UNIVERSIDAD TECNOLOGICA NACIONAL

Facultad Regional Cordoba — Facultad Regional Rosario

Tesis presentada como parte de los requisitos de la Universidad Tecnoldgica Nacional para la
obtencion del Grado Académico de Doctor en Ingenieria.

APLICACION DE TECNICAS DE PROGRAMACION
MATEMATICA Y METODOS DE INTEGRACION DE
PROCESOS PARA DETERMINAR LA SINTESIS Y EL
DISENO OPTIMO DE UNA PLANTA DE COGENERACION
DE CICLO COMBINADO.

Doctorando: Ing. Juan Ignacio Manassaldi
Directores: Dr. Sergio F. Mussati, Dr. Nicoléas J. Scenna

Jurados: Dra. Maria Isabel Sosa, Dr. Aldo Vecchietti, Dr. José Alberto Bandoni

Rosario, Argentina — Febrero de 2017






A mi mujer Laura y mi hijo Pedro






Agradecimientos

A mis directores de tesis, Dr. Sergio F. Mussati y Dr. Nicolas J. Scenna, quienes con su
constante apoyo y confianza en mi trabajo han sido un aporte invaluable, no solamente en el

desarrollo de esta tesis, sino también en mi formacién como investigador.

Quiero expresar un sincero agradecimiento al Dr. Alejandro S. M. Santa Cruz y a la Dra.

Sonia J. Benz quienes me abrieron por primera vez las puertas a la investigacion y docencia.

A la Dra. Patricia L. Mores por compartir desinteresadamente sus conocimientos sobre

captura de CO..

A todos los miembros del CAIMI con quienes comparti mis afios de formacion como

alumno de grado y de postgrado.

A mi mujer Laura por su apoyo incondicional y a nuestro hijo Pedro que hace que todo el

esfuerzo valga la pena.
A mi familia, en especial a mi madre, por su constante estimulo durante toda mi vida.

Al CAIMI y a la Regional Rosario de la UTN por brindarme mucho mas que un lugar de

trabajo.

A la Universidad Tecnoldgica Nacional y al Consejo Nacional de Investigaciones
Cientificas y Técnicas (CONICET) por el apoyo econémico brindado como beca de estudios para la

realizacion de esta tesis.







VIl

Resumen

La presente tesis trata sobre el modelado matematico, simulacion y optimizacion de ciclos
combinados operando en forma desacoplada y acoplada a otros procesos, como por ejemplo,

sistemas de utility y planta de captura de CO,.

Precisamente, la tesis presenta modelos matematicos utilizando programacion matematica y
metodologias “alternativas” para optimizar la configuracion y el disefio de sistemas de cogeneracion

de vapor y electricidad.

El planteamiento del problema de optimizacion se resolvera postulando una superestructura
de configuraciones alternativas considerando la posibilidad de intercambios de calor en paralelo,
serie y serie-paralelo entre la corriente de gas que abandona la turbina de gas y el fluido circulante
del ciclo de vapor. De esta manera, la superestructura embebe numerosas alternativas para la
configuracién de los equipos las cuales son tenidas en cuenta simultaneamente por el algoritmo de
optimizacion. La ventaja principal de este tipo de planteo es que al modificar las especificaciones de

disefio permite determinar en forma automatica la configuracion 6ptima correspondiente.

Durante el desarrollo de la tesis, se proponen y resuelven diferentes problemas de
optimizacion considerando diferentes funciones objetivos y considerando fija la demanda de
electricidad, segun se detalla a continuacion: 1) minimizacion del area total de transferencia de
calor, 2) minimizacion del consumo de combustible, 3) minimizacion del costo total (inversion y

costo de operacion).

Los modelos y metodologias de solucion se aplican a la optimizacion de la configuracion,
disefio y operacién de un sistema de cogeneracion acoplado a distintos procesos, por ejemplo a un
proceso de captura de CO; utilizando aminas. Finalmente, la metodologia es aplicada también para
optimizar la sintesis y disefio de plantas de ‘“utility” (configuracién del ciclo combinado y
configuracién del sistema de turbinas y valvulas) considerando diferentes niveles de demandas de

potencia y vapor.

Las metodologias de solucién se componen de procedimientos sistematicos basados en el
empleo de técnicas de Programacion Mixta Entera No Lineal (MINLP), utilizando variables
binarias para imponer restricciones de disefio de tipo estructural (configuracion de los equipos) y
variables continuas relacionadas con las condiciones de operacion. Los resultados encontrados son

comparados con los obtenidos por otros resolvedores tradicionales para modelos MINLP.
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Capitulo 1

Introduccion, Objetivos y Estructura de la
Tesis

1.1 Introduccién

Hasta la década del 70, la Integracién Energética de la mayoria de los procesos quimicos e
industriales sélo se realizaba aplicando reglas heuristicas generadas a partir de la propia experiencia
obtenida en el disefio de procesos enmarcados dentro de la propia ingenieria quimica. Sin embargo,
el continuo desarrollo industrial y el encarecimiento de las fuentes de energia convencionales, ha
hecho necesaria la introduccién de técnicas de analisis y control que lleven a instalar tecnologias
cada vez més eficientes. En la actualidad se reportan en la literatura cientifica varios métodos de

integracion energética para lograr este objetivo.

Se han presentado, en la literatura actual, muchos trabajos sobre métodos de analisis y
optimizacion de sistemas energéticos industriales de gran potencia, considerandose que todos estos
métodos forman parte de métodos de integracion de procesos. Una de las clasificaciones, para los
métodos de integracion de procesos, que se reportan son las planteadas por Gundersen (2000),
dividiéndolos en: reglas heuristicas, sistemas basados en el conocimiento, métodos termodinamicos
y métodos de optimizacion. El enfoque de las reglas heuristicas estd dado fundamentalmente por la
experiencia e intuicion del ingeniero, mientras que los sistemas basados en el conocimiento intentan

formalizar las reglas heuristicas dentro de las pautas de la automatizacion. Los métodos




termodinamicos utilizan sentido fisico del proceso o sistema que se estudia y los métodos de
optimizacion se basan en el desarrollo de modelos matematicos de optimizacion e implementacion

de algoritmos de solucion implementados en computadoras (Gundersen, 2000).

Otra forma en que se pueden clasificar las metodologias es usando la representacion
bidimensional (automatico vs. interactivo y cuantitativo vs. cualitativo). En esta clasificacion el
Anadlisis Jerarquico esta en el centro porque todo método de disefio razonable esta (o debe estar)
basado en esta idea para hacer facil el problema del disefio completo por métodos sistematicos
(Gundersen, 2000).

A continuacién se describen brevemente cada uno de las metodologias de integracion de
procesos: métodos basados en el analisis de la primera ley, métodos basados en el analisis de la
segunda ley (analisis exergeético y analisis exergoeconémico) y métodos basados en programacion
matematica y optimizacion rigurosa indicando las principales ventajas y desventajas de cada uno de

ellos.
1.2 Metodologias de Integracion de procesos.

1.2.1 Meétodos basados en la Primera Ley Termodindmica (Tecnologia Pinch)

El término “Tecnologia Pinch” fue introducido por Linnhoff y Vredeveld (1984) con el
objetivo de representar un nuevo conjunto de métodos basados en los principios termodinamicos
que garantizaran el nivel de energia minima en el disefio de sistemas que demandan servicios
auxiliares de calefaccion y enfriamiento. Esta metodologia ha surgido como un desarrollo original

en el disefio de procesos y en la conservacion de la energia (Douglas, 1988).

La Tecnologia Pinch presenta una metodologia simple para analizar sistematicamente
procesos quimicos y sistemas de utilidades circundantes, con la ayuda de la Primera y Segunda Ley
de la Termodinamica. La Primera Ley proporciona la ecuacion de energia para el célculo de la
variacion de entalpia de las corrientes que atraviesan el intercambiador de calor teniendo en cuenta
que la direccion del flujo de calor fluya en una sola direccion, de la corriente caliente a la corriente

fria, lo que prohibe el cruce de temperaturas entre las corrientes calientes y frias.

El Analisis Pinch es una herramienta del analisis termodinamico con el principal objetivo de
determinar los consumos minimos de servicios auxiliares de calefaccion y enfriamiento, el nimero
minimo de unidades de intercambio, el area minima del intercambiador de calor y el costo total
minimo (Douglas, 1988). También, esta metodologia se puede utilizar para identificar los cambios

necesarios en las condiciones del proceso que puedan tener un impacto en el ahorro energético,




considerando que estos cambios pueden lograrse con el disefio éptimo de la red de intercambiadores

de calor.

Hohmann (1971) y Linnhoff (1979) fueron los primeros investigadores en determinar que el
consumo minimo de servicios auxiliares de una red de intercambiadores de calor puede calcularse
directamente a partir de la informacion de las corrientes (Laukkanen, 2003). Los datos necesarios
para poder aplicar el Anélisis Pinch son las temperaturas de entrada y salida y la capacidad de flujo
de calor de todas las corrientes del proceso (corrientes calientes y corrientes frias). Las siguientes

son las reglas béasicas que deben aplicarse segun el Analisis Pinch:

e No se transfiere calor a través del punto de Pinch.
e No se usan utilidades frias sobre el punto de Pinch.

e No se usan utilidades calientes por debajo del punto de Pinch (Laukkanen, 2003).

Esta metodologia es muy util para realizar una estimacion rapida del rendimiento de una
alternativa de disefio sin la necesidad de realizar un disefio detallado de la topologia de la red de
intercambiadores, o de los intercambiadores que la forman, sino Gnicamente a partir de los datos

térmicos de las corrientes que constituyen el proceso.

El éxito del Analisis Pinch demostrado en su aplicacion a redes de intercambio de calor
motivo su aplicacion a sistemas de separacidn y reaccidn en procesos individuales asi como, en
procesos complejos integros. Ciertamente, en los ultimos afios el método pinch ha pasado de ser una
herramienta dirigida a mejorar la eficiencia energética en el disefio de redes de recuperacion de
calor, a ser una metodologia de optimizacion tanto para disefiar procesos nuevos como para
modificar procesos existentes. Actualmente, dicha metodologia incluye el disefio de: a) Redes de
recuperacion de calor. b) Sistemas de separacion. ¢) Sistemas de remocion de desechos. d) Sistemas

de calor y potencia. e) Sistemas de servicios auxiliares. f) Complejos industriales.

Del mismo modo, debe destacarse que los conceptos basicos de este método fueron
extendidos a procesos de transferencia de materia en lugar de energia para obtener consumos

minimos con implicaciones medioambientales significativas (Boehm, 1997).

Si bien el andlisis energético basado en la primera ley de la termodindmica puede aplicarse
facilmente, la principal dificultad radica en que no considera la calidad de la energia. Con el
objetivo de superar esta limitacion, varios investigadores propusieron incluir el uso de la segunda
ley de la termodindmica dando lugar al Analisis Exergético, que se describe brevemente a

continuacion.




1.2.2 Meétodos basados en la Segunda Ley Termodinamica.

La exergia es una medida universal del trabajo potencial o de la calidad de las diferentes
formas de energia respecto a un ambiente dado (Kotas, 1985). La pérdida exergética proporciona
una medida cuantitativa, generalmente aplicable, del proceso o la ineficacia de un sistema por lo
cual resulta util para analizar las ineficiencias de una unidad, proceso o planta total (Laukkanen,
2003).

En otras investigaciones se plantea que la exergia es la cantidad de trabajo que puede ser
extraido por un consumidor de energia externo durante una interaccion reversible entre el sistema y
sus alrededores hasta que se alcanza completamente el equilibrio. La exergia depende de los estados
relativos de un sistema y sus alrededores, al ser definidos por cualquier conjunto relevante de
parametros. Ademas la exergia se encuentra sujeta a la ley de conservacion solamente en procesos
reversibles; en todos los otros casos puede desaparecer parcial o completamente como resultado de
la disipacion de energia, la cual es consecuencia de irreversibilidades. Cuanto menor sea la pérdida
de exergia mas eficiente es el proceso. Entre las irreversibilidades que pueden presentarse en un
proceso se encuentran: friccion, libre expansion, mezcla de dos gases, transferencias de calor a
través de diferencias finitas de temperaturas, resistencias eléctricas, deformaciones inelasticas de
solidos y reacciones quimicas, con lo que se demuestra que es casi imposible la eliminacion de

éstas, sdlo es posible su minimizacion en el proceso (Mateos-Espejel, 2004).

Por otra parte se dice que la exergia de un portador de energia es una propiedad
termodinamica que depende del estado del portador considerado y el estado de referencia. El
concepto de exergia resulta ser muy 0til para analizar el grado de perfeccionamiento termodindmico
de cualquier equipo o proceso y tiene la ventaja de poder aplicarse a diferentes procesos: tales como
procesos quimicos, procesos de combustion, procesos bioquimicos y procesos fisicos, entre otros
(Bejan et al., 1996; Valero y Lozano, 1987).

Como se conoce, la exergia es la parte de la energia que puede transformarse en trabajo Util.
Por lo que se puede plantear que la energia mecéanica y la eléctrica son totalmente exergia, puesto
que no existen limitaciones tedricas para su transformacion total en trabajo util. Sin embargo, la
transformacion de la energia térmica en trabajo Gtil implica un rendimiento limitado, que depende,
fundamentalmente de las temperaturas de la fuente caliente y del ambiente, siendo, en la mayoria de

los casos, mas interesante y representativo conocer la exergia disponible més que la energia.

Otros autores aseveran que el balance exergético y la nocion de la exergia perdida es el

instrumento capaz de cuantificar en forma correcta la irreversibilidad de un proceso y la pérdida de




trabajo Gtil a que ésta da lugar, asi mismo permite analizar los mecanismos basicos de la
ineficiencia en la ingenieria, lo cual no es posible realizar exclusivamente con el balance energético.
De este modo, el balance exergético intenta unificar los diferentes flujos energéticos implicados en
un proceso considerando el grado de irreversibilidad existente en el mismo. En consecuencia el
andlisis exergético es una metodologia para aplicar las consecuencias de las leyes de la
termodinamica al anélisis y disefio de sistemas relacionados de cualquier manera con la energia y
sus flujos. En publicaciones recientes, Chang (2001) plantea que el Analisis Exergético ademas de
combinar la Primera y Segunda Ley de la Termodindmica, es una herramienta poderosa para
analizar la calidad y la cantidad de utilizacién de la energia, definiendo a la exergia como el trabajo
maximo obtenible cuando el sistema interacciona en forma reversible con el ambiente. Debido a
esto, la definicién para el ambiente mas estable, que se conoce como estado muerto, se hace

esencial en el analisis exergético (Chang, 2001).

La Segunda Ley de la Termodindmica, complementa los balances de energia al permitir
tanto el célculo del valor termodinamico verdadero de un portador energético como las ineficiencias
termodinamicas y las pérdidas reales de un proceso, basado en ello el concepto de exergia es

extremadamente til (Ponce et al., 2000).

La mayor desventaja del Analisis Exergético es que se necesitan disponer los valores de la
entropia para los diferentes flujos y obtenerlos puede resultar dificil en muchos casos. Otra
desventaja es que la ineficacia obtenida del analisis exergético no dice nada sobre como evitar esa

ineficacia o si estas ineficacias son en absoluto evitables (Laukkanen, 2003).

La termodindmica clésica proporciona, entre otros, los conceptos de energia, transferencia
de energia por calor y trabajo, el balance de energia, la entropia, y el balance de entropia, asi como
las relaciones para calcular las propiedades termodinamicas en el equilibrio. La Segunda Ley de la
Termodindmica complementa y refuerza el balance de energia habilitando el calculo del verdadero
valor termodinamico de un portador de energia, y las ineficacias termodindmicas reales asi como las
pérdidas de los sistemas del proceso. El concepto de exergia es sumamente Util para este prop6sito
(Tsatsaronis, 1993). Asi, la exergia es considerada no s6lo una medida objetiva de un portador
termodinamico; sino que esta estrechamente interrelacionada con el valor econémico del portador.
Cuando el costo de los portadores de energia se asigna a la exergia, esta sirve como base en la

formacion de los costos del proceso (Tsatsaronis, 1993).

Aunque el analisis exergético minimiza las ineficacias de un sistema o proceso, no considera
la economia de las alternativas evaluadas, por lo que existe la posibilidad de obtener soluciones que

son termodinamicamente eficaces pero econdmicamente impracticables.




La Termoeconomia intenta superar esta desventaja del analisis exergético basico
proponiendo combinar los analisis termodindmicos y los econdmicos al nivel de unidad de proceso.
Una comparacion entre los costos de operacion y la inversion, y los costos asociados a la
destruccion de exergia puede ser util en el desarrollo de disefios que mejoren la efectividad del

costo en el sistema completo. El-Sayed y Evans (1970).

El objetivo del analisis Termoeconémico puede ser: (a) calcular, separadamente, el costo de
cada producto generado por un sistema que tenga mas de un producto; (b) entender la formacion de
los costos en un proceso y el costo de cada corriente en el sistema; (c) optimizar variables
especificas en un solo componente del sistema; o (d) optimizar el sistema en su totalidad.
(Tsatsaronis y Moran, 1997).

El término Termoeconomia se utiliza para indicar una combinacion apropiada del analisis
exergético y el analisis economico. El elemento caracteristico de este analisis es la asignacion de
costos a la exergia contenida en un portador energético. En 1983 el término Exergoeconomia fue
introducido por Tsatsaronis para caracterizar en forma mas precisa e inequivoca la combinacion del
analisis exergético con el analisis econdmico introduciendo como variable principal el costo

exergético.

La exergoeconomia es la rama de la ingenieria que combina el andlisis exergético y las
consideraciones econdmicas. Este método proporciona a los disefiadores u operadores de plantas
informacién no disponible a través del analisis de energia convencional y de las evaluaciones
economicas, pero que es crucial para el disefio y operacion de una planta. Asi, la exergoeconomia

puede definirse como la minimizacion de los costos ayudado por la exergia (Tsatsaronis, 1996).

El desarrollo de esta metodologia, en los ultimos afios tiene claramente mostrado que la
exergoeconomia no es precisamente una palabra nueva pero si un area de la ingenieria térmica que

esta creciendo rapidamente con interacciones directas con otras areas.

En la literatura se reportan diferentes metodologias para el calculo Exergoeconémico, pero
todas presentan una misma caracteristica: reconocen que la exergia es la variable de mayor
importancia respecto a la energia, y es por esto que se asignan costos, o precios a las variables

exergéticas.

Naemi et al. (2013) aplicaron analisis termodindmico y termoecondmico para determinar los
parametros 6ptimos de operacion de un ciclo combinado con dos niveles de presion conocidos. El
modelo desarrollado consistio en los correspondientes balances de materia y energia y un modelo de

costo sin considerar el disefio propiamente dicho de cada uno de las unidades del proceso. La




configuracion del sistema fue asumida como conocida, esto es, no se abordd la optimizacion de la
sintesis del ciclo combinado. Del mismo modo, Ibrahim y Rahman (2013) investigaron, mediante
simulaciones paramétricas en el simulador THERMOFLEX, distintas condiciones de operacion de

un ciclo combinado de turbinas de gas y de vapor con tres niveles de presion.

Ahmadi y Dincer (2010) implementaron en Matlab un modelo matematico para estudiar las
condiciones dptimas de un ciclo combinado incluyendo un combustor suplementario colocado en la
caldera de recuperacion (HRSG). El problema de optimizacion fue resuelto en dos etapas. En
primer lugar, el sistema es estudiado aplicando el analisis energético y exergético y mediante
simulaciones, los autores determinaron las irreversibilidades de cada uno de los equipos. Luego,
plantearon una funcién objetivo basada en costos y empleando algoritmos genéticos (GA)
optimizaron el sistema en su conjunto. Finalmente, los autores realizaron un andlisis de sensibilidad

para estudiar como varia la solucién al variar el costo de combustible y la potencia neta entregada.

Los métodos termodindmicos descriptos anteriormente son apropiados para estimar en
forma aproximada los requerimientos minimos de servicios auxiliares de calefaccion y de
enfriamiento y en el mejor de los casos se puede determinar una configuracion de equipos que

garantice dichos requerimientos minimos de servicios auxiliares.

Sin embargo dicho métodos presentan ciertas dificultades cuando se los pretende utilizar
para optimizar la sintesis y disefio de cualquier proceso en los que los equipos-componentes se
encuentran fuertemente acoplados. Mas aun, el caracter combinatorio asociado a las diferentes
alternativas de flowsheet implicarian numerosas iteraciones y calculos corriendo el riesgo, en el
peor de los casos, que configuraciones de procesos factibles y atractivas no sean analizadas y en

consecuencia descartadas como solucion optima.

Dichas limitaciones pueden ser superadas mediante la aplicacion de la programacion
matematica considerando la optimizacién de la configuracion y condiciones de operacion en forma
simultanea. A continuacion se describe brevemente algunos de los enfoques propuestos basados en

métodos de optimizacién matematica.

1.2.3 Meétodos basados en Optimizacion Matematica.

Los métodos de optimizacion matematicos utilizando modelos detallados y algoritmos
convencionales no presentan las dificultades exhibidas por los métodos termodinamicos. Estos
métodos son herramientas Utiles, potentes y eficaces para analizar y optimizar cualquier sistema en
general ya que no solo permiten seleccionar el mejor flowsheet entre varias alternativas posibles,

sino optimizar las condiciones de operacion y dimensiones de los equipos en forma simultanea




(Grossmann, 1985; Vecchietti y Grossmann, 1997). Durante el Gltimo tiempo, se lograron
importantes avances tanto en las técnicas de programacion matemaética propiamente dicha como en
sus aplicaciones (Bruno etal., 1998; Caballero, 2015; Caballero et al., 2014; Manassaldi et al.,
2016; Martelli et al., 2016; Onishi et al., 2014; Thierry et al., 2016).

En lo que respecta especificamente al modelado, simulacion y optimizacion de cogeneracion
de ciclo combinado debe mencionarse la existencia de numerosos trabajos publicados (Ahmadi y
Dincer, 2010, 2011; Ameri etal., 2009; Bassily, 2012; Borelli y de Oliveira Junior, 2008;
Carapellucci y Giordano, 2011; Franco y Giannini, 2006; Hajabdollahi et al., 2011; Kaviri et al.,
2013; Naemi et al., 2013; Petrakopoulou et al., 2012; Rovira et al., 2011; Varbanov et al., 2005;
Xiong et al., 2012).

Carapellucci y Giordano (2011) estudiaron la optimizacion de diferentes configuraciones de
ciclo combinado, incluyendo calderas de recuperacion con uno y mas niveles de presion, distintos
tipos de turbinas de gas y considerando distintos precios de combustibles y capacidades de
produccion de electricidad y potencia. Los autores construyeron un modelo para cada configuracion
sin incluir las ecuaciones de disefio de ninguno de los equipos. Las optimizaciones s6lo fueron

realizadas considerando los balances de materia y de energia e incluyendo el modelo de costo.

Por su parte Franco y Giannini (2006), Kaviri et al. (2013), Rovira et al. (2011), entre otros,
desarrollaron distintos modelos matematicos para calderas de recuperacion de calor (HRSG) con
diferentes niveles de detalles. Franco y Giannini (2006) propusieron un orden jerarquico para
optimizar el equipo, involucrando diferentes niveles de detalles y complejidad y con objetivos
secuenciales bien definidos: 1) pardmetros operacionales, 2) detalles geométricos y 3) restricciones
tecnoldgicas. Asi, basados en esa idea, los autores propusieron una estrategia interesante y completa
para el disefio 6ptimo de HRSGs. Kaviri et al. (2013), plantearon e investigaron dos problemas de
optimizacion para la caldera HRSG: 1) minimizacion de la destruccion total de exergia y 2) la
minimizacién del costo total (inversion mas costo de operacion). Luego los autores investigaron el
efecto de las principales variables de operacion (por ej. la temperatura de ingreso del gas al HRSG)
en la eficiencia del ciclo combinado y en la destruccién de exergia. El disefio de ciclos combinados
de calor y potencia también ha sido abordado previamente desde el enfoque de la programacion
matematica (Bruno et al., 1998; Manassaldi et al., 2011; Manninen y Zhu, 1999a, 1999b; Savola y
Fogelholm, 2007).

Bruno et al. (1998) presentaron un modelo MINLP (Mixed Integer Nonlinear Programming)
para abordar el disefio de una planta de cogeneracion de vapor y electricidad en el cual los niveles

de presion son conocidos pero las temperaturas correspondientes a los gases y vapores




sobrecalentados son consideradas como variables de optimizacion. Del mismo modo, Savola y
Fogelholm (2007) propusieron un modelo MINLP para estudiar la posibilidad de incrementar la
produccidn de electricidad de plantas pequefias de ciclo combinado considerando el posible uso de
diferentes alternativas de maquinas de combustion interna operadas con distintos combustibles (gas

natural, biogas), ademas de distintos tipos de turbina de gas.

También, los autores consideraron el uso potencial de recalentamiento de vapor y
calentadores de agua. Manassaldi et al. (2011) propusieron, a diferencia de otros autores, un modelo
detallado y riguroso del equipo HRSG en el cual se incluyeron tanto decisiones discretas (cantidad
y tipo de tubo por seccion, dimensiones de las aletas, etc.) como continuas (dimensiones del equipo,
condiciones de operacion, etc.) las cuales fueron optimizadas en forma simultaneas mediante la

formulacion de un modelo matematico del tipo MINLP.

Durante el altimo tiempo adelantos significativos han tenido lugar en las técnicas de la
Programacion Matematica las cuales ofrecen la posibilidad de desarrollar herramientas
automatizadas para apoyar la explotacion de alternativas y optimizacion por los ingenieros de
procesos. Por ejemplo, la solucidn de problemas de programacién mixta entera no lineal (MINLP) y
la optimizacion rigurosa por programacion no lineal (NLP) se han hecho realidad. Ademas se han
obtenido avances en la capacidad para resolver problemas complejos, principalmente por técnicas
de programacién lineal (LP) y mixta entera lineal (MIP). También, la disponibilidad de sistemas
modulados que pueden facilitar la formulacion de problemas de optimizacion ha hecho un gran
progreso, asi como el desarrollo de estrategias para la solucion de alternativas. En la aplicacion de
las técnicas de programacion matematica para el disefio y sintesis de procesos, siempre es necesario
proponer las alternativas de la superestructura. La Programacién Matemaética es una herramienta
eficaz en el analisis y optimizacion de sistemas de energia debido a que generalmente se requieren
optimizar en forma simultanea tanto la configuracion como las condiciones de operacion para
obtener la sintesis de un diagrama de flujo. EI mayor esfuerzo debe ponerse en la formulacién y
modelacién de estos problemas, si no los mismos no podran ser resueltos por las computadoras en

un tiempo préctico o los resultados generados seran pobres (Laukkanen, 2003).

Las metodologias basadas en la Programacién Matematica para el disefio, integracion,
problemas de operacion, o para problemas de sintesis de procesos, consisten en tres pasos
principales que deben abordarse en forma eficiente: 1) EI primero de los pasos es el desarrollo de
las alternativas, para la seleccion de la solucion optima, 2) El segundo es la formulacion de un

programa matematico que involucra variables discretas y continuas, para la seleccion de la
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configuracion y los niveles de operacion respectivamente y 3) El tercer paso es la solucion del

modelo de optimizacion que arroja la solucion 6ptima.
1.3 Objetivos de la Tesis

El objetivo principal de este trabajo de tesis es:

e Abordar el modelado matemaético y la optimizacion rigurosa de una planta de cogeneracion
de vapor de proceso y electricidad que incluya distintas configuraciones alternativas para la
generacion de electricidad y vapor. Para esto, se recurrira al empleo de técnicas de programacion
matematica para formular modelos apropiados y que permitan optimizar en forma simultanea las
condiciones de operacion y las dimensiones de cada uno de los equipos de manera tal de satisfacer
las demandas requeridas por un proceso altamente demandante de servicios auxiliares de
calefaccién y electricidad al minimo costo total (costo operativo e inversion). De este modo, el
modelo sera desarrollado e implementado de tal manera que permita optimizar el tipo y nimero de
equipos que conformaran el flowsheet final como asi también sus correspondientes interconexiones.
En consecuencia, el problema a resolver involucra dos tipos de decisiones: discretas (seleccién de la
configuracién) y continuas (condiciones de operacion: presion, caudal y temperatura, y dimensiones
de los equipos: areas de transferencia de calor y tamafios de turbinas de vapor y de gas, bombas,
entre otras).

e Proponer, en base a experiencias previas, una metodologia para resolver el modelo resultante
que facilite la resolucion del modelo de optimizacion resultante y que tenga validez general. Se
pretende que la metodologia a desarrollar pueda ser aplicada (o facilmente extendida) para resolver

problemas de optimizacidn en otras areas de aplicacion.

1.4 Organizacion de la Tesis

A lo largo de la tesis se presentaran distintos problemas de optimizacion de ciclos
combinados de cogeneracion acoplados también a distintos procesos. La organizacion de la tesis
intenta avanzar en el modelado matematico en forma progresiva y asi el grado de complejidad de

los modelos aumenta a medida que se avance en la presentacion de los capitulos.

La sintesis del flowsheet implica la toma de decisiones en el espacio de todas las estructuras

posibles, y en el espacio de todas las variables de operacidn asociadas a cada una de las estructuras.

En efecto, en la tarea de sintesis y disefio de cualquier proceso quimico existen dos grandes

grupos de variables. Las “variables estructurales” son aquellas que estan intimamente ligadas a la
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estructura del sistema; especifican la presencia de equipos y las vinculaciones entre ellos. Las
“variables de operacion” representan las condiciones de operacion del sistema, como por ejemplo,

temperatura, presion y caudal.

En esta tesis se denomina problema de “disefio 6ptimo” a aquél cuyo objetivo consiste en
determinar el tamafio de cada uno de los equipos presentes (&rea de transferencia de calor, tamafio
de turbinas y bombas, entre otros) y las condiciones de operacion de cada uno de ellos
(temperaturas, presiones, flujos, etc.) que minimicen alguna funcion objetivo (area, combustible,

costo total anual).

Por el contrario, nos referiremos a un problema de “sintesis y disefio éptimo” cuando,
ademas de determinar las condiciones de operacion y el tamafio de los equipos, se considera
también a la configuracion del proceso (numero y tipo de equipos y trayectorias posibles de las

corrientes de proceso) como una variable del problema.

En el CAPITULO 2 se presenta la forma en que se modela cada uno de los equipos que
intervienen en los ciclos combinados y como se implementa cada uno de ellos en software utilizado
en esta tesis (GAMS - General Algebraic Modeling System). En el mismo, se proponen y describen
los modelos individuales para cada equipo que luego se combinan para formar el problema de
optimizacion principal. Este capitulo es de gran importancia ya que contiene todas las hipdtesis
asumidas en el modelado de los equipos involucrados. Al finalizar este capitulo, se presenta un
ejemplo de aplicacion para abordar el “disefio 6ptimo” de un ciclo combinado operando con tres

niveles de presion incluyendo el anélisis de los resultados.

Dada la necesidad de que la estructura (flowsheet) del ciclo combinado sea una variable de
decision, en el CAPITULO 3 se desarrollan las ecuaciones necesarias para transformar el modelo
presentado en el Capitulo 2 en uno de sintesis. Este capitulo, junto con el segundo, son los de mayor
importancia en cuanto a la presentacion de los modelos matematicos ya que las restricciones se
utilizaran a lo largo de toda la presentacion de la tesis. En este capitulo se discuten y analizan varios
problemas de optimizacién y también se comparan los resultados obtenidos por los modelos con
resultados presentados en la literatura.

El CAPITULO 4 presenta una metodologia “alternativa” de resolucion para los problemas
considerados en el Capitulo 3, diferente a las utilizadas por los resolvedores nativos de GAMS
(SBB — Standard Branch and Bound y DICOPT — Discrete and Continuous OPTimizer). Por
ualtimo, se presenta una comparacion de la performance de la metodologia propuesta respecto la de

los resolvedores nativos.
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En el CAPITULO 5 se presenta la “sintesis y disefio 6ptimo” de un ciclo combinado
acoplado a una planta de captura de CO, correspondiente al proceso postcombustion en particular
absorcion quimica utilizando aminas. En este nuevo problema, a diferencia de los anteriores, el
ciclo combinado ademas de generar energia eléctrica debe producir el vapor requerido por el
proceso de captura para la regeneracion de la amina. Diferentes funciones objetivos fueron
propuestas para su optimizacion. Los resultados obtenidos son presentados y analizados en detalle.

En el CAPITULO 6 se presenta la “sintesis el disefio 6ptimo” del recuperador de calor en
simultaneo con la de una planta de servicios auxiliares. En este problema, la cantidad de decisiones
discretas aumenta considerablemente respecto a los problemas resueltos en los capitulos anteriores
ya que aqui se incluyen las decisiones discretas correspondientes a la planta de utility. También se
propone una estrategia de resolucion “alternativa” para resolver el modelo resultante. Las

aplicaciones del modelo y de la metodologia se presentan a través de dos casos de estudio.

Po ultimo, el CAPITULO 7 resume las conclusiones finales de cada capitulo y presenta los
trabajos futuros y las nuevas lineas de investigacion que surgen a partir de los resultados

presentados.

Para el desarrollo de la tesis se ha implementado una libreria de enlace dinamico (dll) que
contiene funciones de interés para el modelado de ciclos combinados. Estas funciones son
“llamadas” por el software de implementacion y son presentadas en detalle en el APENDICE 1.

Por Gltimo, es oportuno mencionar aqui que parte de los resultados presentados en esta tesis
fueron publicados en diferentes revistas internacionales y comunicados en diferentes congresos y

conferencias, alguno de los cuales se mencionan a continuacion:

e Manassaldi, J.1., Mussati, S.F., y Scenna, N.J. (2011). Optimal synthesis and design of Heat
Recovery Steam Generation (HRSG) via mathematical programming. Energy 36, 475-485.

e Manassaldi, J.I., Mores, P.L., Scenna, N.J., y Mussati, S.F. (2014a). Optimal Design and
Operating Conditions of an Integrated Plant Using a Natural Gas Combined Cycle and
Postcombustion CO, Capture. Ind. Eng. Chem. Res. 53, 17026-17042.

e Manassaldi, J.I., Scenna, N.J., y Mussati, S.F. (2014b). Optimization mathematical model
for the detailed design of air cooled heat exchangers. Energy 64, 734-746.

e Manassaldi, J.I., Scenna, N., y Mussati, S. (2015). Optimizing the configuration, size and
operating conditions of an industrial utility plant. (Buenos Aires, Argentina: Asociacién

Argentina de Ingenieros Quimicos).
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e Manassaldi, J.I., Arias, A.M., Scenna, N.J., Mussati, M.C., y Mussati, S.F. (2016a). A
discrete and continuous mathematical model for the optimal synthesis and design of dual
pressure heat recovery steam generators coupled to two steam turbines. Energy 103, 807-
823.

e Manassaldi, J.I., Scenna, N., y Mussati, S. (2016b). Numero 6ptimo de etapas de equilibrio
en un proceso de destilacion extractiva Etanol-Agua-Etilenglicol. (Rosario, Argentina:

Universidad Tecnoldgica Nacional).

e Sergio F. Mussati, Juan I. Manassaldi, y Nicolas J. Scenna (2010). Design of Combined
Heat and Power Plant using MINLP model. (Lisboa, Portugal).




Capitulo 2

Disefio Optimo de un Ciclo Combinado de
Generacion de Potencia (Configuracion fija)

2.1 Introduccion

Como se menciond en el capitulo anterior y se discutird en los siguientes, el objetivo
principal que persiguen los modelos matematicos es que los mismos permitan no solo optimizar las
condiciones de operacién y dimensiones de cada una de las unidades de proceso sino determinar la
configuracién a nivel de equipos, esto es, determinar el tipo y la cantidad de equipos y de qué

manera deben ser “interconectados” entre ellos.

También es importante mencionar que todos los modelos matematicos que se presentaran en
esta tesis han sido implementados en el software GAMS (General Algebraic Modelling System) que
es una herramienta de modelado y optimizacién de proposito general ampliamente utilizado en area
de “Process System Engineering”. Ademas de su constante actualizacion, desarrollo y flexibilidad,
una de las principales ventajas que ofrece GAMS con respecto a la implementacion de modelos
matematicos es la posibilidad de definir convenientemente diferentes conjuntos y subconjuntos (sets
y subsets) para imponer ciertas restricciones planteadas para adaptarse facil y automaticamente a

diferentes situaciones sin la necesidad de que las mismas sean redefinidas.

Para poder abordar el problema de “Disefio Optimo” segin la definicién introducida

anteriormente, una vez establecido el grupo de ecuaciones que representan el modelo de cada uno
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de los equipos que conforman el ciclo combinado de generacion de energia y vapor de proceso;
mediante el uso apropiado de sets y subets, es posible interconectar cada grupo de ecuaciones de tal

forma que representen a una configuracion fija (establecida) del proceso que se desea estudiar.

Por su parte para poder abordar el problema de “Sintesis y Disefio Optimo”, el modelo
matematico correspondiente debe incluir necesariamente diferentes maneras alternativas en que los
equipos puedan ser interconectados entre ellos, incluyendo también la posibilidad de bypass,
permitiendo asi que la configuracion de equipos pueda ser considerada como una variable de

optimizacion, ademas de las condiciones de operacion y dimensionamiento de los mismos.

En base a esto, el conjunto de ecuaciones que forman el modelo mateméatico completo se
puede dividir principalmente en tres grandes grupos. EI primer grupo (Grupo 1) incluye a todas las
ecuaciones relacionadas con el calculo de las propiedades termodindmicas de todas las corrientes de
proceso, el segundo grupo (Grupo 2) incluye a las ecuaciones asociadas a los balances de materia,
energia y disefio de cada uno de los equipos involucrados y el tercer grupo (Grupo 3) incluye a las

ecuaciones utilizadas para representar las distintas alternativas de interconexion de los equipos.

El presente capitulo trata sobre el “disefio Optimo” y tiene tres objetivos especificos bien

definidos los cuales se describen brevemente a continuacion:

e Presentar detalladamente la definicion de todos los conjuntos y subconjuntos (sets y subsets)
sobre los cuales se desarrollardn e implementaran los modelos y que son los mismos que se
utilizarén en los capitulos restantes. El objetivo de presentar ahora dichos conjuntos y subconjuntos
es facilitar la introduccion de los modelos matematicos de los capitulos siguientes.

e Describir en forma completa el calculo de las propiedades termodindmicas de las corrientes
de proceso y el modelo matematico de cada unidad de proceso, esto es, describir los primeros dos

grandes grupos de ecuaciones clasificados y descriptos anteriormente.

e Resolver y discutir, a modo de ejemplo, un problema de disefio 6ptimo de un ciclo
combinado de tres niveles de presion pero asumiendo que la configuracién de equipos esta
determinada. Es decir, en este capitulo, el tercer grupo de ecuaciones no es utilizado para definir la
interconexion de los equipos ya que los mismos se encuentran interconectados de una manera

predeterminada.

Las ecuaciones generalizadas que se presentan a continuacién son las mas importantes del
modelo, en el sentido que definen el comportamiento de todos los equipos involucrados y son las
mismas ecuaciones que se utilizaran en los capitulos siguientes. Basicamente la diferencia entre este

capitulo con los siguientes es que aqui se abordara un problema de “disefio Optimo” de un ciclo
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combinado mientras que en los capitulos siguientes se abordaran problemas de “sintesis y disefio
Optimo” de ciclos combinados acoplados a otros procesos, los cuales a su vez introduciran sus
correspondientes decisiones discretas. En consecuencia en los sucesivos capitulos se definiran
algunas restricciones nuevas que solo aplicaran al problema especifico analizado. En ese sentido,
las ecuaciones que se presentan en este capitulo seran solamente referenciadas en los capitulos
siguientes mientras que las ecuaciones nuevas asociadas a otros procesos seran presentadas

explicitamente segun corresponda.

Para la implementacion de los modelos se ha desarrollado una libreria de enlace dinamico
(dll) que contiene numerosas funciones de utilidad que en GAMS se conocen como “extrinsic
function” y seran descriptas a medida que sean presentadas. La implementacion de las mismas se

detalla en el Apéndice 1.
2.2 Propiedades Termodinamicas

En la Figura 2.1 se presenta un ciclo combinado operando con tres niveles de presion que
posteriormente sera utilizado como ejemplo de aplicacion. Como se ilustra, los ciclos combinados
estan conformados por dos ciclos termodinamicos que operan en simultaneo y empleando su propio
fluido de trabajo. En el ciclo de gas el fluido de trabajo es una mezcla gaseosa producto de la
combustion de aire y combustible mientras que en el ciclo de vapor el fluido de trabajo es agua.
Para cada fluido de trabajo se implementa su propio paquete de propiedades termodinamicas por lo
que cada una de las corrientes involucradas en el proceso es identificada y relacionada con su

correspondiente paquete.
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Figura 2.1. Diagrama de un ciclo combinado operando con 3 niveles de presion.

2.2.1 Propiedades termodinamicas de las corrientes del ciclo de gas

Para las corrientes de gas se asume que se comportan en forma ideal (Poling et al., 2000)
adoptando como estado de referencia su formacién a 298 K y un polinomio de grado 4 para
considerar la variacion del calor especifico con la temperatura. La composicion del gas que ingresa
a la caldera de recuperacion de calor (HRSG - Heat Recovery Steam Generators) solamente
depende de la relacién aire-combustible (AF) a la que se alimenta la turbina de gas por lo que su

entalpia, ademas de depender de la temperatura, también es funcion de esta relacion.

Se define “i” como el set que contiene todas las corrientes de gas que atraviesan el HRSG.

La ecuacion (2.1) representa la entalpia de estas corrientes.
hg, =hgas(Tg;, AF) Vi (2.1)

La funcidn hgas es una “extrinsic function” que tiene como argumento de salida la entalpia
de una mezcla gaseosa (hg) a la temperatura solicitada (Tg) y cuya composicion corresponde a la de
salida de una turbina de gas con relacién aire-combustible igual a AF. Esta funcion se presenta en

detalle en el Apéndice 1.
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2.2.2 Propiedades termodinamicas de las corrientes del ciclo de vapor

El set a contiene todas las corrientes correspondiente al fluido circulante (agua) en el ciclo
de vapor. Por conveniencia desde el punto de vista de la implementacion, se definen a partir del set

a, otros sets (alias) que también las representan (b, ¢, d y e).

El fluido circulante puede estar, dependiendo de la zona del HRSG, en estado liquido, vapor
o liquido-vapor (titulo). Para diferenciarlos entre si en el célculo de la entalpia, se definen los
siguientes subset: LIQ (corrientes en estado liquido); VAP (corrientes en estado vapor) y TIT

(corrientes con titulo).

La ecuacion (2.2) se utiliza para calcular la temperatura de saturacion (T°*) de cada corriente
“a” en funcion de la presién a la que se encuentra (P). La temperatura de saturacion es necesaria

para conocer el estado de agregacion de cada corriente (liquido, vapor o mezcla).
T2 =tsat(P,) va (2.2)

La ecuacion (2.3) corresponde al calculo de la entalpia de las corrientes que se encuentran en
estado liquido, es decir con temperaturas menores o iguales que la de saturacion (ecuacion (2.4)).
En este caso, la funcion “extrinsinc” hliq devuelve la entalpia de la corriente (h) a la presion y

temperatura solicitada (P y T). Dicha funcién de describe detalladamente en el Apéndice 1.
h, =hlig(P,,T,) VaeLIQ (2.3)
T, <TA VaeLIQ (2.4)

De manera analoga se definen las propiedades para las corrientes en estado vapor y mezcla,
de acuerdo a las Ecuaciones (2.5) a (2.8). Para todas las corrientes que involucran tanto liquido

como vapor la entalpia solo depende de la presion (P) y del titulo de la mezcla (x).

h, =hvap(P,,T,) Va eVAP (2.5)
T, >T Va eVAP (2.6)
h, =htit(P,,x,) vaeTIT 2.7)

T, =T VaeTIT (2.8)
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2.2.3 Niveles de presion

Como primera aproximacion, se asume en todos los modelos matematicos que la caida de
presion de cada corriente en cada intercambiador de calor (economizador, evaporador,
sobrecalentador, condensador, etc.) es nula. En el ciclo de vapor, para el calculo de las propiedades
termodinamicas, es necesario considerar diferentes niveles de presion. Estos se igualan a la presion
de cada corriente mediante la ecuacion (2.9). El set pl representa los diferentes niveles de presion y

el subset PRESS relaciona toda corriente de agua a con su respectivo nivel de presién (pl) asignado.

P,=Pr

a pl

Vva, pl € PRESS (2.9)

La ventaja de utilizar la ecuacion (2.9) es evitar la necesidad de plantear las relaciones entre
la presion de entrada y salida de los equipos. En cada nivel, si la presion es considerada como
variable de optimizacion ésta variara dentro de un rango de valores segun la ecuacién (2.10) o

también puede ser considerado un parametro del modelo en caso que se lo considere constante.

Pr,| <Pr,<Pr, w0 vpl (2.10)

Pl 1o pl —

De este modo, el céalculo de todas las propiedades termodinamicas de las corrientes
involucradas en el ciclo combinado y requeridas para formular los balances de energia

correspondientes se realiza mediante las ecuaciones (2.1) a (2.9).
2.3 Equipos que intervienen en un ciclo combinado

En este apartado se presentan los equipos que forman parte de un ciclo combinado de
cogeneracion. Algunos resultan mas complejos de modelar que otros; y segun el proceso a analizar,
solo es necesario utilizar un subconjunto de los mismos. Los equipos que seran modelados son los

siguientes:
e Turbina de Gas
e Turbina de Vapor sin extraccion
e Turbina de Vapor con extraccion
e HRSG
o Economizador
o Evaporador

o Sobrecalentador
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e Condensador
e Desaireador
e Bombas

e Valvulas

e Mezcladores y Separadores

2.3.1 Turbinade Gas

air !

A 4

Figura 2.2. Turbina de Gas.

En la Figura 2.2 se observa el esquema de una turbina de gas. En este caso las condiciones
(temperatura y composicién) de las corrientes de entrada (aire y fuel) son pardmetros del problema,
esto es, son valores fijos y conocidos. Precisamente se asume que el aire se encuentra en
condiciones I1SO (15 °C, 1.01325 bar y 60% HR) y el combustible considerado es metano puro a

298 K. Esta referencia puede ser modificada sin ninguna dificultad.

La condicion de descarga de la turbina (corriente de gas #1) se determina mediante la
ecuacion (2.11) y es funcion de la relacion de compresion (PR), la relacién aire-combustible (AF) y
los rendimientos isentropicos del compresor y expansor (7comp Y 7exp). De acuerdo a la ecuacion
(2.11), la funcion gtout considera el funcionamiento interno de la turbina y solamente devuelve la

entalpia de salida. Su implementacién se detalla en el Apéndice 1.
hg, = gtout (PR, AF, ™, ") (2.11)

Para conocer la potencia generada se plantea un balance de energia en toda la turbina,
considerando la envolvente indicada en linea de puntos en la Figura 2.2. La relacion AF se define
como el cociente entre el flujo masico de aire respecto el de combustible. El lado izquierdo de la

ecuacion (2.12) corresponde a la energia que ingresa y el lado derecho a la que egresa.

