (3.96)

pump
donde W, es la energia requerida por la bomba.

Finalmente, para el costo de capital, solo es considerado el generado por la bomba (el
resto de componentes implican un costo de operacion insignificante) por que presenta un alto
consumo de energia que estd relacionado con el flujo y la presion de operacion, lo que
produce un alto costo de operacion. Normalmente, el costo de operacion anual de la bomba
es mayor que el costo de capital total anualizado. El costo de operacion para la bomba es

definido de la siguiente manera:

Copon = (W, °SUPP™ H ) /0.6 (3.97)

pump,op

3.2.3.3. Ciclo Rankine Organico

El costo total anualizado del ORC se determina de la siguiente manera:

TAC® =k, C2¢ +C° (3.98)

cap pump,op

donde C.° denota el costo de capital total para el ORC, C2° es el costo de operacion

cap pump,op

anual para la bomba, que es generado por la electricidad requerida durante su operacion.

El costo total de capital para el ORC se define como sigue.
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COI’C — CeOVI’C + COI’C + COI’C (399)

cap turbine pump

Cabe sefialar que parte del costo de capital para el evaporador y el costo de capital total
para el condensador estan incluidos en el modelo determinista considerado para la HEN (ver
la seccién 3.2), porque estos componentes estdn separados en un conjunto de
intercambiadores de calor. Exactamente, el evaporador se divide en un intercambiador de
calor para el calor residual recibido del SRC, y mdltiples intercambiadores de calor para el
calor de las corrientes de proceso calientes (cada corriente de proceso caliente, cuyo calor se
suministra al evaporador, produce la existencia de un intercambiador de calor) y el
condensador se divide en multiples intercambiadores de calor para el calor suministrado a las
corrientes de proceso frios y solo un intercambiador de calor para el calor suministrado al

agua de enfriamiento. Por lo tanto, en los costos de capital para el evaporador (C.), solo se

considera el costo de capital del intercambiador de calor relacionado con el calor recibido del
SRC y el costo de capital para los intercambiadores de calor que componen el condensador
estan determinados por el modelo determinista (por esta razon, el costo de capital del

condensador no se considera en esta seccion).

El costo de capital para el evaporador es dado por:
Co' :?>><1O‘4Qev2 + 4.9598Q,, + 10092 (3.100)

donde Qv €s la energia total transferida por el evaporador.

El costo de capital para la turbina es determinado por:

cXre  =2237(Power®®)** (3.101)

turbine

Ademas, el costo de capital para la bomba es dado por:

Coe . =4x10 (W)’ ~0.5474(W ) +607.3W.™ +10572 (3.102)

pump
En la ecuacion anterior, W representa la energia requerida por la hbomba. Finalmente,
p

el costo de operacion para la bomba es definida de la siguiente manera:

Coumpop = (Wy°SUPP* H ) /0.6 (3.103)

pump,op
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3.2.3.4. Ciclo de Refrigeracion por Absorcion

El costo total anualizado del ORC es dado por:

TAC* =k,C¥ +C¥ (3.104)

cap pump,op

ar

sump.op €S €l costo de

donde CZ  representa el costo de capital total para el ciclo AR and C

cap

operacion para la bomba.

El costo de capital total para el ciclo AR es determinado por la suma del costo de capital

cond

para el condensador (C2 ), mas el costo de capital de bomba (C;‘me), el costo de capital

ar

para el intercambiador de calor de solucion (Cg, ), el costo de capital del generador (Con) Y

el costo de capital del absorbedor (CZ, ).

C¥ =C¥ +C¥ +C¥ +C¥ +C¥ (3.105)

cap con pump shx gen abs

Cabe sefalar que no se considera el costo de capital del evaporador, ya que se
determina en el modelo determinista para la HEN (véase la seccion 3.2). El evaporador se
divide en un conjunto de intercambiadores de calor asociados con aquellas corrientes de
proceso calientes que requieren una disminucion de temperatura por debajo de la temperatura
ambiente; todo el calor de refrigeracion producido es consumido por las corrientes de proceso

en caliente.

El costo de capital para el condensador se define como sigue:

C Src

cond

=5.7x10"°Q* +3.391Q°" +10446 (3.106)

donde Q" es el calor total removido por el condensador. Mientras que el costo de capital

para la bomba es calculado de la siguiente manera:

co L, =4x10* (W) ~0.5474(W ) +607.3W +10572 (3.107)

pump p

En la relacion anterior, W;" denota la energia demanda por la bomba. Adicionalmente,

el costo de capital para el intercambiador de calor de solucion (SHX) es dado por la siguiente

ecuacion:
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C =856.27A%™ (3.108)

shx

donde A, es el area del SHX. Mientras que, el costo de capital para el generador se calcula

de la siguiente manera:

Ca =—6x107Q,* + 11.513Q, — 6166.47 (3.109)

gen

donde Qg es la energia intercambiada en el generador. Finalmente, el costo de capital para el

absorbedor es dado por:

Cal’

abs

=14.866Q°% (3.110)

abs

donde Q... es el calor removido en el absorbedor.

abs

Debe notarse que las funciones de costo (es decir, ecuaciones 3.95, 3.96, 3.100, 3.102,
3.106, 3.107, 3.108, 3.109 y 3.110) se determinaron con Aspen Process Economic Analyzer
(APEA), que se basa en la tecnologia Aspen Icarus y estd disefiado para producir
estimaciones conceptuales y detalladas (AspenTech, 2012). En este contexto, para obtener

las funciones de costo para un componente, es necesario realizar el siguiente procedimiento:

» En primer lugar, se grafica un conjunto de costos de capital para un componente
especifico contra una variable importante. Estos valores se obtienen con APEA.

» Una vez graficada la funcién anterior, se establece su comportamiento y se compara
con una funcion de tipo exponencial, polinomial o potencial; por lo tanto, se

determinan las funciones de costo.

Ademas, las eficiencias para SCR y ORC estan determinadas por la relacién 26 de la

siguiente manera:

_ Power

3.111
o, (3.111)

donde Power es la electricidad producida por las turbinas, qup es el calor total suministrado

al ciclo. Vale la pena mencionar que la ecuacion 3.111 se aplica a SRC y ORC.

El coeficiente de rendimiento para el ciclo AR viene dado por la siguiente relacion:
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Qref
Qgen

COP =

(3.112)

donde Qrer €s el calor total de refrigeracion y Qgen €s el calor total suministrado al generador.

3.3. Resultados
3.3.1. Caso de Estudio

Para aplicar la metodologia propuesta se aborda un caso de estudio ubicado en la
ciudad de Morelia, México, el cual tiene las coordenadas N 19° 42" 08"" y W 101° 11" 08"".
Se consideran seis HPS y cinco CPS para la integracion de energeética (ver Tabla 3.2).
Adicionalmente, las Tablas 3.3-3.6 muestran los fluidos de trabajo considerados para los
sistemas ORC y AR disponibles, la disponibilidad maxima de biocombustibles, la energia
util recolectada por mes para el colector solar y los datos de los combustibles fésiles y
biocombustibles considerados, respectivamente.

Ademas, las variables iniciales para la optimizacion metaheuristica se muestran en la
Tabla 3.7, estas variables iniciales son las condiciones de operacion que fueron utilizadas
para el ciclo SRC, ORC y AR por Lira-Barragan y col. (2014). Especificamente, el fluido de
trabajo R245ca fue seleccionado por el ORC porque presenta temperaturas de operacion mas
beneficiosas para el evaporador y el condensador (Mago y col., 2007), también se selecciond
el fluido de trabajo NH3-H2O para el ciclo AR por presentar temperaturas méas bajas en el

evaporador (ver Tabla 3.3).

Tabla 3.2. Datos de las corrientes para el caso estudio abordado.

Corrientes Temperatura de entrada (K) Temperatura de salida (K)  FCp(kW)

H1 345 278 22.4
H2 448 342 25.8
H3 300 273 77.8
H4 288 271 226.5
H5 488 383 27.8
H6 543 395 9.4
C1 358 453 19.5
C2 370 418 55.3
C3 283 315 135.4
C4 278 298 215.6
C5 338 416 62.1
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Tabla 3.3. Fluidos de trabajo para ORC (Mago y col., 2007) y sistemas para AR disponibles

ORC

# Fluido de x5~ T (K) T, (K) - TGP (K) - T8 (K)
trabajo

1 R113 0.19 294 458 298 295

2 R245ca 0.17 305 443 308 306

3 Isobutano  0.145 304 398 306 305

Ciclo AR

# Sistema COP TXL (K) Tk, (K)

1 H20-LiBr 1.2 268 268

2 NH3-H.O 0.7 243 243

Tabla 3.4. Cantidad mensual disponible para los biocombustibles (ton/mes).

Combustible/mes Ene Feb Mar Abr May Jun Jul Ago Sep Oct Nov Dic
Biomasa 50 70 180 320 450 600 700 600 500 350 120 60
Biogéas 25 35 50 42 40 45 45 39 49 58 32 27
Madera blanda 35 40 60 100 130 120 120 8 70 50 3 32
Madera dura 33 41 75 90 120 125 125 80 70 45 40 33
Tabla 3.5. Energia recolectada Util por mes para el colector solar.

Mes/tipo  de PTSC [kJ/(m? mes)]

colector solar

Enero 409,293

Febrero 443,016

Marzo 577,530

Abril 571,860

Mayo 555,768

Junio 454,410

Julio 443,610

Agosto 439,425

Septiembre 394,470

Octubre 410,470

Noviembre 407,430

Diciembre 522,288
Tabla 3.6. Datos para los combustibles fosiles y biocombustibles considerados.

