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Resumen

En este trabajo se presenta un modelo para optimizar los costos de una planta,
considerando la sintesis de redes de intercambiadores de calor, la distribucion de
equipos y aspectos de seguridad. Se sabe que la industria quimica requiere disefios
de procesos eficientes, debido al incremento en los costos de los energéticos.
Algunas estrategias incluyen utilizar la menor cantidad de recursos para disminuir
los costos de operacion. Entre estos costos son los costos de bombeo (incluyendo
compresion) y los servicios de calentamiento y enfriamiento. Ademas, se debe tener
la certeza de que la inversion inicial de capital sera la menor, enfocado en reducir la
disponibilidad de terreno, costos de tuberias, entre otros. Normalmente, se realizan
estos estudios en los proyectos de nuevas instalaciones e implementaciones de
nuevos equipos, o bien en adecuaciones a plantas existentes, con la finalidad de
que las empresas sean eficientes y seguras. En la literatura, se encuentra mucha
informacion sobre como resolver estos problemas de manera independiente, sin
embargo, existen pocos trabajos de investigacion enfocados al analisis simultaneo
de los aspectos econdmicos y de seguridad de los procesos quimicos, en particular
las instalaciones con la probabilidad de generar accidentes que se propaguen por
efecto domind. El riesgo de un incidente con esta caracteristica es mayor cuando
los equipos del proceso se ubican muy cerca entre ellos; en este caso, los disefios
se conocen como compactos y permiten reducir los costos de compra y operacion.
Por esta razon, en este trabajo, se desarrolla un modelo basado en programacion
matematica determinista, del tipo MINLP que se resuelve usando GAMS, que
permita resolver simultdneamente el problema de sintesis de redes de intercambio
de calor, utilizando el enfoque de superestructuras, el problema de distribucion de
equipos, con un método exacto con enfoque continuo, y el problema de reduccién
del riesgo de accidentes con efecto domind, utilizando un modelo probit; asimismo,
se incluye la instalacion de capas de proteccion independientes, la funcion objetivo
consiste en minimizar los costos de instalacion y de operacion. Los resultados
obtenidos indican que la sintesis de redes de intercambiadores de calor esta
vinculada con la distribucién de equipos, que a su vez se encuentra relacionada con
la seguridad, a través de las distancias de separacién entre los equipos. La
integracion de los tres problemas en un sélo modelo permite obtener disefios
integrales, que tienen impacto positivo en la sustentabilidad y mayores beneficios
gue los que se pueden obtener al resolver los problemas por separado.

Palabras clave: Distribucion equipos, HEN, Efecto domind, Programacion
Matematica, MINLP.
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Abstract

A model to reduce the plant cost is presented on this work, considering the
heat exchange network synthesis, layout and safety conditions. It's well know that
the chemical industry requires the design of efficient processes due to the increment
of the energetic costs. Some of these designs include the use of less resources to
decrease the operation costs. For instance, the pump costs (including the ones of
compression) and the heat and cold services. Besides, it must be certain that the
initial investment cost will be the lowest, focused on reducing the land availability,
pipe costs, among others. Usually, these studies are carried out in the projects with
new facilities and in the implementations of new equipment, as well as in
modifications of existing plants, in order for companies to be efficient and safe. In
the literature, a lot of information about how to resolve these problems independently
are found, however, there are few investigations focused in the simultaneous
analysis of the economics aspects and safety in the chemical processes, in particular
the facilities with a probability of generating accidents spread by domino effect. The
risk of this kind of incident with these characteristics is higher when the process
equipments are located very close to each other, in this case, the designs are known
as compacts and allows to reduce the installation and operation costs. These
compact designs allow to reduce the purchase and operation costs. For this reason,
in this work, a model based on mathematical programming is developed, as a mixed
integer nonlinear programming (MINLP) problem that is resolved by using GAMS, to
allow to solving a simultaneous heat exchange network problem, using the
superstructure model; the layout problem, using an exact method under continuous
approach; and the reduction risk of a domino effect accident problem, using a probit
model, including the installation of independent protection layers, the objective
function is to minimize the installation and operation costs. The results obtained
suggest that the heat exchange network are linked with the layout problem, which in
turn are related with the safety, through the separation distance between the
equipment. Addressing these three problems in one just model allows obtaining
integer designs, that has a positive impact in sustainability and greater benefits that
can be obtained by solving the problems separately.

Keywords: Layout, HEN, Domino effect, math programming, MINLP.
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CAPITULO 1

1. Introduccion.
En este capitulo se muestra la motivacion de realizar este trabajo, se plantea
el problema identificado, asi como la justificacion de este trabajo. Al final se muestra

una descripcion general del contenido en este trabajo.



1.1. Introduccion.

La motivacion de este trabajo consiste en revisar que el precio de los
energéticos se incrementa afio con afio, provocando también un aumento en los
costos de operacion en los procesos quimicos. En la Figura 1 se evidencia un
incremento del 78% en el costo de la energia eléctrica por kW-h ($/kW-h)-del afio
2007 al 2017, de acuerdo con datos reportados por la Comision Federal de
Electricidad (CFE, 2019). Ademas, el costo del gas licuado a presion (gas LP)
también aumento; el gas licuado es utilizado como combustible para producir vapor.
El costo por litro del gas LP reportado por el Instituto Nacional de Estadistica y
Geografia (INEGI, 2019) aument6 un 108.81% del 2007 al 2017, como se puede

observar en la Figura 2.

Se sabe que el motor de la industria quimica son los energéticos, por lo que
un incremento constante en sus precios hace que las operaciones se encarezcan y
el margen de utilidad sea menor; una solucion a este problema es analizar las redes
de intercambio de calor (Heat exchanger network HEN, por sus siglas en inglés).
Por medio de las HEN se pueden ahorrar grandes cantidades de energia, lo cual se
traduce en ahorros en los costos operativos.
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Figura 1 Variacion del precio del kW-h (MXN) del 2007 al 2017. Fuente (CFE
2019).
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Figura 2 Precio del gas LP base, considerando en diciembre 2010=100%. Fuente
(INEGI 2019).

Yee y Grossmann (1990) definen el problema de la sintesis HEN de la

siguiente manera:

Dado un conjunto de corrientes de proceso calientes, HP, que deben ser
enfriadas y un conjunto de corrientes de proceso frias, CP, que deben ser
calentadas, especificando también los indices de flujo de la capacidad calorifica de
cada corriente fria y caliente; asi como las temperaturas inicial y objetivo expresadas
como valores exactos o desigualdades. Dado también un conjunto de servicios de
calentamiento, HU, y un conjunto de servicios de enfriamiento, CU, con sus
correspondientes temperaturas. El objetivo es determinar la red de intercambio de
calor que presenta el menor costo anual. La solucién obtenida debe proporcionar

los siguientes aspectos:

1. La cantidad de servicios de calentamiento o enfriamiento requeridos.
Emparejamientos de corrientes y el nimero de unidades.