MY ¢ AF hgair +Mmg fuelhg fel — MY hgl +WET (2.12)
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Como es sabido, el enfoque puramente termodindmico es ideal, en el sentido que solo
aproxima el comportamiento a la realidad. Para obtener una mejorar aproximacion, el modelo
termodinamico se complementa con valores de eficiencia provistos en los catadlogos de turbinas
publicados por los fabricantes. Varbanov (2005) muestra una regresion que relaciona la energia
consumida con la potencia generada (rendimiento) de las turbinas de gas (ecuacion (2.13)). El
pardmetro lhv corresponde al poder calorifico inferior del combustible.

mg,,, Ihv=21.9917+2.6683 W°" (2.13)

La temperatura de salida del combustor (igual a la temperatura de ingreso al expansor) es
una de las variables méas importantes de la turbina de gas ya que se trata de la temperatura mas alta
del ciclo combinado y su valor debe ser acotado convenientemente para no superar valores que
establecen los materiales de construccion (ecuacion (2.14)). La funcién tcomb calcula este valor a
partir de las condiciones de operacién de la turbina de gas (Apéndice 1), el cual deberé ser menor a

Tcmax.
tcomb( PR, AF, 7™ ) < Tcmax (2.14)

Por ultimo, se plantea la relacién entre el flujo de combustible y el de gas que abandona la
turbina (ecuacion (2.15)). Al flujo de aire se lo considera de manera implicita dado que es el
producto del flujo de combustible (mgsye) por la relacion AF.

mg =mg ., (1+ AF) (2.15)
Las ecuaciones (2.11) a (2.15) conforman el modelo que representa a la turbina de gas.

2.3.2 Turbina de Vapor sin extraccion

a b

Figura 2.3. Turbina de Vapor sin extraccion.
En la mayoria de los casos existen varios equipos de un mismo tipo por lo que se los
enumera para poder diferenciarlos. El set n cumple esta funcion y es utilizado por todos los equipos

que aparecen en mas de una oportunidad, tales como turbinas de vapor, bombas, entre otros.

La Figura 2.3 muestra el esquema de una turbina de vapor genérica “n” sin extraccion, a la

que ingresa la corriente a y egresa la corriente b. En general, no existe una Unica turbina de vapor
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en un ciclo combinado. Por lo tanto, resulta conveniente definir un subset “ST” que relaciona cada
numero turbina con su propia corriente de entrada “a” y salida “b”. En este subset “ST” solo se

incluyen las turbinas sin extraccion.

La entalpia de la corriente de salida depende de las condiciones de operacion de la turbina,
precisamente de las condiciones de presion y temperatura a la entrada, presion de descarga y del
rendimiento isentrépico, segun se establece en la ecuacién (2.16). La funcién stout considera la

evolucion interna en la turbina de vapor y se detalla en el Apéndice 1.

h, =stout(P,,T,,R.7) vn,a,beST (2.16)
Las ecuaciones (2.17) y (2.18) representan los balances de materia y energia

correspondiente a todas las turbinas que operan sin extraccion.

m, =m, Vva,beST (2.17)
m,h, =mh, +W.* va,b,ne ST (2.18)

El rendimiento isentrépico puede ser considerado constante o como funcion de la potencia
producida. Segun sea el caso, serd un pardmetro del modelo o se utilizard la ecuacion que los
relacione. Las ecuaciones (2.16) a (2.18) conforman el modelo de cada una de las turbinas de vapor

sin extraccion.

2.3.3 Turbina de Vapor con extraccion

C
d b

Figura 2.4. Turbina de Vapor con extraccion.
Como se muestra en la Figura 2.4 la turbina genérica “n”’ con extraccién tiene una corriente
genérica a que ingresa y dos que la abandonan (b y c). De manera anéloga, se define el subset
“STe” que relaciona cada turbina con su corriente de entrada y correspondientes salidas.

La entalpia de la corriente de extraccion “b” (primera salida) depende de las condiciones de
entrada a la turbina, de su presion (Pp) y del rendimiento isentrépico (7™), seglin se expresa en la

ecuacion (2.19).

h, =stout(P,,T,.R.7) Va,b,neSTe (2.19)
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Figura 2.5. Representacion equivalente de una turbina con extraccion.
La representacion ilustrada en la Figura 2.4 puede ser extendida a la Figura 2.5 (Chou y
Shih, 1987). La entalpia de descarga (corriente c) depende ahora de las condiciones de b”, de la
presion de ¢ y del rendimiento isentropico. Sin embargo, analizando la Figura 2.5 se observa que la
presion y temperatura de la corriente auxiliar b son las mismas que las de 4’y que las de b. Por lo
tanto, la entalpia de descarga de la turbina puede ser relacionada con las propiedades de la corriente

b mediante la siguiente ecuacion:

h, =stout(R,,T,.P..7) vb,c,neSTe (2.20)

PRLICY)

Las ecuaciones (2.21) y (2.22) corresponden a los balances de materia y energia en todas las

turbinas de vapor con extraccion.

m, =m, +m, Vva,b,c e STe (2.21)
m,h, =m.h, +m.h, +W* va,b,c,n e STe (2.22)

De manera similar a lo planteado para las turbinas de vapor sin extraccion, el rendimiento
isentropico para las turbinas de vapor con extraccion puede considerarse constante o como funcion

de la potencia producida.

2.3.4 Caldera de recuperacioén de calor y generacién de vapor (HRSG)

En la caldera de recuperacion de calor (HRSG — Heat Recovery Steam Generator) los gases
calientes que abandonan la turbina de gas son utilizados eficientemente para generar vapor y
producir potencia en las turbinas de vapor y/o ser utilizado como medio de calefaccion en algin
proceso. Para esto, la corriente de gas caliente que abandona la turbina de gas atraviesa cada seccion
del HRSG e intercambia calor con el fluido circulante en los distintos intercambiadores para

producir su precalentamiento, evaporacidn o sobrecalentamiento, segun corresponda.

La Figura 2.6 muestra un esquema de una seccién ubicada en la posicion i del HRSG e

incluye la nomenclatura utilizada para desarrollar el modelo matematico del HRSG. Como se puede

1T
|

observar, el conjunto representa una posicion del HRSG y el conjunto “j” representa los

distintos niveles de presion de la caldera. De esta forma, a partir de los conjuntos “i” y “J” es
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posible definir un subconjunto HE general que identifique cada intercambiador de calor por su
seccion “i” y nivel de presion “)”, ademas de incluir a los conjuntos a y b para indicar que
corrientes ingresan y egresan del intercambiador. En los sucesivos casos de aplicacion se mostrara
en detalle como se define el subset HE que contiene toda la informacion necesaria para identificar a

los intercambiadores de calor.

AW
BNV RN

j j
_a MWD
1—/\/\/\‘.—
1+1 I

i

Figura 2.6. Seccion de intercambio de calor dentro del HRSG.
Luego, la carga calorica de cualquier intercambiador expresada en términos del subconjunto

HE teniendo en cuenta la corriente del fluido circulante del ciclo de vapor, resulta:
Q,; =myh, —m,h, Vi, j,a,be HE (2.23)

Por otro lado, la ecuacion (2.24) computa la carga calérica en funcion de la corriente de gas.
La energia que transmite el gas debe ser igual a la suma de los calores transferidos en todos los
niveles de presion de cada seccion “i”. Aqui es importante aclarar que la sumatoria en la ecuacion
(2.24) esta condicionada por el subset HE; o sea, para cada seccion la sumatoria se realizard sobre
los equipos propuestos y no para todos los incluidos en el set j.

Z Qi,j =mg (hgi - hgi+1) vi (2.24)

jeHE

La combinacion de las ecuaciones (2.23) y (2.24) corresponde al balance de energia total en
cada seccion. Los balances de materia resultan sencillos ya que el flujo mésico de gas se
corresponde con la variable mg a lo largo de todo equipo (no es necesario plantearlo) y para el agua

se reduce a la ecuacion (2.25).

m, =m, Vva,be HE (2.25)

La ecuacion de disefio (ecuacion (2.26)) relaciona el calor intercambiado en cada equipo Qi
con el area de transferencia de calor A;; y la fuerza impulsora AT; j:

Q,=U, A AT, Vi, je HE (2.26)
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Para un mismo nivel de presién, los economizadores se ubican aguas arriba con respecto a
los evaporadores, mientras que los sobrecalentadores se ubican aguas abajo. Esta secuencia es
I6gica ya que el agua ingresa en estado liquido y abandona la caldera a una temperatura por encima

de su punto de saturacion.

Las ecuaciones (2.23) a (2.26) son validas para cualquier tipo de intercambiador presente en
el HRSG (economizador, evaporador o sobrecalentador). A continuacion se detallan las ecuaciones

especificas dependientes de la naturaleza de cada intercambiador de calor.

2.3.4.1 Economizadores y Sobrecalentadores

Las restricciones que corresponden a los economizadores y sobrecalentadores son similares
por lo que pueden agruparse en un mismo conjunto de ecuaciones. En general los evaporadores
conforman el Unico equipo de su seccidn. Por lo tanto, se define el subset EV que contiene todas las

secciones en las que aparece un evaporador.

Para evitar el cruce de temperaturas se define el pardmetro Pinch que establece la menor
diferencia de temperatura posible. La temperatura de la corriente de gas que ingresa a una seccion
es mayor que las de salida del fluido interno (ecuacién (2.27)). Lo mismo se plantea para la
temperatura de la corriente de salida del gas y las de entrada de agua (ecuacion (2.28)).

Tg:

—T, = Pinch Vi,beHE/igEV (2.27)
Tg,, —T, > Pinch Vi,aeHE/ig EV (2.28)

El calculo de la fuerza impulsora (AT;;) se basa en la aproximacion de la media logaritmica

propuesta por Chen (1987) segun la ecuacion (2.29).

)(Tg,-T,)+(Tg,,—T.)] Vi.j.abeHE/igEV (2.29)

a

AT, =3{05(Tg, ~T,)(Tg.s T,

Las ecuaciones (2.27) a (2.29) no aplican a los evaporadores. Es decir, aplican solamente a

los economizadores y sobrecalentadores.
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2.3.4.2 Evaporadores

JHIAAAN T

[
Figura 2.7. Seccion en donde existe un Evaporador dentro del HRSG.
La Figura 2.7 representa esquematicamente a un evaporador en la seccion genérica “i”.
Como se puede observar, corresponde a un caso particular de la seccién genérica propuesta en la
Figura 2.6, ya que solo existe un Unico intercambiador. En un evaporador la corriente de entrada a
ingresa en estado liquido, ya que su temperatura es en general ligeramente inferior a la temperatura
de saturacion. A esta diferencia de temperatura se la conoce como “Approach point” (Ap) Yy en

nuestro caso representa un parametro del modelo y se lo expresa mediante la (ecuacion (2.30)).
T, =T - Ap VaeHE/ieEV (2.30)

Por otro lado, la temperatura de la corriente que abandona al evaporador es igual a su

temperatura de saturacién (ecuacion (2.31)).
T, =T~ VvbeHE/icEV (2.31)

Como se observa en la Figura 2.7 el gas intercambia calor con las corrientes en estado
saturado. Por lo tanto las restricciones de temperatura no se deben realizar con la corriente de
entrada sino con su temperatura de saturacion. Las ecuaciones (2.32) y (2.33) evitan la posibilidad
de cruce de temperaturas. A diferencia de la ecuacion (2.28) la (2.33) utiliza la temperatura de

saturacion y no la de entrada.

Tg:

—T, > Pinch Vi,be HE/i e EV (2.32)

Tg,,, —T.* > Pinch Vi,aeHE/ieEV (2.33)

a

De la misma manera que en los economizadores y sobrecalentadores se considera la

aproximacion de la media logaritmica propuesta por Chen (1987) para el calculo de la fuerza
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impulsora (AT;;). La ecuacion (2.34) a diferencia de la (2.29) utiliza la temperatura de saturacion de

la corriente de entrada del fluido circulante.

AT, =§[0.5(Tg, ~T,)(Tg.s ~ ) (To, =T, ) +(Tg., ~T.) | Vi, j.abeHE/icEV (2:34)

a a

Las ecuaciones (2.23) a (2.34) representan en su totalidad a los intercambiadores presentes
en el HRSG.

2.3.5 Condensadores

Figura 2.8. Diagrama de un Condensador.
En un condensador (Figura 2.8) la corriente que ingresa (a) cambia su estado de vapor

saturado (o mezcla de liquido y vapor saturado) a liquido saturado.

La temperatura de entrada es igual a la de salida, pero se produce un cambio de fase, por lo
que cambia el titulo. La presion de funcionamiento generalmente es un parametro del modelo. Este
equipo suele ser Unico, pero como se vera mas adelante es posible que existan varios, por lo tanto se

define un nuevo subconjunto COND que permite la identificacion de cada uno de ellos.

m,h, =Q™ + mh, vn,a,b e COND (2.35)

n

Para definir el disefio y conocer el valor del area, se incorpora la ecuacion (2.36). La fuerza

Tcond

impulsora del intercambio de calor (4 ) suele ser un parametro del modelo.

QM = o AT AT o vne COND (2.36)

h =

2.3.6 Desaireador

( DEA )
Pl

Figura 2.9. Diagrama del Desaireador.




28

En el desaireador (Figura 2.9) se debe remover los gases disueltos en la corriente de agua.
Otro objetivo es precalentar el liquido que ingresa a la caldera mediante contacto directo con vapor.
Para el modelado se sigue el criterio presentado por Smith (2005). En donde se plantea un balance

de materia y energia segun las ecuaciones (2.37) y (2.38).
m,+m +m,= m,+m, Vva,b,c,d,e e DEA (2.37)
m,h, +mh, +m.h, = m,h, +mh,  Va,b,c,d,e e DEA (2.38)

La corriente “e” corresponde a una extraccion que se realiza a modo de purga. Al igual que
en (Caballero et al., 2014; Smith, 2005), el flujo de extraccion se lo calcula como una fraccion del
vapor que ingresa (corriente b) segun la ecuacion (2.39).

m,=am, Vva,b e DEA (2.39)

Por ultimo, las condiciones de salida del equipo corresponden al estado de saturacion
(ecuaciones (2.40) y (2.41)). Debe considerarse la diferencia entre las corrientes de salida, ya que la
purga es vapor saturado y la salida inferior corresponde a liquido saturado (esto se definio
previamente en la seccién termodinamica). La presion de funcionamiento del desaireador suele ser
un pardmetro del problema, sin embargo, si se la considera como variable se deben incorporar las
ecuaciones (2.40) y (2.41).

T, =T vd e DEA (2.40)
T =T Ve € DEA (2.41)
2.3.7 Bombas

a b
>®>
Figura 2.10. Diagrama de una Bomba.
Las bombas (Figura 2.10) se modelan asumiendo un comportamiento ideal e isotérmico. El
balance de materia corresponde a la ecuacion (2.42) y el de energia se plantea mediante la

evolucion isotérmica del fluido bombeado (ecuacion (2.43)). El subset PUMP contiene las
corrientes que ingresan y egresan de cada bomba.

m, =m, va,b e PUMP (2.42)

T, =T, va,b e PUMP (2.43)
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La potencia total consumida por la bomba se calcula a partir de la funcién wpump. La misma
nos devuelve la potencia necesaria por unidad de flujo masico para elevar la presion de una

corriente de agua liquida de P, a Pp. En el Apéndice 1 se detalla su estructura.
W™ = m,wpump(P,,T,, R, 7™ ) vn,a,b e PUMP (2.44)

Las bombas son equipos sencillos, su consumo se tiene en cuenta aunque no es

representativo en relacion al generado en las turbinas.

2.3.8 Valvulas

a*D (]ba

Figura 2.11. Diagrama de una Valvula.
Las ecuaciones (2.45) y (2.46) representa el balance de materia y energia de las valvulas
(Figura 2.11) presentes en el modelo. El subset VAL contiene la informacion de las corrientes que

ingresan y egresan de cada una de ellas y no es necesario enumerarlas.

m, =m, Va,b eVAL (2.45)

mH, =mH, Va,b eVAL (2.46)

2.3.9 Mezcladores

—>
_.>

Ml

—>

Figura 2.12. Diagrama de un mezclador de corrientes.
Los mezcladores (Figura 2.12) se modelan mediante sus balances de materia y energia. La
ecuacion (2.47) corresponde al balance de materia mientras que la (2.48) al de energia. El subset
MX contiene todas las corrientes “a” que ingresan al mezclador y todas las que salen (“b”). Las

ecuaciones (2.47) y (2.48) aplican para todos los mezcladores (MX).

dom=>m VYMX (2.47)
aeMX beMX

> mh, = > mh VYMX (2.48)
aelMX beOMX

Las corrientes que egresan de un mezclador tienen la misma temperatura. Esto se establece

en la ecuacion (2.49).




T =T, Vb,b'e MX /b #b’ (2.49)

En general, es una Unica corriente la que abandona un mezclador, pero existen casos
particulares en las que son necesarias varias. Se asume que las corrientes que ingresan y egresan del

mezclador se encuentran todas a la misma presion.

2.3.10 Divisores

—>
Ei .
—>

Figura 2.13. Diagrama de un mezclador de corrientes.
Los divisores (Figura 2.13) también se modelan mediante sus balances de materia y energia.
El subset SP contiene la corriente de entrada y las de salida de cada separador.

m,=> m VSP (2.50)

beSP

Las propiedades de salida son iguales a las de entrada, por lo que no es necesario plantear el
balance de energia de manera tradicional. Solo resulta necesario igualar las temperaturas (ecuacion
(2.51)).

T, =T, Va,b e SP (2.51)

En este caso también se asume que la corriente que ingresa y las que egresan tienen todas las

misma presion.
2.4 Funciones objetivo

En todo modelo de optimizacién se debe definir una funcidn objetivo para su maximizacion
0 minimizacién segln corresponda. Algunas de las funciones objetivos de interés son:
requerimiento de area total de transferencia de calor (minimizacién), consumo de combustible
(minimizacion), costo total anual (minimizacion), potencia neta producida (maximizacion),

eficiencia energética del ciclo (maximizacion).

Un problema tradicional consiste en minimizar el area total de intercambio sujeto a una
demanda minima de generacion de potencia neta o viceversa. Las variables se definen en las
ecuaciones (2.52) y (2.53).

El &rea total de transferencia de calor del ciclo (ecuacién (2.52)) es la suma del area de cada

intercambiador de calor en el HRSG mas la del condensador.
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Atotal _ z ij_l_ Z A:Oﬂd (252)

i,jeHE neCOND

La potencia neta generada en el ciclo combinado corresponde a la suma de las potencias
generadas por la turbina de gas y todas las de vapor menos la potencia consumida por las bombas.

W\ ST anst + Z W — Z W PP (2.53)

neST neSTe nePUMP

Las variables A™ W™ @ y el consumo de combustible mgse son los indicadores més

importantes para analizar la performance de cualquier ciclo en general.
2.5 Parametros y cotas del modelo

Las ecuaciones (2.1) a (2.53) representan los diferentes equipos de un ciclo combinado y las
funciones objetivo a utilizar. Como se menciond durante la presentacion, algunos valores que
intervienen en las ecuaciones son asumidos como pardmetros del modelo, esto es, valores

constantes y conocidos.

Por otro lado, es sumamente conveniente, para facilitar la convergencia del modelo y reducir
el costo computacional, acotar las variables de optimizacion sobre todo las variables relacionadas

con la presion, temperatura y flujos masicos.
A continuacion se describen todos los parametros asumidos en el(los) modelo(s):

Pinch: Representa la menor diferencia de temperatura entre el gas y el agua en la caldera de
recuperacion de calor. Su valor habitual es entre 10 K y 30 K (Ganapathy, 2007). Cuanto menor
sea, mayor sera el acercamiento entre las temperaturas. Como contrapartida se incrementa el area de

intercambio necesaria. Este valor es de gran importancia en la entrada del evaporador.

Ap: Approach Point. Corresponde a la diferencia entre la temperatura de saturaciéon de la
corriente que ingresa al evaporador y la actual. Este pardmetro evita que se produzcan
evaporaciones en el economizador que puedan afectar la estructura mecanica del mismo. Su valor
frecuente es entre 5 Ky 10 K (Ganapathy, 2007).

Tcmax: La temperatura maxima de los gases a la salida de la camara de combustion es el
parametro mas importante en la turbina de gas. Su valor esta relacionado con la resistencia del
material. En modelos presentados en Caballero et al. (2014) se utiliza un valor de 1473 K. Este
depende de las caracteristicas de disefio.
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Pcong: La presion de operacion del condensador suele ser un parametro, su valor suele ser

muy bajo incluyendo niveles de vacio (Ganapathy, 2007).

Pgea: La presion en el desaireador esta vinculada con la temperatura a la que se desee
alimentar a la caldera. No es recomendable que la temperatura de alimentacion sea muy baja ya que

se podrian condensar gases en las aletas de los tubos provocando corrosion (Ganapathy, 2007).

. Los rendimientos isentropico suelen ser constantes, en particular en las turbinas de vapor
y en las bombas. Se adopta un valor de 0.9 para las turbinas de vapor (Casarosa et al., 2004) y 0.75

para las bombas.

U: Los coeficientes globales de intercambio de calor se consideran constante, adoptando los

valores propuestos por Casarosa (2004) para el HRSG y Godoy (2013) para el condensador.

Por otro lado, las variables de optimizacion mas importantes que deben ser acotadas son las

siguientes:

P: Se especifica un nivel de presion para cada corriente de agua. A su vez, cada nivel de
presion posee una cota maxima y minima que dependera de los valores de operacion del ciclo. Su

valor méximo suele estar entre 120 bar y 130 bar.

T: Es importante establecer cotas para la temperatura de cada corriente. Este valor esta
relacionado con el rango de presiones de la misma. Por ejemplo, para las corrientes en estado
liquido la temperatura maxima que se puede alcanzar corresponde a la de saturacion y la minima a
la temperatura del condensador. Para las corrientes en estado de vapor el valor minimo corresponde
a la temperatura de saturacion y el maximo valor a la temperatura de entrada de la corriente de gas
al HRSG.

h: Conocido el rango de presion y temperatura para las corrientes del fluido circulante
(agua), es posible determinar el valor maximo y minimo que puede adoptar la entalpia. Esto se lleva
a cabo resolviendo sucesivos problemas de maximizacion y minimizacion que permiten encontrar la
cota superior e inferior de la entalpia para cada corriente. En el Apéndice 2 se detalla la

metodologia utilizada para obtener las cotas de la entalpia de cada corriente del fluido circulante.

AF: La relacion aire-combustible en la turbina de gas segun la practica operativa, debe ser
acotada para garantizar la combustion completa. En Caballero (Caballero et al., 2014) se sugiere un

valor entre 40 y 60. Este valor también puede ser utilizado como un parametro en el modelo.
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PR: La relacion de compresion también puede ser acotada dentro de un rango establecido.
Por ejemplo, en la practica se utiliza un rango entre 10 y 15 (Caballero et al., 2014). Dependiendo

del problema en particular, PR puede adoptarse como un parametro del modelo.

Tg: La temperatura del gas también debe acotarse. Se impone una cota superior en la entrada
y una inferior a la salida del HRSG. Estas cotas son vélidas para todas las corrientes de gas.
Nuevamente, segun la préctica industrial en (Caballero et al., 2014) se asume como valor maximo
873.15 K'y como minimo de 353.15 K.

2.6 Casos de estudio

En las secciones anteriores se definieron todas las restricciones que representan a la mayoria
de los equipos que intervienen en los ciclos combinados de generacion de energia y vapor. Para las
mismas tengan sentido se deben definir los sets y subset que las interconectan generando el modelo

de optimizacion final.

En esta seccion se presentan dos casos de estudio para evaluar el desempefio del modelo. En
el primer caso se presenta un modelo de optimizacion de un ciclo combinado con tres niveles de
presion y en el segundo se realiza una validacion del modelo utilizando datos publicados en Franco
(2006).

2.6.1 Modelo matematico de optimizacion de un ciclo combinado de generacién de potencia

con 3 niveles de presion

En esta seccion se explicara explicitamente la implementacion de un modelo matematico de
optimizacion correspondiente a un ciclo combinado operando con 3 niveles de presién segin se
muestra en la Figura 2.1, utilizando el conjunto de ecuaciones presentadas anteriormente. Como se
podra observar durante el desarrollo de la tesis, la configuracion asumida en la Figura 2.1 es la mas
sencilla ya que solo se han ubicado los niveles de presién de menor a mayor sin realizar ninguna

optimizacion sobre la ubicacién de los intercambiadores.

Como se menciond anteriormente, la interconexion adecuada del conjunto de restricciones

mediante los sets y subset explicados anteriormente completan el modelo matematico.

Las corrientes marcadas en rojo pertenecen al ciclo de gas y en negro al ciclo de vapor. Los
niveles de presion en el HRSG se definen como Ip, mp y hp (baja, media y alta presion). La caldera
de recuperacion de calor cuenta con nueve secciones y en cada una de ellas solo existe un

intercambiador.
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La topologia del sistema (Figura 2.1) define cuales son los equipos presentes, la cantidad de
corrientes involucradas y la interconexion entre los mismos. A partir de esto, se especifica cuales

son los grupos de ecuaciones que intervienen en la conformacion del modelo matematico.

Toda la informacion presente en el diagrama del proceso se condensa en los sets y el subsets
que son los que le dan un sentido a las restricciones propuestas anteriormente. A continuacion, se
detalla la manera en que se define cada uno de los conjuntos y subconjuntos y la finalidad de los

mismos.

2.6.1.1 Propiedades Termodinamicas

Como se presentd en secciones anteriores, una parte del modelo corresponde al calculo de
las propiedades termodinamicas de las corrientes involucradas. En el caso de la Figura 2.1 el set “i”
se utiliza para identificar la seccion del HRSG y la posicion de la corriente de gas dentro del HRSG

provenientes de la turbina de gas. Dicho set incluye 10 elementos:
i={1al0}

Por su parte, las corrientes del ciclo de vapor son identificados segin su estado de

agregacion. Para esto, se definen cinco conjuntos compuestos por 27 elementos (corrientes):
a,b,c,dye={1a27}

Para su implementacion en GAMS primero se definio el conjunto “a” y luego mediante la

opciodn “alias” se definieron automaticamente los restantes conjuntos.

Un subset corresponde a un subconjunto de un Unico (la combinacion de varios) set (sets).
Para el célculo de la entalpia de las corrientes de agua se deben definir varios subsets que
determinan su estado de agregacién (LIQ, VAP y TIT). Estos tres subset corresponden a un

subconjunto del set de las corrientes de agua (a).

A partir de un analisis de la Figura 2.1 se identifican todas las corrientes en estado liquido y
se las agrupan en el subconjunto LIQ. Precisamente, en las corrientes comprendidas entre el
desaireador y el evaporador, el fluido circulante se encuentra en estado liquido. Formalmente, el

subset L1Q queda definido por:
LIQ={1a3,6a9,12a14,23a25,27}

Del mismo modo se procede con las corrientes que se encuentran en estado vapor y se las

incluye en el siguiente subset VAP.

VAP ={4,5, 10, 11, 15, 16, 17 a 21, 26}
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Por ultimo, se define el subset TIT que incluye solo a la corriente #22 (que abandona la
turbina nimero 3) ya que es la Unica corriente que consiste de una mezcla de liquido y vapor. A

continuacion se define el subset TIT.
TIT = {22}

Resulta interesante destacar que una corriente dada pertenece solo a un Unico subconjunto
LIQ, VAP o TIT. En otras palabras, la union de estos tres subset forma el conjunto de todas las

corrientes del ciclo de vapor (set a) y su interseccion es el conjunto vacio.

Respecto a la variable presion, es posible definir el conjunto “pl” para referenciar siete
niveles de presion, tres pertenecientes al recuperador de calor y el resto pertenecientes a las demas
unidades de proceso, segun se detalla a continuacion:

pl={hp, mp, Ip, ext, cond, dea, dw}
En donde:

e hp: se refiere al nivel de alta presién

e mp: se refiere al nivel de media presion

e Ip: se refiere al nivel de baja presion

e ext: se refiere al presion de extraccion en la turbina #3
e cond: presion de operacion del condensador

e dea: presion de operacidn del desaireador

e dw: presion del agua de reposicién

Luego, cada corriente se relaciona con su nivel de presion a traves del subset PRESS y cada

una esta asociada a un unico nivel de presién, seguin se detalla a continuacion:

PRESS = {13.hp a 16.hp, 7.mp a 12.mp, 17.mp, 18.mp, 1.Ip a 6.Ip, 19.Ip, 20.Ip, 21.ext, 22.cond a
23.cond, 24.dea, 26.dea, 27.dea, 25.dw}

En el subset PRESS estan involucrados los elementos del set a (corrientes de agua) y pl
(niveles de presion) que se corresponden de acuerdo al flowsheet de la Figura 2.1. Al combinar
todos los elementos de estos conjuntos se obtendrian 27x7 (=189) pares de elementos, de los cuales
solo algunos resultan de interés. Por lo tanto, el subset PRESS es un subconjunto de la combinacion
de los elementos de los sets a y pl que, en lugar de incluir los 189 pares, solo incluye los 27 pares

que se muestran en la definicion del subconjunto PRESS.




36

El subset PRESS resulta mas complejo que los casos anteriores (LIQ, VAP y TIT) debido a
que contiene pares de elementos y no elementos individuales. En este caso la primera posicion
representa a una corriente y la segunda posicion indica el nivel de presion en gue se encuentra. Por

ejemplo, el par “13.hp” establece que la corriente #13 corresponde al nivel de alta presion (hp).

En funcion de las definiciones anteriores, deben especificarse las ecuaciones
correspondientes a los modelos para la estimacion de propiedades termodindmicas. Estas, segun lo

explicado son:
Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).

Propiedades del fluido circulante: Ecuaciones (2.2) a (2.10).

2.6.1.2 Balances de materia, energia y ecuaciones de disefio de los equipos

La turbina de gas es uno de los equipos principales del proceso. Aqui no es necesario definir

ningun subset y el modelo individual se conforma con las ecuaciones:
Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)

Para las turbinas de vapor sin extraccion, se define el subset ST que resulta de combinar

convenientemente los elementos de los sets n, a y b segun corresponda, dando lugar a:
ST ={1.16.17, 2.18.19}

La primera posicion identifica la turbina en cuestién, la segunda identifica la corriente que
ingresa y la tercera indica la corriente que abandona. Como se observa en la definicién de ST, de
todas las combinaciones posibles entre los elementos de los set n, a y b, solo dos resultan de interés
para representar las turbinas sin extraccion presentes segun la configuracion asumida en la Figura
2.1. A modo de ejemplo, a partir de la definicion anterior se expande la ecuacién correspondiente al

balance de energia de una turbina sin extraccion (ecuacién (2.18)).
m,h, =m.h, +W* ¥n,a,be ST (2.18)

Luego, las ecuaciones (2.54) y (2.55) corresponden a la expansién de la ecuacion (2.18)

segun el subset ST definido.

mhe =my;hy, +W15t (2.54)

m18h18 = mlghlg +\NzSt (2-55)
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De manera similar, para las turbinas de vapor con extraccion, se define el subset STe, que a
diferencia del subconjunto ST, contiene una posicion adicional para incluir la extraccion de vapor,

segun se indica a continuacion:
STe ={3.20.21.22}

Del mismo modo a lo planteado para las corrientes de proceso, cada una de las turbinas solo
puede pertenecer a un solo subconjunto: ST o STe. Las siguientes ecuaciones conforman el modelo

correspondiente a las turbinas de vapor:
Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.22)

Para conformar el conjunto de ecuaciones correspondientes al recuperador de calor, se
definen los niveles de presion involucrados en el mismo, los cuales son incluidos en el conjunto j

que corresponde a los niveles en el HRSG.

j={lp, mp, hp}

Segun se aprecia en la Figura 2.1, existen nueve secciones en el recuperador de calor. Sin
embargo, para distinguirlas es posible utilizar el mismo set que para las corrientes de gas (i). Por lo
tanto, solo resta definir cuales intercambiadores existen y las corrientes involucradas en cada uno de
ellos. Como se menciond, esta informacién se incluye en el subset HE que contiene a los nueve

intercambiadores:

HE = {1.hp.15.16, 2.hp.14.15, 3.hp.13.14, 4.mp.10.11, 5.mp.9.10, 6.mp.7.8, 7.1p.4.5, 8.1p.3.4,
9.1p.1.2}

Como se observa cada elemento del conjunto incluye cuatro posiciones ordenadas de la
siguiente manera: la primera posicion indica la seccién a la que pertenece el intercambiador (i), la
segunda posicién indica el nivel de presion en el cual estd operando (j), y la tercera y cuarta

posicidn indica la corriente de agua que ingresa (a) y que egresa (b) del intercambiador.

Para culminar con las definiciones necesarias para el conjunto de restricciones que
representan al HRSG solo resta definir el subset correspondiente a la ubicacion de los evaporadores.
Este subset permite seleccionar de manera particular las ecuaciones que solo aplican al evaporador

0 descartar las que no corresponden al mismo.
EV={2,5, 8}

Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a (2.34)
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El subset COND identifica a los condensadores. En este ejemplo, interviene un Unico
condensador pero como se vera en los préximos capitulos puede existir mas de uno. Las posiciones

en COND corresponden al numero de condensador, corriente de entrada y corriente de salida.
COND ={1.22.23}
Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)

El desaireador en general es Unico, por lo que no necesita ser enumerado para su
identificacion. En esta ocasion el subset DEA solo contiene informacion sobre las corrientes

intervinientes.
DEA = {21.24.25.27.26}
Desaireador: Ecuaciones (2.37) a (2.39)

Debido a que existen en gran cantidad, las bombas necesitan ser enumeradas. En este caso

son cuatro y el subset PUMP relaciona el nimero de bomba con su entrada y salida.
PUMP ={1.6.7, 2.12.13, 3.27.1, 4.23.24}
Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)

Como se observa en la Figura 2.1 no hay valvulas presentes por lo que no resulta necesario
definir el subset VALV.

En el problema actual existen dos mezcladores de doble entrada y Unica salida. En el subset
MX definido, las primeras dos posiciones corresponden a las entradas y la tltima a la salida.

MX = {11.17.18, 5.19.20}
Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49)

En este ejemplo existen dos separadores de Unica entrada y doble salida. Entonces, la
primera posicion corresponde a la entrada y las restantes a las salidas.

SP={2.3.6,8.9.12}
Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)
Variables de area y potencia total: Ecuaciones (2.52) y (2.53).

Las ecuaciones presentadas es esta seccion conforman el modelo matematico (balances de

materia y energia) correspondiente al ciclo combinado ilustrado en la Figura 2.1.
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2.6.1.3 Ejemplos de Aplicacion del Modelo Matematico

Las variables principales del proceso corresponden a la potencia total desarrollada (W" 2,
area total de intercambio de calor (A®" y flujo de combustible utilizado (mgsuer). Existen diferentes
relaciones de compromiso (trade-offs) entre estas variables que deben ser tenidas en cuenta a la

hora de abordar el problema de optimizacion.

La potencia generada por el ciclo combinado depende del area de transferencia de calor pero
principalmente del flujo de combustible utilizado. El flujo de combustible debe ser acotado para
evitar que la potencia producida sea cero o caso contrario tienda a infinito. Por otro lado, el area de
intercambio de calor permite que se genere vapor y se produzca potencia en el segundo ciclo
(turbinas de vapor).

Por lo tanto, se establece una produccion minima de potencia que debe ser satisfecha por el
ciclo en su totalidad. Esto provoca dos escenarios posibles, minimizar el consumo de combustible o

minimizar el area de intercambio.

Si se minimiza el &rea total, el modelo buscara llevarla a cero provocando que toda la
potencia la desarrolle la turbina de gas ocasionando un gran consumo de combustible. Por otro lado,
al minimizar el consumo de combustible la potencia generada en la turbina de gas comienza a
disminuir, pero como se debe satisfacer una demanda, comienza a aumentar el &rea de intercambio

de calor para generar mas potencia en el ciclo de vapor.

En este primer problema, a modo de aplicacion del modelo, se propone satisfacer una
demanda minima de potencia (350 MW) y minimizar el consumo de combustible. Formalmente, el

problema a resolver se expresa de la siguiente manera:

Minimizar mgsyel
Sujeto a:

Ec. (2.1) aEc. (2.39)

Ec. (2.43) a Ec. (2.44)

Ec. (2.47) a Ec. (2.53)

w'e > 350

La Tabla 2.1 lista los valores numéricos de los pardametros asumidos. También se listan los
valores de las cotas principales. En el Apéndice 2 se detalla la metodologia utilizada para establecer

las cotas de la entalpia de las corrientes del fluido circulante (agua).
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Tabla 2.1. Parametros y Cotas asumidas.

Pardmetros Cotas
Simbolo Valor Simbolo inferior / superior
Pinch 15 K Prip 1 bar / 10 bar
Ap 5K Prmp 10 bar / 60 bar
Tcmax 1473.15K Prhp 100 bar / 120 bar
Preond 0.05 bar Prext 0.2 bar / 10 bar
Prgea 0.2 bar AF 40/60
Prow 1.01325 bar PR 10/15
7 0.9 Tg 353.15 K/873.15 K
P 0.75
U (economizadores)  42.6 W/m’K
U (evaporadores) 43.7 W/m*K
U (sobrecalentadores) 50 W/m?K
U (condensador) 3403 W/m°K

En la Tabla 2.2 se muestran las variables méas representativas del sistema. La solucién

informada corresponde a un consumo minimo de combustible (11.7566 kg/s) para una produccion
de 350 MW y un &rea total de intercambio de calor de 169.3067 x10°m?.

Tabla 2.2. Resumen de las variables mas representativas.

Wtotal [ M W]

MGruer [KY/s]
Atotal [X103m2]

350
11.7566

169.3067

Para una presentaciéon completa de la solucién Optima obtenida, en la Figura 2.14 se

muestran las propiedades méas importantes de cada una de las corrientes de ambos ciclos y la

potencia generada o consumida en las turbinas y bombas. En la Tabla 2.3 se presentan la carga

calorica, fuerza impulsora y area de cada intercambiador de calor perteneciente al HRSG. A partir

de estos valores y junto con las propiedades de cada corriente (Figura 2.14) se construye el

diagrama “Temperatura vs. Calor Transferido (T vs Q)” de la Figura 2.15. En el mismo se puede

apreciar claramente la distribucién del calor intercambiado a lo largo del HRSG vy las diferencias de

temperatura en los extremos caliente y frio de cada intercambiador.
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Figura 2.14. Solucién obtenida del problema de disefio 6ptimo propuesto como primer ejemplo.

Tabla 2.3. Valores 6ptimos correspondientes a cada intercambiador de calor (Figura 2.14).

Q [MW] AT[K]  A[x10°m?]
9.1p 31.3569 30.4522 24.1716
Economizadores 6.mp 27.098 30.2852 21.0038
3.hp 44.222 36.3581 28.5514
8.lp 13.6243 24.7492 12.5972
Evaporadores 5mp  22.7367 29.9649 17.3634
2.hp 95.1043 61.2738 35.5176
7.1p 0.3343 24.7492 0.2701
Sobrecalentadores  4.mp 1.3161 29.9649 0.8785
1.hp 68.619 61.2738 22.3975
Condensador cond 185.552 8.317 6.5557




42

830 N

\\
730

» \ \ |
\ T,
530 Tt

T[K]

Tg
e < qu\
4.mp 7.1p 8o
L.hp 2.hp 3.hp 5.mp 6.mp 8.lp 9.lp
330 L) ] T T T T
0 50 100 150 200 250 300

Q [MW]
Figura 2.15. Diagrama “T vs Q” correspondiente a la Figura 2.14.
Finalmente, la Tabla 2.4 muestra un resumen de las estadisticas principales del modelo el
cual fue resuelto con el resolver CONOPT (version 3.17A) incluido en GAMS utilizando sus

opciones por defecto.

Dentro del entorno del software utilizado (GAMS) un bloque de variables corresponde a una
variable indexada. Por ejemplo, el flujo masico de las corrientes de agua m, representa un bloque de
variables que al expandirse en el set representa a 27 variables simples (el set a contiene 27

elementos).

El mismo analisis aplica para los bloques de ecuaciones. Por ejemplo, la ecuacion (2.18) es
un blogue de ecuaciones y las (2.54) y (2.55) son las ecuaciones simples que surgen de su

expansion sobre el subset ST.

La diferencia entre el numero total de variables simples (o ecuaciones simples) y la cantidad

de blogues que las definen muestra que el modelo es compacto en cuanto a su implementacion.

Tabla 2.4. Estadisticas principales del modelo presentado.

Estadisticas Valor Observaciones

Variables 180 26 bloques

Ecuaciones 209 50 bloques
CONOPT (NLP)

Tiempo de resolucion 0.77 seg
Iteraciones 39
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2.6.2 Verificacion del modelo matematico propuesto. Comparacion de soluciones obtenidas

con soluciones reportadas por otros autores

En esta seccion se propone verificar los resultados que predice el modelo respecto a los
publicados por otros autores. El principal objetivo de esta tarea de “verificacion” simplemente es
corroborar que el modelo propuesto puede predecir satisfactoriamente resultados obtenidos por
otros autores y asi poder asegurar, por ejemplo, que las correlaciones utilizadas en el modelo para
calcular todas las propiedades termodinamicas (Poling et al., 2000; Wagner y Kretzschmar, 2007)
que generalmente incluyen numerosos términos y funcionalidades no presentan errores. En los
casos mas frecuentes, los errores se cometen cuando el modelador “tipea” las correlaciones y en los
casos menos frecuentes pero mas dificiles de advertir se producen cuando los errores se encuentran

en las propias fuentes de referencias de las cuales se extraen las correlaciones.

De este modo, aqui se presenta una comparacion de los resultados obtenidos por el modelo
con los obtenidos por otros autores, en particular por Franco (2006) quien report6 soluciones para el
flowsheet ilustrado en la Figura 2.16. Como se observa, no se incluye el desaireador y no se extrae
vapor de ninguna turbina de vapor por lo que se tratan de turbinas de vapor sin extraccion. Por otro
lado, las condiciones de la turbina de gas son parametros del sistema por lo que la corriente de gas a
la entrada del HRSG (corriente de gas #1) es utilizada como representacion de la misma. En otras
palabras, el caudal, temperatura, presion y composicion del gas que abandona la turbina de gas se

asumen conocidos.

Debido a la manera en que el modelo ha sido implementado en GAMS, solo se necesita
redefinir los sets y subsets descriptos anteriormente para involucrar el conjunto de ecuaciones que

represente en forma exacta la estructura reportada por Franco (2006).
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Figura 2.16. Configuracién propuesta por Franco (2006).

A continuacion, en la Tabla 2.5 se definen los sets, subset y ecuaciones correspondientes a

las propiedades termodinadmicas para el nuevo caso de estudio.

Tabla 2.5. Restricciones que conforman el modelo de validacion.

Calculo de las Propiedades Termodinamicas
(Grupo 1)

Balances de materia, energia y ecuaciones de
disefio de los equipos (Grupo 2)

i={1a9}

j={hp, mp, Ip}

a,b,c,dye={1a26}
LIQ={1a3,6a10,16a19, 26}

VAP = {4 a5,11a15, 20 a 24}

TIT = {25}

pl = {hp, mp, Ip, cond}

PRESS = {17.hp a 21.hp, 7.mp a 16.mp, 22.mp,
1.lp a 6.lp, 23.Ip a 24.1p, 25.cond, 26.cond}

Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).

En este caso, por tratarse de turbinas sin
extraccion, se define el siguiente subset ST.

ST ={1.21.22, 2.15.23, 3.24.25}
Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.18).

Debido a la presencia de equipos en paralelo, en
el subset HE apareceran mas de un equipo por
seccion.

HE = {1.hp.20.21, 2.hp.19.20, 3.hp.18.19,
4.hp.17.18, 1.mp.14.15, 3.mp.13.14, 4.mp.11.12,
5.mp.10.11, 6.mp.8.9,7.mp.7.8, 7.1p.4.5,
8.1p.3.4,9.1p.1.2}

EV={2,5, 8}

Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
(2.34).

COND ={1.24.25}

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)
PUMP = {1.6.7, 2.16.17, 3.26.1}

Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)

MXs; = {12.22.13, 23.5.24}

Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49).

SP1; ={2.3.6,9.10.16}
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Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)

Variables de area y potencia total: Ecuaciones
(2.52) y (2.53).

Como se menciono anteriormente, el desaireador
no forma parte del sistema por lo que las
ecuaciones que lo representan no son incluidas.

Con todas las definiciones anteriores ya queda formulado el modelo que representa al ciclo

presentado en Franco (2006). La Tabla 2.6 muestra los valores numéricos de cada uno de los

pardmetros y cotas adoptadas para este problema segln lo propuesto en el trabajo original de Franco

(2006). De manera de obtener informacion comparable sobre el area de intercambio de calor, los

coeficientes de intercambio de calor son los mismos a los considerados anteriormente en la Tabla

2.1.

Tabla 2.6. Parametros y cotas consideradas para el modelo de validacion.

Parédmetros
Simbolo Valor
Pinch 10K
Ap 0K
Preond 0.173350 bar
775t 0.9
P 0.75
AF 48.2357
mg 445.4 kgls
To, 778.15 K
U (economizadores)  42.6 W/m’K
U (evaporadores) 43.7 Wim*K
U (sobrecalentadores) 50 W/m?K
U (condensador) 3403 W/m?K

2.6.2.1 Funcidn objetivo y resultados

Cotas
Simbolo inferior / superior
Prip 1 bar / 10 bar
Prmp 10 bar / 60 bar
Prip 110 bar / 170 bar
Tg 348.15 K/ 778.15 K

Como se trata de la verificacion del modelo, se propone como funcion objetivo minimizar el

cuadrado de la diferencia entre las variables del modelo aqui propuesto con su correspondiente

valor reportado por Franco (2006), segln se expresa a continuacion:

minimizar z= " (m, —m; )2 + > (P - Pa*)2 + > (T, —Ta*)2

aeMK aePK
Sujeto a:

Restricciones definidas en la Tabla 2.5

aeTK
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Los subconjuntos MK, PK y TK contienen la informacion de las corrientes de agua en las
que el flujo mésico, presion y temperatura es informado por Franco (2006) y son sometidas a ajuste.
El parametro que incluye el asterisco como superindice (m*, P* y T*) corresponde al flujo masico,

presion y temperatura informada por Franco (2006). A continuacion se detallan dichos subset.
MK = {4, 11, 20}

PK = {4, 11, 20}

TK={5, 8, 12, 21, 15, 18, 13, 14}

La Tabla 2.7 compara los valores de las propiedades de las corrientes del ciclo de vapor
junto con su valor informado y el correspondiente error porcentual cometido. También se resalta
con subrayado las variables que fueron sometidas a ajuste. De acuerdo a los errores porcentuales
reportados para todas las variables se concluye que el modelo implementado predice

satisfactoriamente las soluciones reportadas por otros autores, en este caso por Franco (2006).