Combustibles Poder de General GHGE (ton Costo Generacion de

calentamiento  CO2eq/kJ)

(kJ/kg)

($/mm kJ)

Trabajos (Trabajos/kJ)

Combustibles
fosiles
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1. Carbon 35,000 2.21357x107 1.5559 1.06281x10
2. Petroleo 42,200 8.05408x108 18.2447 1.81677x10 1
3. Gas natural 54,000 7.90892x108 5.8349 5.25431x10 1
Bio combustibles
1. Biomasa 17,200 2.44307x108 2.0303 6.6964x108
2. Biogas 52,000 2.68216x10°8 8.5388 5.25431x1077
3. Madera 20,400 3.3482x10% 2.5332 1.46691x108
Blanda
4. Madera Dura 18,400 3.3482x10 2.8975 5.43641x10°8
Tabla 3.7. Condiciones iniciales para la simulacion.

Parametros Valor

Sistema SRC

T,(K) 622

Tz(K) -

T3(K) -

T,(K) 623

/uSI'C 028

e (W) 32,151

Sistema ORC

Fluido de Trabajo R245ca

T,(K) 306

T,(K) 305

TS(K) 443

T,(K) 308

/uorc 0.17

Q" (kw) 5,868

Sistema AR

Fluido de Trabajo NH3-H.0O

T (K) 243

Toer (K) 243

COP 0.7

Qg (kW) 10,645.57

Las variables de entrada para GAMS® determinadas por la optimizacién

metaheuristica se muestran en la Tabla 3.8. Ademas, con Aspen Plus® se simularon los

intercambiadores de calor de la configuracion optima obtenidos con el enfoque de Lira-

Barragan y col. (2014); con esto, se calcularon los costos (con APEA) y se determinaron los
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coeficientes de pelicula para cada flujo. Los coeficientes de pelicula de transferencia de calor
determinan las areas de intercambio de calor y los costos correspondientes de los
intercambiadores de calor, por lo que su obtencion es significativa e importante (Edward,
2008). La Figura 3.7 muestra la configuracion 6ptima implementada en Aspen Plus® vy la

Tabla 3.9 muestra los costos de cada intercambiador de calor.

Para el proceso de optimizacion, en este caso de estudio, los valores para los
parametros asociados con la optimizacion metaheuristica (algoritmo 1-MODE) son los
siguientes: tamafio de poblacién (PS) de 10 individuos, maximo numero de generacion
(MNG) de 50, tamafio de lista tabl (TLS) de 5 individuos, radio tabd (TR) de 0.01, fracciones
de cruzamiento (CF) de 0.8 y fracciones de mutacién (MF) de 0.5. El tiempo de célculo
requerido para obtener las soluciones 6ptimas de Pareto vario de 40 a 70 minutos para cada
iteracion. Ademas, los solucionadores DICOPT, CONOPT y CPLEX se implementaron en
GAMS (General Algebraic Modelling System) para la resolucion del modelo determinista.
Este modelo consta de 1,001 ecuaciones, 1,015 variables continuas y 270 variables binarias.

El tiempo de la CPU fue de 22 s para cada iteracion.

Tabla 3.8. Variables de entrada a GAMS® determinadas por la optimizacién metaheuristica.

Variable de entrada (GAMYS) Simbolo
Eficiencia ORC 1o
Eficiencia SRC 1
Coeficiente de rendimiento AR COP
Costo unitario de produccién de energia ORC PP Cost®
Costo unitario de produccién de energia SRC PP Cost™™®
Costo de capital unitario AR Ccaafp
LPS LPS
Temperaturas para el SRC T and Tghs
ORC1 ORC1 ORC2 ORC2
Temperaturas para el ORC T IO T and TS
Temperaturas para el AR Tlilrl and TOaLleT
Coeficientes de pelicula de las corrientes calientes  h,
Coeficientes de pelicula de las corrientes frias hj
Coeficientes de pelicula de las corrientes AR1 h,..
Coeficientes de pelicula de las corrientes AR2 h,.»
Coeficientes de pelicula de las corrientes ORC1  h_,

Coeficientes de pelicula de las corrientes ORC2  h
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Coeficientes de pelicula de las corrientes LPS hIIDS
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Figura 3.7. La configuracién 6ptima implementada en Aspen Plus®.
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Tabla 3.9. Costos del intercambiador de calor de tubos y coraza (APEA)

Corriente (Caliente/Fria) Qexc(kKW) Costo ($)
H1l, AR2 1500 13,300
H2, C3 2,739 12,200
H3, AR2 2,100 42,600
H4, AR2 3,850 2,632,900
H5, ORC1 1,328 217,400
H5, C3 1,595 11,400
Ho6, C5 1,391 10,500
LPS, C1 1,852 25,400
LP2, C2 2,654 24,800
ORC2,C4 4,313 30,300
LPS, C5 3,456 25,400
Costo total $ 3,046,200

3.3.2. Resultados de la Optimizacion Metaheuristica

Las soluciones se dividen en iteraciones que se determinaron en base al calor
suministrado en cada ciclo (resultados de GAMS®) y la simulacién inicial de las maquinas
térmicas con los datos que se muestran en la Tabla 3.7. Por ende, se presentan para cada
ciclo las curvas de Pareto después del MNG vy las condiciones de operacién. Los resultados
de optimizacion metaheuristica para el SRC, el ORC y el ciclo AR se muestran a

continuacion.

En la Figura 3.8 (resultados obtenidos después del MNG para el SRC), se observa el
costo anual en funcion de la ganancia por venta de electricidad de la ultima iteracion.
Ademas, se muestra que a medida que aumentan las ganancias por la venta de energia,
aumentan los costos anuales. Sin embargo, se observan cuatro soluciones con alto costo
anual, obteniendo pérdidas econdmicas; por lo tanto, son soluciones inviables. En el Punto
A, se presenta la maxima ganancia por venta de energia con un valor de 9,104,286 $ / afio,
asi como un costo anual de 6,589,292 $ / afio, y una ganancia total anual de 2,514,993 $ /
afo, el cual es un valor conveniente. El punto B muestra los valores minimos para la ganancia
por venta de energia y el costo anual con valores de 7,942,325 $ /afio y 4,809,943 $ / afio, lo
que equivale a una disminucion del 12.76% y 27% (con respecto al punto A). Sin embargo,
el punto B representa la ganancia total anual mas alta con un valor de $ 3,132,382 $ / afio;

por lo tanto, fue la mejor solucién. Este punto produce un valor para el costo unitario de

produccion de energia SRC (PP Cost®) de 0.084 $/kWh.
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Los resultados de operacion de la mejor solucion para el SRC calculados por Aspen
Plus® se muestran en la Tabla 3.10. Note que se presentan las presiones, temperaturas en
cada etapa y eficiencia con valor de 0.249 para la ultima iteracion; este valor es inferior al
reportado en la Referencia (Lira-Barragan y col., 2014) con un valor de 0.28. Esto se debe a
que aumentar la presion para maximizar la eficiencia provoca un alto consumo de energia
por parte de la bomba, lo que significa una alta inversion y alto costo operativo, ademas de
incrementar los costos de la caldera. Sin embargo, incluso cuando las eficiencias son

menores, se obtiene un costo anual menor.

Ciclo Rankine de Vapor (Después MNG)

[
»
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Venta de energia (MMUSD/yr)

Figura 3.8. Resultados después del MNG para el SRC usando I-MODE.
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Tabla 3.10. Datos de operacion de la mejor solucion para el SRC.

Variable Ref. Ultima iteracién
T,(K) 622 621

T,(K) - 666

T;(K) - 1,069

T,(K) 623 769

R (atm) - 755

Pow (atm) - 158

mHZO (kg/s) - 12

1 0.28 0.249

El gréafico obtenido después del MNG para el ORC se muestra en la Figura 3.9.
Notese que conforme el costo anual aumenta, las ganancias por venta de energia incrementan.
En esta figura, se pueden ver tres puntos importantes (A, B y C). El punto A representa el
minimo costo anual con un valor de 84,656 $ /afio, sin embargo, presenta la ganancia minima
por venta de energia de 1,516,734 $ /afio, teniendo una ganancia total anual de 1,432,078 $
/afio, lo cual es apropiado. El punto B muestra valores para el costo anual de 126,188 $ /afio,
y la ganancia por la venta de energia de 1,824,319 $ /afio, lo que representa una ganancia
total anual con un valor de 1,698,130 $/afio; esto equivale a un incremento del 18.6% con
respecto al Punto A. El punto C presenta los valores maximos para el costo anual de 138,197
$ /afio, y la ganancia por la venta de energia de 1,835,864 $ /afio, esto es igual a una ganancia
total anual con un valor de 1,697,667 $ /afio; siendo este menor que el obtenido en el punto
B. En base a lo anterior, se concluyé que el mejor punto es B y este punto produce un valor

del costo unitario de produccién de energia para el ORC (PP Cost®) de 0.009 $ / kwh.

La Tabla 3.11 muestra los resultados de operacidn del ORC de la mejor solucion. En
esta tabla, se observan temperaturas ligeramente diferentes. Ademas, se presentan las
presiones operativas del ORC y el flujo masico del fluido de trabajo. El punto méas importante
es la eficiencia obtenida con un valor de 0.203 para la Gltima iteracién; esto con respecto a la
eficienciareportada de 0.17 (Lira-Barragan y col., 2014; Mago y col., 2007), lo que se traduce

a un incremento de 19.4%.
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Ciclo Rankine Orgénico (Después MNG)
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Figura 3.9. Resultados después del MNG para el ORC usando I-MODE.

Tabla 3.11. Resultados de operacién la mejor solucién para el ORC.

