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Resumen

En este trabajo se presenta una extension a las estrategias de optimizacion simultanea existentes para la sintesis de
redes de intercambio de calor. Se ha desarrollado un modelo de programacion mixta entera no lineal (MINLP) que,
ademas de considerar los costos potencia y los efectos de las caidas de presion de las corrientes, incorpora también la
posibilidad de incluir diferentes tipos de intercambiadores y patrones de flujo en el problema. Lo anterior no s6lo
aumenta la complejidad combinatorial de la superestructura, sino también obliga a definiciones alternas para la
media logaritmica de la diferencia de temperaturas. Sin embargo, la adicién de restricciones lineales basadas en la
representacion del cascaron convexo (convex hull) para calcular las areas de transferencia, los factores de correccion,
y las diferencias de temperatura en cada acoplamiento reduce significativamente las no linealidades y el numero de
variables de optimizacion en nuestro modelo. El problema resultante puede resolverse utilizando el resolvedor
DICOPT++ disponible a través del entorno de modelacion GAMS. Tres casos de estudio se utilizan para mostrar las
aplicaciones de esta nueva estrategia de disefio y para ilustrar las ventajas del modelo propuesto.

Palabras clave: redes de intercambio de calor, tipos de intercambiadores, técnicas MINLP.

Abstract

In this paper we extend the simultaneous optimization approach for the design of heat exchanger networks. The
MINLP model developed by Yee and Grossmann (Comput. Chem. Eng. 14 (1990) p. 1165) has been modified to
consider power costs and pressure drop effects as well as to incorporate alternative exchanger types and flow
patterns. Such incorporations not only require additional constraints to provide feasible temperature distributions but
also increase the combinatorics, size and computational effort needed to solve the problem. However, it is shown that
a formulation based on the convex hull representation for heat transfer area, pressure drop, correction factors (for
pressure drop and temperature) and temperature approach, drastically reduces both the nonlinearities and the number
of optimization variables involved. The resulting model can be solved by using DICOPT++ through the GAMS
modeling environment. Finally, three examples are used to illustrate the scope and relevance of the approach.

Keywords: heat exchanger networks, heat exchangers types, MINLP techniques.

1. Introduccion econémico y que satisfacen las necesidades
energéticas de los procesos considerados
(Yee y Grossmann, 1990; Quesada vy
Grossmann, 1993; Daichendt y Grossmann,
1994; Zamora y Grossmann, 1998; Nie y
Zhu, 1999; Briones y Kokossis, 1999). Sin
embargo, en la mayoria de las estrategias
propuestas, el andlisis se basa en la
asignacion de valores constantes a los
coeficientes de pelicula de las corrientes, lo
cual puede ocasionar inconsistencias entre la

En las tultimas dos décadas se han
reportado avances significativos en el
desarrollo de estrategias de sintesis de redes
de intercambio de calor utilizando tanto la
Tecnologia de Punto de Pliegue como las
técnicas de programacion mixta-entera no
lineal (MINLP). En lo que respecta a la
aplicacion de las técnicas MINLP, un buen
nimero de publicaciones documentan la
obtencion de disefios Optimos con potencial
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red sintetizada y la red que se puede obtener
en términos de implementacion de equipo
industrial. Dado que el disefio riguroso de
intercambiadores de calor se basa en buena
medida en los valores de caida de presion de
las corrientes, algunos autores han sugerido
sustituir la suposicion de valores constantes
para los coeficientes de pelicula por
expresiones algebraicas que relacionan las
caidas de presion de los fluidos, los
coeficientes de transferencia de calor de
pelicula y el area del intercambiador (Polley
y Panjeh Shahi, 1991). Recientemente,
Frausto-Hernandez  (2002) 'y  Frausto-
Hernandez y col. (2003) desarrollaron
modelos MINLP para la sintesis de redes de
intercambio que evitan la consideracion de
coeficientes de pelicula constantes y que
consideran simultaneamente: i) las caidas de
presion de las corrientes, ii) los costos de
potencia y iii) los costos del equipo de
bombeo. Como resultado de dicho trabajo se
han logrado disefiar redes econdémicamente
atractivas y que se espera sean consistentes
con su implementacion industrial. El trabajo
de Frausto-Hernandez (2002) se basa, sin
embargo, en la estrategia simultdnea de
sintesis MINLP propuesta por Yee vy
Grossmann (1990) y por ello presenta sus
mismas limitaciones estructurales. Desde el
punto de vista operacional, posiblemente la
mas seria de las limitaciones del trabajo
reportado por Frausto-Herndndez y col.
(2003) es que se supone que todos los
intercambiadores de la red son de la misma
geometria y patrén de flujo (intercambiador
de tubos y coraza con flujos a
contracorriente; i. e. un solo paso en los
tubos).

En este sentido, Sorsak y Kravanja
(2001) presentaron un modelo MINLP que
incorpora la posibilidad de incluir diferentes
tipos de intercambiadores, pero por otra parte
tiene la desventaja de que los autores
suponen todavia valores conocidos para los
coeficientes de pelicula.
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En este trabajo se presenta una
extension a los trabajos reportados por
Frausto-Hernandez y col. (2003) y Sorsak y
Kravanja (2001) para la sintesis de redes de
intercambio de calor. Asi, ademdis de
incorporar los costos de potencia y los efectos
de las caidas de presion de las corrientes, el
modelo incorpora también la posibilidad de
incluir diferentes tipos de intercambiadores y
patrones de flujo en la superestructura. Lo
anterior no so6lo aumenta la complejidad
combinatorial de la superestructura, sino
también obliga a definiciones alternas para la
media logaritmica de la diferencia de
temperaturas. Sin embargo, la adicion de
restricciones  lineales basadas en la
representacion del cascaron convexo (convex
hull) para calcular las areas de transferencia,
los factores de correccidon requeridos, y las
diferencias de temperatura en cada
acoplamiento reduce significativamente las
no linealidades y el niumero de variables de
optimizacion en nuestro modelo.