Tabla 2.7. Comparacion de corrientes del ciclo de vapor (modelo de Franco (2006) vs modelo

propuesto).
Franco (2006) Modelo Propuesto Error %
P T m P T m P T m

[bar] [K] [kg/s] [bar] [K] [kg/s] [bar] [K] [kg/s]
6 330.15 5941 6 330.15 59.42 | 0.00% 0.00% 0.02%

6 432.05 59.41 6 431.98 59.42 | 0.00% 0.02% 0.02%
6 432.05 13.62 6 43198 13.62 | 0.00% 0.02% 0.00%
6 432.05 13.62 6 431.98 13.62 | 0.00% 0.02% 0.00%
6 501.15 13.62 6 501.15 13.62 | 0.00% 0.00% 0.00%

53  501.15 4579 | 5439 501.15 45.80 | 2.62% 0.00% 0.02%
10 53  540.75 15.33 | 54.39 54240 1535 | 2.62% 0.31% 0.13%
11 53  540.75 1533 | 54.39 54240 15.35 | 2.62% 0.31% 0.13%
12 53  603.15 15.33 | 54.39 603.44 1535 | 2.62% 0.05% 0.13%
13 53  603.15 4579 | 5439 602.27 45.80 | 2.62% 0.15% 0.02%
14 53 62495 4579 | 5439 62495 45.80 | 2.62% 0.00% 0.02%
15 53  768.15 4579 | 5439 768.15 45.80 | 2.62% 0.00% 0.02%
18 169 603.15 30.46 |168.52 603.15 30.45 | 0.28% 0.00% 0.03%
19 169 624.95 30.46 | 168.52 624.73 30.45 | 0.28% 0.04% 0.03%
20 169 62495 3046 |168.52 624.73 30.45 | 0.28% 0.04% 0.03%
21 169 768.15 30.46 | 168.52 768.15 30.45 | 0.28% 0.00% 0.03%
22 53 603.15 3046 | 54.39 601.68 3045 | 2.62% 0.24% 0.03%
25 0.17 0.9 5941 | 0.17 0.899 59.42 | 0.00% 0.11% 0.02%
26 0.17 330.15 5941 | 0.17 330.15 59.42 | 0.00% 0.00% 0.02%
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En la Tabla 2.8 se muestran las temperaturas de las corrientes de gas junto con su valor informado y

el correspondiente error porcentual cometido.

Tabla 2.8. Comparacion de las corrientes de gas (modelo de Franco (2006) vs modelo propuesto).
Franco (2006) Modelo Propuesto Error %

# Tg[K] Tg [K] %

1 778.15 778.15 0.00%
2 702.65 704.48 0.26%
3 651.15 652.68 0.24%
4 634.95 636.67 0.27%
5 607.85 610.03 0.36%
6 558.15 560.72 0.46%
7 540.85 542.31 0.27%
8 508.35 509.52 0.23%
9 450.35 451.51 0.26%
10 395.65 398.50 0.72%

Los valores reportados en las Tablas 2.9, 2.10 y 2.11, corresponden al resto de las variables
del problema y se incluye el error cometido en caso que se conozca el valor informado por Franco
(2006).

Tabla 2.9. Variables més representativas del problema.

W TMW] 63.0263
AP 1x10°m?]  110.2892

Tabla 2.10. Equipos que consumen 0 generan potencia.
Equipo W [MW]

ST1 8.3072
ST2 24.329
ST3 31.365

PUMP1 0.3252
PUMP 2  0.6028
PUMP 3  0.0469
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Tabla 2.11. Valores 6ptimos correspondientes a cada intercambiador de calor (modelo de Franco
(2006) vs modelo propuesto).

Modelo propuesto Franco (2006)

Q[MW]  AT[K] A[x10°m? [MQV\/] Error
9.1p 25.6345  38.8493 15.4893 26.24  2.31%
7.mp 141097 57.4312 57671 1414  0.21%
Economizadores 6.mp 9.1541 28.2002 7.62 8.59 6.57%
4hp  10.1898  48.5802 4.9238 10.5 2.95%
3.hp 5.1937 30.6521 3.9775 5.09 2.04%
8.lp 28.4064  41.8824 15.5204 28.39 0.06%
Evaporadores 5mp 247026  37.6191 15.0263 24.86 0.63%
2.hp 26.449 49.3287 12.2695 26.29 0.60%
7.p 2.1107 57.4312 0.735 1.95 8.24%
4.mp 3.2615 48.3905 1.348 3.16 3.21%
Sobrecalentadores ~ 3.mp 2.9278 30.948 1.8921 3.12 6.16%
1mp 16.2333  32.8958 9.8695 1724  5.84%
l.hp 218568  32.9529 13.2655 21.86 0.01%
Condensador cond 126.3105  14.358 2.5851 - -

Para finalizar la presentacion de los resultados, la Figura 2.17 muestra el diagrama “T vs Q”

correspondiente a la solucion obtenida.
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Figura 2.17. Diagrama “T vs Q" del problema de validacion (Figura 2.16).
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Por ultimo, la Tabla 2.12 resume las estadisticas del modelo implementado en GAMS.

Tabla 2.12. Estadisticas principales del modelo de validacion.

Estadisticas Valor  Observaciones

Variables 156 16 bloques

Ecuaciones 196 33 bloques
CONOPT (NLP)

Tiempo de resolucion 0.297 seg

Iteraciones 70

2.7 Conclusion del capitulo

En este capitulo se presentaron los principales lineamientos sobre la manera en que se
propone modelar convenientemente cada uno de los equipos y procesos en general, identificando y
definiendo cada uno de los elementos del modelo mateméatico comenzando por la definicion de los
distintos conjuntos y subconjuntos sobre los cuales se expresan los balances de materia, energia y
calculo de dimensiones, la declaracion de los pardmetros del modelo como asi también la
identificacion de las variables de optimizacion correspondiente a cada uno de los equipos (turbina
de gas, turbinas de vapor en sus diferentes tipos (con/si extraccion) , bombas, intercambiadores,
entre otros). Por conveniencia para la presentacion de los capitulos siguientes, se propuso dividir a
las ecuaciones del modelo matematico y agruparlas en tres grandes grupos, segun se describe a

continuacion:

e Grupo 1: incluye las ecuaciones relacionadas con el céalculo de las propiedades termodinamicas

de todas las corrientes de proceso.

e Grupo 2: incluye las ecuaciones asociadas a los balances de materia, energia y al disefio de

cada uno de los equipos involucrados.

e Grupo 3: incluye las ecuaciones utilizadas para representar las distintas alternativas de

interconexidn de los equipos.

Este capitulo es la base para presentar los modelos matematicos de los capitulos siguientes
ya que las ecuaciones del Grupo 1 y Grupo 2 no variaran con el desarrollo de la tesis. Los modelos
presentados a lo largo de la tesis se diferenciaran principalmente entre si por las ecuaciones

incluidas en el Grupo 3, relacionadas con decisiones discretas.
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Una vez presentado el modelo matematico para un ciclo combinado de tres niveles de
presion, se procedid a resolver el problema de disefio 6ptimo, esto es, se determiné las condiciones
de operacion y dimensiones de cada uno de los equipos que implican el minimo consumo de
combustible y que satisfaga una generacion minima de potencia neta de 350 MW. Luego, se
resolvio otro problema de disefio 6ptimo pero ahora con el fin de verificar los resultados predichos
por el modelo con resultados presentados por otros autores, precisamente por Franco (2006). Para
una correcta verificacion se debié modificar ligeramente la configuracion del proceso propuesta
inicialmente para poder considerar exactamente la configuracion propuesta por Franco (2006). Una
vez realizadas esas pequefias modificaciones en el modelo, se propuso minimizar la suma de las

diferencias al cuadrado entre los valores informados y los respectivos en el modelo.

La comparacion de los resultados obtenidos y los reportados por Franco (2006) permitieron

concluir que el modelo propuesto predice satisfactoriamente los resultados.

El modelo propuesto no solo es til para abordar problemas de “disefio 6ptimo”, sino para
ser utilizada también como un simulador con las mismas caracteristicas que pueden presentar

simuladores especificos como por ejemplo GateCycle y CCGT Simulator, entre otros.

No obstante, si se pretende abordar el problema de “sintesis y el disefio 6ptimo” e investigar
nuevas configuraciones posibles se necesita plantear una superestructura que contenga todas las
posibilidades de configuracion. Precisamente, este tipo de modelo es el que se abordara en el

préximo capitulo.




Capitulo 3

Sintesis y Disenio Optimo de un Ciclo
Combinado de Generacion de Potencia
(Configuracion variable)

3.1 Introduccion

En el capitulo anterior se presentd a modo de ejemplo la aplicacion del modelo desarrollado
para resolver el caso mas simple de los problemas de optimizacidn que se presentaran en esta tesis,
esto es, el disefio 6ptimo de un ciclo combinado asumiendo conocida la configuracion a nivel de

equipos (nimero de equipos Yy sus interconexiones).

El objetivo de este capitulo es extender el modelo de optimizacién presentado en el capitulo
anterior a un nuevo modelo matematico en el que la configuracion interna del recuperador de calor
sea considerada como una variable mas de optimizacion para poder asi abordar el problema de

“sintesis y disefio 6ptimo™ de ciclos combinados.

Para esto, se propuso extender el modelo presentado anteriormente a un modelo de
optimizacion basado en una “superestructura” de configuraciones segun se ilustra en la Figura 3.1y
a partir de la cual, proponiendo una seleccidn/eliminacion ordenada de los intercambiadores de
calor, se logre obtener la configuracion optima del ciclo combinado, en particular en este capitulo,

la de la caldera de recuperacion de calor (HRSG).

o1
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Basicamente y de acuerdo a la clasificacion de grupo de ecuaciones establecida en el
Capitulo 2, los dos grupos de ecuaciones correspondientes al célculo de las propiedades
termodinamica de las corrientes y las relacionadas con los balances de materia, energia y de disefio
de los equipos son exactamente las mismas a las presentadas en el capitulo anterior. Sin embargo, la
principal diferencia entre los modelos que se presentaran en este capitulo y el modelo presentado en
el capitulo anterior esta dada por el tercer grupo de ecuaciones relacionadas con las interconexiones
de los equipos; en un modelo las interconexiones son fijas (Capitulo 2) y en los otros se las

consideran variables (Capitulo 3).

La seleccion de los equipos se realiza mediante el empleo de variables binarias (0-1) en que
el valor 1 denota la seleccién de dicho equipo (forma parte de la solucidn) y el valor 0 indica que el
equipo no es seleccionado (no forma parte de la solucion). En la Figura 3.1, los intercambiadores de
las secciones que se encuentran ilustrados en color blanco (1, 2, 4, 5, 6, 8, 9, 10, 12 y 13) al igual
que las bombas (1 a 9) representan equipos cuya existencia esta condicionada por una variable
binaria. Por otro lado, los equipos que se encuentran en color gris (evaporadores, turbinas, etc.) no

estan asociados a ninguna variable de decision ya que siempre formaran parte de la solucion.

La posicion relativa de los evaporadores en el HRSG (secciones 3, 7 y 11) siempre es la
misma. Es decir, los evaporadores se ordenan de mayor a menor presion ubicando el nivel maximo
en la zona de gases calientes (entrada del gas). Los equipos ubicados a sus alrededores son los que,

al ser elegidos o eliminados, determinan la configuracion optima del HRSG.

Para un mismo nivel de presion todos los equipos ubicados a la izquierda del evaporador
representan economizadores y a su derecha representan sobrecalentadores. Por lo cual, cada nivel
de presion cuenta con diferentes equipos candidatos para calentar el liquido (economizadores) y

otros para recalentar el vapor (sobrecalentadores).

Existen configuraciones en las que el vapor que abandona la turbina de alta presion retorna
al recuperador de calor para ser nuevamente recalentado. Esta posibilidad se tiene en cuenta en la
Figura 3.7 que ilustra una superestructura con retorno de vapor en la cual la ubicacion del reingreso

representa una decision discreta.
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Figura 3.1. Superestructura propuesta para un ciclo combinado sin recalentamiento.

Continuando con el anélisis de la superestructura, resulta interesante mencionar y advertir
que la Figura 3.2 embebe, entre otras, a la configuracion estudiada en el capitulo anterior (Figura
2.1) segun se ilustra en la Figura 3.2. Como se puede observar, para obtener dicha configuracién es

necesario “eliminar” los equipos que en la Figura 3.2 aparecen en trazo de color gris.

También es importante destacar que al no seleccionar ninguno de los tres equipos candidatos
en las secciones 1, 4, 8 y 12 de la Figura 3.2 los mismos “desaparecen” y el gas circula por las
secciones sin modificar su temperatura. Las corrientes que aparecen en trazo gris no forman parte
de la configuracion éptima porque sus flujos son nulos, en este caso su eliminacién se produce
automaticamente a partir de los balances de materia y energia sin la necesidad de utilizar una

variable binaria.

A continuacion, se presentaran dos modelos matematicos: uno que no considera
recalentamiento de vapor y que se utilizara en el Capitulo 6 referido a la sintesis y disefio de
sistemas de utility y otro que si lo considera y se lo utilizara en el Capitulo 5 referido a la sintesis y
disefio de una planta de captura de CO, acoplada a ciclos combinados.
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Figura 3.2. Representacion en la superestructura de la configuracion propuesta en el Capitulo 2.

3.2 Sintesis del recuperador de calor de un ciclo combinado operando con tres niveles

de presidn sin considerar recalentamiento de vapor

Las ecuaciones correspondientes a los balances de materia y energia en este nuevo modelo
son las mismas presentadas en el capitulo anterior. Por lo tanto, aqui solo se deben definir los
nuevos sets, subset y grupos de ecuaciones correspondientes a los equipos propuestos segun la

configuracién adoptada en la Figura 3.1.

Como se menciond, para representar estructuras validas del recuperador de calor se deben
seleccionar/eliminar equipos mediante decisiones discretas. Por tal motivo, se definen las siguientes

variables binarias:

1: Existe el intercambiador ubicado en la seccién i y nivel de presion |
"110: No existe el intercambiador ubicado en la seccion i y nivel de presion j

1: Existe la bomba n
" 10: No existe la bomban

3.2.1 Seleccion/eliminacion de los intercambiadores de calor

Las ecuaciones (3.1) y (3.2) permiten seleccionar/eliminar los intercambiadores de calor de
la superestructura de la Figura 3.1. Como se han establecido tres niveles de presion en el HRSG, las
ecuaciones (3.1) y (3.2) no aplican para las secciones de los evaporadores (i = 3, 7 y 11). Es decir,

los evaporadores de las secciones 3, 7 y 11 siempre existen. El evaporador de mayor presion se
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ubica cerca de los gases calientes y el de menor presion cerca de los gases mas frios. La eliminacién

de los equipos intermedios es la que permite obtener como resultado la configuracion final.

Q;<x,;Q,;

Vi, je HE /i ¢ EV (3.1)

up

Q;=x,;lQ; Vi, je HE/ig EV (3.2)

lo

Las ecuaciones (3.1) y (3.2) obligan a que el intercambio de calor en el equipo del nivel j de
la seccion i sea nulo cuando el valor de la variable binaria x;; es cero. Por lo cual se logra la
eliminacion del equipo y la corriente de agua que ingresa lo atraviesa sin sufrir modificaciones. En
consecuencia, al eliminarse todos los intercambiadores de una seccion la corriente de gas tampoco
sufre modificaciones al salir de la seccion, ya que por el balance de energia la temperatura de salida

del gas resultara igual que la de entrada.

A fin de obtener configuraciones factibles que representen al HRSG, se debe realizar una
eliminacion ordenada de los equipos mediante relaciones entre las variables binarias. Las
ecuaciones (3.3) y (3.4) imponen condiciones en la eliminacion de los economizadores y

sobrecalentadores de cada nivel de presion.

En los economizadores el fluido circulante (agua en estado liquido) hasta una temperatura
cercana a la de saturacion. Por lo tanto, se ubican a la izquierda de su correspondiente evaporador.
El subset EC contiene todos los economizadores propuestos para cada nivel de presion y la
ecuacion (3.3) establece que cada nivel de presion del HRSG solo tendra un Gnico economizador.

3 %, =1 vj (3.3)

ieEC

En los sobrecalentadores el fluido circulante (vapor) se sobrecalienta, por lo que se ubican a
la derecha de su correspondiente evaporador. De manera analoga, el subset SH contiene los
sobrecalentadores propuestos para cada nivel de presion y la ecuaciéon (3.4) establece que solo
puede existir uno para cada nivel.

> x, =1 vj (3.9

ieSH

Las ecuaciones (3.3) y (3.4) son una primera aproximacion en el disefio de la estructura. Sin
ningun inconveniente pueden modificarse de manera de permitir mas de un equipo por cada nivel

de presion.

En la superestructura de la Figura 3.1 se observa que en las secciones diferentes a la de los

evaporadores, el gas intercambia calor con varios equipos. Otra restriccién importante a tener en
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cuenta es la posibilidad de contar con equipos en paralelo. Nuevamente como primera
aproximacion, la ecuacién (3.5) establece que solo puede existir a lo sumo un equipo por seccion
(no se permiten equipos en paralelo). Debe recordarse que en este apartado denotamos como
“equipo” a los intercambiadores de calor propuestos en el HRSG.
> ox;<1 Vilig EV (3.5)
jeHE

Un problema frecuente en este tipo de superestructuras es la presencia de soluciones
equivalentes. Es decir, existen soluciones en donde a pesar que las variables adoptan valores
diferentes, cuando se analiza la solucion en su conjunto representan una misma estructura o
configuracion. Por ejemplo, al analizar el recorrido del gas en la estructura de la Figura 3.3 se
observa que es equivalente a la de la Figura 3.2, por lo tanto ambas situaciones representan
soluciones equivalentes. Desde el punto de vista del costo computacional, es muy importante evitar
que esto suceda para que el algoritmo de optimizacion evite continuar la basqueda de soluciones
que ya fueron analizadas en otra estructura equivalente y asi poder encontrar la solucion éptima en

menos tiempo de cdmputo y menor nimero de iteraciones.

—air fuel

comp -CC comb

15 16 17

Figura 3.3. Estructura equivalente a la de la Figura 3.2.
Para ilustrar la forma en que se evitan soluciones equivalentes, se tomara como ejemplo las
secciones 4, 5 y 6. En la Figura 3.4 se presenta una estructura en la que se ha seleccionado
solamente un equipo. Si se analizan las figuras a, b y ¢ se observa que las tres representan el mismo

fendmeno, ya que el gas caliente intercambia calor con un equipo del nivel de baja presion. Sin
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embargo, las temperaturas de las corrientes son distintas y las variables binarias asociadas también

9 10 1 12 gy 9 10 11 12 {py 9 10 11 12 s
—> > > N BNAVAVACUINAVAV) EVAVAVALL Q> > > > .
24 | 25 26 27 _mp 24 25 | 26 27 _imp 24 25 26 | 27 _imp
P > > » > > > » > > > »

43 43 43
40 | a1 2 _ihpr 40 a1 | 42 RN a1 42 _ihp:
> > » > > » > > > »

7 & s & 7 & 5 4 < <& <& 4

& s ) O {5 {a & 5 )
(@) (b) (©

Figura 3.4. Soluciones equivalentes cuando se selecciona solamente un equipo.
Continuando con lo anterior, en la Figura 3.5 se presenta un caso en donde se seleccionan

solo dos equipos para las secciones analizadas (4, 5y 6).

9 10 1 12 p} 9 10 11 2. {p

—> > > p > > > >

24 25 26 27 g 24 25 26 27 _imp:
> > > »TF > > > AR

40 a1 a2 a3t 40 a1 42 43 _fhe
7 6 5 4 7 6 5 4

<« < [T —— < <

53

@)

(b)

Figura 3.5. Soluciones equivalentes cuando se seleccionan dos equipos.
Nuevamente, ambas posibilidades son soluciones factibles del problema pero representan el
mismo fendmeno. El gas caliente intercambia calor primero con un equipo del nivel de media y

luego con el de baja. Lo mismo ocurre si los equipos seleccionados fueran otros (dos) distintos.

Por ultimo, en la Figura 3.6 se observa que para el caso en que se seleccionen tres equipos
no hay un problema de soluciones equivalentes. Aqui las diferentes posibilidades representan

diferentes formas en las que el gas intercambia calor con el agua.
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Figura 3.6. Seleccion de tres equipos, no existen soluciones equivalentes.

Para solucionar este problema y evitar la repetitividad de soluciones enteras se agregan las
restricciones (3.6) a (3.10) que representan una eliminacion ordenada de los equipos en las
secciones diferentes a la de los evaporadores. Se trata de ecuaciones logicas que obligan a que los
equipos se sitlen de izquierda a derecha; o de manera equivalente, que se eliminen de derecha a
izquierda. Siguiendo el ejemplo anterior, una vez que exista algun equipo en la seccion 6 va a poder

existir alguno en la 5.

Para facilitar el desarrollo de las restricciones se utilizan proposiciones logicas que luego
mediante los denominados “Basic Step” son transformadas en ecuaciones algebraicas. La variable

booleana X;; representa la existencia del equipo situado en el nivel j de la seccion i.

La proposicion logica (L.3.1) establece que si no existe ningln equipo de los tres niveles en
la seccidén i entonces tampoco existe ninguno en la seccion anterior (i-1). Esto solo es valido para
las secciones 13, 10, 9, 6 y 5 donde coexisten los tres niveles de presion y no estan a la izquierda de

un evaporador.

~(Xigp V Ximp v Xip ) == Xy v X,

i-1,mp

Vv Xiypp ) Vi/i=1310,9,6,5 (L.3.1)

i,hp
En primer lugar se reemplaza la implicancia por una negacion y un “or” (ecuacion (L.3.2))

v X,

i—1,mp

ﬂﬁ(xi,,p v X v X

o)V (X vV X ) Vili=1310,9,6,5 (L3.2)

i~Llp
Se distribuyen las negaciones (ecuacién (L.3.3))

(Xip v Ximp V Ko )V (X o A=Ky A—Xi 11y ) Vi/i=1310,9,6,5 (L3.3)
Finalmente se distribuye el “or” sobre el “and” y se llega a la forma normal conjuntiva (L.3.4)

(Xi,lp Vv Xi,mp Vv Xi,hp V_‘Xi—l,lp)/\(xi,|p Vv Xi,mp Vv Xi,hp V_‘Xi—l,mp)

(L.3.4)
AXip v Ximp V Xipp V=X, 1 ) Vi/i=1310,9,6,5




59

Cada término de la ecuacion légica (L.3.4) representa a una de las ecuaciones algebraicas que se
detallan a continuacion ((3.6) a (3.8)):

Xitp + Ximp T Xipp 1%, 21 Vvi/i=1310,9,6,5 (3.6)
Xitp + X T Xipp 1= X5 o 21 Vvi/i=1310,9,6,5 (3.7)
Xitp + Ximp T Xipp 1= Xy =1 Vvi/i=1310,9,6,5 (3.8)

Para las restantes secciones se realiza un procedimiento similar y se llega a las restricciones (3.9) y
(3.10).

Ximp T Xipp 1= X3 21 Vili=2 (3.9

i-1Lmp —
Ximp T Xinp t1=X 1y =1 Vili=2 (3.10)

Las ecuaciones (3.3) a (3.10) realizan una eliminacion ordenada de los equipos, no
aplicandose para las secciones de los evaporadores ni para las situadas a su izquierda (i =1, 3, 4, 7,
8,11y 12).

3.2.2 Seleccidn/eliminacion de bombas

La existencia de las bombas estd determinada por el flujo masico que ingresa a las mismas.
Es decir, si la corriente que ingresa a la bomba es nula ésta no existe. Esto se considera utilizando la
variable binaria y, definida anteriormente. Solo las primeras nueve bombas se asocian a una

variable de decision; las ecuaciones (3.11) a (3.14) establecen la seleccién de las bombas.

m, <y, |m,| Va,ne PUMP/n<9 (3.12)
a nl'alyp

m, >y, |m,| va,ne PUMP/n<9 (3.12)

Si el valor de la variable binaria y; es cero las ecuaciones (3.11) y (3.12) obligan a que el

flujo asociado sea nulo (m47 = 0); lo cual equivale a eliminar la bomba de la solucién.

La alimentacién a cada nivel de presion del HRSG puede provenir del desaireador
(alimentacién fresca) o de un nivel anterior. Mediante las siguientes restricciones se pretende que
cada nivel de presidn sea alimentado por el desaireador o por el nivel de presion anterior. La
ecuacién (3.13) corresponde a la seleccion de una unica bomba como alimentacion del nivel de

media presion y de manera similar la ecuacion (3.14) para alta presion.

Yit+ Y, +Ye=1 (3.13)
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Yot Yo+ Ys+Ye+Ys+Ys =1 (3.14)

Existe una relacion entre los intercambiadores de calor y las bombas que se introducen
mediante las restricciones (3.15) y (3.16). Estas ecuaciones evitan la presencia de soluciones

equivalentes respecto de la seleccion de las bombas.

Como primer criterio se establece que si no existe el economizador que alimenta a la bomba,
ésta no existe (L.3.5). Con esta proposicion se logra que en caso de elegir una alimentacion desde
un nivel de presion inferior se haga desde la bomba mas cercana al economizador del que proviene
el fluido. La variable booleana Y, representa la existencia de la bomba n. El subset NHNP relaciona

el economizador i,j con la bomba n (que se anula al no existir el economizador).

=X, ; =Y, V1, J,n € NHNP (L.3.5)

Al desarrollar la proposicion (L.3.5) se obtiene la ecuacién (3.15).
X;+1-y, =1 Vi, j,n e NHNP (3.15)
El segundo criterio establece que si existe un determinado economizador, no existen las

bombas posteriores a él en el nivel de presion anterior (L.3.6). ElI subset HNP relaciona el

intercambiador i,j con la bomba n (que se anula al existir el economizador).

Xi;=>~—Y, Vi, J,n e HNP (L.3.6)
Nuevamente, se desarrolla la proposicién (L.3.6) y se obtiene la ecuacion (3.16).
1-%,;+1-y, =1 Vi, j, p € HNP (3.16)

Las ecuaciones (3.1) a (3.16) realizan una eliminacion ordenada de los intercambiadores de
calor y de las bombas del proceso.
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3.3 Sintesis del recuperador de calor de un ciclo combinado operando con tres niveles
de presion considerando recalentamiento de vapor

=3

3

&

Figura 3.7. Superestructura propuesta para un ciclo combinado con recalentamiento.

En la Figura 3.7 se observa la superestructura planteada para un ciclo de tres niveles de
presion con recalentamiento. La diferencia con la superestructura anterior (Figura 3.1) es que ahora
se debe decidir por donde retorna el vapor proveniente de la turbina de alta presion (Turbina 1). La
configuracion propuesta por Rovira (2015) (Figura 3.8) es un ejemplo embebido en esta
superestructura.
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Figura 3.8. Diagrama propuesto por Rovira representado en la superestructura.
Los balances de materia y energia se plantean nuevamente definiendo los sets, subset y
conjunto de ecuaciones correspondientes a los equipos presentes siguiendo el flowsheet de la Figura
3.7.

Para este modelo, se agrega como variable de decision el lugar por el que ingresa la
corriente de recalentamiento. Por lo tanto, se define la variable binaria z, que selecciona el lugar de

entrada del recalentamiento.

1: el recalentamiento ingresa a través de la corriente a
*10: el recalentamiento no ingresa a través de la corriente a
3.3.1 Seleccidn del ingreso de vapor para recalentamiento

Las ecuaciones (3.17) y (3.18) anulan el flujo de la corriente de recalentamiento si el valor
de la variable z, adopta el valor discreto de O (cero). Si el valor de la variable binaria z, es 1 el valor
del flujo variara entre un valor de cota minima y maxima. Como se observa en la superestructura de

la Figura 3.7 las corrientes candidatas para el ingreso de vapor van de la 53 a la 57.
m, <z,|m,| va/53<a<57 (3.17)
m, >z, |m,| va/53<a<57 (3.18)

La primera restriccion logica establece que el recalentamiento solo puede ingresar por una

de las corrientes candidatas (ecuacién (3.19)).
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>z, =1 (3.19)

Las restantes ecuaciones discretas que realizan el proceso de eliminacion son idénticas a las
del modelo de sintesis anterior (sin recalentamiento) solo que se sustituye la ecuacion (3.4) por las
ecuaciones (3.20) a (3.22).

Para los niveles de presion diferentes al de media presion solo puede existir un

sobrecalentador (ecuacion (3.20)).

2 %=1 Vil j=mp (3.20)

Para el nivel de media presion, que es el nivel en que se produce el recalentamiento del
vapor proveniente de la turbina, pueden existir como maximo dos sobrecalentadores (ecuacion
(3.21)) y como minimo uno (Ecuacion (3.22)). Sin embargo, la existencia de los dos equipos esta
condicionada por las ecuaciones (3.23) a (3.31) que representan diferentes situaciones de
recalentamiento.

D %<2 Vil j=mp (3.21)

ieSH

> x, =1 Vil j=mp (3.22)

ieSH

En la Figura 3.9 se observa un ejemplo de recalentamiento en el que la corriente de vapor
saturado que abandona el evaporador de media (corriente #24) se sobrecalienta en el intercambiador
de la posicion “5.mp” y luego se mezcla con la corriente de recalentamiento (corriente #56). La
corriente resultante (corriente #31) se sobrecalienta nuevamente en el equipo “2.mp” para alcanzar
condiciones finales de salida (corriente #32). En este ejemplo existen dos sobrecalentadores en el

nivel de media presion (nivel mp).
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Figura 3.9. Ejemplo de ingreso de vapor para recalentamiento.
Otro caso se presenta en la Figura 3.10 en el cual el vapor saturado de media presién
(corriente #24) se mezcla con la corriente de recalentamiento (corriente #56) y la mezcla de ambas
(corriente #31) intercambia calor con el gas en el equipo “2.mp”. En este ejemplo solo existe un

sobrecalentador en el nivel de media.

48 49

9 _ 100 11 12 Ipi
24
1z§ 627 2829 30 31 3233 3, g
> > > A > >
HIAVAVA IR 2N IYVWIL 2 Vs, e
7 6 5 4 3 2 1
<|¥VWe ) 4] ) |2/ VW
3] 5 43 {3 23 1}
56}

Figura 3.10. Ejemplo de ingreso de vapor para recalentamiento.

Por ultimo, se presenta el caso de la Figura 3.11 que es el que se desea evitar. Aqui, el vapor
saturado de media (corriente #24) se mezcla con la corriente de recalentamiento (corriente #54) y el
producto (corriente #27) se sobrecalienta en el equipo “5.mp” y luego en el “2.mp”. Como se
observa, existen dos sobrecalentadores pero ahora el flujo de vapor que se calienta es el mismo.
Esta situacion es equivalente a dividir el calentamiento de cualquiera de los sobrecalentadores de

los diferentes niveles de presion.
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Figura 3.11. Ejemplo de ingreso de vapor para recalentamiento no deseado.
En sintesis, segun los casos presentados respecto a los sobrecalentadores de media presion,

se plantean las siguientes restricciones para las estructuras:

e Dos sobrecalentadores son posibles si se recalienta el vapor saturado en el primero y luego
se recalienta la mezcla en el segundo (Ejemplo 1).

e Un Unico sobrecalentador es posible si solamente se recalienta la mezcla (Ejemplo 2).
Lo anterior, es una propuesta y sin ningin inconveniente puede ser eliminada del modelo.

Nuevamente, para facilitar el desarrollo de las restricciones discretas, éstas son realizadas a
partir de proposiciones logicas. Se define la variable booleana Z, asociada la existencia del
recalentamiento en la corriente a. Por otro lado, para facilitar el planteo de las ecuaciones se define
el subset RH que relaciona una seccion con la corriente de recalentamiento inmediatamente anterior

que ingresa.
RH = {6.53, 5.54, 4.55, 2.56, 1.57}.

La proposicién (L.3.7) establece que si existe el sobrecalentador de la posicion “6.mp” y
existe un sobrecalentador “i.mp” a su derecha (i menor que 6) el recalentamiento ingresa por la
corriente correspondiente a i. Es decir, si existen dos sobrecalentadores el primero recalentard al

vapor saturado y previo al segundo ingresara el recalentamiento.

X A Ximp = Za Vi,acRH /i<6

6,mp

(L.3.7)

Se reemplaza la implicancia por una negacion y un “or” (L.3.8)

~(Xomp A Ximp )V Z, Vi,aeRH /i<6

(L.3.8)
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Se distribuye la negacién (L.3.9) y se obtiene el CNF.

~Xemp V¥ XKimp VZ, Vi,aeRH /i<6

o.mP (L.3.9)
La proposicion (L.3.9) se transforma en la ecuacion algebraica (3.23).
1= Xomp +1=% p +2, 21 Vi,aeRH /i<6 (3.23)

De manera similar debe plantearse la proposicién (L.3.7) en las restantes secciones de
recalentamiento para las que podria existir otro sobrecalentador a su derecha (5, 4 y 2). A partir de
estas se obtienen las ecuaciones ((3.24) a (3.26)).

1Yo mp + 1= Xy +2, 21 Vi,aeRH /i<5 (3.24)
1= Xymp +1=% 0 +2, 21 Vi,ae RH /i<4 (3.25)
1_X2,mp +1- Xl,mp + s >1 (326)

La ecuacidn (3.26) no necesita ser indexada (por ser un Unico caso). Por su simplicidad es de
utilidad para entender el comportamiento de la misma. Si existen los equipos de la posicion “2.mp”
y “1.mp” las variables Xomp Y X1.mp adoptan el valor de 1 (uno) y por lo tanto la variable binaria zs7

deberd asumir también el valor discreto 1 (uno).

Continuando con el segundo caso, la proposicion (L.3.10) establece que si existe el
sobrecalentador “6.mp” y no existe ningln otro sobrecalentador “i.mp” a su derecha (i menores a

seis) el recalentamiento ingresa por la corriente correspondiente a la seccion seis (corriente #53).

i,mp

xevmpm( v X ):>253

i<6ni%3 (L.3.10)
Se reemplaza la implicancia por una negacion y un “or” (L.3.11)
—| X /\—|(_ v X ))\/Z
( P Nisonivg M) (L.3.11)
Se distribuye la negacion (L.3.12) y se obtiene el CNF.

Luego, (L.3.12) se transforma en la ecuacion algebraica (3.27).

1= Xg mp +( > xi,mp} z,>1 (3.27)

i<6Ai#3
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Un razonamiento similar se aplica para los demas sobrecalentadores de las secciones 5, 4, 2 y 1. Se
obtienen de esta manera las ecuaciones (3.28) a (3.31).

1_ X5,mp +[ Z Xi,mpj+ Z54 21 (328)
i<bAi=3

1_ X4,mp +(Z Xi,mpJ—i_ Z55 2 1 (329)
i<2

1= Xy T X o + 256 21 (3.30)

1=Ky +257, 21 (3.31)

A modo de ejemplo, analizamos las dos ecuaciones no indexadas ((3.30) y (3.31)). La
ecuacion (3.30) establece que si existe el sobrecalentador de la seccion 2 (xpmp = 1) y no existe
ninguno a su derecha (xymp = 0) el recalentamiento ingresa por la corriente #56 (zs¢ = 1). Luego,
como el equipo “1.mp” no tiene ninguno a su derecha, si este existe (Xymp = 1), por la ecuacion

(3.31) el recalentamiento ingresa por la corriente #57.

3.4 Casos de estudio

3.4.1 Implementacion de los modelos de optimizacién de la configuracion y disefio de un

recuperador de calor perteneciente a un ciclo combinado sin y con recalentamiento

La construccion de cada modelo se divide en tres partes, las propiedades termodinamicas,
los equipos presentes vy la estrategia de seleccion/eliminacion. Cada una de las partes contiene sets y
subset que son definidos para conformar el sistema de ecuaciones que representa a las
superestructuras de las Figuras 3.1 y 3.7. A continuacién, cada una de las partes es presentada en

forma detallada.

En la Tabla 3.1 se presentan los set, subset y ecuaciones que forman parte del modelo para la

estimacion de las propiedades termodinamicas de las corrientes en ambos casos.
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Tabla 3.1. Sets, subsets y conjuntos de ecuaciones para las propiedades termodinamicas (Grupo 1).

Sin Recalentamiento

Con Recalentamiento

i={1al3}

i ={hp, mp, Ip}

a,b,c,dye={1a74}
LIQ={1a5,13a23,30a43,47a60, 67 a69,
71a74}

VAP ={6a12, 24 a 29, 44 a 46, 61 a 65, 70}
TIT = {66}

pl = {hp, mp, Ip, ext, cond, dea, dw}

PRESS = {30.hp a 46.hp, 56.hp a 60.hp, 13.mp a
29.mp, 49.mp 55.mp, 61.mp a 62.mp, 1.Ipa
12.1p, 47.1p a 48.1p, 63.1p a 64.1p, 65.ext,
66.cond, 67.cond, 68.dea, 70.dea a 74.dea,
69.dw}

Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).

i={1al3}

j={hp, mp, Ip}

a,b,c,dye={1a83}
LIQ={1a5,13a23,35a48,58a71,76a78,
80 a 83}

VAP ={6a12,24a34,49a57,72a74, 79}
TIT = {75}

pl = {hp, mp, Ip, ext, cond, dea, dw}

PRESS = {35.hp a 51.hp, 67.hp a 71.hp, 13.mp a
34.mp, 52.mp a 57.mp, 60.mp a 66.mp, 1.Ip a
12.1p, 58.1p a 59.1p, 72.1p a 73.1p, 74.ext,

75.cond a 76.cond, 77.dea, 79.dea a 83.dea,
78.dw}

Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).

En la Tabla 3.2 se detallan los set, subset y ecuaciones que corresponden a los balances de

materia, energia y ecuaciones de disefio de los equipos que intervienen en ambos casos de estudio.

Tabla 3.2. Sets, subsets y conjuntos de ecuaciones para los balances y disefio (Grupo 2).

Sin Recalentamiento

Con Recalentamiento

Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)

ST ={1.46.61, 2.62.63}

STe = {3.64.65.66}

Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.22)
HE = {4.1p.11.12, 5.1p.10.11, 6.1p.9.10, 8.Ip.8.9,
9.1p.7.8, 10.1p.6.7, 11.1p.5.6, 12.1p.3.4, 13.1p.1.2,
1.mp.28.29, 2.mp.27.28, 4.mp.26.27,
5.mp.25.26, 6.mp.24.25, 7.mp.23.24,
8.mp.21.22, 9.mp.19.20, 10.mp.17.18,
12.mp.15.16, 13.mp.13.14, 1.hp.45.46,
2.hp.44.45, 3.hp.43.44, 4.hp.42.43, 5.hp.41.42,
6.hp.40.41, 8.hp.38.39, 9.hp.36.37, 10.hp.34.35,
12.hp.32.33, 13.hp.30.31}

EV={3,7, 11}

Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
(2.34)

COND ={1.66.67}

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)

DEA = {65.68.69.70.71}

Desaireador: Ecuaciones (2.37) a (2.39)

PUMP = {1.47.49, 2.48.50, 3.51.56, 4.52.57,

Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)

ST ={1.51.52, 2.34.72}

STe ={3.73.74.75}

Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.22).
HE = {4.1p.11.12, 5.1p.10.11, 6.1p.9.10, 8.1p.8.9,
9.1p.7.8,10.1p.6.7, 11.1p.5.6, 12.1p.3.4, 13.1p.1.2,
1.mp.33.34, 2.mp.31.32, 4.mp.29.30,
5.mp.27.28, 6.mp.25.26, 7.mp.23.24,
8.mp.21.22, 9.mp.19.20, 10.mp.17.18,
12.mp.15.16, 13.mp.13.14, 1.hp.50.51,
2.hp.49.50, 3.hp.48.49, 4.hp.47.48, 5.hp.46.47,
6.hp.45.46, 8.hp.43.44, 9.hp.41.42, 10.hp.39.40,
12.hp.37.38, 13.hp.35.36}

EV={3,7, 11}

Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
(2.34).

COND ={1.75.76}

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)

DEA = {74.77.78.79.80}

Desaireador: Ecuaciones (2.37) a (2.39)

PUMP = {1.58.60, 2.59.61, 3.62.67, 4.63.68,
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5.53.58, 6.54.59, 7.55.60, 8.72.30, 9.73.13,
10.74.1, 11.67.68}

Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)

MXy; = {31.56.32, 33.57.34, 35.58.36, 37.59.38,
39.60.40, 29.61.62, 12.63.64}

MXz, = {14.49.15.51, 16.50.17.52}
Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49)

SPy, = {2.3.47, 4.5.48, 18.19.53, 20.21.54,
22.23.55}

SPys = {71.72.73.74}

Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)
Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)

5.64.69, 6.65.70, 7.66.71, 8.81.35, 9.82.13,
10.83.1, 11.76.77}

Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)

MXy; = {36.67.37, 38.68.39, 40.69.41, 42.70.43,
44.71.45, 24.53.25, 26.54.27, 28.55.29,
30.56.31, 32.57.33, 12.72.73}

MXy, = {14.60.15.62, 16.61.17.63}
Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49).

SP, = {2.3.58, 4.5.59, 18.19.64, 20.21.65,
22.23.66}

SP;; = {80.81.82.83}

SPy5 = {52.53.54.55.56.57}

Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)

Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)

En la Tabla 3.3 se detallan los set, subset y ecuaciones que realizan la seleccion/eliminacion

de los equipos en ambas superestructuras.

Tabla 3.3. Sets, subsets y conjuntos de ecuaciones para la selec./eliminacion de equipos (Grupo 3).

Sin recalentamiento

Con recalentamiento

EC = {12.lp, 13.lp, 8.mp, 9.mp, 10.mp, 12.mp,
13.mp, 4.hp, 5.hp, 6.hp, 8.hp, 9.hp, 10.hp, 12.hp,
13.hp}

SH ={4.lp, 5.1p, 6.Ip, 8.Ip, 9.Ip, 10.1p, 1.mp,
2.mp, 4.mp, 5.mp, 6.mp, 1.hp, 2.hp}

Seleccion de los intercambiadores de calor:
Ecuaciones (3.1) a (3.10).

Seleccion de las bombas: Ecuaciones (3.11) a
(3.14).

NHNP = {13.Ip.1, 12.1p.2, 13.mp.3, 12.mp.4,
10.mp.5, 9.mp.6, 8.mp.7}

HNP = { 12.Ip.1, 13.mp.1, 13.mp.2, 12.mp.2,
12.mp.3, 10.mp.3, 10.mp.4, 9.mp.3, 9.mp.4,
9.mp.5, 8.mp.3, 8.mp.4, 8.mp.5, 8.mp.6,
13.hp.3, 13.hp.4, 13.hp.5, 13.hp.6, 13.hp.7,
12.hp.4, 12.hp.5, 12.hp.6, 12.hp.7, 10.hp.5,
10.hp.6, 10.hp.7, 9.hp.6, 9.hp.7, 8.hp.7}
Relacion entre los intercambiadores y bombas:
Ecuaciones (3.15) y (3.16)

EC = {12.Ip, 13.Ip, 8.mp, 9.mp, 10.mp, 12.mp,
13.mp, 4.hp, 5.hp, 6.hp, 8.hp, 9.hp, 10.hp, 12.hp,
13.hp}

SH ={4.lp, 5.1p, 6.Ip, 8.Ip, 9.1p, 10.1p, 1.mp,
2.mp, 4.mp, 5.mp, 6.mp, 1.hp, 2.hp}
Seleccion de los intercambiadores de calor:
Ecuaciones (3.1) a (3.3), (3.5) a(3.10) y (3.20) a
(3.22).

Seleccion de las bombas: Ecuaciones (3.11) a
(3.14).

NHNP = {13.Ip.1, 12.1p.2, 13.mp.3, 12.mp.4,
10.mp.5, 9.mp.6, 8.mp.7}

HNP = {12.Ip.1, 13.mp.1, 13.mp.2, 12.mp.2,
12.mp.3, 10.mp.3, 10.mp.4, 9.mp.3, 9.mp.4,
9.mp.5, 8.mp.3, 8.mp.4, 8.mp.5, 8.mp.6,
13.hp.3, 13.hp.4, 13.hp.5, 13.hp.6, 13.hp.7,
12.hp.4, 12.hp.5, 12.hp.6, 12.hp.7, 10.hp.5,
10.hp.6, 10.hp.7, 9.hp.6, 9.hp.7, 8.hp.7}
Relacion entre los intercambiadores y bombas:
Ecuaciones (3.15) y (3.16).

Seleccidn de la corriente de recalentamiento:
Ecuaciones (3.17) a (3.19).

RH = {6.53, 5.54, 4.55, 2.56, 1.57}

Relacion entre los intercambiadores y el ingreso
de recalentamiento: Ecuaciones (3.23) a (3.31).
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Por ultimo, para poder comparar los resultados obtenidos en este capitulo con los
presentados en el capitulo anterior se mantienen los mismos parametros y cotas utilizadas en la
seccion 2.6.1.3 (Tabla 2.1), considerando también la misma especificacion de disefio, esto es, una
produccién minima de 350 MW. También, para fines de comparacion, se asume fija la cantidad de
combustible y su valor numérico es el mismo al obtenido en la solucién éptima del capitulo anterior
(11.7566 kg/s). La funcion objetivo propuesta para su minimizacion es el area total de transferencia
calor, definida por la ecuacion (2.52).

Debido a la presencia de variables discretas y continuas junto con restricciones no lineales,
los modelos resultantes son del tipo Mixto Entero No Lineal (MINLP).

3.4.1.1 Comparacion de soluciones éptimas sin considerar y considerando recalentamiento de
vapor

Las Figuras 3.12 y 3.13 ilustran las configuraciones Optimas obtenidas para cada caso,
mientras que la Tabla 3.4 presenta las variables mas importantes de ambos sistemas. La Tabla 3.5
compara los valores 6ptimos de las cargas caloricas, areas de transferencia de calor y fuerzas
impulsoras obtenidas en ambos casos. Por ultimo, las Figuras 3.14 y 3.15 presentan los

correspondientes diagramas “T vs Q.
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Figura 3.12. Solucion optima obtenida sin recalentamiento.
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Figura 3.13. Solucion 6ptima obtenida con recalentamiento.

Tabla 3.4. Resumen de variables mas representativas (sin y con recalentamiento).