Variable Ref. (Lira-Barragan y col., Ultima iteracion
2014; Mago y col., 2007)

T,(K) 306 300

T,(K) 305 302

T,(K) 443 508

T,(K) 308 415

Phigh (atm) - 35

P (atm) - 11

(kg /s) : 18

i 0.17 0.203

Los resultados para el ciclo AR después del MNG se muestran en la Figura 3.10. En
esta figura se observa el comportamiento del costo anual del ciclo AR en funcion del calor
de refrigeracion. Ademas, se muestra que el costo anual es proporcional a la refrigeracion
necesaria. Para la Gltima iteracién, solo se obtienen tres soluciones. El punto A tiene el

minimo costo anual con un valor de 130,952 $/ afio, y el minimo calor de refrigeracion de
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4,965 KW. El punto B muestra un valor para el costo anual de 132,625 $/ afio, y un calor de
refrigeracion igual a 4,992 kW. En tanto, el punto C muestra el méximo valor para costo
anual igual a 132,968 $/ afio, y el maximo valor para la refrigeracion de 4,997 kW. Debido a
ello, este proyecto requiere la mayor cantidad de refrigeracion, por lo tanto, la mejor solucion
es el punto B y con este punto se obtiene un valor de costo de capital unitario para el AR (

C ) de 265.6 $/KW.

cap

Los resultados de la mejor solucion para el ciclo AR (calculados por Aspen Plus®)
se presentan en la Tabla 3.12. Especificamente, se muestran las condiciones de operacion
para cada etapa. Ademas, el coeficiente de rendimiento presenta un valor de 0.54 para la
ultima iteracion, el cual es muy inferior al reportado por Lira-Barragan y col., 2013.
Utilizando amonio-agua como fluido de trabajo, el valor de 0.70 para el coeficiente de
rendimiento es notablemente alto, dificil de alcanzar y no se encontr6 en la literatura un
reporte de una simulacién que logre un valor tan alto, mientras que los obtenidos en este
trabajo se encuentra en el rango informado (Mansouri y col., 2015; Balamuru y col., 2000;
Darwish y col., 2008; Steiu y col., 2009).

Ciclo de Refrigeracion por Absorcion (Después MNG)
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Figura 3.10. Resultados después del MNG para el ciclo AR usando I-MODE.
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Tabla 3.12. Resultados de operacion para cada una de las etapas de la mejor solucién del
ciclo de AR.

Etapa de a Temp (K)  Pres(atm) Fracdevap Fjmasico (kg/s) NH; (%)
1 Absorber Pump 261 1.22 0 17.5 60
2 Pump SHX 261 18.3 0 17.5 60
3 SHX Generator 313 18.3 0 17.5 60
4 Generator ~ SHX 364 18.3 0 13.2 48
5 SHX Valve 298 18.3 0 13.2 48
6 Valve Absorber 278 1.22 0.06 13.2 48
7 Generator ~ Condenser 364 18.3 1 4.29 98
8 Condenser  Valve 321 18.3 0 4.29 98
9 Valve Evaporator 244 1.22 0.02 4.29 98
10 Evaporator LVHX 247 1.22 0.86 4.29 98
11 LVHX Absorber 303 1.22 1 4.29 98
12 LVHX Valve 250 18.3 0 4.29 98
COP 0.54

3.3.3. Resultados de la Optimizacion Determinista

En el modelo matematico implementado en GAMS®, se corrigieron los parametros
qgue se muestran en la Tabla 3.8; resultados de la optimizacion metaheuristica en cada
iteracion. Ademas, se corrigieron los coeficientes de pelicula y el costo unitario de los
intercambiadores de calor, los cuales fueron encontrados en la simulacion de la configuracion

Optima reportada previamente (ver Figura 3.7).

La Tabla 3.13 muestra los resultados detallados de la dltima iteracion. Estos
resultados se comparan favorablemente con los encontrados por Lira-Barragan y col. (2014).
La energia producida es menor en 19.5%, el costo de capital para SRC y ORC es
considerablemente menor en 44.4%, esto porque el costo unitario de produccion de energia
(PP Cost*™ y PP Cost®), determinados por la optimizacion metaheuristica tienen valores
mas bajos, entre 0.078 y 0.084 $ / kW-h para el SRC, y para el ORC entre 0.0122 y 0.009 $
/ kWh, comparable con 0.1 $ / kW-h para el SRCy 0.12 $ / kW-h para el ORC. El costo de
los intercambiadores de calor es 37.4% menor, el costo de capital del ciclo AR es 50.8%
menor, para todas las iteraciones no hay costos operativos (agua de enfriamiento), el costo
de la fuente de energia es 17.2% menor. Basado en lo anterior, se obtuvieron los siguientes
resultados mas importantes, una ganancia total anual 148% mayor, el NGHGE general es
mas bajo en un 18.7%, y el nimero de trabajos generados es menor con tan solo dos. Por lo

tanto, se concluye que se obtuvieron mejores soluciones econémicas, ambientales y sociales.
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La Figura 3.11 muestra la configuracion optima para la ultima iteracién con una
produccion de energia de 6,597.4 kW para el SRC y 1,454.5 kW para el ORC, no hay
requisitos de agua de enfriamiento, la refrigeracion es de 5,214.5 kW, el ORC solo recibe
calor del SRC, solo las corrientes frias 1 y 5 requieren calentamiento con vapor a baja presion
(LPS), las corrientes frias 3 y 4 reciben calor del ORC. Ademas, las corrientes frias 2, 3, 4,
y 5 tienen dos intercambiadores de calor en la misma etapa (en paralelo). Ademas, el colector

solar no se considera una fuente de calor.

Obsérvese que las areas de transferencia de calor de los intercambiadores LPS, C1y
LPS, C4 son pequefias. Esto se debe a las diferencias de temperatura y a los coeficientes de
pelicula de transferencia de calor entre las corrientes del proceso. Ademas, en la industria
existe una gran versatilidad de intercambiadores de calor cuyo tamafio va desde los pequefios
(0,1 m?) hasta los supergigantes (mas de 10° m?) (Shah y Sekulic, 2003). EI ORC y el sistema
AR pueden recibir calor tanto de las corrientes de proceso calientes como del LPS, pero en
la configuracidn optima obtenida del caso de estudio esto no se da. El principal problema es
que los coeficientes de pelicula de transferencia de calor determinados para el ORC1 y el
AR1 son excesivamente pequefios (valores inferiores a 1 kW/m? K) en comparacion con los
valores del resto de las corrientes de proceso, por lo que la existencia de intercambiadores de
calor para suministrar calor al ORC y al AR no se considera una ventaja para la solucion
Optima (Figura 3.11). Sin embargo, se podria considerar un caso de estudio con un mayor
namero de corrientes de proceso calientes, una mayor diversidad de temperaturas, diferentes
fluidos de trabajo que proporcionan diferentes coeficientes de pelicula de transferencia de
calor y restricciones para la existencia de al menos un intercambiador de calor entre el HPS
y las maquinas térmicas (ORC y AR), por lo que se esperaria obtener una configuracion

Optima donde las corrientes calientes suministren calor a estos ciclos.
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Tabla 3.13. Resultados detallados de la solucion.

Concepto Ref. (Lira-Barragan Ultima Iteracién
y col., 2013)
Costo de combustibles fosiles, $/y 1,470,509 1,193,006
Costo de biocombustibles, $/y 139,684 139,684
Costo del colector solar, $/y 0 0
Energia producida, kW 10,000 8051
Energia vendida por el SRC and ORC, $/y 12,263,999 9,874,898
Costo total para el SRC y ORC, $/y 8,934,793 4,969,298
Ingresos totales para SRC and ORC, $/y 3,329,205 4,905,600
Creditos fiscales, $/y 67,742 67,742
Costo de capital para los intercambiadores, $/y 79,576 49,818
Costo de capital del ciclo AR, $/y 283,172 139,214
Costo del agua de enfriamiento, $/y 11,160 0
Costo de las fuentes de energia, $/y 1,610,193 1,332,691
Ganancia total anual, $/y 1,366,799 3,393,014
NGHGE general, ton CO2eq/y 210,889 171,409
Empleos generados 4617 4615
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Figura 3.11. Configuracion 6ptima para la Gltima iteracion.
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PLANTEAMIENTO 2:
Integracion de Calor entre
Plantas Industriales
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4. INTEGRACION DE CALOR ENTRE PLANTAS INDUSTRIALES

4.1. Generalidades

Se considera la existencia de un conjunto de plantas industriales con corrientes de
proceso que demandan calentamiento, enfriamiento y refrigeracion. Ademas, las plantas
industriales demandan electricidad, por lo que es necesario instalar unidades auxiliares
(méquinas térmicas) para satisfacer las demandas. Las corrientes de proceso calientes (HPS)
y frias (CPS) tienen temperaturas de entrada y salida conocidas, asi como los caudales de
capacidad calorifica. El enfriamiento se satisface utilizando agua de enfriamiento. Las
maquinas térmicas (SRC, ORC y ciclo AR) pueden interconectarse con las corrientes de
proceso (HEN), donde el SRC puede funcionar con diferentes fuentes de energia (energia
solar, biocombustibles y combustibles fosiles) y el calor residual disponible en el
condensador puede ser reutilizado por el ORC y el ciclo AR (para generar las necesidades de
refrigeracion). El calor residual del ORC puede ser consumido por los servicios externos de
enfriamiento. La demanda de electricidad o la venta de electricidad de las diferentes plantas
pueden satisfacerse con la electricidad generada en el SRC y el ORC.