3. Cargas de calor y temperaturas de funcionamiento de cada
intercambiador.

4. Configuracion de la red, con sus respectivos flujos.

Area de cada intercambiador.



La sintesis de HEN es un problema que se ha estudiado desde los afios 70’s
de manera aislada, ver seccién 2.1., y que ha demostrado ser un método eficiente
para reducir costos operativos. Adicionalmente, se deben de considerar otros
aspectos para aumentar la rentabilidad de una planta, por ejemplo, la distribucién

de equipos y seguridad en la planta.

El disefio de distribucion de plantas es una actividad multidisciplinaria, que
requiere la colaboracion de diferentes especialistas; su objetivo es establecer el
mejor acomodo de sus elementos, ya que es un factor crucial en los aspectos
economicos y de seguridad de la planta (Mannan, 2012). En el resumen realizado
por Hosseini-Nasab et al. (2018) definen que el problema de disefio de distribucion
de plantas es el acomodo de las instalaciones en un area fisica, acorde con
objetivos econdmicos y sujeto a restricciones espaciales como lo son la forma, el
tamafio, la orientacion de las unidades a instalar. De igual manera, las instalaciones
no se pueden superponer, con la finalidad de coadyuvar a incrementar el
rendimiento, la productividad y la eficiencia de la planta. Entre los objetivos
econdmicos se debe procurar minimizar la cantidad de terreno ocupado y de tuberia
usada para la operacion de la planta, garantizando acceso individual a las unidades.
Un disefio apropiado, ademas, debe considerar expansiones futuras, impactos
medio ambientales, eficiencia, el area disponible, los gastos operativos, pero, sobre

todo, seguridad en las operaciones de la planta (Mecklenburgh, 1985).

Lees (2012) establece que la distribucion de planta es un factor crucial en la
economia y la seguridad de la planta de proceso. Algunas de las formas en las que

el disefio de planta contribuye a la seguridad y la prevencién de pérdidas son:

Segregacion de diferentes riesgos.
Minimizacién de tuberias vulnerables.
Contencion de accidentes.

Limitacion de exposicion.

Construccién, operacién y mantenimiento eficiente y seguro.

o gk wbnhPE

Disefo seguro de la sala de control.



7. Instalaciones de control de emergencia.
8. Instalaciones de extincién de incendios.
9. Acceso de servicios de emergencia.

10. Seguridad.

La seguridad de los equipos de las operaciones de la planta es un tema que
no siempre es investigado y evaluado a profundidad, por lo menos en lo que
concierne a Meéxico. Sin embargo, el potencial de incendios y explosiones es
grande, especialmente en plantas quimicas. Cuando ese potencial se materializa,
conlleva un sinndmero de consecuencias desde la interrupcion de la produccion,
pérdidas financieras debido a los dafios en los equipos, hasta el dafio permanente
en el ambiente o pérdida de vidas (Gupta et al.;, 2003). En el pasado, varios
accidentes en la industria quimica se convirtieron en desastres que afectaron a la
sociedad y al medio ambiente significativamente, ver seccién 2.3.1. Los accidentes
de mayor atencion para la seguridad de procesos quimicos son incendios,
explosiones y emanaciones toxicas. Los dos primeros se deben de atender de
manera muy particular, ya que pueden generar un efecto dominé entre los equipos
de la planta. El efecto domino se refiere al fendmeno que ocurre cuando un evento
primario se propaga a los equipos cercanos, provocando uno o0 mas accidentes
secundarios (Khan y Abbasi, 1998). Para que un evento domin6 suceda se deben

suscitar tres caracteristicas:
1) El escenario de un accidente primario, que activara el efecto domino.

2) Un efecto de propagacion seguido del evento primario, debido al efecto de
vectores de escalamiento ocasionado por el evento primario en objetivos

secundarios.

3) Al menos un escenario secundario accidental, incluyendo la misma o

diferentes unidades de la planta.

Para que se pueda considerar un accidente como efecto domino, la severidad

total del accidente serd mayor o igual a la severidad del escenario del accidente



primario; puesto que es importante comprender que la secuencia de propagacion
es “relevante” si se desencadena una escalacion del evento primario, activado por
un vector de escalamiento (radiacion, sobrepresion o impacto de fragmentos)

originado por un evento primario.

La manera en la que se puede evitar que un evento de tipo domind se presente
es utilizar reglas simplificadas y conservativas para definir el riesgo como una
funcién tanto de la frecuencia como de la gravedad de las consecuencias del
incidente. Una manera de reducir la consecuencia es, por medio de una distribucién
de planta adecuada, buscar que los equipos no se afecten entre si, en caso de que
alguno de ellos presente una explosion (Lopez-Molina et al., 2013); una forma para
reducir la frecuencia y las consecuencias es utilizar capas de proteccion
independientes (Blanco, 2014). Al final, se buscara que el resultado de la funcion se
encuentre dentro de estandares aceptables de la empresa (Chemical Process
Safety (CCPS), 2015).

Estos tres problemas antes mencionados, la sintesis de redes de
intercambiadores de calor, la distribucion y de equipos, y la reduccién de reisgo de
accidentes de tipo doming, deben ser considerados en la implementacion de
procesos quimicos industriales; en especial, en aquellos que requieran
calentamiento y enfriamiento de corrientes de proceso, asi como el manejo de
sustancias explosivas, con la finalidad de poder garantizar rentabilidad y seguridad
en las operaciones. En este trabajo se presenta el desarrollo de un modelo, basado
en programacion matematica, que permite resolver estos tres problemas de gran
interés en la ingenieria de procesos de manera simultdnea debido a que contienen
variables en coman. La solucion de estos problemas permitird obtener procesos

sustentables.

1.2. Planteamiento del problema.
En este trabajo se plantea una solucion al problema de disefio de la
distribucion de equipos de procesos quimicos, asi como los emparejamientos de las

corrientes calientes con las corrientes frias para la sintesis de redes de



intercambiadores de calor, considerando la reduccion del riesgo de accidentes con
efecto dominé. La Figura 3 muestra un diagrama que representa estos problemas;
estos ultimos tienen en comun reducir los costos en una planta quimica, tanto de
inversion inicial, como de gastos operativos. Sin embargo, estos problemas suelen
resolverse de manera independiente. Por ejemplo, la forma en la que se resuelve el
problema de sintesis de la HEN no considera buscar la mejor ubicacion espacial de
los intercambiadores, o si entre ellos puede existir un riesgo de accidente de

incendio, explosién o emision toxica.