Sin recalentamiento  Con recalentamiento

weR MW 350 350
MYtuer [KG/S] 11.7566 11.7566
AP 1%10°m?] 166.104 132.673

Los resultados de la Tabla 3.4 muestran que el valor minimo de area total de transferencias
de calor considerando recalentamiento es aproximadamente un 20 % mas bajo que sin
recalentamiento (166.104 vs 132.673 x10°m?), como en principio era de esperar. De acuerdo a la
Figura 3.13, el vapor saturado que abandona el evaporador de media presion (“7.mp”) se
sobrecalienta en el primer sobrecalentador de media presion (“5.mp”) y luego se mezcla con la
corriente de vapor proveniente de la turbina de alta presion (turbina de vapor #1) para finalmente
sobrecalentarse en el segundo sobrecalentador de media (“1.mp”) e ingresar a la turbina de media
presion (turbina de vapor #2) para generar 51.25 MW.

Es interesante observar que el sobrecalentador “1.mp” (Figura 3.13) estd ubicado
convenientemente de tal manera que primero intercambie 45.1048 MW con la corriente de gas mas
caliente la cual disminuye su temperatura desde 873.15 K hasta 802.71 K y luego esta misma
corriente de gas intercambia 38.7197 MW en el sobrecalentador de alta (“2.hp”) para calentar el
vapor (corriente #49) desde 597.83 K hasta 780.50 K. Continuando su recorrido, el gas caliente
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ingresa al evaporador de alta presion (“3.hp”), disminuyendo su temperatura de 741.5065 K a
629.8301 K llegando luego al primer sobrecalentador de media (“5.mp”) donde disminuye su
temperatura de 629.83 K a 622.0935 K. Esta ubicacion de los dos sobrecalentadores de media
presion permite aprovechar de manera estratégica la fuerza impulsora disponible en la corriente de
gas (diferencia de temperaturas). En el diagrama “T vs Q ” de la Figura 3.15 puede apreciarse como
las temperaturas de la corriente de gas y las del fluido circulante varian a lo largo del HRSG.

Por otro lado, al comparar los resultados obtenidos en el capitulo anterior con los de esta
seccion, precisamente las estructuras de las Figuras 3.2 y 3.12 se puede observar que el
reacomodamiento de los equipos provoca una disminucién del area de aproximadamente 2%
(169.3067 vs 166.104 x10°m?). De igual manera, la diferencia entre estas estructuras cambia la
distribucion de potencia en las tres turbinas (38.57/28.11/52.04 vs 40.13/28.73/49.82 MW)
permitiendo generar la misma cantidad de potencia neta pero utilizando menos area total de

transferencia de calor.

En las Figuras 3.12 y 3.13 se puede observar que la cantidad de fluido circulante (agua) que
atraviesa el ciclo de vapor con recalentamiento es un 10% menor que sin recalentamiento (85.54 vs
95.51 Kkg/s), esta disminucion de flujo es lo que genera la gran diferencia de area de transferencia de

calor entre ambos sistemas.

Tabla 3.5. Valores 6ptimos correspondientes a cada intercambiador de calor
(Sin recalentamiento y con recalentamiento).

Sin recalentamiento Con recalentamiento
Q[MW]  AT[K] A[x10°m] Q[MW]  AT[K] A[x10°m?]
13.lp  28.7616 29.7333 22.707 23.5377 34.7674 15.8921
10.mp 0 46.2063 0 31.7475 42.7049 17.4511
9.mp  26.878 32.841 19.2119 0 26.2370 0
6.hp  45.7277 34.2329 31.3565 27.9498 50.1195 13.0907
11.lp  15.2499 25.773 13.5401 26.9783 36.8731 16.7426
7.mp  22.9679 32.5519 16.146 30.6532 44.0885 15.91
3.hp  94.0808 65.5886 32.824 69.4622 73.9184 21.5038
10.lp  0.4085 25.773 0.317 0 88.3140 0
9.1p 0 32.3845 0 2.7408 48.8919 1.1212
5.mp 3.5248 52.2707 1.3487 4,7538 56.1737 1.6925
2.hp  67.8806 61.5463 22.0584 38.7197 64.2072 12.0609
1.mp 0 272.4471 0 45.1048 83.9802 10.7418
Cond 186.6633 8.317 6.5949 183.0257 8.317 6.4664
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Figura 3.14. Diagrama “T vs Q” de la solucion sin recalentamiento.
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Figura 3.15. Diagrama “T vs Q” de la solucion con recalentamiento.

En la Tabla 3.6 se muestra un resumen de las estadisticas principales de ambos modelos. La
resolucion se llevd a cabo con dos resolvedores nativos de GAMS utilizando sus opciones por
defecto (SBB y DICOPT). Es importante destacar que no se pudo llegar a una solucion factible
utilizando DICOPT con sus opciones por defecto para el modelo con recalentamiento.
Posteriormente, estas opciones fueron modificadas para inicializar la busqueda con las variables
enteras fijas (relaxed=0) y cambiar el criterio de finalizacion (stop=0; maxcycle=40); pero se llegd a
una peor solucion que al utilizar SBB. Los valores presentados como solucion de ambos problemas

son los obtenidos mediante el proceso Branch and Bound (SBB).
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Tabla 3.6. Estadisticas principales del modelo presentado.

Sin recalentamiento Con recalentamiento
Estadisticas Valor Observaciones  Valor Observaciones
Variables 482 28 bloques 523 29 bloques
Ecuaciones 702 80 bloques 766 96 bloques
Variables discretas 37 42
SBB (MINLP) y CONOPT (NLP)
Nodos B&B 59 198
Tiempo de resolucién 52.367 seg Optcr=0 2:42 min  Optcr=0
Iteraciones 9795 30368
DICOPT (MINLP), CBC (MIP) y CONOPT (NLP)

Tiempo de resolucion 9.1seg 19 seg
Iteraciones Principales 5 NLP worsening 10 Solver Failure

DICOPT (MINLP), CBC (MIP) y CONOPT (NLP) (opciones modificadas)
Tiempo de resolucién - - 54 seg
Iteraciones Principales - - 40 Max Cycles

3.4.2 Sintesis y Disefio Optimo considerando la minimizacion del costo total anual

Como se menciond en los capitulos anteriores, las variables mas representativas y
principales del problema de optimizacion corresponden a la potencia neta (W), el consumo de
combustible (mgwe) Y el area total de intercambio de calor (A®®). En los problemas de
optimizacion anteriormente presentados se considerd una cota minima de produccion de potencia y

se procedié a minimizar el &rea total de transferencia de calor o el consumo de combustible.

Como se menciond anteriormente, al minimizar el consumo de combustible, la potencia
generada en la turbina de gas decrece y para compensar esta merma y poder cumplir con la
demanda especificada, aumenta la generacion en el ciclo de vapor lo que provoca un aumento en el

area de intercambio de calor.

Por otro lado, si se minimiza el area de intercambio de calor el ciclo de vapor genera menos
potencia y se compensa produciendo mas en la turbina de gas. Como se menciond, la potencia

generada en la turbina esté en relacion directa con el consumo de combustible (MJsyer)-

A partir de lo mencionado, resulta claro que existe una relacién de compromiso entre el
consumo de combustible y el area total de intercambio. El objetivo de este capitulo es incorporar un
modelo completo de costo que permita encontrar el punto de equilibrio entre el consumo de
combustible y el area total de intercambio de calor considerando tanto el costo total de inversion
como el costo total de operacion.
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3.4.2.1 Modelo de costo

El costo total anual (TAC) incluye el costo total de inversion CAPEX anualizados mediante
el factor de recupero de capital CRF y el costo total de operacion OPEX y se calcula segun la

ecuacion (3.32).

TAC — CAPEX

+OPEX (3.32)

A su vez, el CAPEX incluye los costos de todos los equipos del proceso y los asociados a la
construccion e instalacion de cada uno de ellos. Este valor se expresa en funcion del costo total de
inversion (Cin,) afectado por un factor f; (=5) como se observa en la ecuacion (3.33). La Tabla 3.7
muestra todos los items considerados y como es la contribucion de cada uno al factor f;. Dichos

valores fueron escogidos de los trabajos presentados por Abu-Zahra (2007) y Rao y Rubin (2002).
CAPEX = fC, (3.33)

inv

Tabla 3.7. items considerados para el calculo del costo total de inversion (CAPEX).

items

Inversion en adquisicion de equipo Cinv
Instalacion 0.528 Cjy
Instrumentacion y control 0.200 Cjpny
Tuberias 0.400 Cyy
Instalacion eléctrica 0.110 Cyny
Construccion 0.100 Cypy
Mejora del terreno 0.100 Cjpny
Instalacién de servicios 0.200 Cyny
Terreno 0.050 Cjny
Costos directos DMC 2.688 Cinv
Ingenieria 0.100 DMC
Gastos de construccion 0.100 DMC
Contratistas 0.005 DMC
Contingencias 0.170 DMC
Costos indirectos IMC 0.375 DMC
Capital de inversion fijo IFC DMC+IMC
Capital de trabajo 0.250 IFC
Puesta en marcha 0.100 IFC
Capital de inversion total CAPEX 1.350 IFC =5 Cjyy,

El factor de recupero de capital (CRF) se calcula segun la ecuacion (3.34) utilizando una

tasa de interés del 8% y un periodo de tiempo (n) de 25 afios.

(i+1)" -1

CRF = :
i(i+1)

(3.34)




76

El costo total de inversion en adquisicion de equipos (Ciny) se calcula como la suma de los
valores de adquisicién de cada uno de los equipos (ecuacion (3.35)). Para el célculo del costo de
inversion se tienen en cuenta la turbina de gas (GT), turbina de vapor (ST) y caldera de

recuperacion de calor (HRSG). El set eq agrupa a estos equipos:
eq = {GT, ST, HRSG}.

El costo individual de adquisicion de cada equipo (c*%,) depende de su tamafio
caracteristico (X*%) segln la ecuacion (3.36). En la Tabla 3.8 se muestras los valores asumidos en
cada caso segun lo detallado en (Henao, 2010; Matches, 2013; McCollum y Ogden, 2006; Nye
Thermodynamics Corporation, 2013; Seider et al., 2008; U.S. Energy Information Administration,
2010).

Ciy =D Cin (3.35)
eq
et = (x) (3.36)

Tabla 3.8. Costos unitarios de adquisicion de equipos y materia prima.

Equipos Unidad Valor
Turbina de Gas [MUSD/MW]  0.00026
Turbina de Vapor [MUSD/MW]  0.00026
Caldera de recuperacion de calor (HRSG) [MUSD/m?] 0.01115
Materia prima y servicios auxiliares Unidad Valor
Agua de enfriamiento [USD/ tn] 0.0509
Combustible [USD/ GW] 3.318

El costo total operativo (OPEX) incluye el costo de la materia prima y servicios auxiliares
(Crm), mantenimiento (Cpant), mano de obra (Crp) Y otros costos expresado en funcion del costo de
inversion (Cinv). Los factores f, (=2.2) y f3 (=0.33) utilizados para los gastos operativos (ecuacion
(3.37)) se obtienen siguiendo los lineamientos propuesto en Abu-Zahra (2007) y Rao y Rubin
(2002) y se detallan en la Tabla 3.9.

OPEX =C,, +Coa + F,.Co + f:Ciny (3.37)
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Tabla 3.9. items considerados para el calculo del costo total operativo (OPEX).

items

Materia prima y servicios auxiliares Ciy,

Mano de obra operativa Crmp

Mantenimiento Crmant

Impuestos locales 0.02 IFC

Seguros 0.01IFC

Supervision Cs 0.30 Cpyp

Laboratorio 0.10 Cp

Suministros de operacion 0.01617 IFC

Costos adicionales de planta 0.45 (Cpp + Cs) + 0.04851 IFC
Costos totales de produccién PC Cim* Crant + 1.985C, + 0.0947 IFC
Administrativo 0.13 Crp

Distribucion y marketing 0.00397 Cpyp

Investigacion y desarrollo 0.0397 Cryp

Costos totales adicionales AC 0.217 Cpyp

Costo total operativo OPEX PC+ AC = Cyy+ Cpanet 2.2 Cppt+ 0.33 Cjpy

El costo de materia prima y servicios auxiliares (Cyy) se expresa en funcion de su consumo
anual (Ca) afectado por un costo unitario (C'y) seglin la ecuacion (3.38). Se considera el
combustible como materia prima y el agua de enfriamiento como servicio auxiliar. El set r contiene

estos elementos: r = {NG, CW}. En la Tabla 3.9 se detallan estos valores.

Cn=>.CsCa’ (3.38)

3.4.2.2 Implementacion del modelo de sintesis de un recuperador de calor perteneciente a un

ciclo combinado con recalentamiento utilizando funciones de costo

Al modelo presentado en las Tablas 3.1 a 3.3 (con recalentamiento) se le incorporaron las
ecuaciones del modelo de costo descriptas arriba (ecuaciones (3.32) a (3.38)) y se procedi6 a
minimizar la funcion objetivo TAC definida por la ecuacion (3.32).

De manera de poder comparar los resultados con los obtenidos hasta aqui, se continda
manteniendo la restriccion que establece una produccion minima de potencia neta de 350 MW. Los
pardmetros y cotas del sistema son los mismos presentados en la Tabla 2.1 y se agregan los

necesarios para las funciones de costo de las Tablas 3.7 a 3.9.

En este ejemplo, no es necesario fijar el consumo de combustible o el &rea total de
transferencia de calor ya que la propia funcion objetivo es la que determinara el equilibrio entre el

consumo de combustible y la utilizacion de area que implique el minimo valor de costo total.

Como resultado de la optimizacion se obtuvo que el costo total anual minimo es 151.9393
MUSD/afio requiriendo un consumo de combustible de 12.2474 kg/s y 70.2634 x10°m? de area total
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de transferencia de calor. EI modelo de costo propuesto y la minimizacion del TAC no implicaron
el hallazgo de una nueva configuracién de equipos ya que se obtuvo la misma configuracion dptima
que la correspondiente a la minimizacion del area total de intercambio (Figura 3.13). La Figura 3.16

incluye los principales valores dptimos de la solucion encontrada.
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Figura 3.16. Solucion optima obtenida al minimizar el TAC.
En la Tabla 3.10 se presentan las cargas caldricas, fuerza impulsora y area de intercambio de
calor de los equipos internos del HRSG mientras que en la Figura 3.17 se muestra el

correspondiente diagrama “T vs Q” de la solucion optima.

Tabla 3.10. Valores 6ptimos correspondientes a cada intercambiador de calor (Figura 3.16).

Q [MW] AT [K] A [x10°m?]
13.1p 19.2661 96.7413 4.6749
Economizadores 10.mp 25.7929 70.7806 8.5541
6.hp 24.0295 84.5593 6.6707
11.1p 5.3087 82.4209 1.4739
Evaporadores 7.mp 37.5964 74.9569 11.4777
3.hp 80.6765 114.8913 16.0686
9.1p 0.5051 64.6484 0.1563
Sobrecalentadores 5.mp 5.1182 87.4564 1.1705
2.hp 33.6977 100.3113 6.7186
1.mp 43.602 118.1275 7.3822

Condensador Cond 167.4432 8.317 5.9159
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Figura 3.17. Diagrama “T vs Q” de la solucion encontrada al minimizar el TAC.

A modo ilustrativo la Tabla 3.11 compara las principales variables correspondientes a la
minimizacién de costo y la obtenida al minimizar el area en la seccion 3.4.1. Como se puede
observar la solucion basada en el costo total implica un mayor consumo de combustible (12.2474 vs
11.7566 kg/s) y menor requerimiento de 4rea total (70.2634 vs 132.6730 x10°m?).

Tabla 3.11. Comparacion de las variables mas representativas.

Min TAC Min AR
W [MW] 350 350
MQruel [kO/se0] 12.2474 11.7566
A" 1x10° m?] 70.2634 132.6730
TAC [MUSD/afilo] ~ 151.9393 153.4666

** Solucidn presentada en seccién 3.4.1

En la Tabla 3.12 se muestra un resumen de las estadisticas principales del modelo. La
resolucion se llevé a cabo con los resolvedores nativos de GAMS utilizando sus opciones por

defecto en el caso de SBB y cambiando las opciones por defecto para el caso de DICOPT.

Es importante destacar que se llegd a una solucion factible utilizando DICOPT con sus
opciones por defecto, sin embargo esta resulto peor que la obtenida con SBB. Posteriormente, al

modificar el criterio de finalizacion del resolvedor, se obtuvo la misma solucion que con SBB.
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Tabla 3.12. Estadisticas principales del modelo presentado.

Estadisticas Valor Observaciones
Variables 541 41 bloques
Ecuaciones 783 111 bloques
Variables discretas 42

SBB (MINLP) y CONOPT (NLP)

Nodos B&B 198
Tiempo de resolucion 2:50 min Optcr=0
Iteraciones 28810

DICOPT (MINLP), CBC (MIP) y CONOPT (NLP)
Tiempo de resolucion 10 seg
Iteraciones 4 Stopped on NLP
Principales worsening

DICOPT (MINLP), CBC (MIP) y CONOPT (NLP) (opciones
modificadas)

Tiempo de resolucion 1 min
Iteraciones 20 Maximo de iteraciones
Principales

3.4.3 Comparacion de soluciones éptimas obtenidas por el modelo MINLP y soluciones

reportadas por otros autores

El objetivo de esta seccion es comparar la solucién dptima que se obtiene a partir del
modelo matematico basado en la superestructura de la Figura 3.18 con la solucion Optima
presentada por Franco (2006) (discutida en la seccion 2.6.2 del capitulo anterior). La Figura 3.18
corresponde a una modificacién de la superestructura de la Figura 3.7 de manera tal de ajustarse a
los equipos propuestos por Franco (2006) en donde no se considera la turbina de gas ni tampoco el
desaireador.

3
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Figura 3.18. Superestructura propuesta para comparar con Franco (2006).
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A modo de ilustracion, la Figura 3.19 muestra como la configuracion asumida por Franco

(2006) se encuentra embebida en la superestructura propuesta en la Figura 3.18.
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Figura 3.19. Estructura de Franco (2006) como caso especial de la superestructura propuesta.

En la Tabla 3.13 se definen los sets, subset y conjunto de ecuaciones que forman el nuevo

modelo matematico.

Tabla 3.13. Sets, subsets y conjuntos de ecuaciones que forman el nuevo modelo matematico.

Calculo propiedades termodinamicas
(Grupo 1)

Balances de materia, energia y ecuaciones de
disefio de los equipos (Grupo 2)

i={1al3}

j ={hp, mp, Ip}

a,b,c,dye={1a78}
LIQ={1a5,13a23,35a48,58a71,75a78}
VAP ={6a12,24a34,49a57,72a73}

TIT = {74}

pl = {hp, mp, Ip, cond}

PRESS = {35.hp a 51.hp, 67.hp a 71.hp, 13.mp a
34.mp, 52.mp a 57.mp, 60.mp a 66.mp, 1L.Ip a

12.1p, 58.1p a 59.1p, 72.1p a 73.Ip, 74.cond a
78.cond }

Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).

Seleccion / Eliminacion de equipos (Grupo 3)

EC = {12.lp, 13.lp, 8. mp, 9.mp, 10.mp, 12.mp,
13.mp, 4.hp, 5.hp, 6.hp, 8.hp, 9.hp, 10.hp, 12.hp,
13.hp}

SH = {4.Ip, 5.1p, 6.1p, 8.Ip, 9.1p, 10.1p, 1.mp,
2.mp, 4.mp, 5.mp, 6.mp, 1.hp, 2.hp}

ST ={1.5152,2.34.72,3.71.74}

Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.18).
HE = {4.1p.11.12, 5.1p.10.11, 6.1p.9.10, 8.1p.8.9,
9.1p.7.8, 10.1p.6.7, 11.1p.5.6, 12.1p.3.4, 13.1p.1.2,
1.mp.33.34, 2.mp.31.32, 4.mp.29.30,
5.mp.27.28, 6.mp.25.26, 7.mp.23.24,
8.mp.21.22, 9.mp.19.20, 10.mp.17.18,
12.mp.15.16, 13.mp.13.14, 1.hp.50.51,
2.hp.49.50, 3.hp.48.49, 4.hp.47.48, 5.hp.46.47,
6.hp.45.46, 8.hp.43.44, 9.hp.41.42, 10.hp.39.40,
12.hp.37.38, 13.hp.35.36}

EV={3,7, 11}

Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
(2.34).

COND = {1.74.75}

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)
PUMP = {1.58.60, 2.59.61, 3.62.67, 4.63.68,
5.64.69, 6.65.70, 7.66.71, 8.76.35, 9.77.13,
10.78.1}

Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)
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Seleccion de los intercambiadores de calor:

Ecuaciones (3.1) a (3.3), (3.5) a(3.10) y (3.20) a

(3.22).

Seleccidn de la corriente de recalentamiento:
Ecuaciones (3.17) a (3.19).

RH = {6.53, 5.54, 4.55, 2.56, 1.57}

Relacion entre los intercambiadores y el ingreso
de recalentamiento: Ecuaciones (3.23) a (3.31).

Seleccidn de las bombas: Ecuaciones (3.11) a

(3.14).

NHNP = {13.Ip.1, 12.1p.2, 13.mp.3, 12.mp.4,

10.mp.5, 9.mp.6, 8.mp.7}

HNP ={12.Ip.1, 13.mp.1, 13.mp.2, 12.mp.2,

12.mp.3, 10.mp.3, 10.mp.4, 9.mp.3, 9.mp.4,
9.mp.5, 8.mp.3, 8.mp.4, 8.mp.5, 8.mp.6,
13.hp.3, 13.hp.4, 13.hp.5, 13.hp.6, 13.hp.7,
12.hp.4, 12.hp.5, 12.hp.6, 12.hp.7, 10.hp.5,
10.hp.6, 10.hp.7, 9.hp.6, 9.hp.7, 8.hp.7}

Relacion entre los intercambiadores y bombas:

Ecuaciones (3.15) y (3.16).

MX21 = {36.67.37, 38.68.39, 40.69.41,
42.70.43, 44.71.45, 24.53.25, 26.54.27,
28.55.29, 30.56.31, 32.57.33, 12.72.73}

MX22 = {14.60.15.62, 16.61.17.63}
Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49).

SP12 = {2.3.58, 4.5.59, 18.19.64, 20.21.65,
22.23.66}

SP13 = {75.76.77.78}

SP15 = {52.53.54.55.56.57}

Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)

Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)

En la Tabla 3.14 que incluye los resultados obtenidos en el Capitulo 2 se muestra que para
las condiciones propuestas por Franco (2006), la potencia total generada es de 63.0263 MW
mientras que el area total de transferencia de calor necesaria es 110.2892 x10° m2. Con el objetivo
de poder comparar ambas soluciones, se plantea como funcion objetivo el area total de intercambio
de calor y se establece una cota minima de produccion de potencia de 63.0263 MW. En la Figura
3.20 se presenta la solucién encontrada por el problema propuesto (MINLP) mientras que en la

Tabla 3.14 se observa que el area minima de intercambio resulta de 105.8303 x10°m?.

Tabla 3.14. Comparacion de variables principales.

Franco (2006) MINLP
W [MW] 63.0263 63.0263
A" Ix10°m?] 110.2892 105.8303
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Figura 3.20. Solucién 6ptima obtenida por el modelo MINLP propuesto.
En la Tabla 3.15 se comparan las cargas caloricas, fuerzas impulsoras y areas de los

intercambiadores de calor en cada caso de estudio.

Tabla 3.15. Valores 6ptimos obtenidos para cada intercambiador (Franco (2006) vs Modelo

MINLP).
Franco (2006) Modelo MINLP
(Figura 3.19) (Figura 3.20)
Q AT A Q AT A
[MW] [K] [x10°m?] | [MW] [K] [x10°m?]
13.1p 25.6345 38.8493 15.4893 24.3697 32.8921 17.392
10.mp | 14.1097 57.4312 5.7671 0 65.3133 0
9.mp 9.1541 28.2002 7.62 19.9102 37.1868 12.5683
6.hp 10.1898 48.5802 4.9238 0 76.5688 0

5.hp 5.1937 30.6521 3.9775 16.761 45.2057 8.7035
11.1p 28.4064  41.8824 155204 | 235129  34.3375 15.6695
7.mp 247026  37.6191 15.0263 27.617 39.4836 16.0059
3.hp 26.449 49.3287 12.2695 | 39.0807  51.6628 17.3102
10.1p 2.1107 57.4312 0.735 1.2709 34.0113 0.7473
6.mp 3.2615 48.3905 1.348 2.9749 37.3604 1.5925

5.mp 2.9278 30.948 1.8921 0 29.3372 0
2.mp 16.2333  32.8958 9.8695 17.3222  58.7321 5.8987
2.hp 21.8568  32.9529 13.2655 0 115.4543 0
1.hp 0 10 0 21.6179  59.5074 7.2656

cond | 126.3105 14.358 2.5851 130.7811 14.358 2.6766

Comparando las Figuras 3.19 y 3.20 se puede observar claramente las diferencias que
existen entre la configuracion éptima reportada por Franco (2006) y la obtenida por el modelo

basado en superestructura. Precisamente, segin se analizard a continuacion, las diferencias
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principales tienen que ver con el nimero totales de intercambiadores involucrados, disposicion de

los mismos (serie o paralelo) y la ubicacion de la corriente de recalentamiento.

Como puede observarse en la Figura 3.20, el nimero optimo de intercambiadores de calor
obtenidos por el modelo MINLP es 10, tres intercambiadores menos que el reportado por Franco
(2006). De acuerdo a los resultados listados en la Tabla 3.15 se observa claramente que el calor
total intercambiado entre el gas y el fluido circulante en la zona mas caliente del HRSG (i=1,2) en
las dos configuraciones, es practicamente el mismo (38.5 MW en promedio) debido a que la
temperatura de gas de salida en dicha zona (i=2), que es una variable del modelo, es practicamente
la misma (704.47 K y 702.82 K) y dado que las condiciones de entrada de la corriente de gas
(temperatura, composicion flujo y presion) al HRSG (i=1) son iguales en ambos casos por tratarse
de parametros del modelo (valores fijos y conocidos por las especificaciones adoptadas). Sin
embargo, el area total de transferencia de calor en dicha zona es 9.9707 m2 menor que la obtenida
en Franco (2006) (13.1643 vs 23.135 x10°m?) la cual se alcanza utilizando el mismo niimero de

intercambiadores pero con diferentes configuraciones.

En la solucion MINLP la corriente de gas primero intercambia 21.6179 MW en el
sobrecalentador de alta presion (“1.hp”) y luego intercambia 17.3222 MW en el segundo
sobrecalentador de media presion (“2.mp”) donde se produce el recalentamiento (vapor proveniente
de la turbina y del primer sobrecalentador), a diferencia de la configuracion de Franco (2006) en la
cual la corriente de gas intercambia 21.8568 y 16.2333 MW en forma simultanea (en paralelo) en
los sobrecalentadores “2.hp” y “2.mp”, respectivamente. Siguiendo con la comparacion de los
resultados, la Figura 3.22 (diagrama T vs. Q) y la Tabla 3.15 indican que el evaporador
correspondiente al nivel de alta presion (“3.hp”) en la solucién MINLP intercambia 39.0807 MW y
requiere 17.3102 m? de é4rea de transferencia de calor respecto a la requerida en Franco (2006) en la
que intercambia 26.449 MW y requiere 12.2695 x10°m® Dicha diferencia en el valor de 4rea se
debe Unicamente al calor transferido y no a la fuerza impulsora asociada a la trasferencia de calor,
segln se puede explicar teniendo en cuenta la ecuacion referida al calculo de area (ecuacion (2.26)).
A pesar que el valor de la fuerza impulsora (AT) en la solucion MINLP es ligeramente mayor que
en la solucién de Franco (51.6628 K vs 49.3287 K) con lo cual tenderia a disminuir al area, la carga
caldrica en la soluciébn MINLP es mayor que en la de Franco (39.0807 vs 26.449 MW). En
resumen, en esta zona del HRSG comprendida por las secciones i=1,2 y 3 la soluciéon MINLP no
solo recupera mas calor respecto a la solucion de Franco (78.02 vs 64.53 MW) sino que requiere
menor cantidad de area (30.4743 vs 35.410 x10°m?).
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En la zona intermedia del HRSG, definida por las secciones i =5, 6 y 7, la soluciéon MINLP
involucra 3 intercambiadores dispuestos en series respecto a la corriente de gas (1 economizador en
el nivel de alta presion, 1 sobrecalentador en el nivel de baja presion y 1 evaporador en el nivel de
media presion) en los cuales se intercambia un total de 47.353 MW requiriendo un total de 26.30
x10°m?% mientras que la solucién de Franco (2006) involucra 5 intercambiadores (2
economizadores en el nivel de alta presion, 2 sobrecalentadores en el nivel de media presion y 1
evaporador del nivel de media presion) en donde se transfiere un total de 46.275 MW requiriendo

un valor total de area de trasferencia de 27.167 m>.

Otra de las diferencias que puede observarse en esta zona del HRSG al comparar las Figuras
3.19 y 3.20 es la posicion en que ingresa el recalentamiento del vapor. En la configuracion
correspondiente a la solucion MINLP (3.20), el vapor que abandona la turbina ST1 (corriente #52 =
#56) se mezcla con el vapor recalentado que abandona el sobrecalentador “6.mp” (corriente #26 =
#30) e ingresa al sobrecalentador “2.mp”. Por su parte, en la solucion de Franco (Figura 3.19) la
corriente que abandona el evaporador “7.mp” (corriente #25) primero se recalienta en el
sobrecalentador “6.mp” y luego se mezcla con la corriente que abandona ST1 (corriente #52 = #54)
para luego la corriente resultante (corriente #28 = #31) ingresar al segundo sobrecalentador del

nivel de media presion “5.mp” y terminar en el sobrecalentador “2.mp”.

Finalmente, en la zona fria del HRSG, definida por las secciones i = 9, 10, 11, 12 y 13 la
solucion MINLP involucra 4 intercambiadores en lugar de 5 como ocurre en Franco (2006).
Precisamente, ademas del evaporador, la solucion MINLP involucra 1 economizador y dos
sobrecalentadores todos intercambiando calor en serie con la corriente de gas, mientras que la
solucion de Franco (2006) involucra 1 economizador adicional en el nivel de media presion que
junto con el sobrecalentador “9.1p” intercambian calor en paralelo con la corriente de gas. De este
modo en esta zona del HRSG, la disposicion de los equipos en la solucion MINLP permite
intercambiar 69.0637 MW requiriendo un valor de area total de 46.3771 x103m? comparado con
79.4154 MW vy 45.1318 x103m? requeridos en la solucién de Franco (2006). Si bien en esta zona
del HRSG la solucion de Franco aparenta ser mas eficiente que la solucién MINLP, las relaciones
cargas caldricas y areas requeridas en los otras dos zonas del HRSG determinan que la solucion

MINLP sea més atractiva que la solucion de Franco.

Los diagramas “T vs Q” presentados en las Figuras 3.21 y 3.22 correspondientes a las dos
configuraciones permiten apreciar claramente las diferencias de temperatura entre los lados
calientes y frios de cada intercambiador. Estas diferencias determinan las fuerzas impulsoras

correspondientes y junto a las cargas caldricas determinan el area de transferencia de calor.
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Figura 3.21. Diagrama “T vs Q” correspondiente a la solucién de Franco (2006).
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Figura 3.22. Diagrama “T vs Q” correspondiente a la solucion 6ptima obtenida por el modelo
MINLP.

En las Figuras 3.19 y 3.20 se muestra la contribucion de cada turbina a la generacion de
potencia total como asi también el consumo de potencia en cada una de las bombas. Como se puede
observar la produccion neta de potencia en ambos casos es 63.0263 MW, lo que se obtiene
produciendo en la solucion MINLP 63,8108 MW en las turbinas de vapor ST1 (11.1409 MW), ST2
(22.332 MW) y ST3 (30.3379 MW) ya que 0,7844 MW son requeridos para el funcionamiento de
las tres bombas presentes P1 (0.2079 MW), P6 (0.5372 MW) y P10 (0.0393 MW). Por su parte, en
la solucién de Franco, se generan 64.0012 MW ya que el consumo total requerido por parte de las

bombas es 0.9749 MW. En ambas soluciones, la mayor generacion de potencia se produce en la
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turbina que opera en el nivel de baja presion mientras que la menor generacién ocurre en la turbina
que opera en el nivel de alta presién. También, se puede observar que la turbina que opera en el
nivel de baja presion en la solucion MINLP genera mas potencia que en la solucion de Franco

contrariamente a lo que ocurre en las otras dos turbinas.

En la Tabla 3.16 se muestra un resumen de las estadisticas principales del modelo. La
resolucion se llevé a cabo con los resolvedores nativos de GAMS utilizando sus opciones por
defecto en el caso de SBB y modificandolas para el caso de DICOPT. Es importante destacar que se
llegd a una solucion factible utilizando DICOPT con sus opciones por defecto, sin embargo esta
resulté peor que la obtenida con SBB. Posteriormente, al modificar el criterio de finalizacion del

resolvedor, se obtuvo la misma solucion.

Tabla 3.16. Estadisticas principales del modelo presentado.

Estadisticas Valor Observaciones
Variables 498 22 bloques
Ecuaciones 744 83 bloques
Variables discretas 42

SBB (MINLP) y CONOPT (NLP)

Nodos B&B 144

Tiempo de resolucion 1:38 min Optcr=0
Iteraciones 24394

DICOPT (MINLP), CBC (MIP) y CONOPT (NLP)

Tiempo de resolucion 8 seg

Iteraciones 7 Stop NLP worsering
Principales

DICOPT (MINLP), CBC (MIP) y CONOPT (NLP) (opciones modificadas)
Tiempo de resolucion 45 seg

Iteraciones 20 Maximo de iteraciones
Principales

3.4.3.1 Solucidn 6ptima permitiendo intercambiadores en paralelo

En este apartado el modelo se resuelve permitiendo ahora la existencia de intercambiadores
de calor en paralelo, y manteniendo el mismo nimero total de intercambiadores del caso anterior
(10) con lo cual aumenta los grados de libertad con respecto al modelo anterior ya que la
superestructura embebe un mayor nimero de configuraciones candidatas. Para lograr esto se debe
modificar la ecuacion (3.5) de manera de permitir que existan como maximo dos equipos en una

misma seccion (el miembro derecho de la ecuacion (3.5) se reemplaza por el valor de 2). Ademas,
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se propone que el par de intercambiadores sea ubicado Unicamente en una sola seccion siendo el

lugar de la ubicacion una variable de optimizacion.

Nuevamente se utiliza una proposicion logica para formular las correspondientes
restricciones algebraicas del modelo. Las proposiciones logicas (L.3.13) a (L.3.15) establecen que
al existir dos equipos en la seccion i (en este caso “i.Ip” e “i.mp”) se prohiba la posibilidad de que

las demas secciones seleccionen intercambiadores en paralelo.

Xilp/\ximp:> /\ _'(Xi'lp/\xi‘mp ) Vi/i¢11’7’3'2’1 (L313)
' ' Viti#11,7.3,2,1 ' '
Xip A Ximp = A _'(Xi'lp/\xi‘hp ) vili#117321 (L314)
' ' Viti#11,7.3,2,.Li ' '
Xi,lp N Xi,mp = VAN _‘(Xi',mp A Xi',hp ) VI /I ¢11’7’3’ 2’1 (L315)
Vitiell,7,3,i

Las secciones 11, 7 y 3 se excluyen por la presencia de evaporadores que no tienen
condicionada su existencia. Por otro lado, las secciones 2 y 1 se omiten en algunos casos debido a
que en estas secciones no existe el nivel de baja presion (Ip). Por cuestiones de espacio no se
presenta la aplicacion de los pasos bésicos utilizados para transformar la proposicion (L.3.13) a
(L.3.15) en las restricciones (3.39) a (3.41).

1= X + 1= X +1= X +1= X 0 21 Vvi,ili#117,3,2,1Ai'#11,7,3,2,1,i (3.39)
1 X,y A1 Xy +1= Xy +1- X 21 Vi,ili#11,7,3,2,1Ai'#11,7,3, 2,1 (3.40)
1= + 1= o +1=%0 0 +1=X ) 21 Vi,ili#11,7,3,2,1A1'#11,7,3,i (3.41)

De manera similar, se debe prohibir la existencia de equipos en paralelo en todas las
secciones cuando en una de ellas existan los equipos “i.Ip” e “i.hp” (ecuaciones (3.42) a (3.44)) o el

caso restante, “i.mp” e “i.hp” (ecuaciones (3.45) a (3.47)).

1= X, +1= % +1= X +1 %, 0 21 Vi,i7i#11,7,3,2, 11" #11,7,3, 2,1, (3.42)
1= 1= X +1=%0 +1=X 0 >1 Vi,ili#117,3,2,1A1'#11,7,3,2,1 i (3.43)
1% 1= Xy + 1%y 1= X0 21 Vi,i7i#11,7,3, 21A0" #11,7,3,i (3.44)
1= pp + 1= X +1= % +1= >1 Vi,ili#14,7,3, Ai'#11,7,3,2,1,i (3.45)
1= mp 1= X +1= X +1=% 0 >1 Vi, ili#114,7,3 Ai'#11,7,3,2,1,i (3.46)

1 X,y +1= X L X 1= X 21 Vi,ii#11,7,3 Ai'#11,7,3i (3.47)
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Incorporando dichas restricciones al modelo anterior y resolviendo el modelo resultante se

obtiene la configuracion éptima ilustrada en la Figura 3.23.
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Figura 3.23. Solucion 6ptima obtenida al permitir una seccion en paralelo.

Como indican los resultados en la Tabla 3.17, esta nueva configuracion con 2
intercambiadores en paralelo reduce el area total de transferencia de calor en un 5.5 % respecto a la
solucién obtenida sin permitir intercambios en paralelo (100.2998 vs 105.8303 x10°m?) y 9.06 %
respecto a la solucion de Franco (2006) (100.2998 vs 110.2892 x10°m?).

Como se ilustra en la Figura 3.23, los intercambiadores que operan en paralelo con la
corriente de gas fueron dptimamente ubicados en la seccién i=5 y se tratan del sobrecalentador
“5.mp” y el economizador “5.hp”. La principal diferencia entre las soluciones es que el segundo
sobrecalentador del nivel de media presion “2.mp” de la Figura 3.20 es reubicado en la seccion i=5

para intercambiar calor en paralelo con el economizador “5.hp” segun se ilustra en la Figura 3.23.

La redistribucion del sobrecalentador posibilitdé no solo modificar convenientemente los
flujos y presiones del fluido circulante en los tres niveles de presion sino las diferencias de
temperaturas y por ende las fuerzas impulsoras apropiadas en cada uno de los intercambiadores que
implicaron un menor requerimiento de area total de transferencia de calor. Por ejemplo, si bien las
cargas calodricas en dichos sobrecalentadores son similares en ambas soluciones (“2.mp” = 17.3222
MW y “Smp” = 17.0054 MW), la nueva configuracion implic6 un aumento del area de
transferencia de calor de 2.0395 x10°m?, precisamente el 4rea en la nueva solucién aumenté desde
5.8987 (“5.mp”) hasta 7.9382 x10°m? (“2.mp”), implicando distintos valores de fuerzas impulsoras

(58.73 vs 42.84 K) debido a las variaciones en los valores de las temperaturas involucradas.
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También se puede observar que si bien el flujo de fluido circulante es muy similar en ambos
casos (61.12 vs 61.85 kg/s), las distribuciones de flujos dentro del HRSG son diferentes. Para la
solucion sin intercambios en paralelo (Figura 3.20), los flujos del fluido circulante en el nivel de
baja, media y alta presion son, respectivamente, 11.14, 15.64 y 34.33 kg/s mientras que en la

solucién incluyendo intercambios en paralelo (Figura 3.23) son 9.09, 11.31 y 41.45 kg/s.

Otras de las variables de operacion que son muy diferentes son las presiones de trabajo en
los evaporadores y por ende las presiones de operacion de las turbinas. Para la solucion sin
intercambios en paralelo (Figura 3.20), las presiones de los evaporadores de baja, media y alta son,
respectivamente, 4.92, 33.5 y 128.94 bar mientras que en la solucion incluyendo intercambios en
paralelo (Figura 3.23) son 4.47, 22.95 y 165.75 bar.

También, se puede apreciar diferencias en las potencias generadas en las turbinas obtenidas
para las dos soluciones. Las potencias generadas en las turbinas #1 y #2 en la solucién con
intercambiadores en paralelos son practicamente similares generando cada una aproximadamente
17.5 MW mientras que la turbina #3 genera 11.2 MW mas (28.7115 MW). Por su parte, las
potencias generadas en las turbinas #1, #2 y #3 en la solucidn sin intercambiadores en paralelos se
distribuyen de distintas manera respecto a la solucidén anterior. Las potencias generadas son
11.1409, 22.332 y 30.338 MW, respectivamente.

Las temperaturas de entrada y salida en todas las turbinas obtenidas en la solucién con
paralelo son menores respecto a la otra solucion. Ciertamente, las temperaturas de entrada son:
751.57 vs 757.55 K (turbina #1), 625.51 vs 717.24 K (turbina #2) y 446.03 vs 481.68 K (turbina
#3); mientras que las temperaturas de salida son: 568.35 vs 468.35 K (turbina #1), 444.48 vs 483.05
K (turbina #2) y 330.15 vs 330.15 K (turbina #3). Las temperaturas de descarga de la turbina #3 son
similares debido a que la presion de trabajo del condensador es igual y conocida (parametro) en
ambos casos, de igual manera, el titulo de la corriente de salida de la turbina #3 es menor para el

caso con equipos en paralelo (0.8869 vs 0.9047).

Tabla 3.17. Comparacion de variables principales.

No paralelo  Paralelo
weR MW 63.0263 63.0263

A" Ix10°m?] 105.8303  100.2998

Respecto al consumo de potencia requerido por las bombas se puede observar en la Figura

3.23 que a pesar que los flujos que atraviesan las bombas #1 y #10 en la solucion permitiendo
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equipos en paralelo son mayores que en la de la Figura 3.20 (52.76 vs 49.98 kg/s en la bomba #1 y
61.85 vs 61.12 kg/s en la bomba #10) requieren menos potencia ya que la diferencia de presion
necesaria en la solucion con equipos en paralelo es mucho menor que en la solucion sin paralelo
(18.48 vs 28.58 bar en la #1 y 4.297 vs 4.747 bar en la #10). En otras palabras, la disminucién del
AP influye mas que el aumento de los flujos resultando en un menor requerimiento de potencia. Sin
embargo, el consumo de potencia en la bomba #6 requerido por la solucion con paralelo es mayor,
ya que no solo el flujo es mayor sino también la caida de presién requerida (142.8 vs 95.44 bar). De
esta manera, a diferencia de lo que ocurre con la bomba #1 y #10, el flujo y el AP requeridos por la
bomba #6 en la solucién permitiendo equipos en paralelo contribuyen directamente al aumento de la

potencia.

Finalmente la Tabla 3.18 compara los valores Optimos de cargas caloricas, fuerzas
impulsoras y &reas de transferencia de calor en cada uno de los intercambiadores del HRSG
incluyendo los valores correspondientes al condensador del ciclo. Segun se puede observar las &reas
de los intercambiadores “13.Ip” y “9.mp” son menores con respecto a la solucion sin paralelo pero
el area requerida en el intercambiador “5.hp” es mayor. Las razones de dichas variaciones obedecen
a distintos motivos. Por ejemplo, la reduccion de area en “13.1p” se debe principalmente a la fuerza
impulsora ya que las cargas caldricas son practicamente similares (24.00 MW) en ambos caso pero
la fuerza impulsora en la solucién con paralelo es 4 K mayor (36.63 vs 32.89 K) que en la solucién
sin paralelo y lo que resulta en un menor requerimiento de area. Por el contrario, el “5.hp” muestra
claramente que el rea de trasferencia de calor aumenta en la misma proporcion con que aumenta la
carga calérica (15.4159 vs 8.7035 x10°m? y 30.1434 vs 16.761 MW) ya que ambas soluciones

involucran practicamente el mismo valor de AT (45.5 K).
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Tabla 3.18. Valores dptimos correspondiente a cada intercambiador (Figura 3.20 y Figura 3.23).

Modelo MINLP Modelo MINLP
(Figura 3.20) (Figura 3.23)
Q AT A Q AT A
[MW] [K] [x10°m?] [MW] [K] [x10°m?]
13.lp  24.3697 32.8921 17.392 23.7015 36.632 15.1882
9.mp  19.9102 37.1868 12.5683 16.7669 38.8605 10.1283
5.hp 16.761 45.2057 8.7035 30.1434 45.9002 15.4159
11.lp 23,5129 34.3375 15.6695 19.2749 35.9248 12.2777
7.mp 27.617 39.4836 16.0059 21.038 40.5887 11.8609
3.hp 39.0807 51.6628 17.3102 36.8643 58.5183 14.4156
10.1p 1.2709 34.0113 0.7473 0.7001 40.6285 0.3446
6.mp 2.9749 37.3604 1.5925 0.7156 55.1147 0.2597
5.mp 0 29.3372 0 17.0054 42.8443 7.9382
2.mp  17.3222 58.7321 5.8987 0 124.3205 0
2.hp 0 115.4543 0 27.3951 55.819 9.8157
1.hp 21.6179 59.5074 7.2656 0 26.5742 0
cond 130.7811 14.358 2.6766 129.7306 14.358 2.6551

El diagrama “T vs Q” de la Figura 3.24 corresponde a la solucion presentada en la Figura
3.20. En el mismo puede apreciarse como las temperaturas de la corriente de gas y las del fluido

circulante varian a lo largo del HRSG.
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Figura 3.24. Diagrama “T vs Q" de la solucion Optima encontrada permitiendo intercambiadores
en paralelo (Figura 3.23).
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3.5 Conclusiones del capitulo

En este capitulo se presenté un modelo matematico que permite abordar la tarea de sintesis y
disefio optimo de ciclos combinados. EI modelo fue aplicado satisfactoriamente a diferentes casos
de estudios considerando distintas funciones objetivos. En los dos primeros casos de estudio el ciclo
combinado fue optimizado proponiendo la minimizacion del area total de transferencia de calor sin
considerar el ingreso de vapor para recalentamiento y en el otro caso considerandolo; las soluciones
obtenidas fueron comparadas entre si. En ambos casos se impuso generar, mediante una restriccion
de desigualdad, un minimo valor de potencia (350 MW). Como era de esperar, la solucién que se
obtuvo al considerar recalentamiento del vapor proveniente del sistema de turbinas implicd un
menor requerimiento de area de transferencia de calor. Entre otras restricciones estructurales, el
modelo considera dos posibilidades para llevar a cabo el recalentamiento del vapor: una posibilidad
es que se realice en el sobrecalentador existente en el nivel de media presion y la otra es que se
agregue un segundo sobrecalentador. La comparacion de resultados indicd que el valor minimo
valor de area total de transferencia de calor considerando recalentamiento es aproximadamente 20
% menor que la requerida sin recalentamiento (166.104 vs 132.673 x10°m%) y que el
recalentamiento del vapor implico agregar un sobrecalentador adicional por lo cual el numero total
de intercambiadores resulto ser 10 en lugar de los 9 intercambiadores requeridos en la solucion

obtenida sin recalentamiento que es el minimo ndmero de intercambiadores posibles.