2. Trabajo previo

El modelo desarrollado en este trabajo
tiene como antecedente la extension
propuesta por Frausto-Hernandez y col.
(2003) para incorporar los costos del equipo
de bombeo y los efectos de las caidas de
presion de las corrientes a la estrategia de
optimizacién simultanea presentada por Yee
y Grossmann (1990). Ademas, la motivacion
para incorporar diferentes tipos de
intercambiadores en la red se deriva de los
resultados reportados por Sorsak y Kravanja
(2001). Tales estrategias se describen
brevemente en esta seccion.

2.1 Modelo de optimizacion simultanea y la
incorporacion de los efectos de las caidas de
presion de las corrientes

El modelo MINLP propuesto por Yee y
Grossmann (1990) se basa en una
superestructura dividida en etapas; dicha
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superestructura considera, en cada etapa, la
posibilidad de acoplamiento de todas las
corrientes calientes con todas las corrientes
frias involucradas en el proceso. Con lo
anterior, se incluyen redes con acoplamientos
de corrientes tanto en serie como en paralelo
asi como posible reacoplamientos en
diferentes etapas Fig. 1. Brevemente, el
modelo MINLP consiste de las siguientes
restricciones: i) balance global de calor de las
corrientes, ii) balances de calor en cada etapa
de la superestructura, iii) asignacién de los
valores de temperatura de entrada y salida de

Etapa 1

—

las corrientes a las variables del modelo
correspondientes, iv) restricciones para
asegurar la factibilidad de los valores de
temperatura obtenidos en el esquema de
optimizacién, v) restricciones logicas en
términos de las variables binarias del modelo,
vi) célculo de las diferencias de temperatura
entre las corrientes frias y calientes y vii) la
funcién de costo, que incluye el calculo de las
areas de transferencia de los
intercambiadores.

Localizacion de la
temperatura k=1

Localizacion de la
temperatura k=2

Localizacion de la
temperaturak=3

Fig. 1. Superestructura de una red con dos etapas.

Los valores del coeficiente global de
transferencia de calor se calculan en términos
de valores supuestos (constantes y
conocidos) de los coeficientes de pelicula de
las corrientes.

Como se describi6é con anterioridad, se
ha mostrado que la suposicion de valores
constantes para los coeficientes de pelicula
puede dar como resultado el disefio de redes
cuya implementacion no puede lograrse en
términos de equipo industrial. Como remedio
a lo anterior, Frausto-Hernandez y col
(2003) modificaron el modelo de Yee y

Grossmann (1990) de forma que se elimina la
suposicion de valores constantes de los
coeficientes de pelicula y, en lugar de ello, se
propone su determinacion en términos de las
caidas de presion de las corrientes y las areas
de transferencia de los intercambiadores. Asi,
las siguientes expresiones derivadas por
Serna (1999) para flujo turbulento fueron
utilizadas en el trabajo de Frausto-Hernandez
y col. (2003):

APy =Kpr 4, h13"'5 (1)

APy =K g 4 h;.]OQ (2)
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donde, para cada corriente del proceso, AP
representa la caida de presion, Kp es una
constante calculada en términos de las
propiedades del fluido y la geometria del
intercambiador, A, es el area de contacto
total de la corriente y % es el coeficiente de
pelicula. La Ec. 1 corresponde al lado de los
tubos (7) y la Ec. 2 corresponde al lado de la
coraza (S), ambas para intercambiadores de
tubos y coraza. La incorporacion de las Ecs.
1 y 2 tiene varias implicaciones en la
complejidad y estructura del modelo de
Frausto-Hernandez y col. (2003).
Primeramente, es necesario incorporar tantas
ecuaciones del tipo de las Ecuaciones 1 y 2
como corrientes haya en el proceso. Dada la
no convexidad de tales expresiones, el
esquema numérico de optimizacion se
complica grandemente. Sin embargo, la
inclusion de dichas restricciones tiene
también implicaciones ventajosas. Por un
lado, es ahora posible considerar los costos
de potencia y el costo del equipo de bombeo
en la etapa del disefio de la red. Ademas,
dado que las caidas de presion de las
corrientes son también variables del modelo,
es posible encontrar su valor Optimo
considerando los valores permisibles (limite)
de tales variables para cada corriente.

2.2 Modelo con
intercambiadores

diferentes  tipos de

Sorsak y Kravanja (2001) propusieron
modificar la superestructura original de Yee y
Grossmann de la Fig. 1 para obtener la
superestructura mostrada en la Fig. 2. Como
puede apreciarse, tales autores sustituyeron
cada una de los intercambiadores de la
superestructura original por un bloque
compuesto de intercambiadores, representado
por Sm. Cada uno de los bloques Sm es una
estructura compuesta que involucra 4
alternativas: 3 tipos de intercambiadores y un
bypass, Fig. 3. De esta forma, la estructura
compuesta permitira el disefio de redes que,
para cada acoplamiento, pueden hacer uso de

cualquiera de los tres tipos de
intercambiadores  considerados en la
estructura  compuesta. Cada  estructura

compuesta incluye: i) intercambiador de
doble tubo (m=1), ii) intercambiador de plato
y marco (m=2), iii) intercambiador de tubos y
coraza (tubos en U) (m= 3) y iv) un bypass,
cuando no hay transferencia de calor entre las
corrientes (m= 4).