Por otra parte, la solucién del problema de disefio de la distribucion de equipos
se obtiene después de determinar la configuracién de la red de intercambiadores de
calor, con lo cual se reduce el numero de disefios factibles, que, al resolverse en

conjunto, puedan reducir el costo anual total.

Datos del problema

Distribucion
Pad de equipos \\
/ N
7 N
Reduccion de P By Sintesis de
riesgo de it T ] ISR - > redes de
efecto domind intercambiadores
Modelo
matematico

Reduccion de
costos operativos

Figura 3 Representacion grafica del problema.



De esta manera, se requiere tener los siguientes elementos para encontrar la

solucion al problema:

e Un conjunto de corrientes frias no isotérmicas (CPS1) o isotérmicas
(CPS2) que se deban calentar.

e Un conjunto de corrientes calientes no isotérmicas (HPS1) o isotérmicas
(HPS2) que se deban enfriar.

e Un conjunto de equipos de proceso (I), que deban ser distribuidos en
un terreno con area A establecida.

e Un subconjunto de equipos peligrosos P, que manejen sustancias que
tienen potencial de desencadenar una explosion.

e Un conjunto de conexiones entre los equipos de proceso.

e Los costos asociados a bombeo, terreno, equipos, asi como de los
servicios de calentamiento y enfriamiento.

e Un conjunto de dispositivos ki a instalar para mitigar el riesgo de efecto

domind.
Para determinar:

e La ubicacion de cada uno de los equipos de proceso (I).

e Los emparejamientos de las corrientes frias (CPS) con las corrientes
calientes (HPS), incluyendo los emparejamientos con las corrientes de
servicios.

e Los dispositivos (ki) de seguridad a instalar.
Con la finalidad de minimizar el costo de:

e Terrenoy bombeo.
e Asociado al riesgo.
e Servicios de calentamiento y enfriamiento.

e De instalacion de intercambiadores.



1.3. Justificacion.

Se ha mencionado que los beneficios de obtener una distribucion de planta
Optima conllevan a reducir costos operativos. Peters y Timmerhaus (1968) indican
qgue los costos de las tuberias pueden llegar a ser el 80 % del costo del equipo
comprado, mientras que Tompkins et al. (1996) mencionan que la disposicién de-los
materiales afecta entre el 15 % y 70 % del total del costo de operacion.

Por su parte, el disefio y sintesis de redes de intercambiadores de calor
permite utilizar de manera racional la energia, y mejora sustancialmente la
rentabilidad econémica y la eficiencia medioambiental de las plantas de produccion.
El principal objetivo de la sintesis de redes de intercambiadores de calor es
maximizar el uso de la energia de las corrientes de proceso calientes, en calentar
las corrientes de proceso frias, minimizando tanto el uso de servicios de
calentamiento, como de enfriamiento en las corrientes de proceso y reduciendo la

cantidad de intercambiadores de calor instalados.

Por ultimo, la reduccién del riesgo de accidentes catastréficos que disminuya
la posibilidad de que se presente un evento de tipo dominé evitara que la industria
incurra en gastos no necesarios para restablecer las operaciones. Ademas, se
podran prevenir, como. consecuencias del accidente, costos por pérdida de
produccién, valor de compra de los equipos afectados, la pérdida de salud humana
calculada en términos del costo de las muertes / lesiones empleando los costos del
seguro, los costos de rehabilitacion y las tasas de compensacion laboral causadas
directamente por un accidente en la instalacion. Sin embargo, es importante aclarar
qgue una vida humana es inconmensurable, y los asociados con la masa o volumen
de suelo, agua y aire que fueron contaminados por el peligroso accidente y que

requieren ser remediados.

Con base a lo anterior, se identifica la necesidad de desarrollar herramientas
que permitan resolver estos problemas en conjunto, ya que se evidencia que los
tres problemas convergen en un mismo objetivo, reducir los costos operativos.

Considerando a su vez, que los intercambiadores de calor son equipos que pueden



provocar altas presiones debido a que, para bloquear el equipo, cuenta con
diferentes valvulas. Por esta razdn, el modelo propuesto permite obtener soluciones
factibles para estos problemas, y coadyuvara en la toma de decisiones en las

primeras etapas del disefio de la planta.

1.4. Estructura de la tesis.

La presentacion del trabajo esta organizada de esta forma. En el Capitulo 0 se
muestra la motivacion de realizar este trabajo de investigacion, el planteamiento del
problema vy la justificacion. En el Capitulo 2 se hace una revision detallada de los
diferentes trabajos para resolver los problemas de sintesis de redes de
intercambiadores de calor, disefio de distribucion de planta, y evaluacion del riesgo
de efecto domind. El objetivo de la investigacion se encuentra en el Capitulo 3. En
el Capitulo 4 se propone la metodologia a través de modelos mateméaticos que han
dado buen resultado para resolver los diferentes problemas. Primero, un modelo
para resolver el problema de distribucién de equipos de proceso, con la finalidad de
reducir los costos de operacion y efecto dominé por explosion o incendio;
posteriormente, un modelo para resolver el problema de la disposicién de los
equipos incorporando capas de proteccion independientes para la reduccién del
riesgo. También se considera un modelo para resolver el problema de redes de
intercambio de calor; por Ultimo, se hacen converger los tres modelos, integrando la
funcion objetivo. En el Capitulo 5 se presenta la solucion de un caso de estudio. Los
resultados y discusion de la aplicacion del modelo se presentan en el Capitulo 6.

Finalmente, las conclusiones y el trabajo futuro se presentan en el Capitulo 7.
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CAPITULO 2

2. Antecedentes.

En este capitulo se presenta el estado del arte de como se han abordado los
problemas de sintesis de redes de intercambiadores de calor y distribucion de
equipos de procesos para el disefio en instalaciones de plantas quimicas;
especialmente, en aquellos trabajos que incluyan informacion sobre accidentes,

como el de tipo dominé.
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2.1. Sintesis de redes de intercambiadores de calor.
El disefio y la sintesis de las HEN son herramientas que ya llevan tiempo
estudiadas. Algunos de los avances mas significativos en este tema se mencionan

en los siguientes parrafos.

2.1.1. Historia de la sintesis de redes de intercambio de calor.

El primer trabajo importante que busca mejorar las redes de intercambio de
calor fue descrito por Masso y Rudd (1969), donde se examina el uso de estrategias
de estructuracion heuristica en la sintesis de procesos, ‘buscando obtener
ponderaciones de seleccion ajustadas a experiencias de éxito o fracaso pasados.
Hohmann (1972), por su parte, propone un método para diagnosticar la factibilidad
en el intercambio de calor entre las corrientes, ‘calculando la temperatura de
aproximacion y el suministro de los servicios adicionales. Posteriormente, Linnhoff
y Hindmarsh (1983) mejoraron el método propuesto por Hohmann para establecer

lo que ahora se conoce como el método de punto de pliegue.