Luego, para el caso de recalentamiento de vapor, se propuso la minimizacion del costo total
anual para lo cual fue necesario introducir el modelo de costo correspondiente. Como resultado de
la optimizacion se obtuvo que el costo total anual minimo es 151.9393 MUSD/afio requiriendo un
consumo de combustible de 12.2474 kg/s y 70.2634x10° m? de area total de transferencia de calor.
El modelo de costo propuesto y la minimizacion del TAC (costo total anual) no implicaron el
hallazgo de una nueva configuracion optima de intercambiadores ya que se obtuvo la misma

configuracion obtenida al minimizar el &rea total de trasferencia de calor.

Posteriormente, soluciones obtenidas imponiendo distintas restricciones sobre la
configuracion del HRSG fueron comparadas entre si incluyendo la solucién reportada por Franco
(2006) utilizada como solucién de referencia en esta tesis. Por ejemplo, el modelo fue resuelto
permitiendo la existencia de intercambiadores de calor en paralelo lo cual aument6 los grados de
libertad con respecto a los modelos anteriores ya que la superestructura embebe un mayor nimero
de configuraciones candidatas. Ademas, se propone que el par de intercambiadores operando en

forma paralela sea ubicado Unicamente en una sola seccion siendo el lugar de la ubicacién una
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variable de optimizacién. Los resultados obtenidos fueron comparados con los obtenidos sin
permitir intercambios en paralelo. En ambos problemas el numero maximo total de

intercambiadores es 10.

Como solucion oOptima se obtuvo wuna nueva configuracion involucrando 10
intercambiadores de los cuales dos intercambian calor en paralelo con la corriente de gas
reduciendo el &rea total de transferencia de calor en un 5.5 % respecto a la solucién obtenida sin
permitir intercambios en paralelo (100.2998 vs 105.8303 x10°m?) y 9.06 % respecto a la solucién
de Franco (100.2998 vs 110.2892 x10°m?). Precisamente, los intercambiadores que operan en
paralelo con la corriente de gas fueron Optimamente ubicados en la seccion i=5 y se tratan del
sobrecalentador “5.mp” y economizador “5.hp”. La principal diferencia entre las soluciones es que
el segundo sobrecalentador del nivel de media presion “2.mp” de la Figura 3.20 es reubicado en la
seccion i=5 para intercambiar calor en paralelo con el economizador “5.hp” (Figura 3.23). La
redistribucion del sobrecalentador posibilitd no solo modificar convenientemente los flujos y
presiones del fluido circulante en los tres niveles de presion sino las diferencias de temperaturas y
por ende las fuerzas impulsoras apropiadas en cada uno de los intercambiadores que implicaron un

menor requerimiento de area total de transferencia de calor.

En resumen, a partir de los resultados discutidos en este capitulo se concluye que los
modelos matematicos presentados determinan sistematicamente no solo las condiciones dptimas de
operacion y tamarfios de los equipos sino también la configuracion de los intercambiadores dentro de
la caldera de recuperacion del ciclo combinado y que los mismos son lo suficientemente “robustos”
para resolver distintos problemas de optimizacion considerando distintas funciones objetivo. Esto
representa una ventaja importante ya que dichos modelos pueden ser acoplados a otros procesos y
asi poder optimizarlos en conjunto. Por ejemplo, en el Capitulo 5 los modelos seran considerados
para estudiar el acople de una planta de captura de CO; a ciclos combinados y en el Capitulo 6 los

modelos seran considerados para estudiar plantas de utility (servicios auxiliares).

Ahora bien, como se mencioné durante la presentacion de los resultados los modelos fueron
resueltos con resolvedores incluidos en GAMS, precisamente con SBB y DICOPT. En el capitulo
siguiente se presentard una metodologia alternativa de resolucion y sera aplicada a dos casos de

estudio presentados en este capitulo.




Capitulo 4

Metodologia de resolucion propuesta

4.1 Introduccion

Los modelos de sintesis propuestos en el capitulo anterior contienen decisiones discretas y
continuas implicando resolver en todos los casos un modelo matematico del tipo Mixto Entero No
Lineal (MINLP). El software de implementacion (GAMS) cuenta con varios resolvedores para este
tipo de problemas y en nuestro caso se ha optado por SBB (Branch and Bound) y DICOPT (OQuter

Approximation).

El resolvedor SBB realiza un proceso de ramificacion y acotamiento (branch and bound)
resolviendo sucesivos problemas NLP con algunas variables binarias fijas. Mediante diferentes
opciones se puede establecer cual es el criterio de finalizacidn, de seleccion de nodos y de seleccion

de variable binaria a fijar (Brooke et al., 2015).

Por otro lado, el resolvedor DICOPT resuelve el problema original (relajado o con binarias
fijas segun se elija) y a partir de esta solucion genera un problema MIP del cual obtiene todas las
variables binarias. Luego, con estas variables fijas resuelve el NLP original. En la siguiente
iteracion, el resolvedor agrega un corte entero que impide volver a obtener como resultado del MIP

el conjunto de variables binarias ya seleccionadas en iteraciones anteriores (Brooke et al., 2015).

La ventaja de utilizar los resolvedores nativos del software es que ya se encuentran

implementados y realizan todo el proceso mencionado de manera automatica, con la minima
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participacion del usuario. Por otro lado, la principal desventaja es que se pierde informacion e

incidencia sobre los sucesivos problemas intermedios.

Debido a la complejidad del modelo con el que se esta trabajando pueden existir problemas
intermedios infactibles pero que en realidad no lo son. Es decir, el motivo de la infactibilidad puede
ser por algun error durante su resolucion (pérdida de factibilidad, errores de dominio, etc.) o, lo que
es mas frecuente, debido a una “pobre” inicializacion. La ventaja en desarrollar una estrategia de
resolucion “propia” radica en el hecho que el usuario puede definir la forma en la que se inicializan

los problemas intermedios y como manipular las infactibilidades.

Los resultados analizados en el capitulo anterior se obtuvieron utilizando los resolvedores
mencionados. Es importante destacar que las soluciones encontradas dependen fuertemente de la

inicializacion y de las cotas establecidas.

Con el objetivo de ahondar en el analisis de resultados e intentar mejorar las soluciones
encontradas, se propone presentar en este capitulo una nueva metodologia alternativa de resolucion
que lleva a cabo una secuencia de ramificacion y acotamiento con una estrategia de seleccion de

variables diferentes a las implementadas en los resolvedores nativos de GAMS (SBB).
4.2 Metodologia de resolucion para la sintesis de un ciclo combinado

La estrategia que se propone se basa en la implementacion de dos modelos que trabajan por
separado. Uno de los modelos es del tipo entero lineal conformado Unicamente por variables
binarias (IP) a partir del cual se obtienen estructuras que satisfacen las restricciones enteras y otro
modelo del tipo no lineal (NLP) que considera los balances de materia y energia de los equipos

presentes en el proceso.

El modelo IP estd formado por todas las restricciones lineales en las que aparecen solamente
variables binarias. Este problema genera estructuras que satisfacen las imposiciones planteados en
el Capitulo 3 (un equipo en paralelo, un economizador por nivel de presion, etc.). Lo importante de
este modelo es que al resolverlo por Unica vez permite conocer la cantidad de configuraciones

posibles segun las restricciones discretas planteadas.

En el modelo IP la funcién objetivo carece de importancia, solamente resulta de interés
conocer todas las combinaciones posibles que satisfacen las restricciones planteadas (conjunto de
soluciones factibles). Debido a que todo modelo de optimizacion implementado en GAMS necesita
una funcion objetivo para su implementacion se propone aqui minimizar el nimero de equipos. La

funcion objetivo entonces, solo esta presente para poder implementar el modelo.
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Para conocer el conjunto de soluciones factibles de un problema entero éste se debe resolver
de manera iterativa hasta que el mismo resulte infactible. A medida que se avanza en la resolucion
se deben agregar cortes enteros para bloquear las soluciones previas y asi garantizar nuevas

soluciones hasta llegar a la infactibilidad.

Para facilitar la obtencion del conjunto de soluciones factibles y evitar implementar un
proceso iterativo, se propone aprovechar las opciones disponibles en el resolvedor CPLEX incluido
en GAMS. EI mismo, mediante una serie de opciones (optfile), devuelve todas las soluciones
enteras factibles (solution pool) sin necesidad de realizar el proceso manualmente mediante la

resolucion de sucesivos problemas y cortes enteros.

En la Tabla 4.1 se muestran las opciones requeridas por CPLEX para generar el conjunto de
soluciones factibles del problema IP. Es importante destacar que en el archivo “estructuras.gdx” se
almacenan todas las soluciones encontradas que seran utilizadas en el proceso de busqueda. Por lo
tanto, el primer paso de la estrategia consiste en generar el conjunto de soluciones enteras (solution

pool) y almacenarlo para su analisis posterior.

Tabla 4.1. Opciones modificadas para obtener el conjunto de estructuras.

Opcion de CPLEX Comentarios Valor
populatelim Limite de soluciones 2100000000
solnpoolmerge Nombre del archivo para almacenar las soluciones estructuras.gdx
solnpoolintensity Intensidad de la busqueda de soluciones 4

solnpoolpop Métodos para generar el conjunto de soluciones 2

En la Figura 3.1 se observa que cada seccion del HRSG tiene diferentes opciones de
seleccién. En este ejemplo, cada seccion tiene como maximo cuatro alternativas: Que exista
cualquiera de los intercambiadores (Ip, mp 0 hp) o que no exista ninguno. Obviamente, cada seccion
cuenta con todas o alguna de las alternativas por lo que el conjunto de soluciones del problema IP

nos permite conocer qué alternativas de seleccion existen para cada seccion.

El primer paso de la estrategia consiste en obtener el conjunto de soluciones enteras
(configuraciones posibles) a partir del modelo IP y almacenarlas para su analisis a lo largo del
proceso de busqueda. Luego, en un segundo paso, la estrategia de resolucion comienza a resolver la
estructura del HRSG de izquierda a derecha, es decir desde la seccidn i=13 hasta la seccion i=1. Al
fijar alguna de las opciones de una seccion, las alternativas disponibles a su derecha (secciones

menores) se modifican (disminuyen). Esto se debe a que al fijar la existencia de un equipo de una
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seccion el conjunto de soluciones factibles es un subconjunto del original. Es decir, del total de

soluciones enteras solo se tienen en cuenta las que cumplan con la condicion fijada.

El arbol de busqueda tiene diferentes niveles que representan a cada seccion del HRSG. A
su vez, en cada nivel existen diferentes nodos que representan la seleccion de alguna de las

alternativas disponibles en dicha seccion.

Para cada nodo, las secciones ubicadas a la izquierda se encuentran determinadas por los
nodos superiores de los que desciende. A su vez, en funcion de los equipos seleccionados hasta el
nodo actual y las estructuras generadas por el problema IP se puede conocer cuales son los equipos
a su derecha que nunca van a formar parte y se los elimina para reducir el tamafio del modelo. En
sintesis, un nodo representa una superestructura en la cual los intercambiadores de las secciones
mayores o iguales a la de su nivel son conocidos y a la cual se le han eliminado los

intercambiadores inexistentes en las secciones menores.

En los apartados siguientes se explicara en detalle la estrategia propuesta aplicandola en los
problemas planteados en el Capitulo 3.

4.3 Metodologia aplicada a la sintesis de un ciclo combinado sin recalentamiento.

4.3.1 Creacion de los modelos IP y NLP

En primer lugar, se deben crear los dos modelos matematicos necesarios para la
implementacion de la metodologia propuesta (IP y NLP). En la Tabla 4.2 se detallan todas las
restricciones que los conforman. Los sets y subsets necesarios para este ejemplo corresponden a los

presentados en la seccion 3.4.1 para la superestructura sin recalentamiento de la Figura 3.1.

Tabla 4.2. Restricciones que conforman los modelos IP y NLP.

IP NLP

Seleccion de equipos: Ecuaciones (3.3) a (3.10).  Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
Seleccién de bombas: Ecuaciones (3.13) y (3.14) Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).
Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)

Relacion entre las bombas y los Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.22)
intercambiadores: Ecuaciones (3.15) y (3.16). Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
(2.34)

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)
Desaireador: Ecuaciones (2.37) a (2.39)
Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)
Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49)
Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)

Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)
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Para poder comparar los resultados obtenidos en este capitulo con los presentados en los
capitulos anteriores se mantienen los mismos parametros y cotas de la Tabla 2.1, considerando
también la misma produccion minima de potencia (350 MW). También, se asume fija la cantidad de
combustible anteriormente utilizada (11.7566 kg/s). La funcion objetivo para su minimizacion es en
este caso el &rea total de transferencia calor, definida por la ecuacion (2.52).

4.3.2 Desarrollo del arbol de busqueda

La estrategia de resolucién comienza evaluando las alternativas disponibles en la seccion 13
(ultima seccion) de la superestructura indicada en la Figura 3.1. A simple vista se observa que para
esta seccion (i=13) existen 3 posibilidades ya que debe existir alguno de los economizadores
propuestos (uno por cada nivel de presién). A medida que se avance en la bisqueda, las alternativas
posibles para cada seccion no resultan tan sencillas de visualizar y esta informacion se obtiene

analizando el conjunto de soluciones del problema entero (IP).

Para la superestructura de la Figura 3.1 existen 112 configuraciones posibles del HRSG y
este nimero aumenta a 334 si se tiene también en cuenta las bombas propuestas; obviamente no
todas las alternativas son factibles desde el punto de vista energético pero esto no se puede conocer

hasta que se resuelva el modelo NLP.

Como se menciond, para cada seccion puede existir el equipo de baja, de media, de alta o
ninguno (4 posibilidades). Al analizar el conjunto de estructuras factibles se demuestra que no
existe ninguna configuracion para la cual no esté presente ninguno de los equipos de la seccion 13.
Por lo tanto, de las cuatro alternativas posibles solo quedan tres. Estas tres posibilidades representan

los primeros tres nodos a resolver.

El primer nodo a resolver corresponde a la existencia del equipo de baja presion en la
seccion 13. Al forzar la existencia del intercambiador “13.1p” las estructuras posibles seran todas las
que cumplan esta imposicion. De este subconjunto de soluciones se puede obtener cuéles son los

equipos que no existen y de esta manera reducir el tamafio del problema.

La superestructura asociada a un nodo depende del nivel en que se encuentre el nodo y de
los que descienda. Dicha superestructura embebe todas las configuraciones posibles que cumplen

con los equipos fijados hasta el nodo en estudio.

A modo de ejemplo, se muestra que al fijar la existencia del intercambiador “13.lp” se

obtiene la superestructura de la Figura 4.1. La ventaja de conocer los equipos que no existen es que
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ahora no intervienen en el problema, lo que reduce el nimero de variables y restricciones del
modelo. El problema a resolver en cada nodo es del tipo no lineal (NLP) y corresponde a los
balances de materia, energia y ecuaciones de disefio de los equipos presentes segun la

superestructura del propio nodo.
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Figura 4.1. Superestructura obtenida en el Nodo 1.
En la Figura 4.2 cada nodo esta representado por un rectangulo con tres lineas horizontales.
Cada una de estas representa a un nivel de presion y en linea negra se denota el nivel fijado. Para el
caso en que se elimine la seccién completa las tres lineas apareceran en color gris. En la Figura 4.2

se presentan los tres primeros nodos de la secuencia.
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Figura 4.2. Comienzo del arbol de busqueda, nodos 1, 2y 3.
El nodo 2 corresponde a la existencia del equipo “13.mp” mientras que el nodo 3 implica la
presencia del intercambiador “13.hp”. En la resolucion del problema NLP para el nodo 1 se obtuvo

un valor de area total de 151.3531 [x10°m?] y los restantes resultaron infactibles.

Al ser infactibles los nodos 2 y 3, el Unico nodo activo es el 1 por lo que se continda con el
arbol de busqueda pasando a la seccion 12 descendiendo por el nodo 1. Segun la informacion
obtenida a partir del problema IP, las alternativas para la seccion 12 que siguen del nodo 1 son tres
y corresponden a la existencia del intercambiador “12.mp”, “12.hp” o ninguno de la seccidn. Estas

alternativas se ven claramente en la Figura 4.1 (superestructura del nodo 1) ya que no existe la
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posibilidad de que esté presente el intercambiador “12.Ip” porque violaria la existencia de un Gnico
economizador por nivel de presion (ya se encuentra el “13.1p”).

Continuando con la basqueda, se resuelven los nodos 4, 5y 6 (Figura 4.3) que representan
las alternativas ya mencionadas (“13.mp”, “13.hp” 0 ninguno). Los nodos 4 y 5 son infactibles, por
lo tanto, se los corta para no explorar soluciones aguas abajo del mismo. En las sucesivas figuras se
utilizara la X de color rojo para denotar que una rama es cortada por infactibilidad. Es importante
destacar que la enumeracion de los nodos se realiza en funcién del orden en que se van resolviendo

los sucesivos problemas.
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Figura 4.3. Arbol de busqueda en la seccion 12 siguiendo el nodo 1.
En la seccién 11 existe un evaporador que no esta sujeto a decision discreta por tanto se
continua con la seccion 10. Nuevamente las posibilidades que siguen al nodo 6 son las que se

presentan en la Figura 4.4.
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Figura 4.4. Arbol de busqueda en la seccion 10 siguiendo el nodo 1y 6.
La resolucion de los problemas 7,8 y 9 muestran la existencia de dos nodos activos, el 7 y el
8. Se debe elegir uno de ellos para continuar con la busqueda en profundidad, por lo que se opta por
el 7 que tiene un valor menor de la funcion objetivo (se esta minimizando el area total).
Nuevamente a modo de ejemplo, en la Figura 4.5 se muestra la superestructura del problema NLP
correspondiente al nodo 7.

En la Figura 4.5 se observa que todas las secciones superiores a la 10 tienen una de sus

alternativas fijas mientras que para las secciones inferiores (9 a 1) solo se eliminan los equipos que
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no estan presentes. Esto se debe a que el nodo actual (nodo 7) se encuentra en el nivel

correspondiente a la seccion 10.
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Figura 4.5. Superestructura obtenida en el Nodo 7.
Siguiendo la misma Idgica se continta con los nodos de la seccidn 9 hasta llegar a la seccion
1 en donde la estructura ya queda completamente conformada y se obtiene una solucion factible
desde el punto de vista estructural y energético (solucion entera). En la Figura 4.6 se muestra el
arbol de busqueda hasta llegar a la primera solucién entera (nodo 16). En las secciones 6 y 5 se
observa que se generaron dos nodos activos y se opt6é por continuar la busqueda por los de menor
valor de la funcion objetivo. Precisamente, primero se continu6 la basqueda por el nodo 15 y luego

por el 16 quedando como activos los nodos no seleccionados en estas secciones (nodos 14 y 17).

Como se observa en la Figura 4.6 para las secciones inferiores a la 5 (a partir del nodo 16),
las alternativas disponibles son Unicas por lo que no es necesario volver a resolver el problema
fijando estas secciones (alternativas) sino que el mismo nodo 16 ya corresponde a una solucion

entera. Por tal motivo este se mantiene invariante hasta la seccion 1.

A partir de esta solucion (nodo 16), el nodo 14 puede ser cortado debido a que la solucién
entera obtenida es mejor que la de este nodo (166.1044 vs 169.3067 x10°m?). Obviamente,
cualquier solucién entera que se obtenga aguas abajo del nodo 14 serd peor gque la actual que se
dispone (169.3067 x10°m?). Cabe aclarar que la solucién del nodo 14 puede ser un éptimo local por
lo que se estaria desestimando una posible mejor solucion. No obstante, se debe destacar que esto es
una desventaja inherente a cualquier resolucion branch and bound de un problema MINLP sin una
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estrategia de optimizacion global en cada nodo. La eliminacidn de una rama por la presencia de una

mejor solucion entera se denota en el &rbol de busqueda con una X de color azul.

Hasta este momento se han resuelto 17 nodos y se obtuvo una Unica solucion entera (nodo
16). Segln la Figura 4.6 solo restan por expandir dos nodos activos: nodo 8 y nodo 17. Debido a
que en las secciones menores se estd mas cerca de completar la estructura, se busca expandir el
nodo mas proximo a la solucion entera encontrada. Por lo tanto, se expande primero el nodo 17

hasta cerrarlo y luego, en caso de continuar activo, se continda con el nodo 8.
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Figura 4.6. Busqueda en profundidad hasta encontrar la primera solucion entera.
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En la Figura 4.7 se observa que en la busqueda en profundidad siguiendo el nodo 17 no es
posible encontrar una mejor solucién y en consecuencia se cierran todas sus ramas. Al continuar
con el nodo 8, se obtiene en el nodo 27 una mejor solucién entera (166.0316 x10°m?) que reemplaza
a la anterior (166.1044 x10°m?). Por lo tanto, el Gnico nodo activo es ahora el 22 y en la Figura 4.8

se lo expande hasta cerrarlo.
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Figura 4.7. Exploracion a partir del nodo 17 y 8.
Finalmente, todo el arbol de busqueda se encuentra explorado (Figura 4.8) y se concluye que
la mejor solucién encontrada corresponde a la del nodo 27 (166.0316 x10°m?). De nuevo es
importante aclarar que no se puede garantizar que sea un optimo global, sin embargo, la solucién

encontrada mediante la estrategia propuesta es mejor que la que se obtuvo con los resolvedores
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nativos de GAMS (SBB y DICOPT) en el Capitulo 3 para el ejemplo sin recalentamiento (166.0316
vs 166.1044 x10°m?).
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Figura 4.8. Exploracion del nodo 22 y finalizacion de la basqueda.
Al resolver el nodo 27 los balances de energia terminan seleccionando las bombas 1 y 5 sin
necesidad de agregar otros nodos correspondientes a las decisiones de las bombas. Por lo tanto, solo
resulta de interés realizar el proceso de ramificacién y acotamiento sobre la estructura del HRSG.

En la Figura 4.9 se observa la estructura correspondiente al nodo 27.

Como se observa en las Figuras 4.2 a 4.8 se necesitaron resolver 45 nodos para terminar la
busqueda, lo que representa alrededor del 40% de las estructuras posibles (112 configuraciones).
Esto muestra la ventaja de aplicar una estrategia branch and bound en vez de realizar una busqueda

exhaustiva (resolver los 112 problemas). Por otro lado, utilizando la estrategia tradicional de branch
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and bound (SBB) se tuvieron que resolver 59 nodos lo que representa un 30% mas de problemas
NLP que utilizando la estrategia propuesta (59 nodos vs 45 nodos). Es importante aclarar que con el
objetivo de poder comparar los rendimientos en la resolucion, al resolver el problema mediante

SBB también se consideraron relajadas las variables binarias referidas a las bombas.
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Figura 4.9. Estructura obtenida en el nodo 27.
Para este ejemplo la estrategia propuesta resulto beneficiosa ya que se tuvieron que resolver
un 30 % menos de problemas NLP y se ha encontrado una mejor solucién. Otra ventaja importante
a destacar es la disminucion del tamafio del modelo a medida que se avanza en la busqueda. En la

Tabla 4.3 se comparan las dimensiones y tiempos de resolucion de los problemas NLP

correspondientes a los nodos 1y 27 (mejor solucidn).

Tabla 4.3. Comparacion entre el nodo 1y el 27.

Nodo 1 Nodo 27 Disminucién
NUmero de ecuaciones 501 443 11.58%
NUmero de variables 409 334 18.34%
Tiempo de resolucion 1.873 seg 0.312 seg 83.34%
Cantidad de iteraciones 224 65 70.98%

En la Tabla 4.3 se observa claramente una disminucion tanto en el tamafio del modelo como
asi también en los requerimientos de computo. En la Tabla 4.4 se muestra la disminucién del
tamafio del modelo al comparar el nodo 27 respecto al problema MINLP del Capitulo 3 (sin

recalentamiento) pero en este caso con las variables binarias fijas en la estructura seleccionada.
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Tabla 4.4. Comparacion entre el problema MINLP con la estructura fija y el nodo 27.

MINLP .. Nodo 27 Disminucion
(estructura fija)
NUmero de ecuaciones 669 443 33.78%
Ndmero de variables 455 334 26.59%
Tiempo de resolucion 0.795 seg 0.312 seg 60.75%
Cantidad de iteraciones 112 65 41.96%

Los valores optimos correspondientes a cada variable de operacion se ilustran en la Figura
4.10. La Tabla 4.5 compara los valores de las cargas caldricas, fuerzas impulsoras y areas de

transferencia de calor de cada uno de los intercambiadores obtenidos con la estrategia y los
obtenidos en el Capitulo 3 (SBB).

En la Figura 4.10 se observa como los balances de materia y energia seleccionan las bombas
#1 y #5 al hacer cero el flujo de las corrientes #13, #14, #30 a #35, #72 y #73.
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Figura 4.10. Solucién 6ptima obtenida al resolver el nodo 27.
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Figura 3.12. Solucion 6ptima obtenida sin recalentamiento (utilizando SBB).

Comparando la Figura 4.10 con la Figura 3.12 (obtenida en el capitulo anterior por el
resolvedor SBB) se puede observar que a pesar que el nimero total de intercambiadores es el
mismo en ambas soluciones (9), la disposicién del sobrecalentador en el nivel de baja presion y del
economizador en el nivel de media presion son diferentes. La Figura 4.10 muestra que el
sobrecalentador “9.1p” (sobrecalentamiento del fluido circulante en el nivel de baja presion) esta
ubicado a la derecha del economizador “10.mp” (calentamiento del fluido circulante en el nivel de
media presion) por lo cual la corriente de gas primero intercambia calor en “9.Ip” y luego en
“10.mp”, contrariamente a lo que ocurre en la solucion obtenida por SBB, en donde la corriente de

gas primero intercambia calor en “10.mp” y luego en “9.1p”.
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Tabla 4.5. Comparacion de las soluciones encontradas (sin recalentamiento).

Capitulo 3 Nodo 27
(Figura 3.12) (Figura 4.10)
Q AT A Q AT A
[MW] [K] [x10°m?] [MW] [K] [x10°m?]
13Ip  28.7616  29.7333 22.707 28.6520  29.7716  22.5914
10.mp 0 46.2063 0 26.6117  31.8200  19.6319
9.mp 26.878 32.841 19.2119 - i i
6.hp 457277 342329  31.3565 459606  34.3142  31.4414
11lp  15.2499 25.773 135401 150373  25.6421  13.4194
7.mp 22,9679  32.5519 16.146 22.6798  33.2104  15.6273
3hp  94.0808  65.5886 32.824 941062  22.8032  32.8844
10.Ip 0.4085 25.773 0.317 - - -
9.Ip 0 32.3845 0 0.9925 44.4238 0.4468
5.mp 3.5248 52.2707 1.3487 3.4844 52.4330 1.3291
2.hp  67.8806 615463  22.0584  67.8989  61.5396  22.0667
Cond  186.6633 8.317 6.5949  186.6110 8.317 6.5931

* Las variables relacionadas con equipos no existentes no forman parte del modelo
presentado en este capitulo

4.4 Metodologia aplicada a la sintesis de un ciclo combinado con recalentamiento

A fines de mostrar la generalidad de la metodologia explicada anteriormente, la misma es

extendida al caso de incluir el recalentamiento de vapor. A diferencia del caso anterior, el nimero

de decisiones discretas presente en este nuevo problema aumentan considerablemente respecto al

caso anterior (sin recalentamiento) y en consecuencia también aumentan los nodos necesarios a

explorar.

4.4.1 Creacion de los modelos

En la Tabla 4.6 se detallan todas las restricciones que conforman ambos modelos necesarios

para la estrategia propuesta (IP y NLP). Los sets y subsets para este ejemplo corresponden a los

presentados en la seccidn 3.4.1 para la superestructura con recalentamiento de la Figura 3.7.




110

Tabla 4.6. Restricciones que conforman los modelos IP y NLP (con recalentamiento).

IP NLP
Seleccion de equipos: Ecuaciones (3.3), (3.5) a  Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
(3.10), (3.20) a (3.22) Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).
Seleccion de la corriente de recalentamiento: Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)
Ecuacion (3.19). Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.22)

Relacion entre los intercambiadores y el ingreso  |ntercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
de recalentamiento: Ecuaciones (3.23) a (3.31). (2.34)

Seleccion de bombas: Ecuaciones (3.13) y (3.14)  condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)
Desaireador: Ecuaciones (2.37) a (2.39)
Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)
Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49)
Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)

Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)

Relacion entre las bombas y los
intercambiadores: Ecuaciones (3.15) y (3.16).

De manera similar al caso anterior, se mantienen los mismos parametros y cotas de la Tabla 2.1, se
considera también la misma produccion minima de energia (350 MW) y por ultimo se asume fija la
misma cantidad de combustible utilizada (11.7566 kg/s). La funcidn objetivo para su minimizacién

es en este caso el area total de transferencia calor, definida por la ecuacién (2.52).

4.4.2 Desarrollo del arbol de basqueda

La superestructura de la Figura 3.7 corresponde a la sintesis de una caldera de recuperacion
de calor con ingreso de vapor para recalentamiento. Nuevamente, para desarrollar la estrategia
propuesta se genera el modelo IP que expande todas las estructuras posibles. Como se mencion6
anteriormente, debido a la presencia del recalentamiento, la cantidad de estructuras posible resulta

algo mayor.

A partir de la resolucién del modelo entero (IP) se obtienen 778 combinaciones posibles
entre los intercambiadores de calor, bombas y corrientes de recalentamiento. Las alternativas se
reducen a 260 si solo se tiene en cuenta la estructura del HRSG. Como indica la metodologia, se

comienza el arbol de busqueda por la seccion 13 y en la Figura 4.11 se muestra la resolucion de los
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primeros tres nodos.

Figura 4.11. Comienzo del arbol de busqueda, nodos 1,2 y 3 (con recalentamiento).
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Segun se observa en la Figura 4.11 existen dos nodos activos hasta el momento (nodos 1 y
2), de los cuales debe ser expandido el primero ya que tiene menor valor de la funcién objetivo (se
estd minimizando). Continuando con la bdsqueda en profundidad se llega a la primera solucion

entera en el nodo 18 (Figura 4.12).
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Figura 4.12. Busqueda en profundidad hasta la primera solucion entera (con recalentamiento).
A partir de la solucién encontrada solo se pudo cortar por acotamiento la rama

correspondiente al nodo 19. En la Figura 4.12 se observa que restan por analizar 7 nodos activos (2,
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4,7, 10, 14, 15 y 17). De manera similar al ejemplo anterior, el proximo nodo a expandir es el méas

cercano a la solucién encontrada, es decir, el nodo 17.

Para poder visualizar la interpretacion de cada nodo, en la Figura 4.13 se muestra la
superestructura correspondiente al nodo 17. La misma embebe todas las configuraciones posibles
que contienen los intercambiadores definidos por los nodos recorridos hasta llegar al nimero 17
(secciones 13 a 5). Por ejemplo, la seccion 13 esté definida por el nodo 1, la seccion 12 por el nodo
6, la seccion 10 por el nodo 8 y asi sucesivamente hasta la seccion 5 que esta definida por el nodo

17.

.4
4

B
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9 by 32 3

Figura 4.13. Superestructura obtenida en el nodo 17.
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Figura 4.14. Exploracion del nodo 17 hasta cerrarlo.
Al expandir el nodo 17 y continuar la basqueda en profundidad (Figura 4.14) se obtiene una
mejor solucién entera en el nodo 24 con la que se cortan algunas ramas con nodos activos (nodos
18, 22 y 25). Los nodos 26 y 27 que se obtienen al expandir el nodo 21, no arrojan una mejor

solucion por lo gue son cortados.

El &rbol de busqueda a partir del nodo 13 ya se encuentra totalmente explorado y la mejor
solucion encontrada corresponde a la del nodo 24. Para una mejor visualizacion, en la Figura 4.15

se reemplaza el nodo 13 por el 24.

Una vez cerrado el nodo 13, los nodos activos mas cercano son el 14 y el 15. En la Figura
4.15 se expande primero el nodo 14 (por tener menor valor de la funcion objetivo) y luego en la
Figura 4.16 se repite el proceso con el nodo 15. Se puede notar como varias ramas son cortadas

gracias a la solucién entera encontrada anteriormente.
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Figura 4.15. Exploracion del nodo 14 hasta cerrarlo.
Debido a que no existen nodos activos que estén vinculados al nodo 14 este puede ser
cortado. Segun la Figura 4.16 lo mismo ocurre con el nodo 15, por lo que la mejor solucion
encontrada aguas abajo del nodo 12 corresponde a la del nodo 24. En la Figura 4.17 se reemplaza

este nodo por el 24 y se continta expandiendo el nodo activo més cercano (nodo 10).
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Figura 4.16. Exploracion del nodo 15 hasta cerrarlo.
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Al expandir el nodo 10 (Figura 4.17) se encuentra una mejor solucion entera en el nodo 60
que reemplaza a la anterior (nodo 24). Al continuar con la busqueda, se obtiene un valor inferior de

la funcion objetivo en el nodo 68 que reemplaza ahora a la del nodo 60.
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Figura 4.17. Exploracion del nodo 10 hasta cerrarlo.
En las Figuras 4.12 a 4.17 se exploraron todos los nodos por debajo del nodo 8 y como se
menciono, la mejor solucion encontrada corresponde a la del nodo 68. En la Figura 4.18 se

reemplaza el nodo 8 por el 68 y se contintia con la basqueda siguiendo el nodo 7.
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Figura 4.18. Exploracion del nodo 7 hasta cerrarlo.
Al explorar el arbol siguiendo el nodo 7 no se encontré un menor valor para el area total de
intercambio y se han resuelto hasta el momento 93 nodos. Como se observa en las Figuras 4.12 a
4.18 la mejor solucion aguas abajo del nodo 6 corresponde a la del nodo 68. Al reemplazar el nodo

6 por el 68, en la Figura 4.19 se observa que solo restan explorar los nodos 2 y 4.
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Figura 4.19. Nodos activos restantes luego de explorar 93 nodos.
En la Figura 4.20 se muestra la expansion de los nodos 2 y 4 hasta cerrarlos y se da por

finalizada la busqueda luego de resolver 125 nodos.

I 13

Figura 4.20. Exploracion de los nodos 2 y 4 hasta cerrarlos y finalizacidn dela busqueda.

Al igual que en problemas anterior (sin recalentamiento) los balances de energia terminan
seleccionando las bombas 1 y 5 sin necesidad de agregar otros nodos correspondientes a las
decisiones de las bombas. Tampoco se deben agregar nodos respecto al recalentamiento ya que
debido a las restricciones que relacionan los intercambiadores con las corrientes de ingreso de vapor
(Ecuaciones (3.23) a (3.31)) una vez conformada la estructura del HRSG la posibilidad de ingreso

de vapor resulta Unica. En la Figura 4.21 se muestra la estructura correspondiente al nodo 68.
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Figura 4.21. Estructura obtenida en el Nodo 68.

Como se observa en las Figuras 4.11 a 4.20 se necesitaron resolver 125 nodos para finalizar
la basqueda, lo que representa alrededor del 48% de las estructuras posibles (260 configuraciones).
Por otro lado, utilizando la estrategia tradicional de branch and bound (SBB) se tuvieron que
resolver 198 nodos lo que representa un 58% mas de problemas NLP que utilizando la estrategia

propuesta (198 nodos vs 125 nodos).

Para finalizar con el analisis de los resultados debe destacarse que, a diferencia de lo
sucedido en el caso anterior (sin considerar recalentamiento), la solucion obtenida aplicando la
estrategia propuesta resulté ser la misma a la obtenida por el resolver SBB y presentada en el

capitulo anterior.

De manera similar que para el caso anterior (sin recalentamiento), la Tabla 4.7 compara los
tamafos y tiempos de resolucion de los problemas NLP correspondientes a los nodos 1 y 68 (mejor
solucién). Claramente se puede apreciar como el tamafio del modelo y el tiempo de computo

disminuye durante el desarrollo de la metodologia.

Tabla 4.7. Comparacion entre el nodo 1y el 68.

Nodol Nodo 68 Disminucién porcentual

NUmero de ecuaciones 543 471 13.26%
NUmero de variables 445 357 19.78%
Tiempo de resolucion  1.903 seg 0.515 seg 72.94%

Cantidad de iteraciones 273 105 61.54%
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En la Tabla 4.8 se compara el nodo 68 con el modelo MINLP del Capitulo 3 (con recalentamiento)

fijando la estructura seleccionada.

Tabla 4.8. Comparacion entre el problema MINLP con la estructura fija'y el nodo 68.

MINLP (estructura fija) Nodo 68 Disminucion porcentual

NuUmero de ecuaciones 732 471 35.66%
Numero de variables 495 357 27.88%
Tiempo de resolucién 1.139 seg 0.515 seg 54.78%
Cantidad de iteraciones 165 105 36.36%

4.5 Conclusiones del Capitulo

Este capitulo presentd una estrategia alternativa de resolucion para el modelo de sintesis y
disefio éptimo de un ciclo combinado diferente a las implementadas por los resolvedores nativos de
GAMS. La estrategia propuesta realiza un proceso de ramificacion y acotamiento con una estrategia
de creacion de nodos diferente a la que utiliza el resolvedor SBB de GAMS. Es importante recordar
que SBB también realiza un proceso de ramificacién y acotamiento pero la forma en que se crea un

nodo es muy diferente a la de la estrategia presentada.

La metodologia propuesta consiste en resolver por unica vez un problema IP que genera
todas las configuraciones posibles segun las restricciones planteadas. Luego, esta informacion es
utilizada en una segunda etapa para explorar y determinar la configuracion de los intercambiadores
en forma ordenada y sistematica comenzando por la seccion ubicada a la izquierda del HRSG
(i=13) hasta alcanzar la seccion i=1.

La diferencia principal de la estrategia presentada respecto del proceso estandar de
ramificacion y acotamiento (SBB) es que en la secuencia propuesta no intervienen variables
binarias sino que cada nodo queda definido por los balances de materia y energia de los equipos que
no fueron eliminados. EI modelo NLP generado para cada nodo es equivalente a fijar las
correspondientes variables binarias en MINLP original pero con la ventaja de que al eliminar las
ecuaciones de los equipos que no intervienen se reduce el tamafio del modelo. Por lo tanto, el
resolvedor SBB siempre resuelve el mismo modelo mientras que en la estrategia propuesta las

dimensiones del problema van disminuyendo a medida que se avanza en la busqueda.

Un aspecto sumamente importante para destacar es que la metodologia propuesta permitio
en el caso de estudio sin considerar reingreso de vapor determinar una solucion éptima mejor que

las obtenidas por los dos resolvedores SBB y DICOPT; mientras que en el caso de estudio con
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reingreso de vapor encontrd la misma solucion. De esto se desprende que la estrategia, en principio,
asegura encontrar soluciones iguales o mejores que las encontradas por los algoritmos
convencionales que se encuentran incluidos en GAMS. Sin embargo, debe aclarase que dicha
metodologia fue aplicada a dos casos de estudio requiriendo ser aplicada a mas casos de estudios
incluyendo también otros procesos lo cual constituye una de las lineas de investigacion desde el
punto de vista metodoldgico el que se abordara en el futuro.




Capitulo 5

Sintesis y Disefio Optimo de wun ciclo
combinado con extraccion de vapor para
captura de CO,

5.1 Introduccion

A nivel mundial, las principales acciones que se estan desarrollando en materia de politica
ambiental son el estudio de la diversificacion de las fuentes de energia y la reduccién de la
dependencia de los combustibles fosiles, con el fin de hacer frente a las crecientes necesidades
energéticas en forma sustentable con el medio ambiente. En este aspecto, la incorporacion de
energias renovables no hidraulicas (solar, edlica, geotérmica, bioenergia) en la matriz energética ha
adquirido mayor relevancia en los dltimos afios. Sin embargo, se estima que en las proximas
décadas, el carbdn y el gas natural seguiran siendo, debido a su alta disponibilidad y a su economia
de escala, los combustibles fundamentales tanto para la generacion de energia eléctrica como para

la generacion de vapor de proceso (Mores, 2013).

El uso de combustibles fosiles para la generacion de energia es la causa principal de las
emisiones de uno de los principales gases de efecto invernadero, el CO,. De acuerdo a las
estadisticas presentadas por la Agencia Internacional de Energia ( IEA), el sector de produccion de
energia representa aproximadamente el 83% de las emisiones totales de gases efecto invernadero

provenientes de fuentes antropogénicas (resultado de actividades humanas), contabilizando el
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aporte de la produccién, transformacion, manejo y consumo de todas las fuentes energéticas
(Mores, 2013).

Los principales procesos para la captura de CO, actualmente disponibles, los cuales se
encuentran en distintas fases de desarrollo tecnolégico son: absorcion quimica, adsorcion con
cambio de presion (PSA) y temperatura (TSA), separacion por membranas y criogenacion, entre
otros. Las opciones que se encuentran bajo desarrollo para la disposicion final del CO, son el
almacenamiento geologico, el almacenamiento oceanico y la mineralizacion (Olajire, 2010; Pires
etal., 2011; Wang et al., 2011).

Las opciones tecnoldgicas disponibles para la captura implican procesos basados en
transformaciones fisicas o quimicas. En la absorcion quimica, el CO, reacciona con el solvente
(aminas en nuestro caso) que luego es regenerado, al mismo tiempo que el CO; es liberado de la
solucion. En particular, la absorcién quimica con aminas permite tratar corrientes con bajas
concentraciones de CO,, que es una caracteristica tipica de la corriente de gases exhaustos generada
en las plantas de potencia basadas en la combustién de combustibles fésiles (3.2-4.2% de CO, en
plantas de generacion que utilizan gas natural y 12-14% en plantas de generacidén que utilizan
carbdn). La principal desventaja asociada a esta tecnologia es el alto consumo de energia requerido

fundamentalmente en la etapa de regeneracion del solvente.

La absorcién quimica con aminas es la tecnologia con mayor desarrollo y aplicabilidad a
corrientes gaseosas diluidas de CO, (que son caracteristicas de los gases de combustion exhaustos)
en un horizonte de tiempo cercano. Sin embargo, la absorcién quimica y posterior compresién de
CO, requieren altos consumos de energia térmica (vapor necesario para la regeneracion del
solvente) y electricidad (funcionamiento de compresores, bombas, sopladores), asi como acoplar
(integrar) un sistema de captura a una planta existente de generacion de energia, lo cual implica la

modificacion estructural y operativa de esta Gltima.

Acoplar el sistema de captura por absorcién quimica al final de la linea de produccién de
energia (postcombustion) resulta ser la configuracion mas “atractiva” desde el punto de vista
econémico (en determinadas condiciones) y actualmente, es aplicable a las tecnologias mas
extendidas de generacion de energia eléctrica a partir de combustibles fdsiles, en particular a

centrales térmicas de carbén y ciclos combinados de gas (Mores, 2013).

Debido al alto nivel de consumo energético requerido por el proceso de captura, resulta
necesario integrar energéticamente ambos procesos (Generacion + Captura) en forma eficiente. En

Manassaldi et al. (2014) se presenta un modelo matematico de optimizacion de un ciclo combinado
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de generacion de energia acoplado a un proceso de captura de CO, mediante absorcion quimica con
Aminas. En Manassaldi et al. (2014) la estructura del ciclo combinado se encuentra fija y solo se
optimizan las variables operativas mientras que el modelo de captura es implementado de manera
rigurosa. La principal vinculacion entre ambos procesos es que el vapor necesario para el proceso

de captura es producido en el ciclo combinado.

Como continuacion de lo presentado en Manassaldi et al. (2014) en esta tesis se presenta un
modelo matematico de Generacién + Captura pero con la estructura del ciclo combinado como
variable de optimizacién. A diferencia de lo anterior (Manassaldi et al., 2014) aqui el proceso de
captura se representa con un modelo simplificado de consumo de vapor en funcién de la
concentracion de CO, (Mores, 2013).

En la Figura 5.1 se presenta la superestructura propuesta para la sintesis de un ciclo
combinado con extraccion de vapor para las captura de CO,. La caldera de recuperacién de calor
cuenta con 3 niveles de presion y recalentamiento y considera la posibilidad de involucrar
intercambios de calor en paralelo. A diferencia de los modelos considerados en los capitulos
anteriores, al nivel de presion mas bajo (Ip) se lo utiliza Gnicamente para generar el vapor requerido
para regenerar la amina en la planta de captura y se asume que abandona el HRSG en condicion de

vapor saturado.
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Figura 5.1. Superestructura propuesta con extraccion de vapor para ser utilizado en la planta de
captura de CO..

5.2 Modelo Matematico

Una vez mas, los balances de materia y energia se realizan siguiendo los lineamientos
establecidos en el Capitulo 2, solo bastan definir los sets y subset siguiendo la superestructura de la
Figura 5.1. Al existir ahora una corriente de condensado (corriente #48) que retorna al ciclo
combinado, la presion en el desaireador es considerada, a diferencia de los capitulos anteriores, una

variable de optimizacion en lugar de un parametro del modelo.

Las restricciones que involucran variables binarias y que realizan la seleccion de equipos, se

implementan segun lo presentado en el capitulo 3.

Como se observa en la Figura 5.1, la novedad en este proceso es la extraccion de vapor para
ser utilizado en la planta de captura de CO,. Como se menciond, como primera aproximacion, se
establece que el calor requerido para capturar un kilogramo de CO, es considerado como un

parametro del modelo (kco2) (Mores, 2013).

En Mores (2013) se sugieren valores de energia consumida en el intervalo de 3.5 a 5.5

kW/kg CO.. El calor requerido en la planta de captura de CO, para regenerar la amina se calcula
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como la diferencia entre la energia de la corriente que abandona el ciclo hacia la captura (corriente

#43) menos la de retorno de condensado (#48) que ingresa al desaireador, segun la ecuacion (5.1).
Qeoz = m43h43 - m48h48 (5.1)

Por su parte, dicho calor Qcoy, Se relaciona con la cantidad de CO, que se desea recuperar
mediante la ecuacién (5.2). En dicha ecuacién, mg y wco, son variables del modelo y representan,
respectivamente, el caudal y la fraccién en masa de CO, de la corriente gaseosa que abandona el
HRSG. A su vez, los parametros kco, Y Rcoz representan, respectivamente, la energia necesaria para

capturar un kilogramo de CO, y el nivel de captura deseado.
Qcoz = Rco2 kcoz mg Weo, (5-2)

La composicion de CO, en la corriente de gas (Wcoz) es funcidén de la relacion aire-
combustible (AF) en la turbina de gas y dicha funcionalidad es modelada con la funcion “extrinsic”
wdiox. La funcion externa wdiox se describe en detalle en el Apéndice 1.

Weo, = Wdiox( AF) (5.3)

Por Gltimo, la ecuacion (5.4) establece la igualdad entre el flujo de vapor que abandona el
ciclo y el flujo que retorna como condensado e ingresa al desaireador.