, Etapal , Etapa 2 .
| <t \ \
v | HI-C1 | HI-CI | ters
tCI,l‘ Sm Sm | i CI W
] — - ‘ C1,2 i 1
| r i r |
51 H s 1 AL | ‘tm,}
o Heo L . \ L S > >
HI,1 [ m > m
. T > U L
- H1} H
( | < .|t | - | t
C2,1 —_— A e <d——[1p C2,3
- H2-C1 | <l < \ C,
| Sm | Sm \
S, - -
| PO s i R W s IR
H Hea [ | H2C2 [ X
2 ‘H2,3
o — | | Sm > Sm > >
- tH2,2 |

Localizacion de la
temperatura k=1

Localizacion de la
temperatura k=2

Localizacion de la
temperatura k=3

Fig. 2. Superestructura de Sorsak y Kravanja (2001).
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Evidentemente, la inclusion de
estructuras compuestas en la superestructura
incrementa la utilidad practica de la
estrategia de disefio, pues serda ahora posible
considerar diferentes tipos de
intercambiadores para diferentes rangos de
temperatura, presion y area de acuerdo con la
realidad industrial. Sin embargo, como
consecuencia directa de esta modificacion en
la etapa de disefio, el nimero de posibles
combinaciones involucradas en la solucion
del modelo también aumenta en forma
considerable; observe que el numero de
variables binarias del problema
practicamente se cuadruplica respecto del
nimero en la superestructura original. Del
mismo modo, la existencia de diferentes
tipos de intercambio implica también la
existencia de diferentes patrones de flujo
entre alternativas. Finalmente, el mismo
incremento se da con el numero de no
linealidades en el problema; por ejemplo, se
hace necesaria la consideracion de tres
expresiones para el calculo del area de
transferencia en cada posible acoplamiento.

_>l| Doble tubo I_L—>

1 <

Plato y marco

R AS———

-

Fig. 3. Tipos de intercambiadores
considerados en cada estructura compuesta.

3. Nuevo modelo MINLP para la sintesis de
redes de intercambio de calor

El modelo desarrollado en este trabajo
integra los conceptos y las ventajas de las
estrategias descritas en la seccion anterior y
propone  algunas  modificaciones  que
disminuyen las no linealidades del modelo,
favoreciendo por tanto la solucién numérica
del problema. Asi, como resultado de este
esfuerzo se obtiene un modelo MINLP para la
sintesis de redes de intercambio de calor que
considera simultineamente, ademas de los
costos de los intercambiadores y de los
servicios, los costos de potencia, los costos
del equipo de bombeo y la posibilidad de
incluir diferentes tipos de intercambiadores y
patrones de flujo en la red.

3.1 Ecuaciones del modelo

Las ecuaciones que se describen a
continuaciéon  constituyen la  aportacion
principal de este trabajo y resultan de la
integracion de los andlisis presentados por
Frausto-Hernandez y col. (2003) y Sorsak y
Kravanja (2001). El modelo obtenido no solo
cumple con las restricciones y objetivos
impuestos en dichos trabajos, sino también
propone modificaciones que reducen de
manera importante la complejidad numérica
del problema. Finalmente, cabe destacar que,
exceptuando la funcion objetivo, todas las
ecuaciones del modelo de Yee y Grossmann
(1990) forman también parte del modelo
desarrollado en este trabajo; sin embargo,
buscando simplicidad, tales ecuaciones no se
presentan aqui. Dichas ecuaciones fueron
enlistadas en la seccidon anterior y pueden
consultarse en el trabajo de Frausto-
Hernandez (2002).

El significado de cada una de los
simbolos utilizados en esta seccién que no se
definen explicitamente con las ecuaciones se
indica al final de este trabajo en la seccion de
nomenclatura.
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3.2 Desagregacion de las variables binarias

Con la consideracion de diferentes tipos
de intercambiadores de calor, se hace
necesario desagregar las variables binarias
originales de cada posible acoplamiento, z.
La restriccion que resulta esta dada por la Ec.
3.

3
Zy = 2 zMy,, i€ HP, jeCP, keST (3)
m=1

donde m identifica al tipo de intercambiador
y zmy, representa cada una de las cuatro
alternativas de la estructura compuesta que
representa un posible acoplamiento (incluye
bypass). Notese que la sumatoria es hecha
sobre las tres primeras alternativas. El uso
combinado de las Ecs. 3 y 4 representa
adecuadamente la existencia de algln tipo de
intercambiador de calor o de un bypass
(valor igual a cero).

3.3 Seleccion de un solo intercambiador

Solo uno de los tres posibles
intercambiadores de calor puede ser
seleccionado. Ademas, para el caso en el que
no exista transferencia de calor en el
acoplamiento  ijk se debe activar
automaticamente la seleccion del bypass.
Para esto se ha definido la Ec. 4:

4
szz‘jkm=l ieHP, jeCP,keST 4
m=1

3.4 Distribucion factible de temperaturas

La combinacion de flujo paralelo y
flujo a contracorriente en el intercambiador
de tubos y coraza de tubos en U (m=3),
puede ocasionar que la distribucion de
temperaturas pueda ser infactible cuando la
temperatura de salida de la corriente fria
llega a ser mayor que la temperatura de
salida de la corriente caliente, Fig. 4.
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Para evitar este problema se ha
establecido la siguiente relacion propuesta por
Sorsak y Kravanja (2001):

i =+ AT (L= zm s )2 AT™ Q)
ieHP, jeCP,keST

Thi

\<' Tco

factible infactible
- -

Fig. 4. Perfiles de temperatura en un cambiador
de tubos en U.

3.5 Desagregacion de variables continuas

La variables de temperaturas, carga de
calor y diferencias de temperatura para los
tres tipos de intercambiadores se derivan de la

desagregacion de las variables
correspondientes del modelo  original,
definiéndolas mediante el uso de Ia

formulacion de cascarén convexo. Para el
caso de las temperaturas se definen las
siguientes restricciones. Para las corrientes
calientes i

tik = leykm
m
Tign < T, ,,fozmijkm (6)
Tijgn 2 T, ,;nmzmljkm
ie HP, je CP, ke ST,m e DTI

Para las corrientes frias; :
Ly = Z Yy[ikm
m
T]ljkm < Tr:tnaxzmijkm (7)

7jjjkm 2 7;1I7ninzmi/'km
ie HP, je CP,k e ST,me DTI
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Las Ecs. 6 y 7 permiten asignar las
variables de temperatura a cada tipo de
intercambiador en las estructuras compuestas
y garantizan que los valores de dichas
variables se encuentran dentro del rango de
operaciéon de temperatura para el tipo de
intercambiador seleccionado.