Kang y Liu (2019) realizaron una revision de los puntos més importantes y las
tendencias emergentes en el desarrollo y la mejora de las sintesis de las HEN entre
los afios 1975-2018. Varios métodos flexibles de sintesis de las HEN han sido
desarrollados para pardmetros operativos fijos, principalmente en casos de estado

estable. En general, estos métodos pueden ser divididos en cuatro categorias:

e Meétodos basados en andlisis de sensibilidad (McGalliard y
Westerberg, 1972; Linnhoff y Hindmarsh, 1983; Ratnam vy
Patwardhan, 1991; Papastratos et al., 1993)

e Meétodos basados en andlisis de resiliencia (Marselle et al., 1982;
Saboo y Morari, 1984; Cerda et al., 1990).

e Métodos basados en analisis de flexibilidad (Grossmann y Sargent,
1978a; Swaney y Grossmann, 1985; Floudas y Grossmann, 1987;
Pistikopoulos y Mazzuchi, 1990; Tantimuratha et al., 2001; Zhang et
al., 2011)
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e Enfoques de sintesis de multiples periodos (Floudas et al., 1986;
Papalexandri y Pistikopoulos, 1993; Aaltola, 2002; Verheyen y Zhang,
2006; Jiang y Chang, 2013; Kang y Liu, 2014)

2.1.2. Sintesis de redes de intercambio de calor con enfoque de
programacion matematica.

Existen métodos para resolver el problema de sintesis de HEN desde un
enfoque de programacion matematica. Grossmann y Sargent (1978b) fue de los
primeros en proponer un programa entero mixto no lineal (MINLP por sus siglas en
inglés: mixed integer linear programming); en su trabajo propenen un algoritmo con
la finalidad de encontrar una solucién al problema de sintesis de las HEN utilizando
variables enteras como la eficiencia de bombeo, factores de friccion asi como el

coeficiente de transferencia de calor.

El método de punto de pliegue y la programacién matematica han sido
desarrolladas por cincuenta afios para la sintesis sistémica de las HEN. La solucién
del problema de sintesis de las HEN consiste en encontrar una red eficiente
(teniendo un rango relativamente estrecho para las temperaturas objetivo de las
distintas corrientes) que garantice el consumo minimo de energia, el nimero minimo
de unidades de transferencia de calor, el area menor de transferencia de calor, el
costo anual total mas bajo y la maxima flexibilidad. Los métodos desarrollados se
distinguen por sus estructuras fisicas basicas como lo es el modelo de transbordo
(transshipment) (Papoulias y Grossmann, 1983a; Floudas et al., 1986) o el modelo
de superestructuras por etapas (Yee y Grossmann, 1990; Yee et al., 1990a, 1990b;
Ciric y Floudas, 1991). Estos métodos son considerados como los basicos para la
sintesis de las HEN debido al gran éxito en la implementacion en plantas industriales

(Kleme$ y Kravanja, 2013).

2.1.3. Modelo de superestructuras.
El modelo de superestructuras por etapas, consiste en un conjunto de
corrientes calientes, que se desean enfriar, y un conjunto de corrientes frias que se

desean calentar, permitiendo posibilidades y secuencias de intercambios dentro de

13



ciertas etapas. El modelo se asemeja al concepto de disefio de espagueti hecho por
Linnhoff y Flower (1978), en el cual las curvas compuestas se dividen en secciones
0 en una serie de etapas. Para cada seccion de las curvas compuestas se busca
hacer coincidir corrientes frias con corrientes calientes, a fin de obtener
transferencia de calor vertical;, su desventaja es que el resultado arroja un gran

numero de intercambiadores.

La ventaja en el modelo de superestructuras, es que, al establecer las etapas,
las temperaturas correspondientes a cada etapa seran tratadas como variables a
optimizar y no como intervalos de energia; lo anterior permite oportunidades para el
intercambio de calor entrecruzado, cuando las corrientes tienen diferentes
coeficientes de transferencia de calor. Para establecer el nimero de etapas
requeridas para modelar la integracion de calor se debe considerar el nUmero de
corrientes calientes Ny y el numero de carrientes frias N.; el nUmero mayor entre
estos dos datos establece el nUmero.de etapas. Esto se debe a que un disefio
optimo por lo general no requiere muchos intercambiadores, lo que significa que

una corriente particular no intercambia calor con muchas corrientes.

La superestructura propuesta en su modelo propuesta se deriva de la siguiente

manera:
1.- Fijar el numero de etapas, tipicamente en max{Ny, N}.

2.- Para cada etapa, la corriente correspondiente se divide y se dirige a un
intercambiador para cada potencial emparejamiento entre corriente caliente y cada
corriente fria. Las salidas de los intercambiadores se mezclan a continuacion,

definiendo la corriente para la siguiente etapa.
3.- Las temperaturas de salida de cada etapa son tratadas como variables.

En la Figura 4 se muestra un ejemplo de una superestructura, que implica dos
corrientes calientes y dos corrientes frias. El nUmero de etapas en la superestructura
sera de dos, lo que genera que se puedan tener ocho intercambiadores de proceso,

con cuatro intercambiadores por etapa y temperaturas variables entre ellas. En la
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misma Figura, se observa la integracién de configuraciones alternativas en paralelo
y en serie, asi como una posible recombinacion de corrientes. Por simplicidad, se
supone que los servicios de calentamiento y enfriamiento se colocan en los
extremos de la superestructura. Al agregar corrientes isotérmicas en la
superestructura, la formulacion del modelo se puede simplificar significativamente,
al suponer que la temperatura de salida de una corriente isotérmica sera la misma
en cada intercambiador de una etapa. Al establecer estas igualdades, el balance de
calor no lineal alrededor de cada intercambiador y las ecuaciones del calor

mezclado pueden ser eliminados.

Etapa 1 Etapa 2
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Figura 4 Superestructura de sintesis de redes de intercambiador de calor de

2 etapas.

En cada corriente se debe realizar Unicamente un balance de calor en general
dentro de cada etapa, simplificando, al fijar el flujo calorifico de entrada de las
corrientes, y descartando las variables de flujo para este modelo; lo anterior con la
finalidad de reducir la dimensionalidad del problema, y que el espacio factible del
mismo pueda ser definido por un conjunto de restricciones lineales. Entre las
restricciones no lineales del modelo que se aislan de la funcion objetivo se

encuentran aquellas que implican el célculo de areas usando las temperaturas de
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la etapa. Por lo tanto, el modelo matematico es muy robusto y puede ser resuelto
con relativa facilidad. En la seccidn 4.3 se describe con més detalle cada una de las
ecuaciones derivadas del modelo matematico de sintesis de HEN con base en el
concepto de superestructura (para mas informacion de modelo de superestructuras
revisar Roetzel (2004)).