Myz = Myg (5-4)

La configuracion éptima del HRSG (seleccion de equipos e interconexiones) se determina
en forma similar a la utilizada en el Capitulo 3, pero considerando ahora la nueva superestructura de
la Figura 5.1. Las ecuaciones (5.5) a (5.21) corresponden a las restricciones l6gicas modificadas

para representar la nueva superestructura.

Las ecuaciones (5.5) y (5.6) evitan la presencia de soluciones equivalentes y son similares a
las ecuaciones (3.6) a (3.10) utilizadas al tratar la superestructura del Capitulo 3.

Xi,mp + Xi,hp +1_ Xi—l,mp Zl VI /I =8! 51 2 (55)

Xi,mp + Xi,hp +1_ Xi—l,hp 21 VI /I =8! 51 2 (56)

Las primeras cinco bombas estan relacionadas con una decisién discreta del modelo. Las
ecuaciones (5.7) a (5.10) corresponden al proceso de seleccion. Las mismas son equivalentes a las
ecuaciones (3.11) a (3.14).

m, < Y,|m,| Va,ne PUMP/n<5 (5.7)
a nl'alyp
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m, >y, |m,| va,ne PUMP/n<5 (5.8)
Yi+Ys =1 (5-9)
Yot Yst Y, =1 (510)

Las ecuaciones (5.11) a (5.13) corresponden a la seleccion de una de las corrientes de

recalentamiento propuestas. Su implementacion es similar a las ecuaciones (3.17) a (3.19).

m, <z, |m,| va/3l<a<34 (5.11)
m, >z,|m,|_ va/3l<a<34 (5.12)
34
> z,=1 (5.13)
a=31

Las ecuaciones (5.14) a (5.20) relacionan la seleccion de los sobrecalentadores de media con
el ingreso de la corriente de recalentamiento. Se obtienen de manera similar que las ecuaciones
(3.23) a (3.31).

1-Xgmp +1= Xy +2, 21 Vi,aeRH /i<5 (5.14)

1=Xy o +1=% 0 +2, 21 Vi,aeRH /i<4 (5.15)

1=Ky mp +1=% 1 +25, 21 (5.16)

1= X5 mp +[ > Xiympj-l- Z,>1 (5.17)
i<BAi#3

1_ X4,mp +( Z Xi,mpj+ ZSZ Zl (518)
i<4Ai#3

1= Xy T Xy + 233 21 (5.19)

1=Ky p +254 21 (5.20)

Por ultimo, como se menciond anteriormente en este capitulo se permite la presencia de

intercambiadores de calor en paralelo por lo que la ecuacion (3.5) se reemplaza por la (5.21).

DX, <2 Vilig EV (5.21)

jeHE
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5.3 Casos de estudio

5.3.1

recuperacion de CO,

Implementacion del modelo de sintesis de un ciclo combinado acoplado a un proceso de

A continuacion la Tabla 5.1 detalla los set, subset y ecuaciones que conforman el modelo

para el caso de estudio propuesto en este capitulo.

Tabla 5.1. Set, subset y restricciones que conforman el modelo matematico propuesto.

Célculo propiedades termodinamicas (Grupo
1)

Balances de materia, energia y ecuaciones de
disefio de los equipos (Grupo 2)

i={lal0}

j={hp, mp, Ip}

a,b,c,dye={1ab52}
LIQ={1a3,5a10,20a26,35a40, 46 a 52}
VAP ={4,11a19, 27 a 34,41 a44}

TIT = {45}

pl = {hp, mp, Ip, dea, cond}

PRESS = {20.hp a 29.hp, 39.hp a 40.hp, 5.mp a
19.mp, 30.mp a 34.mp, 36.mp a 38.mp, 1.Ip a

4.lp, 35.1p, 41.1p a 44.1p, 48.Ip, 47.dea, 49.dea a
52.dea, 45.cond a 46.cond}

Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).
Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).

Seleccién / Eliminacion de equipos (Grupo 3)

EC = {8.mp, 8.hp, 7.mp, 7.hp, 5.hp, 4.hp}

SH = {5.mp, 4.mp, 2.mp, 2.hp, 1.mp, 1.hp}
Seleccion de los intercambiadores de calor:
Ecuaciones (3.1) a (3.3), (3.20) a (3.22), (5.5),
(5.6) y (5.21).

Seleccion de la corriente de recalentamiento:
Ecuaciones (5.11) a (5.13).

RH = {5.31, 4.32, 2.33, 1.34}

Relacion entre los intercambiadores y el ingreso
de recalentamiento: Ecuaciones (5.14) a (5.20).
Seleccion de las bombas: Ecuaciones (5.7) a
(5.10).

NHNP = {8.mp.2, 7.mp.3}

HNP = {8.hp.2, 8.hp.3, 7.hp.3}

Relacion entre los intercambiadores y bombas:
Ecuaciones (3.15) y (3.16)

Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)

ST = {1.29.30}

STe = {2.19.41.45}

Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.16) a (2.22).

HE = {1.hp.28.29, 2.hp.27.28, 3.hp.26.27,
4.hp.25.26, 5.hp.24.25, 7.hp.22.23, 8.hp.20.21,
1.mp.18.19, 2.mp.16.17, 4.mp.14.15,
5.mp.12.13, 6.mp.10.11, 7.mp.8.9, 8.mp.6.7,
9.1p.3.4,10.1p.1.2}

EV ={3,6,9}

Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a
(2.34).

COND ={1.45.46}

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36)

En este proceso el desaireador no cuenta con
salida de vapor saturado, por tanto el subset
DEA tiene una posicién menos. Como la presién
del desaireador es variable, se debe tener en
cuenta la ecuacion (2.40).

DEA = {44.47.48.49}
Desaireador: Ecuaciones (2.37), (2.38) y (2.40).

PUMP = {1.35.36, 2.37.39, 3.38.40, 4.50.20,
5.51.5,6.52.1, 7.46.47}

Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)

MX = {5.36.6, 21.39.22, 23.40.24, 11.31.12,
13.32.14, 15.33.16, 17.34.18, 41.4.42}

Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49).

Debido a la presencia del recalentamiento
aparece ahora un divisor de una corriente en
cuatro (SP14)

SP1, ={2.3.35, 7.8.37, 9.10.38, 42.43.44}
SP13 ={49.50.51.52}

SP14 = {30.31.32.33.34}

Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)
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Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)
Proceso de captura de CO,: Ecuaciones (5.1) a
(5.4).

Modelo de costo: Ecuaciones (3.32) a (3.38)

La Tabla 5.2 muestra los parametros y cotas de este problema, la mayoria son similares a los
de la Tabla 2.1 y las diferencias corresponden a los requerimientos de este problema. Precisamente,
el nivel de presion Ip es ahora fijo, no existe el nivel de extraccion ext y la presion de operacion del

desaireador dea es para este nuevo problema variable.

Tabla 5.2. Pardmetros y cotas para la sintesis con captura de CO..

Parametros Cotas
Simbolo Valor Simbolo inferior / superior
Pinch 15K Prip 90 bar / 120 bar
Ap 5K Prmp 5 bar / 50 bar
Tcmax 1473.15 K Prea 0.2 bar/ 2.5 bar
Preond 0.05 bar AF 40/ 60
Prip 3.6150 bar PR 10/15
7 0.9 Tg 353.15 K/873.15K
P 0.75
U (economizadores)  42.6 W/m2K
U (evaporadores) 43.7 W/m2K
U (sobrecalentadores) 50 W/m2K
U (condensador) 3403 W/m2K

La Figura 5.2 ilustra la configuracién éptima incluyendo los valores de presion, temperatura
y caudal de cada una de las corrientes que implican el minimo costo total anual de 156.8349
MUSD/afo. Segln se puede apreciar, la solucién 6ptima involucra 9 intercambiadores de los cuales
2 pares de equipos intercambian calor en paralelo con la corriente de gas. Precisamente, se tratan de
los dos sobrecalentadores ‘“2.hp” y “2.mp” ubicados en la seccion i=2 los cuales intercambian,
respectivamente, 44.4702 y 34.0611 MW con la corriente de gas requiriendo 8.0039 y 6.1775
x10°m? involucrando fuerzas impulsoras de 111.1209 y 110.2749 K. El otro par de
intercambiadores es el economizador “5.mp” y el sobrecalentador “5.hp” ubicados en la seccion i=5
los cuales intercambian, respectivamente, 5.4428 y 26.0289 MW con la corriente de gas requiriendo
1.3666 y 7.0398 x10°m? involucrando fuerzas impulsoras de 79.6544 y 86.7938 K. Los
requerimientos 6ptimos de é&rea total de transferencia de calor y combustible son 78.0134 m? y
13.3993 kg/s.
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Luego, se resolvid el mismo problema de optimizacién pero ahora prohibiendo intercambios
de calor en paralelo (se remplaza la ecuacion (5.21) por la (3.5)) obteniéndose la misma cantidad
equipos, ya que los intercambiadores que operaban en paralelo en la solucién anterior pasaron a
operar en serie, segun se ilustra en la Figura 5.3. La solucion dptima presentada en la Figura 5.3,
identificada como SUB_OP1 es una solucion subOptima respecto a la presentada en la Figura 5.2.
Resulta interesante destacar que a pesar del cambio en la configuracion, el costo total anual solo
aumento 0.0871 MUSD/afio como consecuencia de que el costo total operativo (OPEX) aumentd
0.1168 MUSD/afo (110.0374 vs 109.9206 MUSD/afio) y que el costo total de inversion anualizado
(CAPEX/FRC) disminuyé en 0.0297 MUSD/afio (46.8846 vs 46.9143 MUSD/afio). La
comparacion de los resultados indica claramente que a pesar que ambas soluciones son diferentes
implican practicamente el mismo costo total anual. En efecto, al prohibir intercambios en paralelo
las temperaturas presiones y flujos se redistribuyen de tal manera que implican mayor consumo de
combustible y menor area total de transferencia de calor pero que dichas variaciones no modifican
significativamente el costo total anual. Precisamente frente a esa imposicion, el area total de
transferencia de calor disminuyé en 1.0 con respecto a la configuracion con intercambios en
paralelo (77.0341 vs 78.0134 x10°m?) mientras que el consumo de combustible aumenté en 0.027
ka/s (13.4263 vs 13.3993 kg/s).

Finalmente, el modelo fue resuelto prohibiendo la extraccion de vapor desde la segunda
turbina. Esto implica que toda la energia necesaria para recuperar la amina en el proceso de captura
de CO; es otorgada por el vapor generado en la caldera de recuperacion de calor sin recibir el aporte
de la corriente de extraccion de la turbina de vapor (corriente #41). Para este problema se obtuvo la
solucion suboptima SUB_OP2 ilustrada en la Figura 5.4.

Al comparar los valores de la Tabla 5.3, se observa que el TAC asociado a SUB_OP2 es
3.0094 MUSD/afio mas grande respecto a OPT (159.8443 vs 156.8349 MUSD/afio) como
consecuencia de que OPEX aumentd 3.4237 MUSD/afio (113.3443 vs 109.9206 MUSD/afo) y
CAPEX disminuy6 en 0.4143 MUSD/afio (46.5 vs 46.9143 MUSD/afio). Dichas tendencias son
similares a las observadas en la comparacion entre SUB_OP1 y OPT.

Tabla 5.3. Variables principales de la solucién en paralelo
OPT SUB _OP1 SUB _OP2

TAC [MUSD/afio] 156.8349 156.922 159.7586
CAPEX/CRF [MUSD/ano] 46.9143  46.8846  46.5196
OPEX [MUSD/afio] 109.9206 110.0374 113.2390
mgel [Kg/seq] 13.3993  13.4263  14.0063

AR [x10°m?] 78.0134 77.0341  69.8583
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Las Tablas 5.4 y 5.5 comparan, respectivamente, las contribuciones de los equipos al costo
de adquisicion total (Ci,) y de los servicios auxiliares al OPEX correspondientes a las tres
soluciones. La Tabla 5.4 muestra que en todas las soluciones la mayor contribucion al CAPEX
corresponde a la turbina de gas (aprox. 71.0 %) seguido por las turbinas de vapor (aprox. 21.0 %) y
por la caldera de recuperacion (aprox. 9.0 %). Por su parte la Tabla 5.5 indica, como era de esperar,
que el OPEX préacticamente corresponde al costo del combustible ya que éste representa
aproximadamente el 98.0 % del total mientras que el costo asociado al consumo de agua de

enfriamiento representa el 2.0 % restante.

Tabla 5.4. Distribucién de los costos de adquisicion de equipos.

OPT SUB OP1 SUB OP2
Intercambiadores de Calor [MUSD] 9.4381 9.3638 8.7170

Turbina de Gas [MUSD] 68.8119 68.9546 72.0253
Turbinas de Vapor [MUSD] 21.9098 21.7781 18.5748
Cinv [MUSD] 100.1598  100.0965 99.3171

Tabla 5.5. Distribucion de costos de servicios auxiliares.
OPT SUB OP1 SUB OP2

Combustible [MUSD/afio] 64.0418 64.1706 66.9426
Agua de enfriamiento 1.0496
[MUSD/afio] 1.044 1.6121

Crm [MUSD/afio] 65.0858 65.2202 68.5547
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Figura 5.2. Solucion optima obtenida al minimizar TAC permitiendo intercambio de calor en
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Figura 5.3. Solucion subdptima SUB_OP1 obtenida al minimizar TAC impidiendo intercambios de
calor en paralelo.
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Figura 5.4. Solucidn subdptima SUB_OP2 obtenida al minimizar TAC (permitiendo
intercambiadores en paralelo).

La Tabla 5.6 compara los valores 6ptimos correspondientes a las cargas cal6ricas, areas de

transferencia de calor y fuerzas impulsoras obtenidos en cada solucién de las Figuras 5.2, 5.3 y 5.4.

Tabla 5.6. Valores 6ptimos obtenidos para OPT, SUB_OP1 y SUB_OP2 (permitiendo
intercambiadores en paralelo).

OPT SUB_OP1 SUB_OP2

Q AT A Q AT A Q AT A

[MW] K] [x10°m?] [MW] [K] [x10°m?] [MW] [K]  [x10°m?
10.lp 11.3526 635728 4.1919 11588 64.481 4.219 10.7441 43.2683 5.8289
8.mp 36.6966 72.6319 11.8601 35.196 72.328 11.423 0 357.7056 0
8hp 0 1727585 0 0 1683974 0 45.0028 198.1536 5.3312
4hp 0 69.0420 0 29.634 89.053  7.812 0 1293899 0
5.hp 26.0289 86.7938 7.0398  0.000 112.413  0.000 0 1293899 0
9.lp 27.8877 71.6164 8.9108 24.953 70.823 8.062 157.1657 100.2181 35.8864
6.mp 38.8167 70.6567 12.5714 39.102 72.616 12.322 0 2344735 0
3.hp 73.2122 107.3182 15.6109 77.340 107.203 16.509 53.6395 157.4898 7.7938
5.mp 5.4428 79.6544 13666 4.165 69.440  1.200 0 2344735 0
2.mp 34.0611 110.2749 6.1775 27.788 107.831 5.154 25.3923 102.9862 4.9312
2.hp 44.4702 111.1209 8.0039  0.000 189.2119 0.000 34.8344 106.1131 6.5655
1hp 0 69.4640 0 48.312 120.152 8.042 0 49.6282 0
Cond 64.5446 8317 22804 64.892 8317 2293 99.6638 8317 3.5212
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Las Figuras 5.5, 5.6 y 5.7 corresponden a los diagramas “T vs Q” de las soluciones OPT,
SUB_OP1 y SUB_OP2 respectivamente. En las mismas se puede observar la integracion energética

entre la corriente de gas que abandona la turbina y las del fluido circulante.
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Figura 5.5. Diagrama “T vs Q" correspondiente a la solucion OPT.
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Figura 5.6. Diagrama “T vs Q" correspondiente a la solucion SUB_OP1.




134

Jg

830 \

730 \ Ty
630
3 NE—
h
530
Tei

430 \ ~Tg,

2.hp 2.mp 3.hp 8.hp 9.Ip 10.1p
330 1

T T T T T 1

0 50 100 158 [MW] 200 250 300 350

Figura 5.7. Diagrama “T vs Q" correspondiente a la solucion SUB_OP2.

5.3.2 Influencia de la funcién objetivo en la configuracion 6ptima

Finalmente, se investigd la influencia de la funcion objetivo en la configuracién optima.
Para esto, el modelo fue resuelto nuevamente pero considerando ahora como funciones objetivos la
minimizaciéon del consumo de combustible y la minimizacion del area total de transferencia de
calor. Los resultados obtenidos al minimizar el TAC en la seccion anterior también fueron
considerados. En todos los casos se considerd la posibilidad de seleccionar intercambios en

paralelo.

La Figura 5.8 ilustra las soluciones obtenidas al minimizar el consumo de combustible.
Como puede advertirse, el modelo obtuvo dos soluciones dptimas con el mismo consumo de
combustible (12.8613 kg/seg) pero diferentes configuraciones, involucrando en ambos casos el
mismo numero de intercambiadores. Al comparar ambas figuras, se puede advertir que la seccién
i=5 de la Figura 5.8 presenta dos intercambiadores en paralelo a diferencia de la Figura 5.9 que
presenta 1 intercambiador en la seccion i=5 (“5.hp”) y otro en la seccion i=4 (“4.mp”),
manteniéndose en ambas soluciones dos intercambiadores en la seccién i=2 (“2.mp” y “2.hp”) los

que intercambian calor en paralelo con la corriente de gas.
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Figura 5.8. Solucién éptima obtenida al minimizar el consumo de combustible permitiendo equipos
en paralelo (Solucién 1).
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Figura 5.9. Solucién dptima obtenida al minimizar el consumo de combustible permitiendo equipos
en paralelo (Solucién 2).
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Por su parte, la Figura 5.10 ilustra la configuracién dptima obtenida al minimizar el éarea
total de transferencia de calor, y al compararla con las restante se puede observar que es similar a la
de la Figura 5.8 y a la obtenida al minimizar el TAC (Figura 5.5).
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Figura 5.10. Solucion 6ptima obtenida al minimizar el area total de intercambio permitiendo
equipos en paralelo.

En la Tabla 5.7 se muestran las variables mas representativas de cada una de las cuatro
soluciones obtenidas. En cada caso se destaca el valor de la funcion objetivo. Por otro lado, la Tabla
5.8 presenta los valores de disefio de los intercambiadores de calor que forman parte del HRSG en
cada uno de los casos analizados.

Tabla 5.7. Valores Optimos de las variables mas importantes obtenidos por diferentes funciones
objetivo (permitiendo intercambiadores en paralelo).

Min. mgse  Min. MQsyel

: : total
Min. TAC — Min. A (Solucién 1) (Solucion 2)

TAC [MUSD/afio] 156.8349  157.1386  159.4356  159.5033
CAPEX/CRF [MUSD/afio]  46.9143 46.2746 49.7344 49.7716
OPEX [MUSD/afio] 109.9206 110.864 109.7012  109.7317
MOl [Kg/seq] 13.3993 13.7° 12.8613 12.8613
A" [x10°m?] 78.0134 60.7727 174.4614  175.9375

* Cota superior
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Tabla 5.8. Valores optimos obtenidos al minimizar distintas funciones objetivo (permitiendo

intercambiadores en paralelo).

Min. MOtuel

- total
Min. A (Solucion 1)

Min. TAC

Min. MQyel
(Solucion 2)

Q

[MwW]

AT
[K]

A

[x10°m?]

Q

MW]

AT

A

[K] [x10°m?]

Q

[Mw]

AT
K]

A

[x10°m?]

Q

[Mw]

AT
K]

A

[x10°m?

10.1p
8.mp
4.hp
5.hp

11.35
36.70
0.00
26.03

63.57
72.63
69.04
86.79

4.19
11.86
0.00
7.04

11.59

35.20

29.63
0.00

64.48 4.22
72.33 11.42
89.05 7.81
112.41 0.00

13.04

37.13
0.00

28.48

25.67
39.00
20.00
33.83

11.93
22.35
0.00
19.76

13.04

37.13
0.00

28.48

25.67
39.00
17.73
30.53

11.93
22.35
0.00
21.90

9.1p
6.mp
3.hp

27.89
38.82
73.21

71.62
70.66
107.32

8.91
12.57
15.61

24.95
39.10
77.34

70.82 8.06
72.62 12.32
107.20 16.51

30.80
21.79
82.83

33.18
28.31
53.92

21.24
17.61
35.15

30.80
21.79
82.83

33.18
28.31
53.92

21.24
17.61
35.15

5.mp
4.mp
2.mp
2.hp
1.hp

5.44
0.00
34.06
44.47
0.00

79.65
60.59
110.27
111.12
69.46

1.37
0.00
6.18
8.00
0.00

4.17
0.00
27.79
0.00
48.31

69.44
87.29
107.83
189.21
120.15

1.20
0.00
5.15
0.00
8.04

2.92
0.00
36.15
59.77
0.00

28.31
15.00
36.97
53.92
15.00

2.06
0.00
19.56
22.17
0.00

0.00
2.92
36.15
59.77
0.00

67.14
41.62
36.97
53.92
15.00

0
1.40
19.56
22.17
0.00

Cond

64.54

8.32

2.28

64.89

8.32

2.29

74.33

8.32

2.63

74.33

8.32

2.63

Las Figuras 5.11 a 5.13 muestran los diagramas “T vs Q” de las soluciones presentadas en

las Figuras 5.8 a 5.10 respectivamente. Se destaca nuevamente que estos diagramas permiten

observar la integracion energética entre ambos fluidos (gas y agua).
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Figura 5.11. Diagrama “T vs Q" correspondiente a la solucion encontrada al minimizar el
consumo de combustible permitiendo equipos en paralelo (Solucién 1).




138

g8

10 I

730 \\gs
630 \ Te,

v
': \ JTgs
530 &

N
T80
430 —\&.Tgn
2hp 2.mp 3.hp P S o Gmp Smp 9lp  100p
330 T T T T T T
0 50 100 150 200 250 300
Q [MW]

Figura 5.12. Diagrama “T vs Q" correspondiente a la solucién encontrada al minimizar el
consumo de combustible permitiendo equipos en paralelo (Solucién 2).
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Figura 5.13. Diagrama “T vs Q” correspondiente a la solucion encontrada al minimizar el &rea de
intercambio permitiendo equipos en paralelo.

El mismo analisis fue realizado para el caso en que se prohibe intercambiadores en paralelo
obteniendo las configuraciones ilustradas en las Figuras 5.14 y 5.15 las cuales se corresponden con
las variables més representativas listadas en la Tabla 5.9 y los calores transferidos, areas y fuerzas
impulsoras mostradas en la Tabla 5.10.
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Figura 5.14. Solucién obtenida al minimizar el &rea total de intercambio prohibiendo equipos en
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Figura 5.15. Solucion obtenida al minimizar el consumo de combustible prohibiendo equipos en
paralelo.
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Al comparar los resultados se concluye que la configuracion que se obtiene al minimizar el
costo total anual (Figura 5.3) es similar a la que se obtiene al minimizar el &rea de transferencia de
calor (Figura 5.14) pero ambas configuraciones son diferentes a la que se obtiene al minimizar el
consumo de combustible (Figura 5.15). La diferencia entre las soluciones se debe a la posicion del
sobrecalentador de media presion y del economizador de alta presion. En las Figuras 5.3 y 5.11, la
corriente de gas primero intercambia calor con el economizador “4.hp” ubicado en el nivel de alta
presion y luego con el sobrecalentador ubicado en el nivel de media presion (“5.mp”) mientras que
en la Figura 5.15 la corriente de gas primero intercambia calor con el sobrecalentador ubicado en el
nivel de media presion (“4.mp”) y luego intercambia calor con el economizador “5.hp” ubicado en
el nivel de alta presion.

Tabla 5.9. Valores Optimos de las variables mas importantes obtenidos por diferentes funciones
objetivo (prohibiendo intercambiadores en paralelo).

Min. TAC  Min. mgrer  Min. A®
TAC [MUSD/afio] 156.922 159.4365 157.1886
CAPEX/CRF [MUSD/afio]  46.8846 49.6495 46.2936
OPEX [MUSD/afio] 110.0374 109.787 110.895
MQruel [kO/se0] 13.4263 12.8874 13.7*
AR 1%10°m?] 77.0341 174.4614 61.1896

* Cota superior

Tabla 5.10. Valores 6ptimos obtenidos al minimizar distintas funciones objetivo (prohibiendo
intercambiadores en paralelo).

Min. TAC Min. Mgl Min. A@!
Q AT A Q AT A Q AT A
[MW] K] [x10°m?] | [MW] K] [x10°m?] | [MW] K] [x10°m?]
10.Ip | 11.588 64.481 4.219 | 13.718 25409 12.673 | 11.294 78.652 3.371
8mp | 35196 72.328 11423 | 36.341 36.378 23.450 | 34.843 96.031  8.517
4.hp | 29.634 89.053 7.812 0 17.638 0 26.949 116.672 5.422
5.hp 0 112.413 0 34.045 30.504 26.199 | 0.000 140.992 0
9.dp | 24953 70.823 8.062 | 25.930 30.712 19.320 | 32.925 89.958 8.376
6.mp | 39.102 72.616 12.322 | 22.002 28.422 17.714 | 44455 97.908 10.390
3.hp | 77.340 107.203 16.509 | 90.289 56.527 36.551 | 71.193 130.351 12.498
4.mp 0 62.096 0 3.035 44.030 1.379 0 85.137 0
5mp | 4165 69.440 1.200 0 70.818 0 5.069 96.523  1.050
2.mp | 27.788 107.831 5.154 | 23.674 44812 10.566 | 26.812 139.322 3.849
lhp | 48312 120.152 8.042 | 65.145 64576 20.176 | 40.069 146.014 5.488
Cond | 64.892 8.317 2.293 | 75.791  8.317 2.678 | 63.057 8.317 2.228
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Los diagramas “T vs Q” correspondientes a las soluciones reportadas en las Figuras 5.14 y

5.15 se presentan en las Figuras 5.16 y 5.17 respectivamente.

Jg

830 AN

Jg
JTg;
730 \ \
630 I

— \ = Jgs
.:ﬁ. 1
- ] \ Tg,
530 ' << Te
Tgo
i ! Te,,
430 T __'QI.T;;,,
1.hp 2.mp 3.hp 4..n.1p 5.hp 6.mp 8.mp . 9lp 10.Ip
330 T T T T T T
0 50 100 150 200 250 300

Q [MW]

Figura 5.16. Diagrama “T vs Q" de la solucion encontrada al minimizar el consumo de
combustible prohibiendo equipos en paralelo.
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Figura 5.17. Diagrama “T vs Q" de la solucion encontrada al minimizar el area de intercambio
prohibiendo equipos en paralelo.

5.4 Conclusiones del Capitulo

En este capitulo se presentd la sintesis y el disefio optimo de un ciclo combinado
considerando la captura de CO, generado en el proceso de combustion en la turbina de gas. En esta
oportunidad, el ciclo combinado fue representado mediante el modelo matematico introducido en el

Capitulo 3 pero con ciertas modificaciones. En efecto, si bien la caldera de recuperacion de calor
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cuenta con 3 niveles de presion y recalentamiento y considera la posibilidad de involucrar
intercambios de calor en paralelo, a diferencia de los modelos considerados en los capitulos
anteriores, el nivel de baja presion esta destinado Unicamente para generar el vapor requerido para
regenerar la amina en la planta de captura y no es considerado para generar electricidad por lo que
el ciclo combinado “original” que incluia tres turbinas de vapor ahora se reduce a dos turbinas. Por
su parte, la planta de captura fue representada considerando una relacion “sencilla” entre el calor

necesario en la planta de captura y la cantidad de CO; generada en la combustion (ecuacion (5.2)).

Con fines de comparacion con los resultados obtenidos al permitir intercambios en paralelo,
el modelo fue resuelto imponiendo distintas restricciones sobre la configuracion del HRSG
obteniéndose asi soluciones subdptimas. Por ejemplo, una de las soluciones subdptimas se le
impuso prohibir intercambios de calor en paralelo. La comparacion de los resultados indico
claramente que a pesar que ambas soluciones son diferentes implican practicamente el mismo costo
total anual. En efecto, al prohibir intercambios en paralelo las temperaturas presiones y flujos se
redistribuyen de tal manera que implicaron que el consumo de combustible aumente en 0.027 kg/s
(13.4263 vs 13.3993 kg/s) y que el area total de transferencia de calor disminuya en 1.0 10° con
respecto a la configuracion con intercambios en paralelo (77.0341 vs 78.0134 x10°m?) resultando
en un ligero aumento de 0.0871 MUSD/afio en el TAC (156.922 vs 156.8349 MUSD/afo). Para
otra solucion subdptima obtenida al prohibir la extraccion de vapor desde la segunda turbina, el
TAC result6é ser 3.0094 MUSD/afio mayor respecto a la solucion 6ptima (159.8443 vs 156.8349
MUSD/afio) como consecuencia de que OPEX aument6 3.4237 MUSD/afio (113.3443 vs 109.9206
MUSD/afo) y CAPEX disminuyé en 0.4143 MUSD/afio (46.5 vs 46.9143 MUSD/afo).

Por ultimo, se investig6 la influencia de la funcion objetivo en la configuracién éptima para
lo cual el modelo fue resuelto la minimizacion del consumo de combustible y la minimizacion del
area total de transferencia de calor y en todos los casos se considerd la posibilidad de seleccionar
intercambios en paralelo. De la comparacién de resultados se concluy6 que la configuracion que se
obtuvo al minimizar el costo total anual es similar a la que se obtuvo al minimizar el area de
transferencia de calor pero ambas configuraciones son diferentes a la que se obtuvo al minimizar el

consumo de combustible.




Capitulo 6

Sintesis y Diseno Optimo de un ciclo
combinado acoplado a wuna planta de
produccion de servicios auxiliares

6.1 Introduccion

La tarea de sintesis y disefio de sistemas de utility, esto es, plantas de cogeneracion de
energia eléctrica, vapor y potencia mecéanica en industrias de procesos es uno de los problemas mas
interesantes y a la vez complejos de resolver debido a los diferentes trade-offs presentes entre las
principales variables de tales sistemas.

En la literatura especifica relacionada con la optimizacion de procesos quimicos e
industriales, se pueden encontrar diferentes trabajos interesantes que abordan el estudio de
configuraciones y condiciones de operacion de sistemas de utility aplicando diferentes
metodologias de resolucion, considerando distintos casos de estudio y asumiendo diferentes

hipétesis de modelado como asi también nivel de detalles en la descripcion de los equipos.

Desde el punto de vista metodoldgico, los principales enfoques aplicados a la tarea de
sintesis y disefio que se encontraron en la literatura se pueden clasificar en dos grupos segun se

describe brevemente a continuacion:

143
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6.1.1 Enfoques basados en la minimizacion de la pérdida de energia disponible

Los primeros trabajos sobre sintesis de sistemas de utility fueron mayoritariamente de
naturaleza heuristica o basados en principios termodindmicos (Chou y Shih, 1987; Nishio, 1977,
Nishio et al., 1980, 1982; Petroulas y Reklaitis, 1984).

Nishio (1977), Nishio et al. (1980, 1982) presentaron una metodologia para minimizar la
pérdida de energia total de procesos incluyendo el sistema de vapor y potencia. Los autores
proponen dividir el problema original en dos subproblemas: 1) minimizar la pérdida de energia
disponible para el sistema de proceso, y 2) minimizar la pérdida de energia disponible para el
sistema de vapor y potencia. EI modelo para minimizar la pérdida de energia disponible en el
proceso lo resuelven disponiendo de las demandas apropiadas de vapor y potencia. La pérdida de
energia disponible del sistema generador de vapor-potencia se modela con los balances de materia y
energia apropiados, manteniendo constante la eficiencia isentrépica de las turbinas de vapor.
Posteriormente las demandas del sistema son clasificadas entre: a) potencia-dominantes para lo cual
son necesarias turbinas de contrapresion y de condensacion en el sistema y b) vapor dominantes

para lo cual son necesarias turbinas de contrapresion.

En forma similar, Petroulas y Reklaitis (1984) abordan el problema de sintesis de sistemas
de servicios auxiliares para lo cual proponen minimizar la pérdida de energia disponible dividiendo
el procedimiento en dos subproblemas. El primer subproblema consiste en determinar la
temperatura y presion de cada colector de vapor para lo cual proponen un modelo de programacion
lineal y considerando como funcién objetivo la minimizacion de la pérdida de energia disponible.
Para resolver el modelo lineal los autores asumen conocidas la temperatura méxima del sistema y el
namero de niveles de presion. Luego, en el segundo subproblema determinan si las demandas de
potencia motriz se deben satisfacer empleando turbinas de vapor o utilizando motores eléctricos.
Para determinar esto, los autores resuelven un modelo de programacién lineal mixta entera pero
ahora minimizando los costos asociados a las importaciones de vapor y electricidad. En esta etapa el
flujo de vapor excedente disponible en cada nivel de presion, generado en las calderas de
recuperacion o proveniente de expansiones, se divide entre las turbinas de vapor para potencia
motriz y el generador de potencia eléctrica. Dichos autores asumen valores fijos para la temperatura
inicial y final de cada corriente de calor de desecho y de cada corriente con necesidades de carga
térmica, asi como la presion minima permitida de cada demanda de vapor. Ademas, los estados del
vapor a diferentes niveles de presion, excepto el nivel de presion mas alto, se relacionan con la
temperatura por medio de una curva de operacion definida a través de una eficiencia isentropica

constante para cada turbina de vapor dada. De esta manera a partir de las condiciones del vapor en
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el cabezal de alta presion, y con el valor de la eficiencia isentropica constante es posible calcular los
estados inferiores del vapor.

Yoo etal. (1996) desarrollan un método sistematico para modelar y simular sistemas de
servicios auxiliares con topologia fija, que determina las condiciones Optimas de operacion. Las
condiciones Optimas de operacion determinadas son: la cantidad de vapor generado, la distribucion
de flujos de vapor en todo el sistema y el nimero de turbinas que deben operar. Para el modelado
del sistema generador de vapor y de potencia eléctrica, los autores suponen que las condiciones de
operacion de los cabezales estan fijas y la eficiencia isentropica de las turbinas es constante. El

criterio de optimizacion consiste en minimizar irreversibilidad total del sistema.

6.1.2 Enfoques considerando la optimizacién de modelos basados en superestructura

El primer paso seglin este enfoque y segin se desarrolld en capitulos anteriores, es la
postulacion de una superestructura, que contemple todas las configuraciones posibles que pueden
considerarse, y de las cuales se selecciona la solucién Optima. Esta superestructura contiene un
numero finito de unidades de proceso con sus correspondientes interconexiones. Una vez
desarrollada la superestructura de servicios auxiliares, el segundo paso es formular el problema de
sintesis como un problema de programacion lineal mixta entera involucrando decisiones discretas
(variables binarias) para seleccionar/eliminar unidades de procesos y decisiones continuas para

representar las condiciones de operacion y dimensiones de cada equipo.

Bajo este enfoque existen numerosos trabajos y algunos de los cuales se describen a

continuacion.

Papoulias y Grossmann (1983) propusieron una superestructura de un sistema de
cogeneracion que incluye turbinas de vapor y una turbina de gas el cual fue modelado a través de un
programa mixto entero lineal (MILP) para seleccionar, de entre un intervalo fijo de niveles de
presion, una configuracion dptima para las demandas de vapor y potencia especificadas.

En forma similar a Papoulias y Grossmann (1983), Petroulas y Reklaitis (1984) propusieron
también una superestructura incluyendo turbinas de vapor y una turbina de gas, requerimientos de
vapor para el proceso de intercambio de calor, y vapor himedo para las necesidades del proceso.
Los autores aplicaron programacion lineal acoplada con técnicas de programacion dindmica para

establecer una configuracion 6ptima para las demandas de vapor y potencia especificadas.
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Nath et al. (1986), desarrollaron un programa mixto entero, para acoplar la optimizacion
tanto del proceso, como del sistema de cogeneracion. En este trabajo se utilizaron modelos,

relativamente sencillos, para la descripcion del proceso y del equipo.

A diferencia de los trabajos anteriores, Colmenares y Seider (1987) presentaron una
estrategia de programacién no lineal (NLP) para la sintesis de sistemas de cogeneracion que
satisfacen las demandas de 3 potencia y de calentamiento del proceso al 100% de eficiencia. La
estrategia utiliza el método del intervalo de temperatura (Linnhoff y Flower, 1978), el cual permite
un alto grado de integracion de calor y potencia entre la maquina de vapor y el proceso, y entre la

misma maquina de calor.

Wellons et al. (1994), desarrollo un modelo del tipo no lineal para la optimizacion operativa

del sistema de cogeneracién en linea, sobre un amplio rango de condiciones.

Maia et al. (1995) propusieron un modelo matematico de optimizacion altamente
combinatorio para derivar estructuras de sistemas que satisfacen demandas fijas de vapor,
electricidad y potencia mecéanica. Este enfoque permite la seleccion del equipo disponible en

capacidades estandar, manipulando variables discretas y funciones discontinuas de costo.

Mavromatis y Kokossis (1998a) desarrollaron una herramienta conceptual para redes de
turbinas de vapor, la cual puede ser utilizada para analizar y optimizar su operacion y disefio.
Explota el conocimiento de ingenieria del sistema y proporciona una proyeccion de la regién
factible de operacion de toda la red. La representacion es entonces particionada en dominios de
optimalidad que proporcionan el modo de operacion dptimo para la red, bajo demandas especificas.
Luego, los mismos autores, Mavromatis y Kokossis (1998b), presentaron un nuevo procedimiento
para analizar las opciones de disefio existentes. El modelo matematico, propuesto para la turbina,
cuantifica la variacion de la eficiencia con el tamafio de la turbina, la carga y las condiciones de
operacion de una manera sencilla. Es aplicable a cualquier tipo de unidad y proporciona
estimaciones adecuadas de su rendimiento sobre el rango total de operacion. Como tal, puede ser
utilizado para establecer objetivos reales de trabajo en la etapa inicial del disefio, asi como para

establecer los niveles de vapor para maximizar el potencial de cogeneracion.

Bruno et al. (1998) presentd6 un modelo MINLP de sintesis de una planta de servicios
auxiliares considerando como decisiones discretas la seleccion del(os) equipo(s) para generar vapor
como asi también el numero y tipo de turbinas de vapor y. Precisamente para la generacion de
vapor, los autores proponen los siguientes cuatro equipos candidatos: 1. Ciclo combinado

incluyendo la posibilidad de combustor adicional en la caldera de recuperacion de calor, 2. Caldera
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de alta presion utilizando fuel como combustible, 3. Caldera de media presion utilizando fuel como
combustible, 4. Caldera de recuperacién de calor a partir de gases provenientes de otros procesos
y/o de otras unidades de procesos por ej. reactores quimicos. Por su parte, para satisfacer las
demandas especificadas de electricidad y potencia mecanica, los autores proponen como alternativa
diferentes tipos de turbinas de vapor las cuales se mencionan a continuacion: 1. Turbina de
contrapresion descargando a media presion, 2. Turbina de contrapresion descargando a baja presion,
3. Turbina de contrapresion descargando a media y baja presion, 4. Turbina de condensacion, 5.
Turbina de condensacion con extraccion de vapor para nivel de media presion, 6. Turbina de
condensacion con extraccion de vapor para nivel de baja presion. También, los autores consideraron
la alternativa de poder seleccionar motores eléctricos para satisfacer parcial o totalmente las
demandas de potencia requeridas. EI modelo resultante es implementado en GAMS y resuelto con
DICOPT utilizando MINOS5 como resolvedor no lineal y OSL como resolvedor para el modelo

lineal.

Petracci et al. (2001) propusieron resolver una superestructura para determinar el nimero de
caldera convencionales y turbinas de vapor considerando como funcion objetivo la minimizacion
del costo total de operacion. Las calderas fueron modeladas en forma rigurosa considerando por
ejemplo correlaciones para tener en cuenta la variacion del coeficiente global de transferencia y
poder asi determinar las curvas de cargas-eficiencia en una de las calderas. EI modelo MINLP
resultante fue resuelto para distintas demandas de potencia y vapor. Finalmente, los resultados
obtenidos utilizando modelos rigurosos fueron comparados con los obtenidos por modelos

simplificados.

A diferencia de los trabajos anteriores, Martinez y Eliceche (2008) resolvieron un problema
de optimizacion multiobjetivo del tipo MINLP para optimizar plantas de servicios auxiliares
considerando aspectos ambientales y econdmicos. EI modelo permite seleccionar las condiciones de
presion y temperatura de los cabezales en las lineas de alta, media y baja presion considerando

como decisiones discretas equipos candidatos tales como motores eléctricos y turbinas de vapor.

Recientemente, Caballero et al. (2014) proponen una metodologia hibrida de resolucion para
resolver diferentes problemas pero la aplican para al problema de sintesis de servicios auxiliares
presentado por Bruno et al. (1998) pero considerando 4 niveles de presion en vez de 3. También, la
metodologia propuesta es diferente a la empleada por Bruno et al. (1998) ya que Caballero et al.
(2014) proponen integrar convenientemente técnicas de programacion matematica con simuladores
de procesos con el fin de explotar las ventajas que ofrecen cada uno de ellos para resolver el modelo

completo.
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El objetivo de este capitulo es integrar el modelo MINLP de sintesis y disefio del
recuperador de calor presentado en los capitulos anteriores a la planta de servicios auxiliares
presentada en Caballero et al. (2014). A diferencia de los trabajos mencionados anteriormente, aqui
se asume que el vapor es generado solamente por un ciclo combinado y se propone determinar no
solo la configuracion optima del mismo, en especial la de HRSG, sino la del sistema de utility

(disposicion de turbinas de y valvulas de expansion).

También, como un desafio importante de este capitulo, se propone presentar una
metodologia de resolucion para el modelo resultante la cual surge de la experiencia ganada durante

el desarrollo de los capitulos anteriores.

6.2 Descripcion de la superestructura y definicion del problema de optimizacion

En la Figura 6.1 se presenta la superestructura propuesta para la sintesis de un ciclo
combinado inmerso en una planta de generacion de servicios auxiliares (electricidad, potencia
mecanica y vapor). El recuperador de calor cuenta con tres niveles de presion y en este caso no

considera recalentamiento de vapor (Figura 6.2).
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Figura 6.1. Superestructura propuesta para la planta de servicios auxiliares.
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Figura 6.2. Superestructura propuesta para el HRSG acoplado a la planta de servicios auxiliares.

El problema que se propone resolver puede definirse de la siguiente manera: Dado un
conjunto de demandas de vapor, energia eléctrica y potencia mecanica (parametros del problema),
el problema consiste en seleccionar la configuracion Optima a partir de las configuraciones
candidatas que se encuentran embebidas en las Figuras 6.1 y 6.2 y determinar las condiciones de
operacion y tamafios de los equipos, de tal manera que el consumo de combustible requerido por la

turbina de gas resulte minimo.

6.2.1 Modelo correspondiente a la sintesis de HRSG

La superestructura del HRSG de la Figura 6.2 corresponde a un recuperador de calor que
como se ha indicado, en este caso asumimos sin recalentamiento. Sin embargo, es diferente a la
superestructura presentada en el Capitulo 3. Al igual que en la superestructura del capitulo anterior,
se deben adecuar algunas restricciones a la superestructura de la Figura 6.2. Las ecuaciones (6.1) a

(6.7) corresponden a las ecuaciones logicas para este caso (Figura 6.2).

Las ecuaciones (6.1) y (6.3) cumplen la misma funcién que las ecuaciones (3.6) a (3.10), en

el problema planteado en dicho capitulo.

Xitp + Ximp + Xipp +1—% )0 =1 Vvili=118,5,2 (6.1)
Xitp + Ximp T Xipp T1=X g =1 Vili=118,5,2 (6.2)
Xitp + Ximp T Xipp +1= Xy o 21 Vil/i=118,5,2 (6.3)

Por otra parte, las primeras ocho bombas estan asociadas a una decision discreta (ecuaciones

(6.4) a (6.7)). Estas restricciones son equivalentes a las ecuaciones (3.11) a (3.14).
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m, <y,[m,| va,ne PUMP/n<8 (6.4)
m, >y, |m,| va,ne PUMP/n<8 (6.5)
Vit Y, +Ys=1 (6.6)
Yo+ Y, +Ys+Ys+Y, =1 (6.7)

6.2.2 Seleccion/eliminacion de las turbinas de vapor

En este problema como hemos resaltado, aparecen nuevas decisiones discretas que deben ser
tenidas en cuenta. Ademas de la sintesis en el HRSG, el modelo debe “decidir” acerca de la
existencia (0 no) de las turbinas de vapor y el lugar de alimentacion de la salida intermedia del
HRSG. Por tal motivo, se definen las siguientes variables binarias:

“ {1: Existe la turbina de vapor n
X

" | 0: No existe la turbina de vapor n

w |1: EI HRSG alimenta el nivel de presion MP de la planta de servicios
0: El HRSG alimenta el nivel de presion HP de la planta de servicios

Cuando una turbina no existe el flujo de entrada es cero y la relacién entre las condiciones
de entrada y salida (evolucion isentropica con rendimiento) no se establece. Esto se logra con las

ecuaciones (6.8) a (6.11) (turbinas sin extraccion).

m, < [m,[, vn,aeST (6.8)
m, > X |m, | vn,aeST (6.9)
h, <stout(R,,T,, R, 75 )+(1-x' )M vn,a,beST (6.10)
h, = stout(P,, T, R, 7 ) —(1-x3 )M vn,a,beST (6.11)

Por ejemplo, si la turbina 1 no existe (x*; = 0), por la ecuacién (6.8) y (6.9) el flujo de
entrada (ms3) es cero y por las ecuaciones (6.10) y (6.11) no se considera la evolucién mencionada.
Caso contrario, si esta turbina existe (x*; = 1), por las mismas restricciones el flujo que ingresa
estara comprendido dentro de un rango de variacién y se establece la relacién entre las condiciones

de entrada y salida.
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De manera similar se procede con las turbinas con extraccion. Las ecuaciones (6.12) a (6.17)

establecen la posibilidad de eliminacidn de las turbinas con extraccion de vapor.

m, <x; |m,| vn,aeSTe (6.12)
m, > X' |m,| vn,aeSTe (6.13)
h, <stout(R,,T,,R.75 )+(1- x5 )M Va,b,neSTe (6.14)
h, 2 stout(P,,T,, R, 7 ) —(1-x )M Va,b,neSTe (6.15)
h, <stout(R,T,, P75 )+ (1= x5 )M vb,c,neSTe (6.16)
h, 2 stout (R, T,, P75 )~ (1= x5 )M vb,c,neSTe (6.17)

En general, existen correlaciones entre el rendimiento isentropico y la potencia desarrollada
por una turbina de vapor para diferentes presiones de entrada, segin indican los propios fabricantes.

Aqui adoptamos la utilizada en Bruno et al. (1998).