Similarmente, las cargas de calor deben
ser asignadas a cada tipo de intercambiador
de la estructura compuesta, y deben estar
dentro de la carga maxima permitida para el
intercambio. Las expresiones necesarias se
muestran a continuacion:

3
ik = Zszjkm
m=1 8)
icHP, jeCP,keST (
Qmijkm < QUpzmg/km

ie HP, je CP,k e ST,me DTI

Se requiere también que las diferencias
de temperatura sean extendidas a los
diferentes tipos de intercambiadores y al
bypass en la superestructura compuesta y que
sus valores se encuentren dentro del limite de
operacion permitido. Se proponen las
siguientes relaciones:

3
dty, = Y dtm

m=l
icHP, jeCP,keST )
dimy,, < ATUsz{.ikm
ieHP, jeCP, ke ST,me DTI

ijkm

La segunda expresion de la Ec. 9
permite  seleccionar la diferencia de
temperaturas correcta para el tipo de
intercambiador seleccionado y su valor es
asignado a la variable original 47, mediante la
primera de las expresiones.

Para el caso del bypass la diferencia de
temperaturas puede ser un valor negativo (el
intercambiador no existe y no se restringe la
diferencia de temperaturas entre corrientes).
La restriccion utilizada para bypass fue
también propuesta por Sorsak y Kravanja
(2001):

dtm!-/-,C4 > —ATUszU.,(4 (10)
ie HP, je CP,k e ST

3.6 Area de contacto (transferencia) para el
acoplamientos ij en la etapa k

La relacion para el célculo del area de
contacto de los acoplamientos ijk entre
corrientes ha sido obtenida modificando la
expresion del modelo de Frausto-Hernandez y
col. (2003); debido a que el flujo en el
intercambiador de tubo y coraza (tubos en U)
es una combinacion de flujo en paralelo y a
contracorriente, el calculo de la media
logaritmica de la diferencia de temperaturas
debe también ser corregida. Se utiliza para
ello el factor de correccion Ft obtenido de la
ecuacion de Underwood (Hewitt y col., 1994).
Asi, la relacion para el célculo del area de
contacto se muestra en la Ec. 11. Observe que
la Ec. 11 utiliza la aproximaciéon de Chen
(1987) para el célculo de la media logaritmica
de la diferencia de temperaturas (MLDT).

A =1t
Fty MLDTy [\, (11)

dty +dty )|
MLDTy, = {(dtijk xdtijkﬂ {/2/+

ieHP, jeCP, ke ST

El factor de correccion Ft, Fr;, depende
del tipo de intercambiador seleccionado, por
lo que su definicion también se logra
mediante la expresion de tipo:

3
Fty = Z_:IF i ZM i (12)
ie HP, jeCP, ke ST

donde Fuy, es el factor de correccion
correspondiente a cada  tipo de
intercambiador. Para los intercambiadores de
doble tubo y de plato y marco, el factor tiene
un valor de 1 y para el intercambiador de tubo
y coraza varia entre 0.75 y 1.
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La importancia de definir la relacion
anterior es que se evita la necesidad de
desagregar el area de contacto para cada tipo
de intercambiador, logrando asi reducir de
manera  significativa el nimero de
Ecuaciones del tipo de la Ec. 11 presentes en
el problema.

3.7. Restricciones sobre las areas de
contacto en los acoplamientos ijk

La seleccion del tipo de intercambiador
en la etapa de sintesis debe de considerar no
solo el costo sino también las restricciones
practicas de operacion (temperatura y cargas
de calor). Asi, el éarea obtenida debe
corresponder al rango de area impuesto por
la implementacion practica. Se definen
entonces:

3
Ay < Y Amax,, zmy,,

m=1

Ay 2 iAminm zm (13)

ijkm
m=1

ie HP, je CP,k e ST

donde 4max, y Amin, corresponden a los
limites superior e inferior del area para los
diferentes tipos de intercambiadores.

3.8 Areas de contacto de las corrientes con
los servicios de calentamiento y enfriamiento

Las areas de contacto para las
corrientes con los servicios de enfriamiento y
calentamiento vienen dadas por las Ec. 14.

Aicu = % i+ !
MLDZ;M hi hcu

_ A
MLDT;cu = |:(dticu )(T()UTi - T[Ncu { dtit.‘ll * TO;/T!' Tle ]J ( 14)

ie HP

- qhuj 1 +i
" MLDThuj h/m hj

]
dthu' + T()UThu - TIN' A
MLDT,,; = |:(dthuj XT our — Ty {;

2
jecCP
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3.9 Areas de contacto totales por etapa (i,j) y
totales por corriente (i y j)

Aq=§AW ieHP, jeCP (15)

ATi :ZZAijk—’_Aicu i€ HP

(16)

ko j
ATj:ZZAijk+Ahuj jeCP
k i

3.10 Determinacion de los coeficientes de
pelicula: Efectos de las caidas de presion

Para el célculo de los coeficientes de
pelicula y de las caidas de la presion de las
corrientes del proceso, se utilizaron
expresiones del tipo de las Ecs. 1 y 2. Por lo
tanto, para la corriente caliente i, que es la
que se supone fluye para la coraza y la
corriente fria j que es la que se supone fluye
por los tubos, las relaciones de caida de
presion respectivamente se pueden escribir
como:

. -5.109
APS;, =KPiAT1(h_RdzJ ie HP

b -35 (17)
_ ti .
APT./—KR/AT/[%_RdiJ jecp
APS, <APPS, ie HP
APT; <APPT; jeCP

donde 4pPs; y 4pT; son las caidas de presion de
las corrientes calientes y frias,
respectivamente, APPS;, y APPT; son las caidas
de presion permisibles, r; es el factor de
ensuciamiento especificado para la corriente
i, D, es el diametro externo de los tubos y D, es
el didmetro interno. Los coeficientes de
transferencia de calor de pelicula usados en
expresiones del tipo de las Ecs. 1 y 2 no
consideran el ensuciamiento, mientras que las
Ecs. 11 y 14 de las areas de contacto de las
corrientes usan los coeficientes de pelicula
sucios (», o ). Es por ello que se hace
necesaria la correccion de los coeficientes de
pelicula de la Ec. 17 mediante el factor de
ensuciamiento.
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3.11 Distribucion de las caidas de presion