Una vez resuelto el problema de optimizacion de redes de intercambiadores
de calor con la finalidad de ahorrar energéticos, se debe establecer en qué lugar
fisico deberan ser instalados los diferentes equipos de proceso; a su vez, teniendo
en cuenta la reduccion del riesgo de accidentes de tipo. domin6. Para eso se
revisaran los antecedentes asociados a distribucion de equipos y los diferentes

modelos propuestos.

2.2. Disefio de distribucion de planta.

Los problemas de distribucion de planta surgen tanto de la construccion de
una nueva planta, como de realizar adecuaciones a las ya existentes; en este rubro
se mencionan el cambio de la demanda, el disefio de nuevos productos, cambios
en la localizacién de los mercados, nuevas tecnologias que cambian la forma de
produccion, legislaciones. ambientales y de seguridad, nuevas técnicas de
mantenimiento para los equipos, y su reemplazo cuando han dejado de ser utiles.
Moore (1962) establece que existen cuatro tipos béasicos de problemas de
distribucién de planta:

¢ Proyecto de una planta completamente nueva.
e Expansion y/o traslado de una planta ya existente.
¢ Reordenacion de una planta ya existente.

e Ajustes menores en distribuciones ya existentes.

En los siguientes parrafos se revisan los avances que se han realizado en

referencia al tema de distribucion de planta.

16



2.2.1. Historia del problema de distribuciéon de planta.

Koopmans y Beckmann (1957), ingenieros industriales, son los primeros en
realizar un planteamiento para dar solucion al problema de distribucion de planta de
forma simple, con el llamado problema de asignacion cuadratica (QAP, por sus
siglas en inglés). Se asigna el nombre debido a que la funcién objetivo. es-de
segundo grado respecto a las variables y las restricciones son funciones lineales.
El planteamiento consiste en asignar n instalaciones a una cantidad k de sitios
disponibles considerando un costo asociado a cada una de las asignaciones, el
costo dependera de las distancias y flujo de material entre las instalaciones; de
manera adicional, un costo por instalar cierta unidad en cierta posicion es
considerado. Asi, se busca que las interconexiones con mayor costo operativo estén
lo mas cerca posible y se minimice los costos operativos de traslado. Sin embargo,
los problemas planteados de forma QAP son problemas NP-completo, que al
incrementar las n instalaciones se vuelven problemas dificiles de resolver en un

plazo razonable de tiempo.

Posteriormente, Seppéneny Moore (1970) utilizaron la teoria de grafos como
planteamiento para dar solucion al problema de distribucién de planta; en una
revision realizada por Hassan y Hogg (1987) describen los fundamentos del
procedimiento. En lateoria de grafos, cada elemento (instalacion o equipo) se define
como un nodo dentro de una red grafica, sin tomar en cuenta el area y la forma de
los elementos en un principio. La finalidad es encontrar un grafo que represente las
relaciones entre las diferentes actividades, no tanto las geometrias de las mismas
(Caccetta y Kusumah, 2001). Sin embargo, al igual que las propuestas QAP, los
problemas de desigualdad de area, incluso para problemas de pequefio tamafio, no
se pueden resolver de forma 6ptima. Otra desventaja que presenta esta propuesta
es que no logra asegurar que los elementos con relaciones mas intensas
permanezcan adyacentes, y que las formas obtenidas suelen ser irregulares y de

baja calidad geométrica.
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Otro enfoque utilizado para resolver el problema de distribucion de planta es
por medio de la programacion mateméatica. Montreuil (1991) formulé el problema
con programacion mixta entera lineal, encontrando que, en ese entonces, la
optimizacién del modelo puede ser garantizada cuando se tienen menos de cinco
elementos. Por su parte, Meller et al. (1998) establecieron otra formulacién con
mayores restricciones, mejorando la exactitud del modelo y reduciendo el tiempo de
computo; sin embargo, los problemas de mas de 10 elementos no se pueden
resolver de forma Optima por ramificacion y acotamiento, por lo que el planteamiento
sélo fue capaz de resolver los casos de disefio con un maximo de siete elementos.
En ese mismo afio, Papageorgiou y Rotstein (1998) presentan un modelo de
dominio continuo MILP, considerando restricciones de espacio y organizando las
secciones de produccion, el cual se desarrollo-para determinar los disefios de
proceso optimos de la planta. Este modelo destaca que Unicamente se necesitan
de dos variables binarias para cada par de elementos, mientras que modelos
anteriores requieren de tres variables binarias. Xu y Papageorgiou (2009)
propusieron un enfoque de solucién através de un procedimiento de mejora iterativa
de una solucién entera factible. Los elementos son representados como formas
rectangulares con dimensiones fijas que se colocan en un solo nivel. Las distancias
son rectilineas entre 'los centros de las unidades. El disefio 6ptimo se obtiene
considerando el no 'traslape de los elementos y con el costo minimo de

interconexion.

El tema de disefio de distribucién de planta es muy extenso y contiene muchas
ramificaciones dependiendo de la finalidad que se busque; se han publicado varios
resiumenes con diferentes enfoques, métodos de soluciéon y formulaciones que
buscan encontrar la solucion optima al problema de distribucion de planta (Singh y
Sharma, 2006; Drira et al., 2007; Anjos y Vieira, 2017; Hosseini-Nasab et al., 2018;
Maganha et al., 2019; Pérez-Gosende et al., 2021).
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Como este trabajo busca reducir el riesgo de efecto domind, a continuacion,
se presenta el estado del arte de aquellos trabajos que abordan en conjunto la

distribucion de equipos con la reduccion de riesgos.

2.3. Evaluacion del riesgo de efecto doming.

La mayoria de las empresas quimicas manejan grandes cantidades de
materiales peligrosos, que en caso de alguna fuga puede afectar la salud de las
personas, la estructura y el ambiente. En una primera instancia se revisaran los
antecedentes de accidentes industriales, para posteriormente los enfoques que se
han realizado en referencia al tema de distribucibn de planta considerando

reduccion de riesgo de accidentes.

2.3.1. Historia de accidentes industriales.

Un ejemplo de accidente con efecto domind en plantas quimicas es el que
sucedid en noviembre de 1984 en las instalaciones de Petréleos Mexicanos
(PEMEX); dichas instalaciones estaban dedicadas al almacenamiento y distribucion
de gas LP en el poblado de San Juan Ixhuatepec. Las consecuencias incluyeron un
area de 100,000 m? severamente devastada, incluyendo 270 casas. Ademas, 550
personas murieron, de las cuales 300 fueron en el lugar del desastre y el resto en
los hospitales, 50 personas se reportaron como desaparecidas. En la planta, 5
trabajadores murieron y 2 sufrieron quemaduras graves; 7,000 personas
necesitaron alguna atenciéon meédica, de los cuales 2,000 tuvieron que ser
trasladados a hospitales. Asimismo, se evacuaron 60,000 de los cuales 23,000

requirieron atencion por lesiones menores (Arturson, 1987).