St
e =r (pn n ] ¥ne(ST USTe) (6.18)

Los parametros p, q y r de la ecuacion (6.18) dependen de la presion de entrada de cada
turbina y de la naturaleza de la misma (contrapresion o condensado). Estos valores se muestran en
la Tabla 6.1.

Tabla 6.1. Constantes de la ecuacion (6.18) (Bruno et al., 1998; Caballero et al., 2014)
Turbinasla6y

3 Turbina 7 Turbina 9 Turbinas 10 y 11
p -427.0992 -313.3561 -378.0419 -244.8585
q 865.5034 648.2201 758.8181 528.1410
r -0.8217 -0.7714 -0.8223 -0.7769

6.2.3 Seleccion de alimentacion del nivel intermedio del HRSG

En la planta de servicios auxiliares existen cuatro niveles principales de presion (vhp, hp,
mp y Ip). El nivel de presién mas alto de la caldera de recuperacion de calor coincide con el de la
planta de servicios (vhp), lo mismo ocurre con el méas bajo (Ip). El nivel intermedio de la caldera

(mpc) puede ser el de alta de la planta (hp) o el de media (mp).
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Si el HRSG alimenta al nivel mp, el valor de la presion intermedia en la caldera debe ser
igual que el de la linea mp (de manera similar si se alimenta el nivel hp). Esta decision se lleva a

cabo mediante la variable binaria x™.

En la ecuacion (6.19) y (6.20) se observa que si el valor de la variable binaria x™ es 1, la

presion intermedia en la caldera (Prmpc) es igual a la del nivel MP (Pry,) de la planta de servicios

auxiliares.
Pl < Pl +(1-X™ )M (6.19)
Pl 2 P —(1-X™ )M (6.20)

Si se alimenta el nivel mp el flujo de la corriente que ingresa a hp (msg) debe ser nulo.
Mg, g(l—xmp)|m59|up (6.21)

Por otro lado, si la variable binaria Xy, adopta el valor discreto de O significa que se alimenta el
nivel hp (ecuacion (6.22) y (6.23)).

Pr . <Pr,+x"M (6.22)

mpc

Pr . = Pr,—x™M (6.23)

mpc

De igual manera, si se alimenta el nivel hp el flujo de la corriente que ingresa a mp (mgg) debe ser

nulo.

Mgy <X Mgy (6.24)

Las ecuaciones (6.19) a (6.24) garantizan que la salida intermedia de la caldera de

recuperacion de calor alimente a un anico nivel de presion de la planta de servicios auxiliares.

6.2.4 Asignacion de turbinas para satisfacer las demandas de potencia mecanica y

electricidad

La planta de servicios auxiliares debe satisfacer una demanda de electricidad y/o varios
requerimientos de potencia mecanica. La potencia mecanica debe ser producida por una Unica
turbina de vapor mientras que la electricidad puede ser fruto de varias turbinas de vapor junto con la
de gas (pueden sumarse sus potencias generadas). Es decir, si una turbina de vapor debe satisfacer
una demanda de potencia mecanica su potencia debe ser exactamente la solicitada pero en caso de

satisfacer una demanda de electricidad su potencia sera determinada por el modelo.
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La asignacion de demandas requiere el agregado de nuevas variables binarias que relacionan
la demanda con las turbinas. Para relacionar las diferentes demandas con las turbinas de vapor se

crea el set d (que contiene las demandas) y las siguientes variables binarias.

. |1: Lademandad es satisfecha por la turbina n
“"10: La demanda d NO es satisfecha por la turbina n

En primer lugar, se establece que cada demanda de potencia mecénica debe ser satisfecha
por alguna de las turbinas (ecuacion (6.25)). Esta restriccion solamente aplica a las demandas de
potencia mecéanica ya que la electricidad puede ser producida por méas de una turbina de vapor. El

subset MD contiene todas estas las demandas.

> =1 vd/d e MD (6.25)

A su vez, cada turbina solo puede satisfacer a lo sumo una de las demandas (ecuacion (6.26)

). Es decir, o genera electricidad, potencia mecanica o ninguno de los dos.
> xs <1 vn (6.26)
d
La potencia generada por cada turbina W™, se desagrega en las variables correspondientes a
las diferentes demandas (W*%,). Las ecuaciones (6.27) y (6.28) solo aplican a las demandas de

potencia mecanica y establecen que cuando una demanda de potencia mecéanica es asignada (xadd,n),

la variable Wadd,n adopta el valor correspondiente a esta demanda (D).
W(ffﬁ‘1 <D, xj‘fjn vn/d eMD (6.27)
W, > D, X5, vn/d e MD (6.28)

Por otro lado, la ecuacion (6.29) aplica para la demanda de electricidad y el Gnico objetivo es que al

asignar la produccidn de electricidad su potencia generada sea mayor que un valor estipulado (D).
W;fﬁ‘1 > Dloxj‘f‘n vn/d g MD (6.29)

La potencia producida por una turbina de vapor corresponde a la sumatoria de sus variables

desagregadas.

W=D WS vn (6.30)
d

Por dltimo, para satisfacer los requerimientos energéticos, la potencia neta generada en la

planta de servicios debe ser mayor que la suma de todas las demandas (ecuacion (6.31)).
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Wtotal > z Dd (631)
d

Las ecuaciones (6.25) a (6.31) permiten que el modelo seleccione la turbina de vapor que va
a satisfacer cada demanda. Es decir, cada turbina seleccionada va producir exactamente la cantidad
de potencia necesaria para satisfacer alguna de las demandas o la electricidad necesaria para

satisfacer la demanda.
6.3 Estrategia de resolucion

La sintesis del recuperador de calor y de la planta de utility en simultdneo genera un modelo
matematico MINLP que debido al nUmero de decisiones discretas y tamafio del modelo (nimero de
ecuaciones y variables) resulta “dificil” de resolver. Algunas de las nuevas restricciones
correspondientes a la seleccion de las turbinas (ecuaciones (6.10), (6.11), (6.14) a (6.17), (6.19),
(6.20), (6.22) y (6.23)) son de tipo BigM, que suelen generar soluciones del problema relajado
(soluciones en que las variables enteras son relajadas y por ende pueden adoptar valores continuos)
de muy “mala” calidad y también implicar elevados tiempo de resolucion. En ese sentido, uno de
los desafios de este capitulo es desarrollar una estrategia de solucion “alternativa” que en lo posible
no solo permita encontrar una mejor solucion sino que implique bajo costo computacional (tiempo

de cdmputo y numero de problemas a resolver).
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Figura 6.3. Diagrama de flujo de la estrategia de resolucién propuesta.

El problema original MINLP se divide en dos subproblemas MINLP1 y MINLP2 que se
resuelven en forma iterativa siguiendo el diagrama de flujo de la Figura 6.3, que corresponde a un
problema de minimizacion. La secuencia de resolucion se divide en dos etapas fundamentales. La
primera etapa (recuadro rojo) consiste en encontrar la primera solucion entera del problema original
(MINLP) mientras que la segunda etapa (recuadro azul) busca actualizar la solucion obtenida por
una de menor valor en la funcion objetivo. Es importante destacar que puede ocurrir que la primera
solucién obtenida sea la solucion final del problema o por lo contrario ser reemplazada en la

segunda parte del algoritmo.

Como se indica en la Figura 6.3, en la primera etapa mediante un procedimiento iterativo
(que comienza con k=1 y puede llegar hasta k=kmax en el caso que sea necesario) se resuelve el
problema MINLP1 en donde se obtiene una configuracion de la planta de servicios pero sin

considerar variables binarias como parte del modelo del recuperador de calor, es decir se consideran
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todos los intercambiadores presentes en la Figura 6.2 con la particularidad que éstos pueden ser
eliminados (en el caso que sea conveniente) a través de los correspondientes balances de materia y
energia. En caso que la solucion del problema MINLP1 sea infactible, el algoritmo finaliza
indicando que no es posible encontrar una solucion optima al problema original. En caso que la
solucién problema MINLP1 sea factible, se procede a resolver el problema MINLP2 en el cual se
considera fija la configuracion de la planta de utility obtenida por el MINLP1 y se procede a
resolver el problema MINLP2 para obtener una solucién entera para el HRSG y en consecuencia
una solucion entera del problema original. En caso de que el problema MINLP2 sea infactible,
luego de evaluar si se ha llegado al nUmero maximo de iteraciones, se realiza la siguiente iteracion
prohibiendo la solucion encontrada por los MINLP1 anteriores y de ser factible vuelve a resolverse
el problema MINLP2 para la nueva configuracién encontrada. Este procedimiento continda hasta

encontrar una solucién del MINLP2 factible.

De acuerdo a la Figura 6.3, en esta primera etapa no se comparan valores de funciones
objetivo de distintas soluciones (como ocurre en la segunda etapa) ya que el Unico objetivo es el
hallazgo de una primera solucion entera del proceso completo para luego ser tenida en cuenta en la
segunda parte del algoritmo. Un punto interesante a mencionar aqui es que el modelo MINLP2 no
es el mismo modelo que se resuelve en todas las iteraciones sino que se va actualizando en funcion
de la configuracion del sistema de utility que se obtenga en el problema MINLP1 anterior. En otras
palabras, existe un pasaje de informacion entre el MINLP1 y MINLP2 para fijar en MINLP2 la
configuracion del sistema de utility obtenida en MINLPL. Este pasaje de informacidén permite
reducir significativamente el tamafio del problema ya que el MINLP2 excluye las restricciones y
variables asociadas a los equipos que no fueron seleccionados por el MINLP1.

Una vez encontrada la primera solucidn entera, comienza la segunda etapa en la que se
resuelve el problema MINLPL1 introduciendo nuevamente cortes enteros para evitar seleccionar
configuraciones de la planta de utility ya exploradas en iteraciones anteriores. Al igual que en la
primera etapa, si la solucion del problema MINLP1 es infactible, el algoritmo finaliza y si se trata
de la primera iteracion en la segunda etapa, la solucion 6ptima es la encontrada en la primera etapa.
En caso que la solucion sea factible se procede a comparar el valor objetivo de la solucion MINLP1
con el valor objetivo de la solucion 6ptima “actual” para decidir si el algoritmo continta o finaliza.
Como se trata de un problema de minimizacion, el algoritmo seguira con la basqueda en el caso que
el valor de la funcion objetivo del MINLP1 sea menor que el valor de la funcion objetivo de la
solucion actual, de lo contrario se detendrd. En el caso que continle, se resolvera el problema

MINLP2 (con restricciones activas de la planta de utility y considerando las variables binarias del
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HRSG); si la solucion del MINLP2 es infactible y no se alcanzd el limite méximo de iteraciones se
vuelve a resolver el MINLP1 y se repiten nuevamente los pasos recién descriptos. Si la solucion del
MINLP?2 es factible (solucion entera completa) se compara el valor objetivo de dicha solucién con
el valor objetivo de la mejor solucion almacenada. Si la comparacion indica que el valor objetivo en
la iteracion actual (z) es mayor que el valor de la mejor solucién almacenada (z°) la solucién se
descarta y el algoritmo continta con la basqueda de una nueva mejor solucion, de lo contrario si el
valor objetivo del MINLP2 es menor que el valor de la solucion optima “actual” indica que se
obtuvo una mejor solucién por lo cual pasara a sera ahora la solucion de referencia y reemplazara a
la solucidn anterior. Luego, esta nueva solucion del problema serd utilizada para comparar en las
iteraciones siguientes. En el caso que esta solucion se encuentre cuando se alcanza el limite maximo

de iteraciones, representara la solucion buscada del problema original.

Notar que el limite maximo de iteraciones, como en todos los algoritmos en general es un
pardmetro y aqui se propone un valor elevado de manera tal que no excluya la exploracion de

soluciones factibles.
6.4 Casos de estudio

En esta seccion la metodologia descripta arriba es aplicada para resolver dos casos de

estudios considerando los parametros y cotas listadas en la Tabla 6.2.

Tabla 6.2. Parametros y cotas para la sintesis acoplada a la planta de servicios.

Parédmetros Cotas

Simbolo Valor Simbolo inferior / superior
Pinch 15K Prmpc 20 bar / 40 bar
Ap 5K AF 40/ 60
Tcmax 1473.15K PR 10/15
Pryhp 100 bar Tg 353.15 K/873.15 K
Prip 40 bar
Prmp 20 bar
Prip 3 bar
Prea 1.01325 bar
Prw 1.01325 bar
Prow 1.01325 bar
Preond 0.1 bar
P 0.75
U (economizadores)  42.6 W/m2K
U (evaporadores) 43.7 WIm2K

U (sobrecalentadores) 50 W/m2K
U (condensador) 3403 W/m2K
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La Tabla 6.3 muestra los requerimientos de potencia mecénica, electricidad y vapor para los
dos casos de estudios propuestos (Caballero et al., 2014). Las demandas de vapor se introducen en
el problema de optimizacion mediante restricciones de desigualdad mientras que el retorno de

condensado corresponde a un porcentaje del vapor que abandona a la planta de servicios auxiliares.

Tabla 6.3. Demandas de potencia mecanica, electricidad y vapor.
Caso 1 Caso 2

Vapor de vhp [ton/h] 1 0
Vapor de hp [ton/h] 20 10
Vapor de mp [ton/h] 5 0
Vapor de Ip [ton/h] 10 5
Retorno de Vapor [%] 30 30
Demanda de electricidad [MW] 50 0
Potencia mecéanica 1 [MW] 0 2
Potencia mecénica 2 [MW] 0 2.5
Potencia mecéanica 3 [MW)] 0 35

Las restricciones (6.32) a (6.35) establecen la satisfaccion de las demandas de vapor segun el
nivel de presion. Las corrientes correspondientes a cada nivel se observan en la Figura 6.1 y el
factor (1000/3600) transforma las unidades ton/h en kg/seg. Las restricciones (6.32) a (6.35)

corresponden al caso 1y se modifican de manera sencilla para el caso 2.

My, =120 (6.32)
Mg = 2010 (6.33)
m,, >51% (6.34)
My =100 (6.35)

En la ecuacién (6.36) se establece una restriccion que implica que el 30% del vapor que

abandona la planta de servicios retorna como condensado.
Myg = 0.3( Mg, + Mg +Myg + My ) (6.36)

Segun la Tabla 6.3, los casos de estudio solo se diferencian entre si por el tipo y nivel de
demanda. En efecto, el Caso 1 requiere producir 1 y 5 ton/h vapor de vhp y de mp, respectivamente,
y satisfacer una demanda total de electricidad de 50 MW sin requerir potencia mecanica. Por el
contrario, el Caso 2 no requiere generar vapor de hvp y de mp ni tampoco satisfacer demandas de

electricidad, pero si cumplir con demanda de potencia mecénica.
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6.4.1 Caso 1: Demandas especificadas de electricidad y vapor

Como se menciond, la metodologia propuesta implica resolver dos problemas del tipo
discreto/continuo: Modelo MINLP1 que corresponde a la sintesis de la planta de utility con el
recuperador de calor libre y Modelo MINLP2 que realiza la sintesis en el HRSG con una planta de
servicios auxiliares definida. En las sucesivas iteraciones se introducen cortes enteros en el
problema MINLP1.

De acuerdo a lo explicado en capitulos anteriores, los sets y subset son los mismos para
ambos modelos (MINLP1 y MINLP2) los cuales se detallan en la Tabla 6.4 pero solo se diferencian

entre si por las restricciones incorporadas en cada caso segun se detalla en la Tabla 6.5.

Tabla 6.4. Descripcién de los conjuntos y subconjuntos definidos para MINLP1 y MINLP2.

Sets y subset para el Grupo 1 de ecuaciones

i={lal2}

j ={vhp, mpc, Ip}

a,b,c,dye={1a108}

LIQ={1a5,13a21,27a37,41a52,92a96,98a100, 102 a 108}

VAP = {6 a 12,22 a 26, 38 a40, 53 a 88, 97, 101}

TIT ={89a91}

pl = {vhp, mpc, Ip, hp, mp, dea, cond, fw, cw}

PRESS = {27.vhp a 40.vhp, 49.vhp a 58.vhp, 13.mpc a 26.mpc, 43.mpc a 48.mpc, 59.mpc, 69.mpc,

1l.pal2.lp, 41.lp a 42.Ip, 80.lp a 88.Ip, 60.hp a 68.hp, 70.mp a 79.mp, 96.dea a 99.dea, 101.dea a
105.dea, 89.cond a 95.cond, 100.fw, 106.fw, 107.cw, 108.cw}

Sets y subset para el Grupo 2 de ecuaciones

ST ={1.53.60, 2.54.71, 3.55.81, 5.63.70, 6.64.82, 7.65.89, 9.75.80, 10.76.90}
STe ={4.56.61.72, 8.66.73.83, 11.77.84.91}

HE = {1.vhp.39.40, 2.vhp.38.39, 3.vhp.37.38, 4.vhp.36.37, 5.vhp.35.36, 7.vhp.33.34, 8.vhp.31.32,
10.vhp.29.30, 11.vhp.27.28, 1.mpc.25.26, 2.mpc.24.25, 4.mpc.23.24, 5.mpc.22.23, 6.mpc.21.22,
7.mpc.19.20, 8.mpc.17.18, 10.mpc.15.16, 11.mpc.13.14, 1.1p.11.12, 2.1p.10.11, 4.1p.9.10, 5.1p.8.9,
7.1p.7.8, 8.1p.6.7, 9.1p.5.6, 10.1p.3.4, 11.1p.1.2}

EV = {3, 6, 9}
COND = {1.89.92, 2.90.93, 3.91.94}
DEA = {86.99.100.101.102}

PUMP = {1.41.43, 2.42.44, 3.45.49, 4.46.50, 5.47.51, 6.48.52, 7.103.27, 8.104.13, 9.105.1,
10.95.96, 11.106.107}

VALYV = {1.57.62, 2.67.74, 3.78.85, 4.87.97}

MX;; = {28.49.29, 30.50.31, 32.51.33, 34.52.35}

MXs,, = {14.43.15.45, 16.44.17.46}

MX44={59 a 62.63 a 68} (corresponde al colector de hp)

MXes = {69 a 74.75 a 79} (corresponde al colector de mp)
MX73={12.80 a 85.86 a 88} (corresponde al colector de Ip)

MX3; = {96 a 98.99, 92 a 94.95} (corresponde al colector de dea y cond)




160

SP1, ={2.3.47, 4.5.48, 18.19.53, 20.21.54, 22.23.55}
SP13 ={71.72.73.74}
SP16 = {40.53 a 58} (corresponde al colector de vhp)

Sets y subset para el Grupo 3 de ecuaciones

EC = {4.vhp, 5.vhp, 7.vhp, 8.vhp, 10.vhp, 11.vhp, 7.mpc, 8.mpc, 10.mpc, 11.mpc, 10.1p, 11.Ip}
SH = {1.vhp, 2.vhp, 1.mpc, 2.mpc, 4.mpc, 5.mpc, 1.Ip, 2.Ip, 4.1p, 5.1p, 7.Ip, 8.1p}

NHNP = {11.Ip.1, 10.Ip.2, 11.mp.3, 10.mp.4, 8.mp.5, 7.mp.6}

HNP = {11.mp.1, 11.mp.2, 10.mp.2, 11.vhp.3, 11.vhp.4, 11.vhp.5, 11.vhp.6, 10.vhp.4, 10.vhp.5,
10.vhp.6, 8.vhp.5, 8.vhp.6, 7.vhp.6}

d={d1}

MD={}

Tabla 6.5. Lista de ecuaciones que conforman los modelos MINLP1 y MINLP2.
MINLP1y MINLP2

Grupo 1

Propiedades del gas: Ecuacion (2.1).

Propiedades del Agua: Ecuaciones (2.2) a (2.9).
Grupo 2

Turbina de gas: Ecuaciones (2.11) a (2.15)
Intercambiadores de Calor: Ecuaciones (2.23) a (2.34)
Desaireador: Ecuaciones (2.37) a (2.39)

Bombas: Ecuaciones (2.43) a (2.44)

Valvulas: Ecuaciones (2.45) y (2.46).

Mezcladores: Ecuaciones (2.47) a (2.49)

Divisores: Ecuaciones (2.50) a (2.51)

Area y Potencia: Ecuaciones (2.52) y (2.53)
Demandas de vapor: Ecuaciones (6.32) a (6.35)
Retorno de condensado del proceso: Ecuacion (6.36)

MINLP1 MINLP2
Grupo 2 Grupo 2
Turbinas de Vapor: Ecuaciones (2.17), Turbinas de Vapor (solo las que existen):
(2.18), (2.21), (2.22) y (6.18). Ecuaciones (2.16) a (2.22) y (6.18)

Condensador: Ecuaciones (2.35) y (2.36).  Condensadores (solo los que existen):
Ecuaciones (2.35) y (2.36)

Grupo 3 Grupo 3

Seleccion de las turbinas de vapor: Seleccion de los intercambiadores de
Ecuaciones (6.8) a (6.17). calor: Ecuaciones (3.1) a (3.5) y (6.1) a
Seleccion de salida intermedia de la (6.3)

caldera: Ecuaciones (6.19) a (6.24). Seleccion de las bombas: Ecuaciones (6.4)
Asignacion de demandas: (6.25) a (6.31) & (6.7).

Cortes enteros a partir de la segunda Relacion entre los intercambiadores y

iteracion bombas: Ecuaciones (3.15) y (3.16).
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Como se indica en la Tabla 6.5, el problema de optimizacién MINLP1 corresponde a la
sintesis de la planta de servicios auxiliares acoplada al problema relajado del recuperador de calor.
En este problema las Unicas decisiones discretas estan relacionadas con la seleccion de las turbinas
(x) y con ubicacion de la alimentacién de vapor de media (x™). Con respecto al HRSG solo

aparecen los balances de materia y energia que forman el modelo relajado del mismo.

Del mismo modo, de acuerdo a la Tabla 6.5, el problema MINLP2 corresponde a la sintesis
del recuperador de calor, con una planta de servicios auxiliares definida. En este problema las
unicas variables binarias corresponden a la seleccion de los equipos del intercambio de calor () y
de las bombas (y?). Como ya fue mencionado anteriormente, en el modelo MINLP2 se eliminan
todas las restricciones que relacionadas con los equipos que no fueron seleccionados en la solucion

de MINLPL1, lo que permite una reduccion del problema a resolver.

A continuacion se detalla el proceso de resolucion llevando a cabo la estrategia propuesta en
la seccion 6.3. En primer lugar, se resuelve el modelo MINLP1 y se obtiene un valor de 2.2430
kg/seg de flujo de combustible obteniendo la configuracién del sistema de utility indicado en la
Figura 6.4. Como se puede observar, se seleccioné la Turbina #2 que opera entre los niveles vhp y
hp (muy alta y alta presion) y la Turbina con extraccion #11 que opera entre los niveles mp, Ip y vac
(media presion, baja presion y vacio).
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Figura 6.4. Solucion del problema MINLP1 en la iteracion 1 (k=1).

Una vez obtenida la primera estructura de la planta de servicios auxiliares se prosigue
resolviendo MINLP2 obteniendo la configuracion optima del recuperador de calor indicada en la

Figura 6.5. En la Figura 6.6 se observa claramente que la planta de servicios auxiliares del problema
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MINLP2 tiene una configuracion definida y los equipos eliminados por MINLP1 no forman parte
del modelo. Es importante destacar que las inexistencias de las turbinas en el modelo MINLP2 no
se logran fijando en cero el valor de las variables binarias asociadas a dichas turbinas sino
excluyendo del modelo las ecuaciones que las representan. La ventaja de esta modalidad es la

reduccién del nimero de variables y ecuaciones del modelo.

Como era de esperar, al resolver MINLP2 la funcion objetivo empeora respecto al problema
MINLP1 ya que esta solucion corresponde a una solucion entera en ambas plantas en lugar de una
solucion entera para los servicios pero relajada para HRSG. Ciertamente el combustible necesario

resulta ser de 2.2490 kg/seg y por lo tanto 0.006 kg/seg mas grande que en MINLP1 (2.2430

376 38
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Figura 6.5. Configuracion del HRSG obtenida en el problema MINLP2 (k=1).
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Figura 6.6. Diagrama de la planta de servicios acoplada al HRSG en el problema MINLP2 (k=1).

Hasta el momento la mejor (y Unica) solucion encontrada corresponde a 2.2490 kg/seg de
flujo de combustible. Segln la estrategia propuesta se debe pasar a la segunda iteraciéon (k=2) y
agregar un corte entero a MINLP1 de manera de obtener una configuracion distinta para la planta de

Servicios.

Una manera sencilla de plantear un corte entero es “negar” la soluciéon que se desea
bloguear. Es decir, se niega la proposicion que define la solucion de interés y luego mediante

algebra booleana se obtiene la ecuacion algebraica correspondiente.

La variable booleana X*, representa la existencia de la turbina de vapor n'y Xp, representa la
alimentacion del HRSG al nivel de media en la planta de servicios. La proposicion L.6.1

corresponde a la solucion encontrada en MINLP1.

X3 AXE A=K A=XS A=XG A=XS A=XE A=XS A=XG A=Xg A=X g A=X (L.6.1)
La solucién encontrada debe ser negada para impedir que vuelva a ser elegida (L.6.2):

(X3 AXT AXT AKX ASXFAXT AT AKX AXFAXS AKX A=K ) (L6.2)

Mediante las reglas del algebra booleana se manipula la proposicion (L.6.2) hasta llegar a
una forma conjuntiva normal (L.6.3).
—X5 v =X v XV XSV XY XS XV XS X X X v X (L.6.3)

Al trasformar la proposicion (L.6.3) en la restriccion (6.37) se obtiene un corte entero que
impide a la solucién de MINLP1 adoptar la configuracion de la iteracion anterior.
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13 +1=XT+ XX +X +X + X5 + X5 + X5 +Xg + X + X 21 (6.37)

En la segunda iteracion, al resolver el problema MINLP1 se obtiene un consumo de
combustible de 2.2441 kg/seg. En la Figura 6.7 se muestra la estructura encontrada, que debido al
corte entero agregado es diferente a la de la iteracion anterior. El valor actual de la funcion objetivo
(z0=2.2441 kg/seg) es menor que la soluciéon entera disponible (z*=2.2490 kg/seg) por lo que

continua con la resolucion.
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Figura 6.7. Solucion del problema MINLPL1 en la segunda iteracion (k=2).
Nuevamente, a partir de la Figura 6.7 se resuelve el modelo MINLP2 para la configuracion
definida por MINLP1 de la planta de servicios auxiliares. La estructura del HRSG para la segunda
iteracion es la misma que la de la iteracion anterior, pero el valor de la funcidn objetivo es de
2.2503 kg/seg. Esta nueva solucién entera del problema original (z,=2.2503 kg/seg) no mejora la
actualmente disponible (z'=2.2490 kg/seg) por lo que no es necesario actualizarla y se continua con

la tercera iteracion (k=3).

En la Tabla 6.6 se muestran las sucesivas iteraciones hasta finalizar la busqueda. En la
iteracion #5 (k=5) la solucién de MINLP1 resultdé peor que la solucion entera almacenada
(z5=2.2494 vs z*=2.2490) por lo que segun el diagrama de flujo de la Figura 6.3 el proceso de
resolucion finaliza. Es importante destacar que la solucién final del problema original corresponde a
la de la primera iteracion y nunca fue necesario actualizarla. En la Figura 6.8 se muestra en detalle

la solucion encontrada para el primer caso de estudio.
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Tabla 6.6. Iteraciones hasta completar la busqueda.

FO (kg/s) FO (kg/s) Tiempo
MINLP1 MINLP2

# iteracion

1 2.2430 2.2490 2:06 min
2 2.2441 2.2503 1:53 min
3 2.2463 2.2524 2:00 min
4 2.2469 2.2529 2:09 min
5 2.2494 1:54 min
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Figura 6.8. Solucion dptima del problema original.
En la Tabla 6.7 se presenta el valor de las variables mas representativas del proceso mientras
que en la Tabla 6.8 se informa el valor de las variables de disefio de cada uno de los
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intercambiadores de calor que integran el HRSG. Por ultimo, en la Figura 6.9 se muestra el

diagrama “T vs Q” correspondiente al HRSG.

Tabla 6.7. Resumen de variables mas importantes.

Wtotal [MW] 50
MQuel [KQ/S] 2.2490
AP 1%10°m?] 26.156

Tabla 6.8. Variables de disefio de los intercambiadores del HRSG.

Q[MW] AT[K] A[x10°m?]

11.1p 2.5696 23.635 2.552

Economizadores 8.mp 9.9449 35.506 6.575
5.vhp 4.2571 80.961 1.234

9.1p 4.6669 29.892 3.573

Evaporadores 6.mp 9.6537 41.552 5.316
3.vhp 18258 118.902 3.514

Sobrecalentadores 2vhp 11.6974  68.985 3.391
Condensadores Cond3 21.6402 11.032 0.576
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Figura 6.9. Diagrama “T'vs Q" de la solucion encontrada.
6.4.1.1 Comparacion de las soluciones obtenidas por la estrategia y resolvedores incluidos en

GAMS

El modelo MINLP original fue implementado y resuelto utilizando DICOPT y SBB de
GAMS v las soluciones obtenidas fueron comparadas con la de la estrategia presentada. En ningun

caso, aun variando las distintas opciones internas, dichos resolvedores permitieron obtener la
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solucion encontrada por la estrategia propuesta. Sin embargo, al resolver el MINLP original para la
configuracion encontrada por la estrategia (variables binarias fijas), el modelo obtuvo los mismos
valores numéricos para las todas las variables continuas y por ende el mismo valor de la funcion

objetivo.

En Tabla 6.9 se observa el tamafio del problema original MINLP y el de los dos
subproblemas MINLP1 y MINLP2 considerados por la iteracion k=1 (que al finalizar el algoritmo
resulto ser la solucidn éptima). Es importante destacar que el problema de menores dimensiones es
el MINLP debido a que en este las turbinas no seleccionadas por MINLP no aparecen en el

problema.

Tabla 6.9. Dimensiones de los modelos.
MINLP MINLP1®  MINLP2"

Ecuaciones 773 650 591
Variable 552 520 412
Variables binarias 44 12 32

* Dimensiones correspondientes a la primera iteracion (k=1)

La Tabla 6.10 resume las diferentes propuestas de resolucién consideradas para el MINLP
original sin utilizar la estrategia presentada mientras que las Figuras 6.10 y 6.11 ilustran las mejor

configuraciones obtenidas por SBB y DICOPT respectivamente.

Tabla 6.10. Soluciones del MINLP original sin aplicar la estrategia de resolucion.

. Criterio de .
Solver Opciones Finalizacion FO (kg/s)  Tiempo Obs.
SBB Por defecto Numero maximo de 22751  4:07min 999 Nodos
Nodos
DICOPT Por defecto Empeora la solucion 2.2716 3 seg 3 It
NLP principales
Se aumenta el nimero , , .
SBB de nodos maximos a mggwoiro maximo de 2.2567 17:32 min il%%%s
4000 (nodlim=4000)
Se aumenta el nimero
de iteraciones maximas
DICOPT 2 _150_y se modl_flca_gl !\Iume_ro maximo de 22653 15:04 min 15_0 it,
criterio de finalizacién  iteraciones principales

(maxcycle=150;
stop=0)
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Figura 6.10. Mejor configuracion obtenida al resolver el problema con SBB sin aplicar la
estrategia propuesta.
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Figura 6.11. Mejor configuracién obtenida al resolver el problema con DICOPT sin aplicar la
estrategia propuesta.

Segln se puede observar al comparar las Figuras 6.8, 6.10 y 6.11, las configuraciones
obtenidas en cada caso son diferentes. Es importante destacar que todas las soluciones obtuvieron la

misma configuracion estructural para el HRSG.

6.4.2 Caso 2: Demandas especificadas de potencia mecanica y vapor

Para el segundo caso de estudio las restricciones (6.32) a (6.35) deben ser reajustadas de
manera sencilla para considerar los nuevos requerimientos de demandas presentados en la Tabla
6.3. Por otro lado, también es necesario actualizar el set d y subset MD (se actualiza a las nuevas
demandas presentadas en la Tabla 6.3; d={d1, d2, d3} y MD={d1, d2, d3}) por incluir ahora

demandas de potencia mecanica.
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Utilizando la misma estrategia de resolucion que para el primer caso de estudio, se
obtuvieron las estructuras 6ptimas para la planta de servicios auxiliares y el HRSG indicadas en la
Figura 6.12 que incluye los valores de temperatura, presion y flujo de cada corriente. Para obtener
la solucion Optima, se requirié de 4 iteraciones obteniendo en cada iteracion los valores de MINLP1
y MINLP2 presentados en la Tabla 6.11.

Tabla 6.11. Iteraciones hasta completar la busqueda.

FO [kg/s] FO [ka/s]
MINLP1 MINLP2
1 1.2364 1.2479 3:32 min
2 1.2425 1.2505 1:49 min
3 1.2433 1.2548 3:20 min
4 1.2492 3:36 min

# iteracion Tiempo
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Figura 6.12. Solucion encontrada para el segundo caso de estudio.

En la Tabla 6.12 se muestran las variables mas representativas del sistema mientras que la

Tabla 6.13 reporta los valores optimos de area de transferencia de calor, carga calérica y fuerza

impulsora de cada intercambiador del HRSG. A partir de la solucion 6ptima se construye el

correspondiente diagrama “T vs Q” segiin se muestra en la Figura 6.13.

Tabla 6.12. Principales variables.

Wtotal [ M W]

MQsuel [KQ/S]
Atotal [X 103m2]

25.1212
1.2479
15.878
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Tabla 6.13. Variables de disefio de los intercambiadores del HRSG (Caso 2).
Q[MW]  AT[K] A [x10°m?]

11.Ip 1.5618 23.578 1.555

Economizadores g mp 6.0616 35.247 4.037
5vhp  2.4957 88.195 0.664

9.Ip 2.7653 29.649 2.134

Evaporadores 6.mp 6.4321 43.719 3.367

3vhp 107037  124.929 1.961
Sobrecalentadores 2 yhp  6.8575 69.543 1.972
Condensadores Condl  7.0748 11.032 0.188

Cond3  10.3081 11.032 0.275
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T
415 Lorg,
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0 5 10 15 20 25 30 35

Q [MW]
Figura 6.13. Diagrama “T vs Q" de la solucién encontrada (Caso 2).

Por ultimo, la Tabla 6.14 indica, a modo de comparacion, el tamafio del problema original
MINLP y los dos subproblemas MILP1 y MINLP2 considerados por la iteracion k=1 (que al
finalizar el algoritmo resulto ser la solucion 6ptima). Se puede observar que, en lugar de resolver el
problema original MINLP con 909 ecuaciones y 618 variables de las cuales 77 son variables
binarias, se resuelven dos subproblemas con menores nimero de ecuaciones: MINLP1 con 786
ecuaciones y 586 variables de las cuales 45 son variables binarias y MINLP2 con 607 ecuaciones y
423 variables de las cuales 32 son variables binarias, lo que permite disminuir el costo

computacional.
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Tabla 6.14. Dimensiones de los modelos.

MINLP MINLP1®™ MINLP2"

Ecuaciones 909 786 607
Variable 618 586 423
Variables binarias 77 45 32

* Dimensiones correspondientes a la primera iteracion (k=1)




Capitulo 7

Conclusiones finales y trabajos futuros

7.1 Introduccion

Este capitulo tiene por objetivo resumir las conclusiones y exponer las nuevas lineas de

investigacion que surgen a partir de los resultados presentados en esta tesis.

El desarrollo e implementacién de modelos matematicos para abordar la tarea de sintesis y
disefio 6ptimo de ciclos combinados acoplados a otros procesos es una tarea compleja por la
cantidad de ecuaciones y variables que deben considerarse que involucran varias relaciones de

compromiso algunas de mayor peso que otras dependiendo del criterio de optimizacion empleado.

La presentacion de la tesis se desarroll6 en forma gradual, ya que la complejidad de los
modelos matematicos aumenta a medida que transcurren los capitulos. Ademas, de desarrollar e
implementar modelos matematicos validos para encarar la tarea de sintesis y disefio, en esta tesis se
presentaron dos estrategias “alternativas” para resolver problemas con decisiones discretas y

continuas. A continuacion se resumen las principales conclusiones de cada capitulo.
7.2 Conclusiones del Capitulo 2

Esta capitulo constituye la base de presentacion de la tesis ya que presenta los principales
lineamientos sobre la manera en que se propone modelar convenientemente cada uno de los equipos

y procesos en general, identificando y definiendo cada uno de los elementos del modelo matematico
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comenzando por la definicion de los distintos conjuntos y subconjuntos sobre los cuales se expresan
los balances de materia, energia y calculo de dimensiones, la declaracion de los parametros del
modelo como asi también la identificacion de las variables de optimizacion correspondiente a cada
uno de los equipos (turbina de gas, turbinas de vapor en sus diferentes tipos (con/si extraccion) ,

bombas, intercambiadores, entre otros).

Por conveniencia para una mejor presentacion de los modelos a lo largo de la tesis, se
propuso agrupar las ecuaciones del modelo matematico en tres grandes grupos: Grupo 1:
ecuaciones relacionadas con el calculo de las propiedades termodinamicas de todas las corrientes de
proceso; Grupo 2: ecuaciones asociadas a los balances de materia, energia y al disefio de cada uno
de los equipos involucrados; y Grupo 3: ecuaciones utilizadas para representar las distintas

alternativas de interconexion de los equipos.
7.3 Conclusiones del Capitulo 3

Este capitulo, a diferencia del anterior, presenté un modelo matematico que permite abordar
la tarea de “sintesis y disefio dptimo” de ciclos combinados con lo cual el tamafio del mismo
aumento significativamente debido principalmente al ndmero de variables discretas incluidas
relacionadas con la seleccidn/eliminacion de intercambiadores de calor. EI modelo propuesto fue
aplicado satisfactoriamente a diferentes casos de estudios (sin recalentamiento de vapor, con
recalentamiento de vapor, considerando la turbina de gas tanto como parametro del modelo y como
variable del modelo) y distintas funciones objetivos (minimizacion del costo total anual —inversion
y operacion—; minimizacion del area total de transferencia de calor). A partir de los resultados
discutidos en este capitulo se concluye que los modelos matematicos presentados determinan
sistematicamente no solo las condiciones Optimas de operacion y tamafios de los equipos sino
también la configuracion de los intercambiadores dentro de la caldera de recuperacion del ciclo
combinado y que los mismos son lo suficientemente “robustos” para resolver distintos problemas de
optimizacion considerando distintas funciones objetivo. Esto representa una ventaja importante ya
que dichos modelos pueden ser acoplados a otros procesos y asi poder optimizarlos en conjunto. En
todos los casos, los modelos fueron resueltos con resolvedores incluidos en GAMS, precisamente
con DICOPT y SBB.

7.4 Conclusiones del Capitulo 4

Este capitulo present6 una estrategia alternativa de resolucién para el modelo de sintesis y

disefio optimo de un ciclo combinado diferente a las implementadas por los resolvedores nativos de




175

GAMS. La estrategia propuesta realiza un proceso de ramificacion y acotamiento con una estrategia
de creacion de nodos diferente a la que utiliza el resolvedor SBB de GAMS.

La diferencia principal de la estrategia presentada respecto del proceso estandar de
ramificacion y acotamiento (SBB) es que en la secuencia propuesta no intervienen variables
binarias sino que cada nodo queda definido por los balances de materia y energia de los equipos que
no fueron eliminados. EI modelo NLP generado para cada nodo es equivalente a fijar las
correspondientes variables binarias en MINLP original pero con la ventaja de que al eliminar las
ecuaciones de los equipos que no intervienen se reduce el tamafio del modelo. Por lo tanto, el
resolvedor SBB siempre resuelve el mismo modelo mientras que en la estrategia propuesta las

dimensiones del problema van disminuyendo a medida que se avanza en la basqueda.
7.5 Conclusiones del Capitulo 5

Este capitulo presentd la “sintesis y el disefio 0ptimo” de un ciclo combinado considerando
la captura del CO; generado por el proceso de combustion en la turbina de gas. El ciclo combinado
fue representado por el modelo presentado en el Capitulo 3 pero con ciertas modificaciones
mientras que la planta de captura fue modelada considerando una relacion “sencilla” entre el calor
necesario en la planta de captura y la cantidad de CO, generada en la combustion. La solucion

Optima fue comparada en forma detallada con soluciones subdptimas obtenidas.

Por ultimo, se investigo la influencia de la funcion objetivo en la configuracién éptima para
lo cual el modelo fue resuelto minimizando el consumo de combustible y el éarea total de
transferencia de calor. En todos los casos se considerd la posibilidad de seleccionar intercambios en
paralelo. De la comparacion de resultados se concluyé que la configuracion que se obtuvo al
minimizar el costo total anual es similar a la que se obtuvo al minimizar el area de transferencia de
calor pero ambas configuraciones son diferentes a la que se obtuvo al minimizar el consumo de

combustible.
7.6 Conclusiones del Capitulo 6

Este capitulo presentd un modelo mateméatico MINLP para abordar la sintesis y el disefio
optimo de sistemas de utility. El modelo considerado para la caldera de recuperacion es el mismo
que el presentado en el Capitulo 3, mientras que fue necesario desarrollar el modelo matematico
correspondiente al sistema de utility. Ademas, se present6d una estrategia alternativa de resolucion
que consiste en la interacciéon entre dos subproblemas MINLP diferentes al original. El primer

modelo resuelve la configuracion del sistema de utility considerando “libre/relajado” la
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configuracion del HRSG mientras que el segundo resuelve la configuracion del HRSG

considerando la configuracion del sistema de utility obtenida por el primero.

La estrategia propuesta fue aplicada satisfactoriamente a dos casos de estudio los cuales se
diferenciaron por considerar diferentes tipos y niveles de demandas, obteniéndose mejores

soluciones que al resolver el problema MINLP original con los resolvedores DICOPT y SBB.
7.7 Trabajos futuros

Los puntos especificos para considerar en el futuro basicamente responden a cuestiones de
modelado matematico y cuestiones metodologicas de resolucion, las cuales se describen brevemente

a continuacion.

7.7.1 Aspectos de modelado matematico

Desde el punto de vista del modelado matematico se propone incorporar mayor nivel de
detalle en cada uno de los equipos mas importantes del ciclo combinado. A continuacion se

mencionan algunas propuestas respecto a la rigurosidad del modelado.

Con respecto a los intercambiadores de calor se propone incluir las siguientes variables de
optimizacion:
e NuUmero de tubos, diametros y longitud de los mismos al igual que sus disposiciones
estructurales (arreglo cuadrado o triangular).
e Caracteristicas geométricas de las aletas de los tubos.
e Coeficiente global de transferencia de calor utilizando el mayor nivel de detalle.

e Caida de presion tanto en el fluido circulante como en la corriente de gas.

Con respecto a las turbinas del sistema, si bien las mismas fueron modeladas de manera
rigurosa resulta importante incorporar mayor restricciones de disefio que complementen al modelo
presentado. Una de las alternativas consiste en mejorar el ajuste del comportamiento con datos de

funcionamiento provisto por fabricantes o usuarios.

Con respecto al proceso de captura de CO,, se propone reemplazar el modelo simplificado
utilizado en el Capitulo 5 por el modelo riguroso y detallado presentado en la tesis doctoral de
Mores (Mores, 2013) que incluye las etapas de absorcion, regeneracion de aminas y compresion del
CO;, capturado. Este avance permitira incluir los trade-offs presentes en el proceso de captura y asi

poder optimizar la totalidad de los mismo (ciclo + captura) en forma simultanea.
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Por altimo, resulta interesante aumentar las relaciones de compromiso entre las variables del

modelo introduciendo en el problema de optimizacién otros aspectos no considerados, tales como

operabilidad/disponibilidad.

7.7.2

Aspectos metodoldgicos

En base a las bondades mostradas por la aplicacion de metodologias propias de resolucion,

se propone profundizar las mismas segun se detalla a continuacion:

Extender las metodologias de resolucién presentadas en los Capitulos 4 y 6 a otros tipos de
procesos y/o equipos con el objetivo de generalizar su aplicacion.

Proponer otras estrategias de resolucién que permitan mejorar el analisis de los problemas
tratados en esta tesis. Por ejemplo, una estrategia en la que se esta trabajando consiste en
aprovechar el problema MIP generado por DICOPT vy a partir de esta informacion generar y
resolver un subproblema NLP reducido en donde las ecuaciones de los equipos eliminados
no intervengan. El principal aporte que se busca es aprovechar la informacion generada por
los resolvedores nativos y hacerlos interactuar entre ellos para mejorar la implementacion de
la resolucion.

Actualmente se estd desarrollando una estrategia de optimizacion global de ciclos
combinados de cogeneracién mediante la aplicacion de técnicas de linealizacion y
aproximaciones convexas de las funciones utilizadas. La metodologia aplicada en el
Apéndice 2 para la obtencion de cotas corresponde a un avance sobre esta linea de

investigacion.

Segun lo mencionado resulta interesante destacar que cualquier avance en la formulacién del

problema MINLP de manera de mejorar la informacion del problema relajado (ya sea NLP o MIP)

incidira fuertemente en el rendimiento de cualquiera de las estrategias de resolucion.

De lo expuesto, se desprende con claridad que existen varias lineas de investigacion por

explorar, de las cuales algunas de ellas ya se encuentran en desarrollo.




Apéndice 1

Extrinsic Function para GAMS

Al.1 Introduccién

En Caballero (2010) se presenta un modelo hibrido de optimizacion de torres de destilacion
que combina la flexibilidad de la programacion matematica con la robustez de paquetes
termodinamicos externos. Posteriormente, en (Caballero, 2015; Caballero etal., 2014) se
aprovechan los avances en el modelado de equipos de los simuladores comerciales y se los combina
con optimizadores orientados a ecuaciones. De manera similar, en esta tesis se programaron
funciones externas que contienen paquetes termodindmicos y modelos de equipos para ser utilizadas

en combinacion con el software de optimizacion GAMS.

En las Gltimas versiones del software, los usuarios pueden programar sus propias funciones
(extrinsic function) y llamarlas para su utilizacion. Las funciones se importan a partir de una
biblioteca de enlace dinamico (dll) y quedan disponibles para utilizarse en cualquier modelo. Las
funciones importadas pueden ser utilizadas de la misma forma que cualquier funcion tradicional de
GAMS.

La libreria de funciones (dll) fue desarrollada en C, utilizando DEV-C++ como entorno de
desarrollo (IDE) y tdm-gcc como compilador. Es importante destacar que las funciones pueden
tener como argumentos de entrada un niamero maximo de 20 valores pero siempre un Unico valor de

retorno. Son del tipo R" => R.

Para que la funcion esté completa se deben programar también su correspondiente funcién
Gradiente (R" => R") y Hessiana (R" => R™"). Para esto, el software tiene como opcion utilizar una
aproximacion numeérica o una derivacién analitica programada por el usuario. Todas las funciones
presentadas en este apéndice utilizan la funcionalidad analitica del vector Gradiente y matriz

Hessiana.