La Figura 4.1 muestra la superestructura propuesta para el desarrollo de un parque
eco-industrial. Esta superestructura es una representacion esquematica de tres plantas
industriales, cada una con una corriente de proceso caliente y otra fria, y dos etapas para la
transferencia de calor entre las corrientes de proceso de la misma planta y la transferencia de
calor entre planta (el nimero de etapas en la superestructura es igual al nimero méaximo de
corrientes de proceso calientes y frias de todas las plantas). La HPS de las diferentes plantas
puede intercambiar calor con CPS, transferir calor al ORC y al ciclo AR en cada etapa. A
continuacion, los enfriadores pueden reducir la temperatura de las HPS. Ademas, hay un
conjunto de unidades AR2 para satisfacer la demanda de refrigeracion de aquellas HPS que
necesitan bajar su temperatura por debajo de la temperatura ambiente. Ademas, se considera
que las CPS de las diferentes plantas pueden intercambiar calor con el ORC, y vapor de baja
presion (LPS) dado por el SRC para lograr las temperaturas deseadas para las CPS. EI LPS
puede utilizarse para alimentar el evaporador del ORC, asi como puede suministrarse al ciclo
AR y reutilizarse como servicio publico caliente. Se considera que las CPS pueden recibir
energia del ORC. También, la superestructura permite configuraciones de intercambiadores

de calor en serie, en paralelo y en serie-paralelo. Ademas, la electricidad generada en el SRC
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y el ORC puede utilizarse para satisfacer la demanda de electricidad de las distintas plantas

0 puede ser vendida por éstas. Por Ultimo, se considera la opcidn de comprar energia externa.

En este enfoque se lleva a cabo la integracion energética de un parque eco-industrial
con el fin de obtener la configuracion dptima, las condiciones de operacion de las maquinas
térmicas, la electricidad producida, la cantidad de energia entre planta intercambiada, la
distribucion de la electricidad entre las diferentes plantas, de manera que cada planta

industrial participante pueda obtener beneficios tanto econdmicos como energéticos.
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Figura 4.1. Superestructura propuesta para la integracion de calor entre plantas.

4.2 Metodologia

La metodologia propuesta para la integracién de calor entre plantas en esta seccion es
similar a la presentada en la Seccion 3.2 (las diferencias seran mencionadas), la cual consiste
en una estrategia de optimizacion metaheuristica-determinista. Las maquinas térmicas se

optimizan mediante el uso del algoritmo I-MODE (Sharma y Rangaiah, 2013) y un enlace
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entre MS Excel®- VBA®- Aspen Plus® (Ponce-Ortega y Hernandez-Pérez, 2019). La
integracién entre plantas consiste en un modelo matematico implementado en el programa

GAMS®. Tal modelo se basa en la superestructura propuesta (Figura 4.1).

Ademas, los modelos implementados en Aspen Plus® para cada maquina térmica se
muestran en las Figuras 3.2-3.4. Mientras que se selecciond el modelo termodindmico de
tablas de vapor NBS (STEAMNBS) para el SRC (AspenTech, 2013). EI método de propiedad
de la ecuacién de estado de Peng-Robinson para ORC (AspenTech, 2013) y el método de la
propiedad PR-BM para el ciclo AR (Ecuacion de Estado de Peng-Robinson modificada por
Boston-Mathia) (Mansouri y col., 2015). Finalmente, las eficiencias usadas son

=0.9 para las turbinas y 77, = 0.8 para todas las bombas.

nt,isentropic

4.2.1. Procedimiento de Solucion

El procedimiento general de solucion propuesto (Figura 4.2) se describe como sigue:
Inicialmente en la optimizacién metaheuristica, el algoritmo I-MODE propone valores de las
variables de decision para cada maquina térmica, luego estos son enviados desde MS Excel®
a Aspen Plus®. Aspen Plus® ejecuta la simulacion con los valores de decision propuestos.
Tras ejecutar la simulacion, se obtienen calculos rigurosos para los datos de disefio de cada
maquina térmica, los valores de las variables de respuesta se devuelven desde Aspen Plus®
a MS Excel®, donde se evalta el rendimiento de las funciones objetivo del modelo
metaheuristico para proponer nuevos valores de las variables de decision. Este proceso se
Ileva a cabo consecutivamente hasta que se alcanza el criterio de finalizacién del MNG. Una
vez obtenidos los resultados de cada maquina térmica, se selecciona la mejor solucion y se
envian las variables (eficiencias, rendimiento, temperaturas de operacion, presiones de
operacion, etc.) a la plataforma de optimizacion determinista. En GAMS® se evalla la
funcién objetivo del modelo determinista y se obtienen resultados para las maquinas
térmicas, la configuracion optima, los ingresos y los costos de la integracion entre planta
mediante los diferentes esquemas de asignacion. Los resultados de las maquinas térmicas
(calor suministrado, produccion de electricidad, cantidad de utilidades de calor, frio y
refrigeracion, etc.) se seleccionan y se envian a la plataforma metaheuristica. Finalmente,

tras varias iteraciones entre la optimizacion metaheuristica y la optimizacion determinista, se
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obtiene la convergencia (Gltima iteracion) y una diferencia minima entre las variables de

decision (eficiencias, temperaturas, coeficientes de rendimiento, etc.).

(Programa de enlace)

v‘v‘\/ariables de
respuesta

MS EXCEL :
(I-MODE) | Convergencia
' | (Programa Optimizado)

Optimizacion Metaheuristica Optimizacion Determinista
T e e e e e T = R e
/ Simulador de procesos \ / \
| |
ASPEN PLUS ' GAMS ’
(Modelos de los motores gl (Modelo Matematico) |
térmicos) | j |
Variables de | ' | Funcion Objetivo |
& o decision : : e Bienestar Social :
< No Convergencia' | e Bienestar Rawlsiana
VBA |/ (Resultados de IosI |
| |
|

. |® Esquema Nash
motores térmicos) \ /
/

N
N Evaluacion de O.F. hasta MNG,
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Figura 4.2. Enfoque de solucion general.

4.2.2. Modelo determinista

Los conjuntos utilizados en la formulacion matematica se definen a continuacion. El
conjunto P se utiliza para representar las plantas industriales disponibles. Los conjuntos que
representan corrientes de proceso calientes, corrientes de proceso frias y etapas internas en
la superestructura son HPS, CPS y ST; el indice i se usa para el HPS, j denota CPS y el indice
k se usa para las etapas internas de la superestructura. Los conjuntos G y H se utilizan para
los fluidos de trabajo disponibles para operar el ORC vy los sistemas disponibles para el ciclo
AR; el indice g representa los fluidos organicos y h es el sistema utilizado por el ciclo AR.
Los conjuntos F, B y T denotan combustibles fosiles, biocombustibles y periodos de tiempo
(meses); los indices f, b y t se utilizan para indicar combustibles fosiles, biocombustibles y

meses. Las ecuaciones siguientes describen la representacion matematica de la Figura 4.1

Es importante sefialar que las Secciones desde la 3.2.2.1, hasta la seccion 3.2.2.18,
presentadas en el Planteamiento 1, son consideraras en este modelo determinista, donde a

continuacion se describen las ecuaciones adicionales.
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4.2.2.1. Distribucion de energia
La electricidad producida por el SRC (Power®), es igual a la suma entre la

electricidad consumida por las plantas ( Power °*-*) y el total de electricidad vendida por

las plantas ( Power;**-"°).

src cons_src sale_src
Power™® =" Power;*-*° + > Power; (4.1)

peP peP

orc

La electricidad producida por el ORC (Power™™), es igual a la suma de la electricidad

consumida por las plantas (Power,**-°) mas la electricidad total vendida por las plantas (

sale_orc
Power;™*-").

Power®™® =" Power"*-"" + " Power:**-"" (4.2)
peP peP

Ademas, la demanda de electricidad de cada planta es expresada de la siguiente

manera.

m = Power*"™-*" + Power ™ + Power, VpeP (4.3)

Powerp ; o s

ext

donde Powerp

es la electricidad externa requerida.

4.2.2.2. Funcion objetivo econdémica

El total de los ingresos individuales de cada planta (TIR,) es igual a el ingreso de

cada planta (REVENUE, ), menos el costo total anual de cada planta (TAC,).

TIR, ={REVENUE, -TAC,}, VpeP (4.4)
donde REVENUE es igual a los ingresos de la venta de energia (RSP, ), mas los créditos

fiscales (TCR,).

REVENUE, = RSP, +TCR,, VpeP (4.5)
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y el TAC, es igual a la suma del costo de capital (CaC,), costo fijo (FiC,), costo de

operacion (OC, ), costo de la electricidad externa (CPE ) y costo de las fuentes de energia

(ESC,),
TAC, =CaC, +FiC +0OC +CPE +ESC,, VpeP (4.6)
TAC,<Q,, VpeP (4.7)

La ecuacion 4.7 es la restriccion presupuestaria de cada planta, donde Qp es el

presupuesto disponible de cada planta. En tanto, los ingresos por la venta de energia se

definen como:

RSP, =H D™ (GaPowS“:Power;a'e—src +GaPow°‘°Powersa'e—°rC), VpeP (4.8)

p

sale_src
p

sale_orc

donde Power )

y Power son el total de electricidad vendida por el SRC vy el

ORC, respectivamente.