Otro evento relevante que tiene que ver con dispersion de gases fue el ocurrido
en diciembre 1984 en la ciudad de Bhopal, India. Se estima que 5,000 personas
murieron a los dos dias del accidente, incrementandose a un total de 20,000 en los
siguientes dias. De 800,000 habitantes que tenia en 1984 la ciudad, se estima que
una cuarta parte (200,000) estuvieron en contacto directo con el gas, y que
aproximadamente 60,000 requirieron de tratamiento de largo plazo (Varmay Varma,
2005).
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Otro evento similar ocurrio en 1989 en la industria Philips 66 en Estados
Unidos. Una nube grande de vapor exploté provocando una serie de explosiones
subsecuentes que originaron la muerte de 23 empleados (Mannan, 2012). En este
evento, los edificios no se habian construido a una distancia segura, ni tenian
protecciones para contener la explosion. Se infiere que no se analizaron técnicas
cuantitativas de riesgo durante la fase de disefio de planta. Otro accidente ocurrié
en marzo del 2004 en Argelia, donde una falla en una caldera de vapor provocé una
serie de explosiones e incendios llevandose la vida de 27 trabajadores y lastimando
alrededor de 80 trabajadores (Dweck et al., 2004). La mayoria de las fatalidades se
originaron por la distancia insegura entre los edificios ocupados y los equipos
peligrosos (Wellman et al., 2004). Posteriormente, en marzo del 2005 en la refineria
de Texas Estados Unidos ocurrié una explosion; en este incidente un sobre flujo en
una purga creé una nube de vapor que derivd en una explosion, todos los tracto-
camiones que se encontraban cerca fueron destruidos llevandose con ello la vida
de 15 trabajadores (Khan y Amyotte, 2007). Las fatalidades se atribuyeron a una
mala distribucién entre la zona de explosion y la zona de tracto camiones. Un
accidente peculiar, suscitado en junio del 2008, en la empresa de neuméticos y
caucho de Goodyear, enel cual fallecié un trabajador y hubo seis lesionados, se
debié a un bloqueo-de una vélvula de un intercambiador de calor durante la
operacion. La sobrepresion resultante provoco la ruptura del recipiente, arrojando

escombros y amoniaco a través de las unidades de proceso (Carranza; 2015).

Al_mencionar estos incidentes se evidencia la importancia de incluir aspectos
de seguridad en el disefio de planta. Por tanto, determinar la ubicacion y distribucién
de los equipos requiere un analisis sistematico, que abarca criterios tanto
econdémicos como de seguridad (Lees, 2012). A continuacion, se detallan los

avances realizados con la finalidad de reducir el riesgo de accidentes.

2.3.2. Reduccion de riesgo de accidentes.
A través de los afnos, varios investigadores y organizaciones han incorporado

criterios de seguridad de procesos en el problema de disefio de planta, con la
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finalidad de reducir el impacto de accidentes industriales como fuego, explosiones
y liberaciones toxicas (Jung, 2016). Como resultado, al incluir el problema de riesgo
en el disefio de distribucién de planta, se han desarrollado varias técnicas de

resoluciéon, como:

e Meétodos heuristicos: Son métodos basados en la experiencia, en los
que generalmente la solucién obtenida no se puede considerar como la
optima (Fuchino et al., 1997; Azadeh et al., 2013; Yuan et al., 2013;
Caputo et al., 2015; Alves et al., 2016; Wu et al., 2016; Nabavi et al.,
2016; Latifi et al., 2017; Wu y Wang, 2017).

e Meétodos exactos con enfoque discreto: Aquellos problemas que dividen
en areas y dimensiones iguales el espacio de la planta, llamados
bloques, para que los equipos sean asignados en ellos (Jung et al.,
2010; Martinez-Gémez et al., 2014; Martinez-Gomez et al., 2015;
Vazquez-Roman et al., 2015; Inchaurregui-Méndez et al., 2016; Syeda
et al., 2017).

e Métodos exactos con enfoque continuo: Son aquellos problemas en el
que los equipos pueden ser ubicados en cualquier lugar del espacio
continuo (Penteado y Ciric, 1996; Patsiatzis et al., 2004; Vazquez-
Roméan et al., 2010; Diaz-Ovalle et al., 2010; Han et al., 2013; Lépez-
Molina et al., 2013; de Lira-Flores et al., 2014; Vazquez-Roman et al.,
2019).

En todos los casos, estos métodos son valiosos si la solucidon es una reduccion

notable del riesgo.

En los ultimos diez afios, la metodologia del analisis cuantitativo de riesgo
(Quantitative Risk Assessment o QRA, por sus siglas en inglés) se ha incluido en el
problema de distribucion de equipos considerando las pérdidas potenciales debido
a probables escenarios identificados como peligrosos (Diaz-Ovalle et al., 2010;
Jung et al., 2010; Medina-Herrera et al., 2014). Ademas de la metodologia QRA,

algunos enfoques han apuntado a minimizar el riesgo atribuido a eventos de
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escalamiento (efecto domind), durante la solucién del problema de distribucion de
equipos (Lopez-Molina et al., 2013; Alileche et al., 2015).

Adicionalmente, varias normas técnicas sugieren la implementacion de
barreras de seguridad para reducir la probabilidad de escalacién; para ello
recomiendan el uso de capas de proteccion independiente destinadas a reducir el
riesgo de accidentes dominé (CCPS, 200l1a). Segun CCPS (2001b) propone la

siguiente clasificacion de capas de proteccion independientes:
1.- Disefio inherentemente mas seguro.
2.- Sistemas de proteccion pasivos.
3.- Sistemas de proteccion activos.
4.- Salvaguardias de procedimiento y de emergencia.