La estrategia para calcular las caidas de
presion en cada unidad se basa en la
aproximacion de Shenoy (1995). Esta
aproximacion establece que la caida de
presion total de una corriente se distribuye en
cada acoplamiento en proporcion al area de
transferencia de la corriente en el
acoplamiento con respecto al 4rea de
contacto total para la corriente. En el modelo
aqui presentado, sin embargo, debido a la
presencia  de  diferentes  tipos  de
intercambiadores en la red, se hace necesaria
la incorporacién de un factor de correccion
por presion cuyo valor depende del tipo de
intercambiador  seleccionado en cada
acoplamiento. Tal factor, se ha considerado
como 1 en los intercambiadores de doble
tubo y de tubos y coraza, puesto que las
caidas de presion se reportan dentro del
mismo orden de magnitud. Por otra lado,
para el caso del intercambiador de platos y
marco, las caidas de presion son menores
comparadas con los otros dos tipos; en este
trabajo, para intercambiadores de platos y
marco, se han considerado valores promedio
del factor de correccion iguales a 0.65 y 0.84,
de acuerdo con los resultados obtenidos por
Ganapathy (1982). Las caidas de presion
para cada corriente en cada etapa son
entonces dadas por las Ec. 18.

szSifk A"
A])ik APSI lEHP,kGST 18
zszsuk AU,( +A,, (18)
ZFp zjk
AP, = APT, jeCP,keST
ZszTz]k Al/k +A
ki
donde 4P, y 4P, son las caidas de presion de

las corrientes caliente i y fria j en la etapa £,
respectivamente. El valor de los factores de
correccion por presion en la Ec. 18 se
representan por FpS; y FpTy para las
corrientes calientes y frias, respectivamente.
Para determinar el valor adecuado de Fps; y
FpTy; para cada acoplamiento, se definen

restricciones del tipo cascaron convexo dadas
por las Ec. 19.

S = ZFpIS zm

ml

ZFplT zm; (19)

ijkm

ijkm

Fp ljk_
m=1

ieHP,je CP, ke ST

El uso de las Ec.s 19 permite asignar el
factor de correccion de caida de presion
apropiado para el tipo de intercambiador
seleccionado. La ventaja principal de la
incorporacion de este factor radica en que las
ecuaciones de caidas de presion se utilizan tal
y como fueron presentadas originalmente. Si
éste no hubiese sido el caso, las variables de
caida de presion hubieran tenido que ser
desagregadas, aumentando en gran medida la
complejidad numérica del problema.

3.12  Coeficientes de costo de los
intercambiadores

El costo de los intercambiadores
dependera del tipo del que se trate. Por tanto,
es necesario establecer las siguientes
restricciones para obtener apropiadamente los
coeficientes de costo correspondientes al

intercambiador involucrado en el
acoplamiento ijk:

CFNy, = ZCUI ZM

CNy = ZCAI ZM (20)

leHP]eCPkeST

El primer coeficiente (CFN) es el
coeficiente de costo fijo, mientras que el
segundo (CN) es el coeficiente del costo de
area (inversion). El uso de la segunda de las
restricciones de la Ec. 20 evita la necesidad
de incluir expresiones particulares para el
calculo del costo de area de alguno de los
tipos de intercambiador considerados, lo cual
también requeriria de desagregar la variable
correspondiente al area de transferencia.
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3.13 Funcion objetivo

La funcion objetivo incluye los costos
(fijos y de operacion) anualizados de la red.
Como ya se describio, en este trabajo se
consideran simultaneamente: i) el costo del
consumo de servicios, ii) la inversion
anualizada para los enfriadores y
calentadores, iii) la inversion anualizada para
los intercambiadores de diferente tipo y iv)
los costos de potencia. La potencia requerida
por una corriente de proceso se puede
calcular como el producto entre su razon de
flujo volumétrico y su caida de presion. El
costo de potencia se determina entonces
asignando un factor de costo a dicha
potencia. La funcidn objetivo de este trabajo
se omite debido a su complejidad, pero la
ecuacion utilizada como base para su
definicion puede consultarse en el trabajo de
Frausto-Hernandez (2002).

En resumen, aunque el modelo estd
basado en la formulaciéon presentada por
Sorsak vy Kravanja (2001), las
incorporaciones propuestas en este trabajo
permiten la consideracion de diferentes tipos
de intercambiadores y al mismo tiempo
evitan la necesidad de desagregar las
variables correspondientes a las caidas de
presion de las corrientes (totales y por
etapas) y a las areas de transferencia de calor;
con ello, implicitamente se reduce el nlimero
de ecuaciones requeridas en la modelacion.
Si tales variables se hubieran desagregado, el
numero de instancias de las Ecs. 11, 12, 13,
17 y 18 en el modelo se hubieran
cuadriplicado. Observe ademds que tales
ecuaciones son altamente no lineales (y no
convexas).

4. Ejemplos ilustrativos y resultados

Esta seccion muestra la solucion de 3
ejemplos ilustrativos con lo que se pretende
mostrar los beneficios potenciales de tomar
en cuenta simultdneamente: i) Los
requerimientos de energia de las corrientes
usando un minimo de servicios, ii) los
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efectos de las caidas de presion de las
corrientes, iii) los costos de potencia como
modificador del andlisis econémico y iv) la
inclusion  de  diferentes  tipos  de
intercambiadores en la red. Todos los
ejemplos fueron resueltos utilizando el
resolvedor DICOPT++ disponible a través del
lenguaje de modelacion GAMS. Un ejemplo
del codigo en lenguaje GAMS utilizado para
la resolucion de los casos de estudio puede
encontrarse en el trabajo de De los Santos-
Juarez (2003).