Los créditos fiscales son obtenidos por el uso de la energia solar, biocombustibles e

incluso algunos combustibles fosiles,

Z (QtSoIar Dt ):| n Z Z |: RbBiofueIQbB’iofuel Dt :I

RSoIar |:
TCR, =H,w, teT teT beB , VpeP (4.9)

+Z z I:RfossilQ:’cissil Dt ]

teT feF

Los costos de capital (CaC) incluyen el costo de capital para el ciclo ARy los costos

de capital para todas las unidades de intercambio de calor mostradas en la Figura 4.1.
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donde & p representa el factor de costo de los intercambiadores de calor de cada planta (por

lo tanto, el costo de capital de cada planta es proporcional a la cantidad de servicios externos
y de refrigeracion que requiere cada planta), y es igual a la suma del calor contenido en las

corrientes de proceso calientes de cada planta (QHPSp ) y el calor requerido por las corrientes
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de proceso frias de cada planta (QCPSp ), esto dividido por la suma del calor total contenido

en las corrientes de proceso calientes de todas las plantas (Q,,s) Y el calor total requerido

por las corrientes de proceso frias de todas las plantas (Qps )-

(QHPSPp + QCPSPP )
(QHPS +Qcps )

£ = . VpeP (4.11)

donde Qps, Qces: Qupse, ¥ Qcpsp, S€ determinan de la siguiente manera,

QHPS = Z (TINi _TOUTi)FCpi (4-12)
icHPS
Qcps = Z (TOUTj _TINj ) Fij (4-13)
jeCPS
QHPSPD = Z (TINi _TOUTi )FCpi, VpeP (4.14)
ieHPS,,
QCPSPp = Z (Toun‘ “Ting ) FCp;, VpeP (4.15)
jeCPs,

Los costos fijos (FiCp) corresponden a todos los intercambiadores requeridos en la

solucion éptima,

z Z Zcelxc]: |Jk+z Zcorcl orcl+z anlrl arl

. ieHPS jeCPS keST ieHPS keST ieHPS keST
FiC, =k, & |~ " o ; 26 |, VpeP(4.16)
n 2 : C,C:WZiCW+ 2 : Cgr Ziar + z : 2 : Corc orc + 2 : C P4 ps
ieHPS ieHPS jeCPS keST jeCPS

Los costos de operacion (OCp) consideran el agua de enfriamiento requerida por las

HPS, asi como en el condensador del SRC y el ORC.

oC, =C,, {gp > o+, (- +Q°f°—°W)]}, VpeP (4.17)

ieHPS

donde £, es el factor de costo de operacion de las corrientes calientes de cada planta, y w,

es el factor de costo de las plantas que requieren electricidad del SRC y el ORC (este factor
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cons

es igual a la suma del factor de energia consumida (y

) y el factor de energia vendida (

w))

¢, {%H::S" j vpeP (4.18)
w,=wi"+y), VpeP (4.19)
v [ ] e

sale_src

sale — (powerp
P ( power

src

+ Owersale_orc
POWET, ) , VpeP (4.21)
+ power°*)

El costo de la electricidad externa se define de la siguiente manera,

CPE, = H SuP™"Power;*, VpeP (4.22)

Los costos de las fuentes de energia (ESC, ) corresponden a las fuentes de energia

primaria (combustibles fosiles, biocombustibles y el colector solar), los cuales son

determinadas de la siguiente manera,

Z |:C rossil Z (Qr’c;ssil Dt ):| +
feF teT

Z |: CbBiofueI « Z (Q t:B;ofuel Dt )}
beB teT

ESC, = H, o, +H,C* +k,Coo* ), VpeP (4.23)

cap

donde @, es el factor econdmico por el uso de la energia proveniente del SRC.

___.cons sale
W, =0, +o,, VpeP (4.24)

Owercons_src
o =| B2 | ypep (4.25)
P power "

sale_src
sale _ { Power,

p powersrc :|’ vp eP (426)
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Através de los factores &, ¥, &, y @, pueden ser determinados los costos totales

de cada planta. Estos factores consideran que el requerimiento/consumo de servicios es
proporcional al costo. Basado en lo anterior, el consumo de servicios externos, refrigeracion

y electricidad de cada planta son proporcionales a los costos de cada planta.

4.2.2.3. Esquemas de Asignacion
La funcion objetivo utilizada depende del esquema de asignacion que se seleccione.

El esquema de asignacion de bienestar social busca maximizar las ganancias para todas las

sw . - . .
plantas (¢ ). Para este esquema de asignacion, la ecuacién siguiente es necesaria,

max ¢ = > TIR_ (4.27)
peP

El esquema de asignacion Rawlsiana corresponde a la maximizacion de los ingresos

menores de las partes interesadas. Por lo tanto, este esquema de asignacion puede ser

obtenido como se muestra en las ecuaciones siguientes,

max ¢""
RW
o™ >TIR,, VpeP (4.28)

Es esquema de asignacion Nash es obtenido por la maximizacién de la suma de los
logaritmos de los ingresos de todas las plantas. Por ello, el esquema de asignacion Nash es

obtenido como se muestra a continuacion,

max ¢"° = > "log TIR, (4.29)

peP

4.2.3. Modelo Metaheuristico

Al respecto, este modelo es presentado en la Seccion 3.2.3; donde como funcion
objetivo se considera la maximizacion de los ingresos generados por la venta de electricidad
producida por el SRC y el ORC, y la minimizacion de el costo total anual de cada maquina
térmica; el costo total anual es determinado mediante la sumatoria de los costos de capital y
de operacion de cada componente de cada ciclo. Esto con la finalidad de poder obtener las

mejores eficiencias térmicas, COP, temperaturas de operacion, y costos unitarios de
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produccién de electricidad y de refrigeracion, los cuales son enviados a la plataforma de

optimizacion deterministica en cada iteracion.

4.3. Resultados
4.3.1. Caso de estudio

Para mostrar la aplicabilidad de la metodologia propuesta e ilustrar los resultados, se
presenta un estudio de caso ubicado en la ciudad de Morelia Michoacan en México. Hay
cinco plantas disponibles para la integracion de calor, que tienen una diversidad necesaria de
servicios externos calientes y frios, refrigeracion, electricidad y presupuestos disponibles
(Tabla 4.1 y Tabla 4.2). Hay que tener en cuenta que la planta 5 no requiere servicios
externos ni refrigeracion, solo requiere electricidad. Ademas, en las Tablas 4.3-4.6 se
presentan los fluidos de trabajo disponibles para el ciclo ORC y AR, la maxima
disponibilidad de biocombustibles, la energia util recogida por mes para el colector solar y
los datos de los combustibles fosiles y los biocombustibles. Asimismo, la Tabla 4.7 muestra
los parametros que se corrigen para cada interaccion dentro de la formulacion matematica

implementada en GAMS® (resultados de la optimizacion metaheuristica).
Ademas, para el caso de estudio se abordan bajo cuatro escenarios para los tres
esquemas de asignacion: (a) Maximizacion de los ingresos totales individuales (TIR, ) sin

considerar el presupuesto disponible de cada planta (sin considerar la ecuacién 4.7), (b)

Maximizacion de TIR, considerando el presupuesto disponible de cada planta, (c)
Maximizacion de TIR  considerar una disminucion del 10% en el presupuesto disponible para
cada planta, (d) Maximizacion de TIR, considerando una disminucion del 20% en el
presupuesto disponible para cada planta. Obsérvese que para los escenarios (b), (c) y (d), se

considera la restriccion presupuestaria (ecuacion 4.7).

Tabla 4.1. Corrientes de proceso disponibles de cada planta.

Temperatura de entrada (K)  Temperatura de salida (K) FCp(kW/K) Q(kW)

Planta 1
H1 345 278 22.4 1,500
H2 448 342 25.84 2,739
H3 300 273 77.80 2,100
Cl 358 453 19.50 1,852
C2 370 418 55.30 2,654
Planta 2
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H1
C1
C2
Planta 3
H1
H2
C1
Planta 4
H1
C2
C2

288
283
278

488
543
338

456
308
288

271
315
298

383
395
416

288
368
383

226.50
135.45
215.65

27.85
9.40
62.15

13.86
28.16
29.83

3,850
4,334
4313

2,924
1,391
4,847

2328
1689
2833

Tabla 4.2. Necesidades totales de calefaccion, enfriamiento, demanda eléctrica y

presupuesto disponible.

Qups, (kW) Qups, (kW) Power,™ (kw) Q, s1y)
Planta 1 6,340.5 4,506.9 1,550 636,768
Planta 2 3,850.5 8,647.4 2,950 855,152
Planta 3 4,315.5 4,847.7 1,150 403,084
Planta 4 2,328.5 4,523.4 1,200 425,098
Planta 5 0.0 0.0 1,630 601,783

Tabla 4.3. Fluidos de trabajo para ORC (Mago y col., 2007) y sistemas para AR disponibles

ORC
# Fluido de 44" T (K TG (K) - TR (K) - Tl (K)
trabajo

1 R113 019 294 458 298 295

2 R245ca 0.17 305 443 308 306

3 Isobutano  0.145 304 398 306 305

Ciclo AR

# Sistema COP TXL (K) T, (K)

1 H20-LiBr 0.7 268 268

2 NH3-HO0 0.6 243 243
Tabla 4.4. Disponibilidad de biocombustibles (ton/mes).
Combustible/mes Ene Feb Mar Abr May Jun Jul Ago Sep Oct Nov Dic
Biomasa 50 70 180 320 450 600 700 600 500 350 120 60
Biogas 25 35 50 42 40 45 45 39 49 58 32 27
Maderablanda 35 40 60 100 130 120 120 8 70 50 3 32
Madera dura 33 41 75 90 120 125 125 80 70 45 40 33
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Tabla 4.5. Energia recolectada Util por mes por el colector solar.

Mes/tipo  de PTSC [kJ/(m? mes)]

colector solar

Enero
Febrero
Marzo
Abril
Mayo
Junio

Julio
Agosto
Septiembre
Octubre
Noviembre
Diciembre

409,293
443,016
577,530
571,860
555,768
454,410
443,610
439,425
394,470
410,470
407,430
522,288

Tabla 4.6. Datos para los combustibles fosiles y biocombustibles.

Combustibles

Poder

de Costo

calentamiento  ($/mm kJ)

(kJ/kg)
Combustibles
fosiles
4, Carbon 35,000 1.5559
5. Petréleo 42,200 18.2447
6. Gas natural 54,000 5.8349
Bio combustibles
5. Biomasa 17,200 2.0303
6. Biogas 52,000 8.5388
7. Madera 20,400 2.5332
Blanda
8. Madera Dura 18,400 2.8975
Tabla 4.7. Variables de decisién seleccionadas.
Variables de entrada Simbolo
Eficiencia del SRC 1
Eficiencia del ORC 1%
Coeficiente de rendimiento COP
costo unitario de produccion de PP Cost®™®
energia (SRC)
costo unitario de produccion de PP Cost®®

energia (ORC)

Costo de capital unitario (AR) Cc¥

cap
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Temperaturas para el SRC T and To5?