El disefio inherentemente méas seguro se enfoca en eliminar la propagacion
del efecto domind, al implementar distancias seguras entre las unidades de proceso
peligrosas. Su aplicacién se considera extremadamente efectiva (Cozzani et al.,
2007), con la desventaja que Unicamente se puede emplear en los disefios
tempranos de la planta (Hendershot, 1997). Cuando el peligro de efecto domind no
se puede eliminar por completo, las practicas de seguridad se basan en barreras
disefiadas, por ejemplo, sistemas activos y pasivos (Tugnoli et al., 2013). Los
sistemas pasivos son mas robustos que los sistemas activos, ya que no requieren
de una activacion externa para realizar la accion preventiva. Un ejemplo de sistema
pasivo es la aplicacion de un revestimiento resistente al calor en equipos de
proceso, con la finalidad de evitar una falla catastrofica debido a una exposicion al
fuego (Townsend et al., 1974; Schoen, 1988; Birk et al., 2006; Droste y Landucci et
al., 2009; Di Padova et al., 2011; Tugnoli et al., 2012). Pero como se comento, las
protecciones pasivas pueden presentar altos costos y necesitan de un constante
mantenimiento, con la finalidad de evitar su deterioro a través del tiempo. A pesar
de una menor robustez en los sistemas activos (como apagados de emergencia,

despresurizaciones de emergencia, sistemas de diluvio de agua, rociadores que
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suministran agentes de extincion de incendios, entre otros), pueden ser eficaces y
con frecuencia obligatorios en las normas técnicas (Roberts et al., 2000; Nolan,
2014). Por ultimo, las salvaguardias de procedimiento y de emergencia pueden
apoyar la gestion y el control de escenarios de escalada, mediante su integracion

con medidas de sistemas pasivos y/o activos.

A pesar de que se ha tratado de dar solucion a estos tres problemas, no se
reporta algun trabajo en el cual se integren y se trate de dar solucion de manera

conjunta.
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CAPITULO 3

3. Objetivos
En este capitulo se establecen los objetivos tanto general como especificos

del proyecto.
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3.1. Objetivo general.
Desarrollar un modelo basado en programacion matematica que reduzca el
riesgo de accidentes y los costos de operacion en instalaciones de procesos
quimicos, mediante la distribucion de equipos y la sintesis de redes de

intercambiadores de calor.

3.2. Objetivos especificos.

o Desarrollar un modelo basado en optimizacion matematica para
resolver el problema de distribucién de equipos de proceso con el objetivo de reducir
el costo de operacion y efecto dominé por una explosion o incendio, sin incluir
barreras de proteccion, basado en el analisis cuantitativo del riesgo (QRA
“‘Quantitative Risk Assessment”).

. Desarrollar un modelo basado en optimizacibn matematica para
resolver el problema anterior, incorporando el analisis de capas de proteccion
independientes (LOPA “Layer of Protection Analysis”) para la reduccion del riesgo.

o Desarrollar un modelo basado en optimizacion matematica para
resolver el problema de redes de intercambio de calor.

. Obtener un modelo que integre los modelos anteriores.

. Evaluar los modelos mediante su aplicacion a un proceso de interés,
con condiciones de operacion, como equipos que deban ser ubicados en un lugar
fisico, que manejen sustancias peligros y un conjunto de corrientes que se deban

calentar y enfriar.
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CAPITULO 4

4. Metodologia

Este capitulo hace referencia a los diferentes modelos basados en
programacion matematica para resolver el problema de distribucién de equipos,
reducir el riesgo de accidente de tipo domind, sintesis de redes de intercambiadores
de calor, asi como la integracion de los tres modelos. La finalidad es aplicar estos
modelos en un problema de interés que presente equipos de proceso que deban
ser ubicados en un espacio fisico, que se manejen sustancias peligrosas que
puedan provocar una explosion o incendio, y que exista un problema de redes de

intercambio de calor.
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4.1. Modelo para resolver el problema de distribucion de equipos de
proceso, con la finalidad de reducir los costos de operacion y efecto
domind por explosién o incendio.

La formulacidon del modelo para la resolucion del problema de distribucién de
equipos de proceso, con la finalidad de reducir los costos de operacion y. efecto
domind por explosion o incendio, se bas6 en un enfoque de programacion mixta
entera no lineal (mixed interger nonlinear programming, MINLP por sus siglas en
inglés). La funcion objetivo consistio en minimizar los costos de instalacion de un
conjunto de equipos I, costos de area, asi como de riesgo de accidentes, sujetas a
restricciones de orientacion de equipos, de no superpasicion, de distribucion y de
probabilidad de dafio debido a una sobrepresion. El modelo matemético, incluyendo

las restricciones y la funcion objetivo, se muestra-a continuacion.

4.1.1. Restriccion de orientacién de equipos.
La longitud [; y profundidad d; del i-ésimo equipo, se determind por las

restricciones de orientacion, Ecs. (1) y (2), propuesta por Patsiatzis et al. (2004).

li = a'l-Oi + ﬂl(l - 01) Viel (1)

dizai+[3i—li Viel (2)

Donde 0; es una variable binaria, que decide que orientacion tendra el equipo;
a; Y B; son las dimensiones del i-ésimo equipo. En la Figura 5 se observa un equipo
i con una longitud «a; y una profundidad g;, que puede quedar asignado de manera

horizontal o vertical.
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Figura 5 Restriccion de orientacion de equipos.

4.1.2. Restriccion de no superposicion.
Las restricciones establecidas en las Ecs. (3), (4), (5) y (6) son las restricciones
de no superposicion, propuestas también por Patsiatzis et al. (2004). La finalidad es
prevenir que dos equipos, como el equipo i y el equipo j, sean colocados en la

misma posicion fisica, asignando al i-€simo equipo en la coordenada (x;, y;):

xi_xj"'M'(Elij“‘EZij)Zli+lj vi,jelli<j 3)
xj_xi+M'(1_E1ij+Ezij)Zli;lj Vi,jEI|i<j (4)
yi_)’j+M'(2—E1ij—E2ij)Zdi;dj Vi,jeEl|i<]j 5)
Yj_Yi+M'(2—Elij—E2ij)Zdi;dj Vi,jeEI|i<j (6)
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Donde M es una distancia mayor o igual a la distancia maxima permisible entre
los equipos i y el equipo j; E1;;y E2;; son variables binarias de no superposicion.
En la Figura 6 se observa la finalidad de la restriccibn de no superposicion, si se

tiene un equipo i y un equipo j, se busca evitar que dichos equipos se traslapen.

=

N £q.ipo |
Equipo I Superposicion de ‘ NG
equipos ‘

Fguipo'L

Equipo J

Equipo j

No Superposicion de
equipos

Figura 6 Restriccion de no superposicion.

4.1.3. Restriccion de distancia.
Las Ecs. (7), (8), (9),(10), (11) y (12) permiten determinar la distancia rectilinea
0 Manhattan, la cual es util para el célculo de la longitud de la tuberia requerida; las

ecuaciones son propuestas por Patsiatzis et al. (2004):

Rij —Lij = x; — X; Vi,jel|i<]j (7)
Ajj—Bij =Y~y Vi,jel|i<j (8)
Ry <M -Wj Vi,jel|i<j 9)
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Ly <M —-W vi,jelli<j (10)
Ay <M-W) vi,jelli<j (11)

Bij<M-(1-Wj Vi,jEl|i<] (12)

Donde W;j y WJ son variables binarias que ayudan a determinar los valores

de la distancia |x; — x;| ¥ |y; — y;|, al forzar a uno de entre R;; y L;j, y a uno de entre

ij

A;j ¥ B;; avaler cero. Posteriormente la distancia Manhattan D;;, entre los equipos i

j
y j, esta dada por la Ecs. (13) y (14):

Dij = Rij + Lij + Ajj + By; Vi,jEL|i<j (13)

D;; = Dj; Vi,jeEI|i<j (14)

La Ec. (14) garantiza que la distancia Manhattan total entre los equipos i y los
equipos j sea la misma que la distancia entre los equipos j a los equipos i. En la

Figura 7 se muestran los posibles casos.