A continuacion se presentan las funciones creadas para la implementacion de los modelos

presentados a lo largo de la tesis.
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Al.2 gtout(PR,AF, 7comp: Texp)

fuel

Figura Al1.1. Turbina de Gas.
La entalpia de salida de una turbina de gas solo es funcién de la relacion de compresion
(PR), la relacion aire-combustible (AF) y los rendimientos isentropicos del compreso y expansor

(7700mp y 77exp)-

A partir de la relacion de compresién (PR), relacién aire combustible (AF) y rendimientos
isentropicos ((Meomp Y Mexp) 12 funcion gtout devuelve la entalpia de salida de la turbina de gas. Es
importante aclarar que la funcion esta implementada para una turbina de gas alimentada con aire en
condiciones ISO (15 °C, 1.01325 bar y 60% HR) y metano puro como combustible. Esta referencia
puede ser modificada sin ninguna dificultad.

Como se detalld anteriormente la forma de calculo en una extrinsic function es de manera

secuencial. La siguiente secuencia corresponde a la funcion gtout(PR,AF, 77comp, 7exp)-

1) A partir de la evolucién isentropica y utilizando el método de Newton-Rhapson se obtiene la
temperatura ideal de descarga del compresor (Tcompid). Como valor inicial para facilitar la
convergencia se asume la evolucion politropica (y=1.4) con cp constante. Si el método no

converge se reporta un error y la ejecucion del solver es interrumpida.

Tid . ) . . .
a,, Iog[ °°m”J+bai, (chmp—288)+%cair (chmp2—2882)+%dair (T'd 3—2883)+%ea" (T'd 4—2884)—Rlog(PR):0—>T'd

288 comp comp comp

2) A partir de la temperatura ideal de salida del compresor se calcula de manera directa su entalpia.

Tid

comp

Hi4 = AH28K 4 I cp,;, dT

comp — air
298
3) La entalpia real de la corriente de salida del compresor se obtiene utilizando el rendimiento
isentrépico del compresor.
id
H (Hcomp_Hair)

comp air comp

n

H
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4) Se calculan las variables necesarias para el balance de materia y energia en la cdmara de
combustion. Aqui se utiliza la relacion aire-combustible (AF).

MqueI MqueI MqueI

_ yH,0 N 0.
mole_,., = X2 AF T +2+1+x,;2AF i+ Xair AF o -2
H,0 MqueI
XHZO _ Xairz AF MW,;, +2
b=
oo mole,
co, _ 1
comb moleb
N MqueI
N, _ Xai? AF MW,;,
Xcomb - m Ol e
b
(0] MqueI
on XaierF MW, -2

mole,

i i
Cpcomb = Z Xcombcp
i

comb

AH 298K — Z X(i;ombAH i,298K
I

5) De manera directa se obtiene la entalpia de los gases que abandonan el combustor (despejando

Hcomn del balance de energia).

MWiey 298K 298K
_ AF MW,;, (Hcomp _AHair )+(H fuel —-AH fuel T LHV) + AH 28K

comb

H

comb T

mole

comb

6) A partir de la expresion de la entalpia en funcion de la temperatura y utilizando Newton-
Rhapson se obtiene la temperatura de salida de la camara de combustion. Como valor de
arranque se propone una aproximacion de la temperatura utilizando un cp constante de la
mezcla de gases. Si el método no converge se reporta un error y la ejecucion del solver es

interrumpida.

Tcomb

—AHZES - I CPeomydT =0T,

comb comb
298

H

7) A partir de la evolucion isentropica en el expansor y mediante el método de Newton-Rhapson se
obtiene la temperatura ideal de descarga del expansor (T1). A diferencia del compresor, el
segundo término aparece sumando porque la relacion de las presiones es ahora inversa a la

relacion de compresion. Como valor inicial para facilitar la convergencia se asume la evolucion
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politropica (y=1.4) con cp constante. Si el método no converge se reporta un error y la ejecucion

del solver es interrumpida.

id
Aomp IOg (Lj + bcomb (Tiid _Tcomb ) + % Ceomb (Tlid ’ _Tcombz ) + % dcomb (Tlld ? _Tcomb3 ) + %ecomb (Tlld ) _Tcomb4 ) +R IOg ( PR) =0—> Tlld

comb

8) A partir de la temperatura ideal a la salida del expansor se calcula de manera directa su entalpia.

T

H* = AHZS + I CPeorn AT

comb
298

9) De manera directa se obtiene la entalpia de salida de la turbina de gas
Hl = Hcomb _77exp (Hcomb - HlId )

10) El argumento de salida de la funcion corresponde a la entalpia en base mésica que abandona la
turbina de gas. Esto se debe a que luego se utiliza en un balance de energia en base méasica. Para
obtener este valor primero se calcula el peso molecular de los gases de combustion (la

composicion a salida del combustor es idéntica a la de salida de la turbina).

MWcomb = Z Xlomb MWI

11) Finalmente se define la salida de la funcién que corresponde a la entalpia en base masica que
abandona la turbina de gas.

fout _ H1

MW,

Al.3 tcomb(PR,AF, 77comp)

Figura Al.2. Compresor y Combustor de la turbina de Gas.
La temperatura de salida del combustor (o temperatura de ingreso al expansor) es una de las
variables méas importantes. Esta debe ser conocida y acotada para no superar valores que establecen

los materiales de construccion.

La funcidon tcomb determina la temperatura de los gases a la salida del combustor. Esta

depende solamente de la relacion de compresion (PR), relacién masica entre el flujo de aire y
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combustible (AF) y el rendimiento isentropico del compresor (7comp). De la misma manera que para
gtout, esta funcion esta implementada para una turbina de gas alimentada con aire en condiciones
ISO (15 °C, 1.01325 bar y 60% HR) y metano puro como combustible.

La siguiente secuencia corresponde a la funciéon tcomb(PR,AF,ncomp):

1) A partir de la evolucion isentropica y utilizando el método de Newton-Rhapson se obtiene la
temperatura ideal de descarga del compresor (Tcompid). Como valor inicial para facilitar la
convergencia se asume la evolucion politropica (y=1.4) con cp constante. Si el método no

converge se reporta un error y la ejecucion del solver es interrumpida.

id

.
a, log| =2 | +b, (T4, ~288)+Lc,, (T'd 2—2882)+1d (T'd 3—2883)+1e (T'd “—2884)—R|og(PR) 0T
288 2 3 4

comp comp comp comp comp

2) A partir de la temperatura ideal de salida del compresor se calcula de manera directa su entalpia.

-|—|d

comp

id 298K
Hcomp Halr + _[ CpairdT
298
3) La entalpia real de la corriente de salida del compresor se obtiene utilizando el rendimiento
isentrépico del compresor.

H —H (Hrlzgmp_Hair)

comp air comp

n

4) Se calculan las variables necesarias para el balance de materia y energia en la cAmara de

combustion. Aqui se utiliza la relacion aire-combustible (AF).

MW
mole,,,, = X0 AF T2t 2+ 2414 X AF o %+ X AF e — 2
(0] MqueI
o _ xH:0 A Mltuet o
b —
o moleb
co, 1
comb m Ol eb
N MW g
N, _ Xal? AF MW
comb m Ol e
b
o MW yq
on XaliAF MW,j;, 2
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i i
Cpcomb = Z Xcombcp
i

comb

AH 298K — Z X(i;ombAH i,298K

5) De manera directa se obtiene la entalpia de los gases que abandonan el combustor (despejando

Hcomb del balance de energia).

MWiey 298K 298K
_ AF MW, (Hcomp —AH air )+ ( H fuel — AH fuel T LHV) + AH 28K

comb

H

comb T

mole

comb

6) A partir de la expresion de la entalpia en funcion de la temperatura y utilizando Newton-
Rhapson se obtiene la temperatura de salida de la cAmara de combustion. Como valor de
arranque se propone una aproximacion de la temperatura utilizando un cp constante de la
mezcla de gases. Si el método no converge se reporta un error y la ejecucion del solver es

interrumpida.

T

comb

—AHZ — [ CPoorydT =0T,

comb comb
298

H

7) Finalmente, el argumento de salida de la funcién corresponde a la temperatura a la que los gases

abandonan la camara de combustién.

f out =Tb
Al.4 wdiox(AF)

La composicion del gas que abandona la turbina solamente depende de la relacion aire-
combustible. La funcién wdiox calcula la fraccion en masa de CO, que abandona la turbina de gas
en funcion de la relacién AF. Esta funcién se utiliza para evaluar los gases de efecto invernadero

que se generan en la combustion.
La siguiente secuencia corresponde a la funcion wdiox(AF).

1) Se calcula la composicién del gas que abandona la camara de combustion.

_ H,O MqueI N MqueI O, MqueI
mOIecomb - Xair2 AF MW, +2+1+ Xaiﬁ AF MW,; + Xaif’ AF MW,

air

-2

H,0 MWiey
H,0 _ Xair AF MW,;, +2

comb moleb

X




co, 1
comb m0|eb
N MWl
N, Xqir AF ;
b
o mole,
O MW el
XOZ — ali AF MWalr B 2
b —
o mole,

2) Se calcula el peso molecular de la mezcla

MWcomb Z X(izomb MW i

3) Finalmente, el argumento de salida corresponde a la fraccion en masa de CO; en la corriente de
salida.

CO CO.
fout : MW 2

comb

MW

comb
Al1.5 hgas(T,AF)

La composicion de los gases que abandonan la turbina de gas, solamente depende de la
relacion aire-combustible a la que es alimentada la turbina. La funcién hgas determina la entalpia de

los gases exhaustos en funcion de la temperatura y la relacién aire combustible.
La siguiente secuencia corresponde a la funcion hgas(T,AF).

1) Se calcula la composicion del gas que abandona la camara de combustion. Esta composicion es

constante a lo largo del expansor y de las corrientes de gas que atraviesan el recuperador de
calor.

_ wHO MqueI N MqueI O, MqueI
mole ., = X2 AF =+ 2+1+ Xt AF = + X5 AF -2

H OAF MqueI + 2

XHZ% _ alr
o moleb
Co, __ 1
=
“™ " mole,
N MqueI
N, ali AF

comb —

moleb




185

on AF MW iye)
0, air MW,;,
X =
'comb

mole,

-2

2) Se calcula la entalpia (base molar) del gas a la temperatura T

i i
Cpcomb = Z Xcombcp
i

comb

AH 298K — Z X(i;ombAH i,298K

MWcomb = Z Xlomb MW i

T
H = Achc?r:tlf + I Cpcomde
298

3) Finalmente, el argumento de salida de la funcién corresponde a la entalpia de los gases (base
masica) producto de la combustion a la temperatura T.

f out — H
MWcomb
Al.6 tsat(P)

La funcion tsat(P) devuelve la temperatura de saturacion del agua a partir de su presion (P).
Su implementacion corresponde a lo definido por la IAPSW (The International Association for the
Properties of Water and Steam) segun lo expuesto en Wagner y Kretzschmar (2007). La siguiente

secuencia corresponde a la funcion tsat(P).

1) Se calculan las variables intermedias para el célculo de la temperatura de saturacion

P 0.25
ﬂ:(ﬁ)

E=8°+nB+n,
F=np"+n6+n,

G=n,B’+nB+n,

J=-F-JF?—4EG
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D=—
J

2) Finalmente la temperatura de saturacion corresponde a la salida de la funcion

Fou 0.5(n10 +D—Jn2 —4n,—2n,, D+ D’ )

Al1.7 hvap(P,T)

La funcién hvap(P,T) devuelve la entalpia utilizando la funcion para la zona 2 del IPWS
(vapor) a partir de su presion (P) y temperatura (T). Esta funcion es aplicable a cualquier presion y
temperatura. Por tal motivo, al ser utilizada en GAMS debe tenerse la precaucion de combinarla con
una restriccion que obligue a la temperatura a ser mayor o igual que la de saturacién. Su
implementacion corresponde a lo definido por la IAPSW (The International Association for the
Properties of Water and Steam) segun lo expuesto en Wagner y Kretzschmar (2007). La siguiente

secuencia corresponde a la funcién hvap(P,T).

1) Se calculan las variables intermedias

P
T=—
10
540
T=—
T

9
o __ 070, _J0-1
e _znk‘]kT
k=1

43 v
yi= Z:nl:\]krﬂ"kr (z —0.5)“]k_1
k=1

2) La entalpia (argumento de salida de la funcion) es una funcion de los valores previamente

calculados

f U = 540Ry° +540Ry
AL.8 hlig(P,T)

La funcién hliq(P,T) devuelve la entalpia utilizando la funcion para la zona 1 del IPWS
(liquido) a partir de su presion (P) y temperatura (T). Al igual que hvap, esta funcion es aplicable a

cualquier presion y temperatura por lo que, al ser utilizada en GAMS, debe tenerse la precaucion de
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combinarla con una restriccién que obligue a la temperatura a ser menor o igual que la de
saturacion. Su implementacion corresponde a lo definido por la IAPSW (The International
Association for the Properties of Water and Steam) segun lo expuesto en Wagner y Kretzschmar

(2007). La siguiente secuencia corresponde a la funcion hliq(P,T).

1) Se calculan los variables intermedias

34
7. =>.nJ (7.1-7)" (z-1.222)""
k=1
2) La entalpia (argumento de salida de la funcion) es una funcién de los valores previamente
calculados

f o =1386Ry,
AL.9 htit(P,x)

La funcidn htit(P,x) determina la entalpia para una mezcla de vapor y agua a partir de su
presion (P) y fraccion de vapor (x). Como el agua se encuentra en estado de saturacion, la
temperatura es funcién de la presion. Su implementacion corresponde a lo definido por la IAPSW
(The International Association for the Properties of Water and Steam) segun lo expuesto en Wagner

y Kretzschmar (2007). La siguiente secuencia corresponde a la funcion htit(P,x).

1) Se calcula la temperatura de saturacion en funcién de la presion.

P 0.25
5-(55)

E=8°+nB+n,
F=np"+nB+n,

G=n,B’+nB+n,

J=-F-JF?—4EG
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p=2C
J

T, = 0.5(n10 +D—Jng? —4n,—2n, D+ D2)

2) Se continta con el célculo de la entalpia en cada fase

34 | "
Ve =20, (71-7) " (m—1.222)"

k=1

h,, =1386Ry.

lig

i

7t =3 () (s ~09)
h,ap =540Ry; +540Ry;

3) Lasalida de funcion (entalpia) se obtiene utilizando el titulo de la mezcla.
f =hy, (1-%)+h,,X

— g

A1.10 stout(Pin, Tin,Pout,ny)

in out

Figura A1.3. Turbina de Vapor.
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A partir de las condiciones de entrada de un turbina de vapor, la entalpia de salida solo depende de

la presion de descarga (Pout) y del rendimiento isentropico (7).

La funcidn stout tiene como argumento de salida la entalpia (en base maésica) de la corriente que la
abandona y los argumentos de entrada son la presion y temperatura de ingreso (Pin y Tin), la
presion de descarga (Pout) y el rendimiento isentrépico (7). Su implementacion corresponde a lo
definido por la IAPSW (The International Association for the Properties of Water and Steam) segun
lo expuesto en Wagner y Kretzschmar (2007). La siguiente secuencia corresponde a la funcién

stout(Pin,Tin,Pout, 7).

1) Se calculan la entalpia y entropia de la corriente que ingresa a la turbina.

Sin f(Pin’Tin)

2) La evolucion ideal de la corriente de entrada hasta la presion de salida es isentropica. Entonces,
se debe encontrar cual es la temperatura a la cual la salida tiene una entropia igual a la de
entrada. Existen dos casos posibles: que la evolucion isentropica corresponda a estado vapor
(por encima de la temperatura de saturacion de salida) o que la temperatura ideal de descarga
sea igual a la de saturacion y estemos ante una mezcla de vapor y liquido (dentro de la campana
de saturacion). Para evaluar estos dos escenarios se calculan las propiedades de saturacion de la

descarga.

out

Tsat — f (Pout)

sv,sat — f (Pout)

out

3) Se evalla el primer caso mencionado en el paso 2. Si se cumple que s, >s"* se ejecuta esta

in — “out
secuencia (paso 3). Caso contrario se prosigue con el paso 4. En Wagner y Kretzschmar (2007)
se presentan también las Ilamadas “backwars equation” que permiten calcular la temperatura en
funcion de la presion y entropia para la zona de vapor. Como la entropia de salida debe ser igual
que la de entrada, se calcula de manera directa la temperatura ideal de descarga y su

correspondiente entalpia.

Tou = T (P Si)

out — out ? ¥in

h —f(P T

out — out? "out )
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4) Se evalUa el segundo caso. Si s, <s.** se ejecuta esta secuencia (paso 4), caso contrario ya fue

out

realizado el paso 3. Para este caso ya conocemos la temperatura (saturacién) por lo que la
entalpia de descarga ideal la conocemos a partir del titulo de la mezcla. La relacion vapor-
liquido se obtiene a partir de la entropia de saturacion y luego utilizando el valor obtenido se

calcula la entalpia de descarga ideal.

l,sat __
Sout - f (Pout)
|,sat
_ Sin — Sout
T S
ou Sv,sat _ SI,sat

out out

hl,sat — .I: (Pout)

out

hv,sat — f (Pout)

out

hid _(1_ Xour)hl,sat +X hv,sat

out out out ' ‘out

5) Finalmente, una vez realizado el primer o segundo caso, por rendimiento isentropico se calcula

la condicion de salida de la turbina de gas.
fo =h, - (h, - hjjt)
A1.11 wpump(Pin, Tin,Pout, 7,ump)
in ou
Figura Al.4. Bomba para impulsar agua.

La funcion wpump determina la potencia de compresién por unidad de flujo de masa de agua.

1) Mediante la funcion presentada en Wagner y Kretzschmar (2007) se calcula la densidad de la
corriente de entrada (in).

pin = f(Pin’Tin)

2) Por ultimo, la potencia consumida por unidad de flujo de agua (salida de la funcion)
corresponde al cociente entre la variacion de presion y la densidad, afectado por el rendimiento

de la bomba.

fout _ (Pout_Pin)
pinnpump




Apeéndice 2

Obtencion de cotas mediante algoritmos de
optimizacion global

A2.1 Introduccién

A partir del analisis de la configuracion de un ciclo combinado es posible conocer el rango
de presion y temperatura de cada una de las corrientes del fluido circulante (agua). Esta informacion
permite establecer los valores méximos y minimos (cotas) de las correspondientes propiedades
termodinamicas. Las cotas inferiores y superiores para la presion y temperatura resultan sencillas de
obtener y sus valores dependen del estado de agregacion de la corriente (liquido, vapor o mezcla de
liquido-vapor). Sin embargo, con el fin de mejorar la implementacion y facilitar la resolucion del
problema de optimizacion, resulta interesante poder determinar los valores extremos (cotas) de las

propiedades termodinamicas (en este caso entalpia) que dependan de la presién y temperatura.

Las funciones termodinadmicas utilizadas es esta tesis (Wagner y Kretzschmar, 2007) son de
caracter altamente no lineal por lo que al pretender encontrar su valor maximo (0 minimo) de

manera directa se pueden obtener extremos locales que no son de utilidad para acotar la funcién.

El objetivo de este apéndice es presentar la implementacion de un algoritmo de optimizacion
global para la obtencion de las cotas (inferior y superior) de la entalpia en todas las corrientes del

fluido circulante del ciclo de vapor (agua).
A2.2 Obtencion de cotas para el fluido circulante considerando estado liquido

La ecuacion (A2.1) corresponde a la funcidn propuesta en Wagner y Kretzschmar (2007) y
utilizada en esta tesis para el calculo de la entalpia del agua en estado liquido. En la Tabla A2.1 se

presentan los valores de los parametros involucrados.

34 I J-1
h =1386R> . nJ,| 7.1- P j 1386 1 22 (A2.1)
= 165.3 T
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Tabla A2.1. Parametros para la funcién entalpia en estado liquido

k 1 J n k | J n
1 0 -2 146329712131670E-01 18 2 3 -4.41418453308460E-06
2 0 -1 -8.45481871691140E-01 19 2 17 -7.26949962975940E-16
3 0 0 -3.75636036720400E+00 20 3 -4 -3.16796448450540E-05
4 0 1 3.38551691683850E+00 21 3 0 -2.82707979853120E-06
5 0 2 -957919633878720E-01 22 3 6 -8.52051281201030E-10
6 0 3 157720385132280E-01 23 4 -5 -2.24252819080000E-06
7 0 4 -166164171995010E-02 24 4 -2 -6.51712228956010E-07
8 0 5 8.12146299835680E-04 25 4 10 -1.43417299379240E-13
9 1 -9 2.83190801238040E-04 26 5 -8 -4.05169968601170E-07
10 1 -7 -6.07063015658740E-04 27 8 -11 -1.27343017416410E-09
11 1 -1 -1.89900682184190E-02 28 8 -6 -1.74248712306340E-10
12 1 0 -3.25297487705050E-02 29 21 -29 -6.87621312955310E-19
13 1 1 -2.18417171754140E-02 30 23 -31 1.44783078285210E-20
14 1 3 -5.28383579699300E-05 31 29 -38 2.63357816627950E-23
15 2 -3 -4.71843210732670E-04 32 30 -39 -1.19476226400710E-23
16 2 0 -3.00017807930260E-04 33 31 -40 1.82280945814040E-24
17 2 1 4.76613939069870E-05 34 32 -41 -9.35370872924580E-26

El problema que se desea resolver corresponde a la minimizacion y maximizacion de la
entalpia para un intervalo de presion y temperatura. Este problema nos permite encontrar las cotas
de la entalpia para cada corriente de agua liquida conocido su rango de presion y temperatura. Al
tratarse de estado liquido se debe agregar una restriccion que establezca que la temperatura sea

menor que la de saturacion. Por lo tanto, a continuacién se define el problema original (PO) que

permite establecer el valor maximo y minimo de la entalpia:

|k
Min/Max h, :1386R324nk3k(7.1—ij (@—1.222
= 165.3 T
sujetoa:
T <Tsat(P)
P'<P<P"
T <T<T"

Como se menciono, este problema es de caracter no lineal y su resolucién de manera directa
puede ocasionar la obtencion de extremos locales y por ende su utilizacion seria incorrecta. Por lo

tanto, se procede con una reformulacion del problema original que permita la obtencion de

JJk -1

(PO)

extremos globales. Por lo tanto, resulta conveniente definir tres nuevas variables z;, z, y zs.
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g = 1053 (A2.2)
1173.63—P
Z, = 1386 1290 (A2.3)
T
T (A2.4)

Z,=————
3 1386-1.222T

Con el objetivo de no alterar la expresion original, a continuacion se definen los nuevos

parametros oy Y Bk que dependen de los parametros originales listados en la Tabla A2.1.

0 si(J,-1)>0A (I, -1)-1,<1
%1501 s (3, -1)<0v(3,-1)-1, 21

0 si(J-1)<0v(I -1)-I =1
b= .
1-3, si (3,-1)>0 A (3, -1)-1, <1

Al introducir las nuevas variables (z1, Z, y z3) Y parametros (ox Y Bk) en la expresion original

de la entalpia (A2.1) se obtiene la ecuacion (A2.5).

34
-1
h =1386R>_nJ,z, "*z,%z,* (A2.5)
k=1
Segun se explicara posteriormente, resulta conveniente separar los términos de la sumatoria

segun el signo que arroja el producto nyJi (ecuacion (A2.6)).

K/nJ, =0 k/nJ, <0

34
h|:1386R[ > ndz vz - |nka|zl'k22"szkJ (A2.6)

Continuando con la reformulacion, se definen dos variables nuevas f; y f, que corresponden
a las sumatorias previamente separadas. La variable f; agrupa los términos positivos y f, los

términos negativos que se transforman en positivos al aplicarse el valor absoluto.

f,="> nJdz ",z (A2.7)

K/ Jy 20

f,= > Indz"z,%z (A2.8)

k/nJ, <0
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Finalmente, al introducir todas las nuevas variables se obtiene el problema reformulado (PR)

que se detalla a continuacion:

Min/Max h, =1386R( f, - f,)
sujetoa:
T <Tsat(P)

165.3

Z e —
' 1173.63-P

Z, =13Tﬁ—1.222

S (PR)
% 1386-1.222T

_ 5 &% B
f1 - Z nk“]kzl kZz k23 ‘
k/n =0

f,= z |nk‘]k|217|kzzakz3ﬂk
K/ d, <0

P'l<P<P
T <T<T"

Es importante destacar que el nuevo problema de optimizacion continta siendo no lineal.
Sin embargo, las propiedades de las nuevas funciones permiten implementar un proceso de

optimizacion global a partir de la relajacién de las restricciones del problema.

Al analizar el nuevo problema, se observa que la funcién objetivo es del tipo lineal por lo
que no necesita ser modificada. Por otro lado, la funcion Tsat(P) es una funcién céncava y al estar
en una restriccién de desigualdad del tipo menor o igual, solo se la debe sobreestimar con una
aproximacion simple de primer orden. Las restantes restricciones son de igualdad y su relajacion se

explicara a continuacion.

En primer lugar, z1, z, y z3 son funciones convexas. Precisamente, z; es una funcion convexa
de la presion y z, y z3 de la temperatura. Por lo tanto, para el problema lineal se deben subestimar
con una aproximacion de primer orden y sobrestimar mediante una combinacion lineal de los

valores de la funcidn en los extremos del intervalo (cuerda de la funcién).

Como se observa en las definiciones de f; y f, ((A2.7) y (A2.8)) éstas correspondes a la
sumatoria (ponderada por el producto ncJix) del producto de tres variables (zi1, z, y z3) elevadas a
diferentes exponentes. Este tipo de funciones se conocen como ‘“signomial” y segin sus
caracteristicas pueden ser funciones convexas. Debido a que o y B nunca adoptardn en simultaneo
un valor distinto de cero, f; y f, corresponden a una funcién signomial en el que cada término es de

dos variables (z1y z, 0 21 Y z3).
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Segun Lundell (2009) una funcién signomial es convexa cuando todos los términos de la
sumatoria son convexos. A su vez, un término signomial de dos variables es convexo cuando la

constante de multiplicacion es positiva y ademas se cumple alguna de las siguientes condiciones:

o Ambos exponentes son negativos
o Uno solo es negativo pero la suma de ambos es mayor a uno
o Uno de los exponentes es cero y el restante es negativo 0 mayor a uno

En la Figura A2.1 se muestra un analisis de convexidad de un término signomial de dos
variables del tipo x?%" en donde los ejes cartesianos corresponden a los exponentes a (absisa) y b

(ordenada).

Convexa

Cuasiconcava

Convexa

Cuasiconcava

Figura A2.1. Analisis de convexidad de una expresion del tipo xy®.
En la Figura A2.2 se observa que todos los pares de exponentes de los 34 términos de las
sumatorias de f; y f, caen en la zona convexa. Por lo tanto, si todos los términos de ambas

sumatorias son convexos entonces f; y f, resultan ser funciones convexas respecto de z3, z, y Z3.
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Convexa

Convexa

Convexa

Figura A2.2. Analisis de convexidad segun sus exponentes de los términos de las sumatorias de f; y
fo.

Finalmente, todas las restricciones de igualdad son funciones convexas salvo la funcion
temperatura de saturacion que es concava. Por lo tanto, para obtener el problema relajado lineal se
deben subestimar las restricciones convexas con una aproximacién de primer orden y sobrestimar
las mismas mediante una combinacion lineal de los valores de la funcion en los extremos del
intervalo. A continuacidn se muestra la aproximacion lineal del problema reformulado. El conjunto
i representa las particiones del dominio de la presion y el conjunto j de la temperatura. Al comenzar
la resolucion i y j representan el intervalo original.

Min/Max h =1386R( f, - f,)
sujetoa:

dTsat
dpP

TsTsat( i')+
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YR
v P'<P<P"
7, <1z, +zl|:(P—P,')
dz
Z, 2 22|TJ-' +d_T2TJ_| (T _TJ'I) V]
Z, > 7, + 9% (T-T) vi
T dT )
2,>7 |.+OIZS (T-T/) vi
3 37! dT le ]
z .
232 Zs|rju + -Iij” (T - ) V]
YTJ-
v T/ <T<T/
! * I
z, < 22|T; +12,], (T TJ)
23£z3|Tj, +23|? (T —TJ.')_

of Nof | | .
2 f1|(21!;22'~;23")+8_l (Zl Zli)+a_1 (Z2 221) +— <Z3_Z3i) Vi, ]
1 Z, (zlg;zz'j;z;j) Z, (zl!;zz'j;z;j) Zy (zl!;zz'j;z;j)
of of ..
f,> f1|(z!.zu-zu.)+_l (Zl_zl:)+_l (Zz Zzl:)"'_l (23—23‘;) Vi, |
HE 8Zl (zlg;zzj-';z;f) az2 (zlg;zzlj;z;}) 3 (zli;zzj';z3‘f)
of of of ..
f > f1|(z'u_zu__zu_)+—1 (zl—zlf)+—1 (22—22‘;)+—1 (23—23‘;) i, j
e azl (zﬁjizzLj'?Zslf) 822 (Zﬁl?zzl};ZBui) 3 (er;zzhil;zﬁ)
of of | of | .
le 1|(11=J;22lj;z3lj)+a_zl (21_21?)4‘? (Zz_zzj)‘i‘; (23_Z3j) Vl.]
(212245 2 (2 i25)23)) 3 (2 12y
of of
f, > f2|(z!.22|,.z3l_) +—2 (Zl Z, )"'_2 (22 ZZIj) +* (23 - Zslj) Vi, |
e azl (zl!;zz'j;z3'j) 822 (ZJ.:;ZZIj;Z;j) 3 (ZlE;ZZIJ' I)
of of ..
f, 26, 0 00+ =2 (zl—zl:)+—2 (22 zz‘j)+—2 (23—23‘;) i, j
(Zliyzzjvzgj) az l.,u.,u az l.,u.,u az l.,u.,u
1 (Zlirzzjrz3j) 2 (Zlivzzjvzsj) 3 (Zuyzzjlzj)
of of of ..
. | . e’ M. A R I
Y 2 (21?’2229?235’) Z, (zli”;zz‘,f;z;}) 3

u. u., u
j (Zli vzzijBj)
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f,> f2|(z1i“;zz'j;z3',-)+% (zl—zli“)Jr?c—2 (ZZ—ZZIJ-)-F% (z,-2)) Vi ]
e z2) 23 2|(a'zizs)) *l(ahz)zs)
_ v, i}
f<Af (gt Z3J)+/12 e +23 (gt Z3])+/14 f, (2828
f,< f | (e ) 2, f, |(z1:;z2ﬁ;z3§) +4, f, (st 3) +/1 f | (1)
% 21:/1121:+2221:+/1321?+ﬂ“421i
2, =4 Zzlj +4, Zzli + 4 Zzl; + 4 ZZIJ'
2, = A 1+ A1 + 2 + A 2,
| A+, +4+4 =1 |
YR AYT, =Y,

A medida que se resuelve el problema lineal, se van agregando puntos de corte en el
dominio de manera de mejorar la aproximacion. Esto se realiza hasta que la diferencia entre el valor
de la funcion objetivo del problema reformulado respecto de la del problema lineal sea muy

pequeiia.
Ejemplo de aplicacion:

A continuacién se muestra como ejemplo el proceso de resolucién para encontrar la cota
inferior y superior de la entalpia de una corriente de agua liquida en el siguiente rango de presion y
temperatura:

1bar < P <10bar
298.15K <T <453.036 K

El primer paso consiste en calcular todos los valores necesarios para el problema lineal. Se
deben obtener los valores de las funciones en los extremos del intervalo, el valor de las derivadas en
los extremos y para funciones de una variable, la pendiente de la recta que une los valores de la
funcion en los extremos del intervalo. En la Figura A2.3a se muestra la region factible del problema
original en donde se observa que la temperatura es menor que la de saturacién. En la Figura A2.3b
se muestra la region factible del problema lineal en donde se reemplaza la curva de saturacién por

su aproximacién de primer orden en los extremos del intervalo.
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(@) (b)
450 {77 450 {77
430 1 430
410 410
390 390 -
—_
s
=
= 370 370
350 350
330 A 330 -
310 310
T n
i [ P r
290 . . . . . - : . ; » 290 - : . - - . ; - - .
05 15 25 35 45 55 65 75 85 95 105 05 15 25 35 45 55 65 75 85 95 105
P [bar] P [bar]

Figura A2.3. Regidn factible del problema reformulado (a) y de la aproximacién lineal (b).
En la Figura A2.4a se observa la curva correspondiente a z; en funcién de la temperatura y en la
Figura A2.4b se muestra su envoltura convexa en el problema lineal a partir de su aproximacién de
primer orden y la recta que une los valores extremos del intervalo (cuerda). Como se observa, esta

reformulacion corresponde a un conjunto convexo.

(a) (b)

34 12l — 34 \\
3.2 — 32

3 : 3
28 4— — 28

22256 L2256 \

24 4— — 24 4—
22 — 22

2 _ 2

z:‘r‘; E’ T;”: :2‘7: T:," \T,‘L

1.8 ; . : ; ; ; ; F— 18 . ; . ; ; : ; ;

200 310 330 350 370 390 410 430 450 200 310 330 350 370 390 410 430 450

T[K] T[K]

Figura A2.4. Curva z, de problema reformulado (a) y su correspondiente envoltura convexa del
problema lineal (b).

Al resolver por primera vez el problema lineal se obtiene un valor de 850.832119793664
kJ/kg como cota superior de la funcion objetivo (se estd maximizando) y luego al resolver el
problema reformulado (NLP) se obtiene un valor de 762.68284433541 kJ/kg (cota inferior). La
diferencia entre la cota superior e inferior es de 88.14927546 kJ/kg por lo que se debe realizar otra

iteracion. Para ajustar la aproximacién lineal del problema se agrega un nuevo punto de
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linealizacion y se calculan los nuevos valores segun los nuevos intervalos. Se opta por agregar un

nuevo punto en la mitad de cada intervalo.

En la Figura A2.5b se observa la nueva region factible del problema lineal, en donde se
puede observar claramente que se ha reducido con respecto a la de la Figura A2.5a (primera
iteracion). La mejora en el ajuste se debe a la nueva recta tangente introducida por el nuevo punto

del intervalo.

(a) (b)

450 477 / 450 477 /
430 430

410 A 410

390 390 A //

= 370 370 45

350 4— - 350

330 330 4

310 310 4

T T
P P P PP P
290 . , . : : . , . . 290 ’ . . . , ’ ’ . . .
05 15 25 35 45 55 65 75 85 95 105 05 15 25 35 45 55 65 75 85 95 105
P [bar] P [bar]

Figura A2.5. Region factible en la primera iteracion (a) y en la segunda (b).
De manera similar, en la Figura A2.6b se observa la nueva aproximacion de la funcion z,
mostrando claramente la mejora producida en su ajuste. Es importante destacar que a partir de la
segunda iteracion el problema lineal es del tipo mixto entero lineal ya que se agregan variables

binarias que seleccionan el intervalo de presion y temperatura.

(@) )]
34 'z:lf\ — 34 Ty
3.2 — 32
3 ' 3
28 {— 28
Z)76 26
24 4— \ — 24 b
22 22
2 2
g ol \T, y ), r . \r
200 310 330 350 370 390 410 430 450 200 310 330 350 370 390 410 430 450
T [K] T [K]

Figura A2.6. Envoltura convexa de z; en la primera iteracion (a) y en la segunda (b).
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En las Tablas A2.2 y A2.3 se muestran las iteraciones necesarias hasta obtener el valor
méaximo y minimo de la entalpia de una corriente liquida cuya presion se encuentra entre 1 y 10 bar
y su temperatura entre 298.15 K y 453.036 K.

Tabla A2.2. Iteraciones necesarias hasta encontrar el valor maximo de la entalpia (liquidos)

Iteracion h" (MIP) h' (NLP)
1 850.832119793664 762.68284433541
2 762.68284433541 762.68284433541

Tabla A2.3. Iteraciones necesarias hasta encontrar el valor minimo de la entalpia (liquidos)

Iteracion h" (NLP) h' (MIP)
1 104.928067511896 -161.790764485149
2 104.928067511896 49.4312581445124
3 104.928067511896 104.928067511895

A2.3 Obtencion de cotas para el fluido circulante considerando estado vapor

La ecuacion (A2.9) corresponde a la funcidn propuesta en Wagner y Kretzschmar (2007) y
utilizada en esta tesis para calculo de la entalpia del agua en estado vapor. En la Tabla A2.4 se

muestran los valores de los parametros.

9 Jo-1 43 I Ji-1
h, =540R>_n2Jy (@j +540R> n;Jy (Bj [@ —0.5} (A2.9)
k=1 T k=1 10 T

Tabla A2.4. Parametros para la funcién entalpia en estado vapor

k J° 1° k 1" n' k 1" J n'
1 0 -9.6927686500E+00 1 1 0 -1.7731742473213E-03 23 7 0 -5.9059564324270E-18
2 1 1.0086655968E+01 2 1 1 -1.7834862292358E-02 24 7 11 -1.2621808899101E-06
3 -5-5.6087911283E-03 3 1 2 -4.5996013696365E-02 25 7 25 -3.8946842435739E-02
4 -4 7.1452738081E-02 4 1 3 -5.7581259083432E-02 26 8 8 1.1256211360459E-11
5 -3 -4.0710498224E-01 5 1 6 -5.0325278727930E-02 27 8 36-8.2311340897998E+00
6 -2 1.4240819171E+00 6 2 1 -3.3032641670203E-05 28 9 13 1.9809712802088E-08
7 -1-43839511319E+00 7 2 2 -1.8948987516315E-04 29 10 4 1.0406965210174E-19
8 2 -2.8408632461E-01 8 2 4 -3.9392777243355E-03 30 10 10 -1.0234747095929E-13
9 3 2.1268463753E-02 9 2 7 -4.3797295650573E-02 31 10 14 -1.0018179379511E-09
10 2 36 -2.6674547914087E-05 32 16 29 -8.0882908646985E-11

11 3 0 2.0481737692309E-08 33 16 50 1.0693031879409E-01
12 3 1 4.3870667284435E-07 34 18 57 -3.3662250574171E-01
13 3 3 -3.2277677238570E-05 35 20 20 8.9185845355421E-25
14 3 6 -1.5033924542148E-03 36 20 35 3.0629316876232E-13
15 3 35 -4.0668253562649E-02 37 20 48 -4.2002467698208E-06
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16 4 1 -7.8847309559367E-10 38 21 21 -5.9056029685639E-26
17 4 2 1.2790717852285E-08 39 22 53 3.7826947613457E-06
18 4 3 4.8225372718507E-07 40 23 39 -1.2768608934681E-15
19 5 7 2.2922076337661E-06 41 24 26 7.3087610595061E-29
20 6 3 -1.6714766451061E-11 42 24 40 5.5414715350778E-17
21 6 16 -2.1171472321355E-03 43 24 58 -9.4369707241210E-07
22 6 35-2.3895741934104E+01

Nuevamente, el problema que se desea resolver corresponde a la minimizacion y
maximizacién de la entalpia para un intervalo de presion y temperatura. Al tratarse de estado vapor
se debe agregar una restriccion que establezca que la temperatura sea mayor que la de saturacion.
Por lo tanto, para establecer el valor maximo y minimo de esta propiedad se debe resolver el

siguiente problema:

9 J-1 43 Ik -1
Min/Max h, =540RanJk°(£OJ +540R2n;J;(3j (@—0.5)
~ T ~ 10 T

sujetoa:
T >Tsat(P) (PO)
P'<P<P"
T <T<T"

Siguiendo los mismo pasos que en el apartado anterior, se definen cuatro nuevas variables

Z4, Zs, Zs Y Z7 Que se introducen en la expresion original y se agrupan los sumandos segun su signo.

Z,=——
" 540-05T

rqr
r]k‘]k

I, o B
Zg k26 kZ7 k]

_ 070 1-J¢ oqo|5 -3 rqr., —Ig A
h,—540R£ >z = Y MRz + D ndiz gz Y

k/nd32>0 k/nd30<0 k/ngdg =0 k/nfdy <0
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Se definen los nuevos valores de o y B de manera similar que para estado liquido pero a

partir de los pardmetros actuales.

0 si(J-1)>0A (I -1)- 1<t
3, -1 si (3, -1)<0v (3 -1)-1; >1

o=

0 si(J-1)<0v(3-1)-I>1

fi= 1-3; si (3,-1)>0 A (3 -1)-I;<1

Nuevamente, se definen las nuevas variables que agrupan a todas las sumatorias.

070, 1-J¢
fo= > mdpz,

k/ng39>0

= ¥

k/nd32<0

oqol|, 1-%
NJ,|Z,

_ raro, =l 5 o 5 B
fo= > ndezg “zg% 2>
k/ngdg=0

N
Zg kZG kZ7 K

= Y

k/nfJf <0

Ny

Para poder continuar con la reformulacion, resulta importante definir la convexidad de cada

una de las nuevas funciones. En primero lugar z4, zs, Zs y Z7 son funciones convexas de sus

respectivas variables. En segundo lugar, f3 y f; solamente dependen de z4 y segun los valores de los

parametros J° todos los exponentes son menores a cero o mayores que 1 por lo que todos los

sumandos son funciones convexas resultando f; y f; funciones convexas. Por Gltimo, en la Figura

A2.7 se muestran todos los pares de exponentes de las funciones fs y fs que muestran que ambas son

funciones convexas.
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Convexa

Convexa

Convexa

Figura A2.7. Andlisis de convexidad segln sus exponentes de los términos de las sumatorias de fs y
fe.

Por cuestiones de espacio, solamente se presentara la reformulacién del problema original en

donde claramente se observa que la metodologia de resolucion es similar que para el estado liquido.
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Min/Max h, =540R( f,— f, + f,— f;)
sujetoa:
T >Tsat(P)
T
7,=—
540
10
P

26=5_:_1'—0—0.5

Z

-
Z,=———
540-0.5T

070, 1-J¢
fo= > ndezt

k/nd32>0

fy= Z |nl(<)‘]lg

k/n23?<o

(PR)

1-3¢

Z,

_ rr, =i 5 oo B
fs_ Z nk‘JkZS “Zg 7,
k/ngJg=0

fo= >
k/ngdg <0

P'<P<P"

T <T<T"

5 a5 B
Zg kZ6 kZ7 k

rqr
nka

Ejemplo de aplicacion:

Se muestra como ejemplo el proceso de resolucion para encontrar la cota inferior y superior

de la entalpia de una corriente de vapor en el siguiente rango de presion y temperatura:

20bar < P <60bar
485.534K <T <778K

En las Tablas A2.5 y A2.6 se muestran las iteraciones necesarias hasta encontrar los valores

méaximos y minimos de la entalpia en el intervalo planteado.

Tabla A2.5. Iteraciones necesarias hasta encontrar el valor maximo de la entalpia (vapor)

lteracion h" (MIP) h' (NLP)
1 167987.94608782500 3478.80051655205
2 127611.19125369200 3478.80051655205
3 52243.71379943610 3478.80051655205
4 3492.85815692219 3478.80051655205
5 3478.80051655206 3478.80051655205
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Tabla A2.6. Iteraciones necesarias hasta encontrar el valor minimo de la entalpia (vapor)

lteracion h' (MIP) h" (NLP)
1 -547968.81025084500 2784.56173211058
2 -413370.10606799300 2784.56173211058
3 -162141.45886701700 2784.56173211058
4 2295.45614987622 2798.38414024312
5 2624.63722867557 2784.56173211058
6 2762.50588252200 2798.38414024312
7 2769.01302557197 2784.56173211058
8 2770.04070117818 2784.56173211058
9 2775.26435767658 2784.56173211058
10 2783.39647258849 2784.56173211058
11 2784.25505746347 2784.56173211058
12 2784.44228938230 2784.56173211058
13 2784.53559849684 2784.56173211058
14 2784.55430365393 2784.56173211058
15 2784.56021221250 2784.56173211058
16 2784.56124485050 2784.56173211058
17 2784.56167487174 2784.56173211058
18 2784.56170701588 2784.56173211058
19 2784.56172311803 2784.56173211058
20 2784.56172877951 2784.56173211058




Nomenclatura

Letras griegas

o

B

n

X

Fraccion de la alimentacion de vapor que se extrae en el desaireador [K]

Exponente utilizado para el calculo del costo de inversion [adimensional]
Rendimiento isentropico [adimensional]

Dimensidn caracteristica de un equipo para el calculo del costo de inversion

Variables binarias

ad

mp

st

X

Denota la existencia de un intercambiador de calor del HRSG

Denota la existencia de una bomba

Denota la existencia de un ingreso de vapor para recalentamiento
Asignacion de demandas de electricidad o potencia mecénicas

Nivel de presion de la planta de servicios auxiliares que alimenta el HRSG

Denota la existencia de una turbina de vapor

Variables continuas

A
AF
Ap

CRF

Ca

CAPEX

inv

Avrea total de intercambio de calor [x10°m?]
Relacion Aire-Combustible en base masica [adimensional]

Diferencia entre la temperatura de entrada al evaporador y la de saturacion [K]
Factor de recupero de capital [afi0]

Costo unitario de materia prima o servicios auxiliares [USD/unidad caracteristica]
Costo especifico de cada equipo [MUSD/unidad caracteristica]

Consumo anual de materia prima o servicios auxiliares [unidad caracteristica/afio]

Gastos de capital [MUSD]

Costo de inversion total en equipos [MUSD]
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Ciny Costo de adquisicion de un equipo [MUSD]

Crrant Costo de mantenimiento [USD/afo]

Cop Costo de mano de obra [USD/afio]

C. Costo de materia prima [USD/afio]

D Demanda de potencia mecanica [MW]

AT Fuerza impulsora utilizada para el calculo de area de transferencia de calor [K]
h Entalpia del fluido circulante (agua) [kJ/kg]

hg Entalpia del gas [kJ/kg]

Keo, Energia necesaria para la captura de un kilogramo de CO2 [MJ/kg CO2]
Ihv Poder calorifico inferior [kJ/kg]

m Flujo masico del fluido circulante (agua) [kg/seg]

My (e Flujo masico de combustible que ingresa a la turbina de gas [kg/seq]

mg Flujo mésico de gas que abandona la turbina de gas [kg/seqg]

OPEX Gastos anuales de operacién [MUSD/afio]

P Presion del fluido circulante (agua) [bar]

Pinch Menor diferencia de temperatura entre el gas y el agua [K]
PR Relacion de compresion en la turbina de Gas [adimensional]
Pr Presion del Nivel de presion del fluido circulante (agua) [bar]
Q Calor intercambiado [MW)]

T Temperatura del fluido circulante (agua) [K]

TAC Costo Total Anual [MUSD/afio]

Tcmax Temperatura maxima en el combustor [K]

Tg Temperatura del gas [K]

T Temperatura de saturacién del fluido circulante (agua) [K]

U Coeficiente global de intercambio de calor [W/m?K]
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Potencia generada o consumida [MW]
Variable desagregada de la potencia generada en las turbinas de vapor [MW]

Fraccion masica de CO2 que abandona el HRSG [adimensional]
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