ORC1 ORC1 ORC2 ORC2
remperaturas para el ORC TR TSR ToR% and TN
arl arl
Temperaturas para el AR T and TS

Para resolver la formulacion de matematica (optimizacion determinista), se utilizé el
software GAMS® y se implementd el conjunto de solucionadores DICOPT, CONOPT y
CPLEX para resolver los subproblemas correspondientes. Esta formulacion matematica
consta de 1,950 variables continuas, 533 binarias y 1,944 ecuaciones. El tiempo de calculo
necesario para la solucion dptima en la optimizacion determinista fue de 43 segundos.
Mientras que los parametros asociados para la implementacion del algoritmo 1-MODE
(optimizacion metaheuristica) son los siguientes: tamafio de la poblacién (PS):10 individuos,
Méaximo numero de generaciones (MNG):30, tamafio de la lista tabu (TLS): 5 individuos,
radio tabu (TR): 0.01, fraccion de cruce (CF): 0.8, y fraccion de mutacion (MF): 0.5. El
tiempo de célculo requerido para la solucion en el enfoque de optimizacion metaheuristica

vario entre 40 y 60 minutos para cada iteracion.

4.3.2. Resultados de la Optimizacion Metaheuristica

Los resultados del enfoque de optimizacion metaheuristica en cada interaccion se
obtienen a través del calor suministrado en cada ciclo (el calor suministrado es un resultado
de GAMS®). Las soluciones en la Gltima iteracién para cada maquina térmica se presentan
en curvas de Pareto después de MNG. Ademas, el algoritmo I-MODE proporciona un
conjunto de soluciones, donde la solucion con la mayor ganancia total fue seleccionada y
denominada como "la mejor solucion™ para cada maquina térmica. También, a través de la
mejor solucion, se determinan las condiciones de operacion en Aspen Plus®, que son

variables de entrada a la formulacion matematica determinista en cada iteracion (Tabla 4.7).

Las soluciones después del MNG para el SRC se muestran en la Figura 4.3. Esta
figura muestra el comportamiento del costo total anual en funcion de la ganancia por la venta
de energia. El punto A fue seleccionado como la mejor solucion porgue este punto genera el
mayor beneficio total anual, que es igual a 6,831,683 $/afio. Ademas, la mejor solucion
presenta un costo unitario de produccion de energia para el SRC (PP Cost™ ) de 0.065
$/kWh. La Figura 4.4 muestra las soluciones despues del MNG para el ORC, donde se

observa que el costo total anual aumenta a medida que aumenta la ganancia por la venta de

85
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



energia. La mejor solucion para el ORC fue la que obtuvo la mayor ganancia total anual
(punto A) con un valor igual a 2,442,221 $/afio. Ademas, este punto presenta un valor para

el costo unitario de produccion de energia para el ORC ( PP Cost®*) de 0.008 $/kwWh.

SCR (Después MNG)

L 2
=8
2 .
>
s 7
2 .
G 6 AQ
2
L 2
5
115 12 125 13 135 14 14.5 15
Venta de energia (MMUSD/y)
Figura 4.3. Soluciones para el SRC usando I-MODE.
ORC (Despues MNG)
0.15
0.14 A
2

=013
% 0.12 *
>
s 0.11 R
o) 0.1
S 0.09

0.08 *

0.07 *

2 2.1 2.2 2.3 2.4 25 2.6 2.7

Venta de energia (MMUSD/y)

Figura 4.4. Soluciones para el ORC usando I-MODE.
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La Figura 4.5 muestra el comportamiento del costo total anual en funcion del calor
total de refrigeracion producido por el ciclo AR después del MNG. Cabe destacar que sélo
se obtienen dos soluciones. El punto A representa la mejor solucién en términos econdémicos
y en produccidn de refrigeracion. En este punto, el aumento en la refrigeracion producida es
mas significativo que el aumento del costo total anual del ciclo. El costo de capital unitario

del ciclo AR ( CZ ) es de 210.5 $/kW.

cap

Ciclo AR (Despues MNG)

170980

170960 A

170940
=
5 170920
(%]
2 170900
<!
2 170880
O

170860

170840 .

170820
7850 7900 7950 8000 8050 8100 8150

Calor de Refrigeracion (kW)

Figura 4.5. Soluciones para el ciclo AR usando I-MODE.

Las condiciones de operacion de la mejor solucién para el SRC y el ORC
determinadas por Aspen Plus® se presentan en la Tabla 4.8. En concreto, se muestran las
temperaturas de cada etapa (a estas temperaturas operan las maquinas térmicas en la
integracion entre planta en GAMS®), las presiones, los flujos de masicos y las eficiencias
térmicas. Se selecciono el R245ca como fluido de trabajo para el ORC. Mientras que las
condiciones de operacion de la mejor solucion para el ciclo AR se presentan en la Tabla 4.9.
El COP para el ciclo AR es igual a 0.565, donde se selecciond NH3z-H20 como fluido de
trabajo.

87
MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA



Tabla 4.8. Condiciones de operacion de la mejor solucion para el SRC y el ORC

Variable/ciclo SRC ORC
T,(K) 606 301
T,(K) 642 302
T,(K) 1315 520
T,(K) 956 439
P.iyn (atm) 131 26.3
P, (atm) 716 1.1
m (kg / s) 14 28

H 0.26 0.19

Tabla 4.9. Condiciones de operacion de la mejor solucion para el ciclo AR.

Etapa de a Temp (K) Pres (atm)  Frac. de vapor  Fj. masico (kg/s) NH; (%)
1 Absorber Bomba 263 1.35 0 20.5 60
2 Bomba SHX 264 20.3 0 20.5 60
3 SHX Generador 313 20.3 0 20.5 60
4 Generador SHX 378 20.3 0 13.7 42
5 SHX Vélvula 308 20.3 0 13.7 42
6 Vélvula Absorber 287 1.35 0.06 13.7 42
7 Generador Condensador 379 20.3 1 6.8 97
8 Condensador Valve 379 20.3 0 6.8 97
9 Valve Evaporador 247 1.35 0.07 6.8 97
10 Evaporador  LVHX 263 1.35 0.91 6.8 97
11 LVHX Absorber 314 1.35 1 6.8 97
12 LVHX Vélvula 267 20.3 0 6.8 97
COP 0.565

4.3.3. Resultados de la Optimizacion Determinista

La formulacion matematica propuesta proporciona los ingresos y el TAC para cada
planta bajo los diferentes esquemas de asignacién. En primer lugar, en el escenario (a), la
restriccion presupuestaria no esta activa (Tabla 4.10); por lo tanto, se muestran diferentes
TAC para cada planta en los distintos esquemas de asignacion. Cabe sefialar que los ingresos
obtenidos por cada planta son diferentes en los tres esquemas de asignacion. Ademas, los
ingresos obtenidos por cada planta son diferentes, y bajo el Bienestar Social la planta 1y la
planta 5 obtienen una gran cantidad de ingresos, mientras que las plantas 2, 3 y 4 obtienen
ingresos inferiores a su TAC; lo que genera pérdidas econdémicas. Bajo el Bienestar
Rawlsiana, se consiguen ingresos similares para todas las plantas, mientras que la diferencia

de ingresos entre la planta 2 (mayor ingreso) y la planta 5 (menor ingreso) es del 41.5%. Bajo
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el esquema Nash, los ingresos de las plantas son notablemente similares, donde la diferencia
entre la planta 5 (mayor ingreso) y la planta 1 (menor ingreso) es del 19%, lo que supone una
diferencia menor de ingresos entre la planta de mayor ingreso y la de menor ingreso en
comparacion con el Bienestar Rawlsiana. Ademas, la TAP obtenida bajo los esquemas de
Bienestar Rawlsiana y Nash es menor que el logrado para el Bienestar Social. Finalmente, se
concluye que el Bienestar Social es menos justo porque el 86% de los ingresos se concentran
solo en la planta 1 y la planta 5, el Bienestar Rawlsiana es mas justo que el Bienestar Social;
sin embargo, a la planta 2 se le asigno ingresos ligeramente superiores a los asignados al resto
de las plantas, mientras que el esquema de Nash es el mas justo debido a que los ingresos de

cada planta son similares (Figura 4.6).

Tabla 4.10. Ingreso y TAC para cada planta bajo los diferentes esquemas de asignacion

(escenario (a)).

Bienestar Social Bienestar Rawlsiana Nash
Ingreso TAC Ingreso TAC Ingreso TAC

Plantal 3,253,340 563,589 1,025,256 406,187 1,001,897 383,234
Planta 2 11,686 517,141 1,593,379 974,310 1,136,665 518,002
Planta 3 383,100 379,609 1,248,994 629,926 1,181,429 562,766
Planta 4 361,904 398,586 974,829 355,760 1,216,504 597,840
Planta 5 1,763,900 818,978 931,473 312,405 1,237,433 618,770
TAP 3,096,026 3,095,340 3,093,317
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Planta 1
4.0E

Planta 5 Planta 2

Planta 4 Planta 3

‘ Ingreso_BS Ingreso_BR —A— Ingreso_Nash ‘

Figura 4.6. Distribucion de ingresos para las plantas bajos los diferentes esquemas de

asignacion (escenario (a)).