4.1 Ejemplo 1

El primer ejemplo fue presentado por
Shenoy (1995) e involucra dos corrientes
calientes y dos corrientes frias. Las
temperaturas de entrada y salida de las
corrientes asi como las caidas de presion
permisibles estan dadas en la Tabla 1. En este
ejemplo el valor de la diferencia minima de
temperaturas es de 20 °C. Los coeficientes de
transferencia de calor de pelicula de los
servicios se han considerado como 5
kW/m?C para el vapor y 2.5 kW/m*C para el
agua de enfriamiento. Comparando con el
modelo original de Frausto-Herndndez
(2002), se puede mostrar que el modelo de
Frausto-Hernandez  (2002) incluye 16
variables binarias y 101 variables continuas.

Con el modelo propuesto en este trabajo
se registraron 64 variables binarias y 389
variables continuas. La red resultante de la
solucion del problema MINLP involucra un
consumo minimo de servicios de 605 KW
para el caso de calentamiento y de 525 KW
para el servicio de enfriamiento, con un costo
minimo de $65,570.78/afio. En total, se
obtiene una red con nueve unidades, un
calentador, un  enfriador y  siete
intercambiadores, con un area total de 387
m’, un costo de inversion anualizado de
$37,493.74/afio, y un costo de potencia de
$5,586.72/afio. Por lo tanto el costo total
anualizado de la red es de $108,651.24/ano.
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La Tabla 2 presenta los resultados para
los intercambiadores seleccionados y la Fig.
5 muestra la distribucion de las unidades en
la red (topologia). En la Tabla 3 se presentan
los valores Optimos obtenidos para los
coeficientes de transferencia de calor de
pelicula de las corrientes. Se puede observar
que la red resultante involucra ahora dos

tipos de intercambiadores: de doble tubo y de
plato y marco aunque la mayoria de las
unidades corresponden al primer tipo. Lo
anterior se debe a que las dareas de
intercambio de calor requeridas corresponden
a valores pequefios, menores a 200 m’,
valores para los cuales ambos

intercambiadores pueden ser usados.

Tabla 1 Datos de temperatura para las corrientes del ejemplo 1.

Corriente Tin (°C) Tout (°C) FCP (KW/°C) AP permisible (KPa)
H1 175 45 10 30
H2 125 65 40 25
Cl 20 155 20 10
C2 40 112 15 10
Vapor 180 179 - -
Agua 15 25 - -
Tabla 2. Solucioén del ejemplo 1.
Intercambiador Tipo Area (m?) Carga de calor (KW)
1 Doble Tubo 17.83 395
2 Doble Tubo 16.47 105
3 Doble Tubo 7.94 57.95
4 Doble Tubo 83.37 917.05
5 Plato y Marco 199.57 917.05
6 Doble Tubo 27.48 742
7 Doble Tubo 2.08 40.91
8 Calentador 20.93 605
9 Enfriador 11.34 525

Tabla 3. Coeficientes de transferencia de calor para las corrientes del ejemplo 1.

Corriente

h Calculado (kW/m™C)

H1
H2
Cl
C2

2.666
1.402
0.904
0.182
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Fig. 5. Disefio de la red del ejemplo 1.

4.2 Ejemplo 2

El Ejemplo 2 corresponde al problema
utilizado por Nie y Zhu (1999) para
demostrar la importancia de la incorporacion
de las caidas de presion permisibles para las
corrientes en el disefio de una red. El ejemplo
involucra seis corrientes calientes y solo una
corriente fria. Las temperaturas de entrada y
salida de las corrientes estan dadas en la
Tabla 4.

La Tabla 5 proporciona los datos para
las caidas de presion permisibles y los
factores de rugosidad de las corrientes. En
este ejemplo el valor de la diferencia minima
de temperaturas es de 36 °C. Los coeficientes
de transferencia de calor de pelicula de los
servicios se han considerado como 5.0
KW/m®C para el vapor y 2.5 KW/m*C para
el agua de enfriamiento.

Frausto-Hernandez (2002) resolvio este
problema para el cual se presentaron 49
variables binarias y 289 variables continuas
en su modelo. Con el modelo propuesto el
problema registré 217 variables binarias y
1318 variables continuas. La red resultante
involucra un consumo minimo de servicios
de 48,880 KW para el caso de calentamiento
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y de 102,596 KW para el servicio de
enfriamiento. En la red sintetizada en este
trabajo se seleccionaron un total de diez
unidades: un calentador, seis enfriadores y
tres intercambiadores de proceso, con un area
total de 5,088.36 m% un costo de inversion
anualizado de $592,948.88/ano, y un costo de
potencia de $1,167,029.664/afio. Por lo tanto
el costo total anualizado de la red es de
$1,759,978.54/ano. El costo de potencia para
este ultimo problema, en comparacion con el
ejemplo anterior, es significativamente alto,
aproximadamente un 65 % del costo total de
la red. La Fig. 6 muestra la distribucion de las
unidades en la red disefiada por el modelo
propuesto en este trabajo (topologia).

La Tabla 6 presenta valores obtenidos
para los coeficientes de pelicula de las
corriente y la Tabla 7 muestra los resultados
para los intercambiadores seleccionados. Las
areas de intercambio de calor requeridas son
considerablemente grandes (cerca de 1000
m?) en comparacion con los casos anteriores,
lo cual genera la  seleccion de
intercambiadores de tubo y coraza y de plato
y marco en el esquema de solucion.
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Tabla 4. Datos de temperatura para las corrientes del ejemplo 2.

Corriente Tin (°C) Tout (°C) FCP (KW/°C)

H1 180 30 59.80
H2 270 40 114.40
H3 350 30 33.80
H4 380 50 145.60
H5 150 100 657.80
H6 290 190 384.80
Cl 20 235 520.00

Vapor 430 429 -

Agua 10 15 -

Tabla 5. Factores de rugosidad y caidas de presion permisibles para las corrientes del ejemplo 2.

Corriente AP permisible (KPa) ~ Rd (m™C)/W
H1 59.2 0.00052
H2 277.6 0.00167
H3 14.0 0.00135
H4 6.2 0.0012
H5 171.9 0.00062
H6 115.8 0.002
Cl 456.6 0.00123
H1 180
220.2KPa 574 KPa ;
H2 270 A~ \,6\ o
N
14KPa
H3 350 C
28 KPa 2.75 KPa 0.27KP
H4 380 @ 199 \f,/ y\ -
171 KPa \/&
H5 150 100
9
115KPa 4
H6 290 190
10 >
64 KPa 134 KPa /_@ 258 KPa 4
Cl 235 n 141 L 90 ~ \ 20
A\ \J

Fig. 6. Diseiio de la red del ejemplo 2.
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Tabla 6. Coeficientes de transferencia de calor para las corrientes del ejemplo 2.

Corriente

h Calculado (KW/m*C)

H1
H2
H3
H4
HS5
H6
Cl

0.8125
0.4147
0.3801
1.3452
0.9899
0.3891
0.4694

Tabla 7. Solucidon del ejemplo 2.

Intercambiador Tipo Area (m?) Carga de calor (KW) Ft
1 Tubo y Coraza 1000.00 26320.09 0.94
2 Tubo y Coraza 945.42 19976.02 0.83
3 Plato y Marco 982.35 16623.89 1
4 Calentador 477.68 48880.00 -
5 Enfriador 155.50 8970.00 -
6 Enfriador 246.50 6335.98 -
7 Enfriador 232.45 10816.00 -
8 Enfriador 227.35 5104.02 -
9 Enfriador 353.51 32890.00 -
10 Enfriador 467.60 38480.00 -

4.3 Ejemplo 3 tubo y dos intercambiadores de plato y

El ultimo ejemplo corresponde al caso
de estudio presentado por Polley y Panjeh
Shahi (1991). Las especificaciones para las
temperaturas de entrada y salida de las
corrientes asi como las caidas de presion
permisibles estan dadas en la Tabla 8. El
ejemplo fue resuelto para una diferencia
minima de temperaturas de 20 °C. El
problema resuelto por Frausto-Herndndez
(2002) contiene 16 variables binarias y 101
variables continuas, a diferencia del modelo
propuesto el cual presentdé 64 variables
binarias y 389 variables continuas. Este
ejemplo se utiliza s6lo para mostrar los
alcances del modelo desarrollado, al hacer
posible también la especificacion de los
tipos de intercambiadores para los
acoplamientos de la red. Se especifica la
existencia de dos intercambiadores de doble
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marco en la red. Se han fijado entonces los
dos intercambiadores de doble tubo a los dos
requerimientos de area menores y los dos
intercambiadores de plato y marco, se han
asignado a los acoplamientos restantes. El
costo de potencia requerido para este caso es
de $13,669.38/ano, el costo de inversion de
los intercambiadores equivale a
$57,707.03/afio para un 4rea total de
intercambio de 586.25 mz, haciendo un costo
total de la red de $71,376.41/afio. La
topologia de la red se representa en la Fig. 7,
y los resultados para las areas de
transferencia se proporcionan en la Tabla 9.
Es de hacer notar que el disefio obtenido es
el optimo pero solo para la especificacion
dada de los tipos de intercambiadores de la
red.
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Tabla 8. Datos de temperatura para las corrientes del ejemplo 3.

Corriente Tin (°C) Tout (°C) FCP (KW/°C) AP permisible (KPa)
H1 150 60 20 20
H2 90 60 80 30
Cl 20 125 25 10
C2 25 100 30 60
Vapor 180 180 - -
Agua 10 15 - -
Tabla 9. Solucioén del ejemplo 3.
Intercambiador Tipo Area (m°) Carga de calor (KW)
1 Plato y Marco 147.54 1200
2 Doble Tubo 17.27 200
3 Doble Tubo 99.74 1050
4 Plato y Marco 101.73 1350
5 Calentador 35.04 175
6 Calentador 104.89 900
7 Enfriador 80.05 400
12.01 KPa 1.406 KPa 6.584 KPa
150 90 80
H I o\ b L
N S \v\
30.0 KPa
H2 90 60
'
T ]
4
1.20 KPa 2
Cl al _\ 20
- 125 I"5\< 118 M 70 / N\
)\J h4 \ 4
494 KPa 3.86 KPa
o 4 30-80KPa 29.20 KP4
25
L LI
U

}/

Fig. 7. Disefio de la red del ejemplo 3.
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Cuando esta decision se deja al
esquema de optimizacion, se obtiene que los
cuatro intercambiadores sugeridos son de
tipo de doble tubo y la funciéon objetivo
anualizada es menor ($71,226.23/afo).

Como se indico, el ejemplo sélo trata
de mostrar los alcances del modelo para
adaptarse a  las  necesidades  de
implementacion 'y operacion a nivel
industrial.

5. Analisis de resultados

Desafortunadamente no existen
reportes en la literatura que permitan una
comparacion directa con los resultados
obtenidos en este trabajo. Los trabajos de
Frausto-Hernandez (2002) y de Frausto-
Hernandez y col. (2003) no consideran
diferentes tipos de intercambiadores, y por
ello no consideran tampoco: i) distintos
patrones de flujo, ii) distintos costos de las
unidades y iii) restricciones para los rangos
de operacion respecto del area de
transferencia para cada intercambio. Por otro
lado, el trabajo de Sorsak y Kravanja (2001)
no incluye los costos de potencia ni los
efectos de las caidas de presion sobre los

coeficientes de pelicula. De esta forma, el
hecho de que, al realizar comparaciones, la
funcién objetivo de estrategias anteriores
fuese menor, no necesariamente significa
que los disefios obtenidos en dichos trabajos
sean mejores. Evidentemente, una funcion
objetivo que no considere costos adicionales
de potencia serd menor que una que si los
considera. Es nuestra opinion, sin embargo,
que, dado que el presente trabajo incluye
distintos tipos de intercambiadores de calor
y costos de potencia, proporcionard una base
mas solida para la toma de decisiones
respecto de la posible implementacion
industrial de las redes obtenidas. No
obstante, las Tablas 10 y 11 presentan de
cualquier manera una comparacion entre los
resultados obtenidos en este trabajo con los
reportados por Frausto-Hernandez (2002)
para los Ejemplos 1 y 2. En la Tabla 11 se
observa un mejora en el sentido econdomico
para la estrategia propuesta. Esta es debida
mayormente a que para areas relativamente
pequefias, menores a 200 m’, se tiene la
alternativa de seleccionar unidades de menor
costo (intercambiadores de doble tubo).