En el escenario (b) estd activa la restriccién presupuestaria (ecuacion 4.7) (Tabla
4.11). Bajo el esquema Bienestar Social, sélo las plantas 1, 2 y 4 utilizan el presupuesto total
disponible. En el esquema Bienestar Rawlsiana, s6lo la planta 5 no utiliza el presupuesto
total. Bajo el esquema Nash, sélo la planta 1, la planta 4 y la planta 5 utilizan el presupuesto
total. En base a lo anterior, el Bienestar Rawlsiana es el que mas se acerca en términos de
presupuesto disponible para cada planta. En términos de TAP obtenida bajo los esquemas de
Bienestar Social y Nash, es menor que la TAP obtenida bajo el Bienestar Rawlsiana, donde
la diferencia es mayor entre el Bienestar Social y el Bienestar Rawlsiana. Por otro lado, los
ingresos de cada planta bajo los diferentes esquemas de asignacion son diferentes, donde bajo
el Bienestar Social sélo se logran altos ingresos para la planta 4 y la planta 2, mientras que
para la planta 1 y la planta 5 los ingresos son menores, y los ingresos asignados a la planta 3
son excesivamente pequefios. En cuanto al Bienestar Rawlsiana, los ingresos son similares
para cada planta, donde la diferencia entre la planta 2 (mayor ingreso) y la planta 5 (menor

ingreso) es solo del 33%. Bajo el esquema de Nash, los ingresos son muy similares entre las
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plantas y la diferencia es menor, ya que la diferencia entre la planta con mayor ingreso (planta
2) y la planta con menor ingreso (planta 3) es del 26%. Ademas, en términos de ingresos
entre plantas, el esquema de Nash es més justo que los otros esquemas de asignacion porque
los ingresos son mas similares entre las diferentes plantas, seguidamente el Bienestar
Rawlsiana es menos justo que el esquema de Nash, ya que los ingresos obtenidos por la planta
2 son ligeramente superiores a los obtenidos por el resto de la planta, mientras que con el
Bienestar Social se consigue el reparto de ingresos menos justo (Figura 4.7).

Tabla 4.11. Ingreso y TAC para cada planta bajo los diferentes esquemas de asignacion

(escenario (b)).

Bienestar Social Bienestar Rawlsiana Nash
Ingreso TAC Ingreso TAC Ingreso TAC

Planta 1 885,675 636,768 1,255,881 636,768 1,255,512 636,768
Planta 2 1,178,591 855,152 1,474,265 855,152 1,297,170 678,427
Planta 3 5363 271,134 1,022,197 403,084 956,880 338,136
Planta4 3,070,268 425,098 1,044,210 425,098 1,043,842 425,098
Planta 5 634,033 492 559 977,377 358,265 1,220,527 601,783
TAP 3,093,219 3,095,564 3,093,718
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Planta 5 Planta 2
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Planta 4 Planta 3

Ingreso_BS Ingreso_BR Ingreso_Nash

Figura 4.7. Distribucion de ingresos para las plantas bajo los diferentes esquemas de
asignacion (escenario (b)).

En el escenario (c) esta activa la restriccion presupuestaria y el presupuesto disponible
para cada planta es un 10% inferior al presupuesto del escenario (b) (Tabla 4.12). En este
escenario, los TACs alcanzados para cada planta bajo los diferentes esquemas de asignacion
son iguales al presupuesto disponible en cada planta, mientras que la TAP obtenida bajo el
esquema de Bienestar Social y Nash es menor que la TAP obtenida bajo el Bienestar
Rawlsiana, donde la mayor diferencia se encuentra entre el Bienestar Social y el Bienestar
Rawlsiana. Concretamente, en el esquema Bienestar Social, los ingresos de las plantas 1, 2,
3y 4 son muy escasos, mientras que la planta 5 obtiene ingresos muy elevados. Los ingresos
conseguidos por cada planta bajo los esquemas de Bienestar Rawlsiana y Nash son
notablemente similares; sin embargo, a través del Bienestar Rawlsiana se consiguieron
ingresos ligeramente superiores para cada planta. En este escenario, en términos de ingresos
obtenidos por cada planta, el Bienestar Rawlsiana es tan justo como el esquema de Nash,
mientras que el Bienestar Social es injusto porque sélo la planta 5 obtiene grandes ingresos
(Figura 4.8).
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Tabla 4.12. Ingreso y TAC para cada planta bajo los diferentes esquemas de asignacion

(escenario (c)).

Bienestar Social Bienestar Rawlsiana Nash
Ingreso TAC Ingreso TAC Ingreso TAC
Planta 1 674,840 573,091 1,178,250 573,091 1,177,118 573,091
Planta 2 895,805 769,637 1,374,796 769,637 1,373,663 769,637
Planta 3 328,236 362,776 967,935 362,776 966,802 362,776
Planta 4 311,296 382,588 987,747 382,588 986,615 382,588
Planta5 3,432,905 541,605 1,146,764 541,605 1,145,631 541,605
TAP 3,013,386 3,025,796 3,020,133
Planta 1

Planta 5 Planta 2

Planta 4 Planta 3

Ingreso_BS Ingreso_BR —+— Ingreso_Nash

Figura 4.8. Distribucion de ingresos para las plantas bajo los diferentes esquemas de

asignacion (escenario (c)).

En el escenario (d) esta activa la restriccion presupuestaria y el presupuesto disponible
para cada planta es un 20% menor al presupuesto del escenario (b) (Tabla 4.13). En los
diferentes esquemas de asignacion, se logran los mismos TACs para cada planta, que son
iguales al presupuesto disponible. La TAP obtenida bajo el Bienestar Social y el Bienestar
Rawlsiana es menor que la TAP obtenida bajo el esquema de Nash. La mayor diferencia del

TAP se da entre los esquemas Nash y Bienestar Social, que equivale al 5.6%. Bajo el
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Bienestar Social, s6lo se alcanzan mayores ingresos en la planta 1, mientras que en el resto

de las plantas los ingresos logrados no son satisfactorios. Los ingresos obtenidos bajo los

esquemas Bienestar Rawlsiana y Nash son notablemente similares; sin embargo, en el

esquema Nash, se obtiene un poco mas de ingresos en cada planta. Por lo tanto, el esquema

Nash es el mejor en este escenario en cuanto a ingresos generados, asi como el mas justo,

junto con el esquema de Bienestar Rawlsiana, donde el esquema de Bienestar Social no es

justo en la asignacion de ingresos (Figura 4.9).

Tabla 4.13. Ingreso y TAC para cada planta bajo los diferentes esquemas de asignacion

(escenario (d)).

Bienestar Social Bienestar Rawlsiana Nash
Ingreso TAC Ingreso TAC Ingreso TAC
Planta 1 2,866,012 492,222 912,562 492,222 914,382 492,222
Planta 2 536,294 661,032 1,081,373 661,032 1,083,193 661,032
Planta 3 164,117 311,584 731,925 311,584 733,744 311,584
Planta 4 129,190 327,325 747,666 327,325 749,485 327,325
Planta 5 547,271 465,178 885,519 465,178 887,338 465,178
TAP 1,985,543 2,101,704 2,110,802
Planta 1

Planta 5

Planta 2

Planta 4

Planta 3

Ingreso_BS

Ingreso_BR —+— Ingreso_Nash \

Figura 4.9. Distribucion de ingresos para las plantas bajo los diferentes esquemas

de asignacion (escenario (d)).
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La Figura 4.10 muestra los TIRs para cada planta en cada escenario, donde en todos
los escenarios bajo Bienestar Social, los TIRs estan altamente sesgados hacia plantas
especificas, mientras que, para el resto de las plantas, hay valores negativos en algunos TIRs,
lo que se traduce en costos extras en el presupuesto de estas plantas. Bajo el esquema
Bienestar Rawlsiana y Nash, el TIR obtenido es el mismo en cada planta y esto ocurre en
todos los escenarios. Sin embargo, los TIRs conseguidos en algunos escenarios son mayores

bajo el Bienestar Rawlsiana y en otros son mayores bajo el esquema de Nash.

4.0E6
Escenario (a
3.5E6 - Escenario (b
Escenario (c

3.0E6

2 5E6 Escenario (d
:>,‘ 2.0E6
a) J
S 1566
E 1.0E6
= |

5.0E5

0.0
-5.0E5 H
LA B B B

Somal Raw Nash Soual Raw Nash Soual Raw Nash Somal Raw Nash

I Planta 5 [ Planta 4 [ Planta 3 [ Planta 2 [l Planta 1 ‘

Figura 4.10. Distribucion de ingresos totales para cada planta.

Ademas, el TAC de cada planta es distinto bajo los diferentes esquemas de asignacion
(Figura 4.11) en los escenarios (a) y (b). En el escenario (a) bajo el Bienestar Social, el TAC
es bastante diferente en cada planta; sin embargo, este esquema no es satisfactorio debido al
injusto TIR obtenido en algunas plantas. Bajo el esquema Nash, el TAC es similar para cada
planta, por lo que puede considerarse injusto para algunas plantas; por ejemplo, hay plantas
(planta 3 o planta 5) que requieren pocos servicios (servicios externos, refrigeracion,

electricidad), mientras que otras plantas (planta 1 o planta 2) requieren muchos servicios, por
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lo que no es justo que una planta que requiere mas servicios obtenga el mismo TIR y un TAC
similar (o igual) a una planta que requiere pocos servicios. Bajo el Bienestar Rawlsiana, el
TAC es diferente para cada planta; sin embargo, en términos de servicios requeridos y TAC,
es el mas justo porque las plantas que requieren mas servicios tienen el TAC mas alto, y las
que requieren menos servicios tienen el TAC mas bajo. Especificamente, el TIR obtenido en
cada planta bajo el Bienestar Rawlsiana es igual a 619,069 $/afio, y el TIR obtenido bajo el
esquema Nash es igual a 618,663 $/afio. Por tanto, se concluye que bajo el Bienestar
Rawlsiana se obtienen mejores resultados en el escenario (a), tanto en términos de TIRs como
de TACs.