Tabla 10. Comparaciéon del nimero de unidades entre el modelo de Frausto-Hernandez (2002) y el

modelo propuesto.

Ejemplo No. de unidades Frausto-Hernandez (2002)  No. de unidades Modelo propuesto
1 7 9
2 11 10

Tabla 11. Comparacion del costo total anual de la red entre el modelo de Frausto-Hernandez (2002) y el

modelo propuesto.

Ejemplo Costo ($/afio) Frausto-Hernandez (2002) Costo ($/afio) Modelo propuesto
1 164,538.43 108,651.24
2 2,088,6121.63 1,759,978.54
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Conclusiones

Las redes de intercambio de -calor
representan un factor importante al
determinar la eficiencia de energia de un
proceso. Debido a la significancia de este
problema en la industria, un numero
considerable de  técnicas han  sido
desarrolladas para resolverlo. En la busqueda
de un modelo eficiente cuyos resultados
estétn apegados a los requerimientos
industriales, se ha desarrollado un nuevo
modelo MINLP para la sintesis de redes de
intercambio de calor que considera los
efectos de las caidas de presion permisibles
de las corrientes para obtener coeficientes de
transferencia de calor de pelicula 6ptimos, y
la posibilidad de que la red se constituya por
diferentes tipos de intercambiadores.

El modelo descrito pone fin a la
suposicion de coeficientes de transferencia de
calor de pelicula constantes y de la presencia
de un solo tipo de intercambiador en la etapa
de sintesis. Aunque el modelo esta basado en
la formulacion presentada por Sorsak y
Kravanja (2001), en el modelo propuesto se
ha logrado reducir considerablemente el
nimero de ecuaciones relacionadas a la
modelaciéon del tipo de intercambiador
mediante la inclusion de varios factores de
correccion y su desagregacion utilizando la
formulacion del cascarén convexo. Con ello,
el nuevo modelo desarrollado disminuye
considerablemente en tamano y complejidad
en comparacion con el modelo presentado
por Sorsak y Kravanja (2001) para la
seleccion del tipo de intercambiador 6ptimo.

Finalmente, se presentaron tres
ejemplos que muestran el alcance del modelo
propuesto y, aunque en algunos casos se
requiere un mayor numero de unidades y un
area de transferencia maés grande que en
disefios reportados previamente, el costo se
ve reducido. Esto se debe a que, para areas
relativamente pequefias, menores a 200 m’,
se pueden seleccionar unidades de menor
costo (intercambiadores de doble tubo).

Esta es una ventaja clara de introducir
diferentes tipos de intercambiadores en la red.
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Nomenclatura

Indices

i Corriente de proceso caliente.

Jj Corriente de proceso fria.

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

m Tipo de intercambiador de calor.

Conjuntos

DTl {mlm es un tipo de intercambiador o
bypass}.

CP  {j|j es una corriente de proceso fria}.

HP  {i]i es una corriente de proceso caliente}.

ST  {k|k es una etapa de la superestructura.

k 1,..,NOK.

Parametros y Variables

Ai.  Area de contacto para el intercambio i-cu.

An; Area de contacto para el intercambio /u-j.

Ajji Area de contacto para el intercambio i-.

Az Area de contacto total para la corriente 7.

Az Area de contacto total para la corriente J.

Apmaxm Limite superior para el rango de operacion
de area del intercambiador tipo m.

Amin,, Limite inferior para el rango de operacion
de area del intercambiador tipo m.

dt.,; Diferencia de temperatura para el
acoplamiento de la corriente caliente i y el
servicio de enfriamiento.

dty, Diferencia de temperatura para el
acoplamiento de la corriente fria j y el
servicio de calentamiento.

dtyrz Ddiferencia de temperatura para el
acoplamiento (i,j) en la etapa k.

dtm, Diferencia de temperatura para los
intercambiadores del tipo m.
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Fp  Factor de correccion del célculo de caidas
de presion.

h;  Coeficiente de transferencia de calor sucio
de pelicula del fluido de la coraza.

h;  Coeficiente de transferencia de calor sucio
de pelicula del fluido de los tubos.

NOK Numero total de etapas.

Omji, Ccarga de calor para el intercambiador

tipo m.
oY Limite superior ~ para el  calor
intercambiado.

qix Calor intercambiado entre la corriente de
proceso caliente i y la corriente de proceso
fria j en la etapa k.

g Calor intercambiado entre la corriente
caliente i y el servicio de enfriamiento.

qn; Calor intercambiado entre la corriente fria j
y el servicio de calentamiento.

TIN Temperatura de entrada de la corriente.

TOUT Temperatura de salida de la corriente.

Tijwn Temperatura de entrada de la corriente
caliente i al intercambiador tipo m.

Tjjim Temperatura de entrada de la corriente fria
j al intercambiador tipo m.

T,/ Temperatura minima de operacion del
intercambiador tipo m.

T," Temperatura maxima de operacion del
intercambiador tipo m.

t;x  Temperatura de la corriente caliente i a la
salida del lado caliente de la etapa £.

t;r  Temperatura de la corriente fria j a la salida
del lado caliente de la etapa £.

zyx  Variable binaria para denotar la existencia
del acoplamiento (7,j) en la etapa £.

Zmy, Variable binaria para determinar la
existencia de intercambiadores del tipo .

APS; Caida de presion permisible para el fluido
de la coraza.

APT; Caida de presion permisible para el fluido
del tubo.

AT Diferencia  minima  de
permitida en el bypass.

AT™™ Diferencia minima de temperatura.

AT"™" Diferencia minima de temperatura

(restriccion para el factor de correccion
Fr).

AT Limite superior para la diferencia de

temperatura.

temperatura
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