En el escenario (b) esta activa la restriccion presupuestaria. Bajo el Bienestar Social,
los TACs obtenidos son similares al presupuesto disponible en cada planta; sin embargo, este
esquema es muy injusto en el TIR ganado en cada planta. Bajo el Bienestar Rawlsiana, el
TAC de cada planta es igual en casi todas las plantas, excepto en la planta 5 donde el TAC es
menor que el presupuesto, lo cual es beneficioso para esta planta. Bajo el esquema Nash, los
TACs obtenidos en las plantas 1, 4 y 5 son iguales al presupuesto, mientras que para el resto
de las plantas el TAC es menor que el presupuesto. Aunque el TAC de la planta 5 esta dentro
del presupuesto bajo el esquema Nash, este TAC es el doble al obtenido bajo el Bienestar
Rawlsiana. Ademas, el TIR conseguido en cada planta bajo el Bienestar Rawlsiana es igual
a 619,113 $/afio, mientras que el TIR conseguido en cada planta bajo el esquema de Nash es
igual a 618,744 $/afio. En base a lo anterior, se puede concluir que para el escenario (b) bajo
el Bienestar Rawlsiana, se obtienen resultados mas justos tanto en términos de TIR como de
TAC para cada planta.

Bajo los esquemas Bienestar Rawlsiana y Nash en los escenarios (c) y (d) los TACs
son iguales al presupuesto disponible para cada planta, por lo que los resultados solo difieren
ligeramente en el TIR ganado por cada esquema de asignacion.
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Figura 4.11. Costo total anual para cada planta (escenario (a) y (b)).
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CONCLUSIONES
Se propuesto un nuevo enfoque basado en estrategias de optimizacion metaheuristico-
determinista para la recuperacion de calor residual en una planta industrial que implica
simultaneamente la integracion de redes de intercambiadores de calor (HENS) y maquinas
térmicas (SRC, ORC y ciclo AR). Se utiliz6 un caso de estudio previamente reportado en la
literatura para ilustrar la aplicacién del enfoque propuesto y poder realizar una comparacion
de resultados.

Se presento un nuevo enfoque de optimizacion hibrido metaheuristico-determinista
para la asignacion de ingresos entre diferentes plantas industriales en la integracion de calor
entre plantas considerando maquinas térmicas. (es decir, se considera una HEN integrada con
maquinas térmicas, asi como la distribucion de electricidad). La asignacion de beneficios a
los interesados implica la comparacion de los resultados obtenidos con diferentes esquemas
de asignacion (Bienestar Social, Bienestar Rawlsiana y Nash). Para mostrar la aplicabilidad
del enfoque propuesto, se considerd un caso de estudio bajo diferentes escenarios.

En los enfoques propuestos, las variables se seleccionan y envian (eficiencias,
temperaturas, calor suministrado, costos unitarios, etc.) entre la iteracion de las plataformas
de optimizacion metaheuristica y determinista. Ademas, las maquinas térmicas se simulan y
optimizan mediante la estrategia metaheuristica que se basa en la vinculacién entre
programas (MS Excel® - Visual Basic® - Aspen Plus®), para obtener resultados operativos
mas precisos y obtener beneficios econdmicos. La optimizacién determinista se basa en un
problema de programacion mixta entera no lineal (MINLP) implementado en la plataforma
GAMS®, que determina la configuracién y los parametros operativos de los sistemas

integrados.

Los resultados para las maquinas térmicas se observan en las figuras que muestran
las soluciones después del MNG en la Gltima iteracion entre ambas técnicas de optimizacion,
donde se identifican varias soluciones interesantes a traves de las ventajas y desventajas en
términos de economia y calor de refrigeracion para el ciclo AR; las soluciones con la mejor
ganancia total anual son seleccionadas como la mejor solucion. Ademas, se determinan y

presentan las condiciones de operacién de la mejor solucion para cada maquina térmica.
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Especificamente, en el planteamiento 1 las condiciones de operacion son distintas al ejemplo

evaluado, pero favorables entre los valores reportados en la literatura.

En el planteamiento 1 los resultados muestran aspectos interesantes como la
disminucidn en la produccion de energia, reduciendo asi un 17.2 % los costos de las fuentes
de energia, y consecuentemente disminuyendo un 19.5% la venta de energia producida por
el SRC y ORC. Sin embargo, el resultado més interesante es la reduccién de 44.4% en los
costos totales anuales de las maquinas térmicas; por lo tanto, se generan mayores ganancias
totales (aproximadamente 148% mas), menor NGHGE general (un 18.7) y trabajos

producidos similares.

En el planteamiento 2, bajo los diferentes esquemas de asignacion, se obtuvieron
diversos resultados para cada escenario. El esquema de Bienestar Social, en todos los
escenarios, asigna TIRs de forma muy sesgada a ciertas plantas, lo que perjudica al resto de
las plantas, convirtiéndolo en el esquema mas injusto. Los esquemas de Bienestar Rawlsiana
y Nash en todos los escenarios asignan TIRs simétricos para todas las plantas. Sin embargo,
en los escenarios (a) y (b) la principal diferencia estad en los TACs asignados, ya que el
esquema de Bienestar Rawlsiana proporciona asignaciones mas cercanas al presupuesto
disponible de cada planta, ademéas los TIR obtenidos bajo el esquema Rawlsiana son
ligeramente superiores a los obtenidos bajo el esquema Nash. Por lo tanto, en los escenarios
(@) y (b) el esquema de asignacion mas equitativo entre las diferentes plantas es el esquema
Rawlsiana. Finalmente, en los escenarios (c) y (d) los resultados obtenidos bajo los esquemas
Rawlsiana y Nash en términos de TIRs son iguales.

Finalmente, los enfoques de solucion propuestos son generales, y pueden
implementarse bajo diferentes casos de estudios en cualquier sistema de integracion

energética que considere simultineamente el uso de maquinas térmicas.
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12 accurate modeling results. Deterministic optimization is implemented in the
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Parametros
Avail
Cu

Heating "

H

y
kf

QUsefuI _solar

Variables

A
C
CaC
CPE
dt
ESC
FiC

Apendice Il. NOMENCLATURA

méaxima disponibilidad, kg/mes

costo operativo unitario, $/kJ

factor de conversion de tiempo, s/h

costo fijo, $/y

caudales de capacidad calorifica, KW/K

ganancias unitarias obtenidas por la venta de energia, $/kW
coeficiente de pelicula de transferencia de calor, kW/m? K

potencia de calentamiento, kJ/kg

horas de funcionamiento al afio, h/afio
factor utilizado para anualizar los costos de capital

radiacion solar atil, kJ/m? mes

crédito fiscal para la reduccion del GHGE, $/kJ
precio de venta de la electricidad, $/kW

temperatura de entrada, K
temperatura de salida, K

costo variable, $/m?®y

area, m?

costo, $

costo de capital para los intercambiadores, $/afio
costo externo de energia, $/afio

diferencia de temperatura, K

costo de las fuentes de energia, $/afio

costo fijo de los intercambiadores, $/afio

factor de costo para tener en cuenta la presion de operacion
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ocC
Power

q

Q

Q External
Q mps

y

TAC
TCR
TAP
TIR

Conjuntos

B
CPS

HPS
ST

factor que tiene en cuenta la temperatura de recalentamiento

costo de operacion, $/afio
electricidad de salida, kW
calor transferido en las unidades de intercambio de calor, kW

el calor intercambiado entre las maquinas térmicas, KW
calor total suministrado al ciclo Rankine de vapor, kW
calor disponible en el condensador del ciclo Rankine de vapor, kW

variable binaria utilizada para modelar la existencia del colector solar
costo total anual, $/afio

Crédito fiscal, $/afio

ganancia total anual, $/afio

Ingreso total individual, $/afio

electricidad requerida por la bomba, kW

variable binaria utilizada para modelar la existencia de unidades de

intercambio de calor

conjunto para los biocombustibles (b/b=1,...,B)
conjunto para las corrientes de proceso fria (j/j=1,...,CPS)

conjunto para los combustibles fosiles (f/f=1,...,F)

conjunto para los fluidos de trabajo del ciclo Rankine organico

(9/o=1,...,G)

conjunto para los sistemas de refrigeracion por absorcion (h/h=1,...,H)
conjunto para las corrientes de proceso calientes (i/i=1,...,HPS)
conjunto para las etapas de la superestructura (k/k=1,...,NOK)
conjunto para las plantas industriales (p/p=1,...,P)

conjunto para los periodos (t/t=1,...,T)

Subindices y superindices

abs

absorbedor
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ar refrigeracion por absorcion
arl unidad de intercambio de calor donde se elimina el exceso de calor de las
corrientes de proceso calientes

ar2 etapa de la superestructura en la que se enfrian las corrientes de proceso
calientes

b biocombustibles

c condensador

cap capital

cw agua de enfriamiento

ev evaporador

f combustible fésil

gen generador

[ corriente de proceso caliente

| Corriente de proceso fria

k indice para la localizacion de la etapa (1,..., NOK) y temperatura (1,...,
NOK + 1)

Ips etapa de la superestructura donde las corrientes de proceso frias

intercambian calor con el vapor de baja presion

max maximo

op operacion

orc ciclo Rankine organico

orcl intercambiador de calor donde las corrientes de proceso calientes

transfieren energia al ciclo Rankine orgéanico
orc2 intercambiador de calor donde el ciclo Rankine organico transfiere la

energia a los flujos de proceso frios

shx intercambiador de calor de solucion
src ciclo Rankine de vapor

p planta industrial

t periodo

Simbolos griegos
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a exponente para el costo del area del colector solar

B exponente para el costo de los intercambiadores

o nimero pequefio (por ejemplo, 1x107)

U factor de eficiencia

Q presupuesto disponible, $/afio

@ simbolo para denotar la funcion objetivo en los diferentes esquemas de
asignacion

® factor econémico para el uso del SRC

v factor de costo de operacion de las plantas que requieren electricidad

& factor de costo de los intercambiadores de calor
factor de costo de operacion de las corrientes calientes

AT ™ limite maximo de la diferencia de temperatura, K

AT Min limite minimo de la diferencia de temperatura, K
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