4.1.4. Estimacion de la probabilidad de dafio debido a una sobrepresion.

Se debe tener precaucion al momento de realizar la distribucion de equipos,
especialmente en aquellos que manejan sustancias peligrosas, evitando que estos
egquipos se coloquen a corta distancia entre ellos; ya que los efectos de sobrepresion
o radiacion producidos por una explosion o incendio, respectivamente, iniciado en
alguna de las unidades del proceso puede incidir sobre los equipos cercanos. Por
esta razén, se deben identificar a los equipos i que presenten este peligro, los

cuales se agrupan en el subconjunto de equipos P.
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Equipo j
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Equipo j Equipo i
abajoy Equipo i
derechade i

Equipo j Equipo j
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Equipo j arriba y
arriba e - Equipo j derecha de i
izquierda de { Equipo f

Equipo i Equipo i

Figura 7 Restriccion de distancia.

Los distintos escenarios peligrosos requieren cuantificar la probabilidad de
generar un accidente con efecto doming; para ello, se hace uso de modelos probit.
La siguiente ecuacion es una representacion de estas funciones (Cozzani y
Salzano, 2004).

Y;; = an + bp(AP;) ViEPVjEI|i+#] (15)

donde Y;; es la variable probit para estimar el dafio en la unidad de proceso j
teniendo un tipo de recipiente h debido a la sobrepresion producida por la explosion
de la unidad i; AP;; es el pico de sobrepresion estatica (medida en pascales, Pa);
ay Y b, son constantes del modelo. Para este trabajo se considera que los equipos
son grandes, y por lo tanto los valores de las constantes que se utilizan son a, =
—12.22 y b, = 1.65 (Mingguang y Juncheng, 2008).

Con la finalidad de evitar un evento de escalamiento, el porcentaje de dafio
debe de ser pequefio. La probabilidad de dafio utilizada en este trabajo esta dada

por la Ec. (16), propuesta por Mingguang y Juncheng (2008).
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1.005 (16)
Yi;—5.004 VieP,VjeEIl|i#]
1+ e_( 0.612 )

PDij:

Para este trabajo, el calculo de la sobrepresion se realizé por el método de
multi-energia; para mas informacion acerca del método revisar (Ahlert, 2000;
Woodward, 2010). Por lo que se asume que la explosion es simétrica, considerando
que la atmosfera es homogénea; sin ninguna obstruccidon, como el viento, la
estratificacién de la atmosfera o de algunas obstrucciones en tierra. Es decir, se
asume gue la propagacion es simétrica de las ondas de choque producidas en una
explosion. A pesar de estas consideraciones, el método permite predecir los efectos
de una explosion desde un punto de vista conservador, lo cual es benéfico desde el

punto de vista de la seguridad.

El método de multi-energia ha sido adaptado por Lopez-Molina et al. (2013)
para estimar el pico de sobrepresion, (AP), como funcion de la distancia
caracteristica, R,. La sobrepresion depende también del nivel de intensidad
seleccionado, que se puede medir en una escala de diez, donde el diez representa
la mayor intensidad, mientras que las primeras son las menos intensas. La

adaptacion matematica se muestran en las Ecs. (17) y (18).

0.2 < Rgy; < 2 (17)
APp;; = 134.1196¢ 7089670 ViEPVjEI|i#]j
2 <R,; <100 (18)
APy = 32.946R; 1% ViEP,VjEI|i#]

donde
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E\3 . L (19)
Ro;i = (=) De;; VieP,VjeI|i+]j
J P, J

La Ec. (19) representa la distancia caracteristica de separacion entre equipos,
D...; la energia de explosiéon depende del tipo de material, E, y de la presion

ejj

atmosférica, Pa.

Las disyunciones presentadas en las Ecs.(17) y (18) se-unen y se propone
utilizar la Ec. (20).

AP = APy, - (1—vy;)+ APy -vij Vi€PNVjEI|i#] (20)

donde y;; es la funcion relajada alrededor de la distancia caracteristica de Roi]. =2
y queda representada en la Ec. (21).
Roy—2 1 (21)

+_

2.\/1+(ROU.—2)2 ’

Yij =

ViePVjel|i#]

La distancia Deij, presente en la Ec. (19), representa la distancia euclidiana y

viene dada por la Ec. (22).

. o 99
Deijz\/(xi_xj)-l_(yi_Yj) Vi, jET|i#] (22)
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Por ultimo, la probabilidad de dafio debe ser definida por los ingenieros de
seguridad de la planta, y sus valores deben incorporarse como restricciones
adicionales. Para este trabajo se us6 un valor propuesto por Lépez-Molina et al.

(2013) de 30%; por lo tanto, la restriccion queda en la Ec. (23).

Pp;; < 30 ViEP,VjEI|i#] (23)

4.1.5. Funcién objetivo para el modelo.
La funcion objetivo consisti6 en minimizar el costo total, la cual considera
tuberia, costo de terreno y el costo asociado a la explosion, que a su vez se asocia
con el efecto domind. El costo de dafio asociado a la explosién de la i-ésima unidad,

cE, afectando la j-ésima unidad cercana se estima con la Ec. (24).

E _ ,P P 24
Ci—Ci+ZCj'PDu ViePVjel|i+] 24)

JE!

donde C]-P es el costo de la compra del j-ésimo equipo.

El area del terreno se estimd al construir el menor rectangulo, que incluya a
todos los-equipos de proceso. Considerando que el inicio del terreno comienza en
el origen de las coordenadas (0,0), entonces el valor para el area ocupada consiste
en detectar al equipo mas lejano en la direccion de las coordenadas x (Ec. (26)); asi
como el equipo mas lejano en la direccion de las coordenadas y (Ec. (27)). Para

calcular el area se utilizara la Ec. (25).

A=LL, (25)
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donde

l:

szxi+5‘ Viel (26)
d;

LyZyi+?l Viel (27)

Por lo tanto, el costo total debido al terreno ocupado-se obtuvo de multiplicar
el area por un costo especifico de tierra por metro cuadrado, C,,-.,. Puesto que se
busco minimizar el costo de terreno ocupado, se debieron tener valores apropiados
para L,y L,, los cuales dependen de la disponibilidad del terreno. El costo de tuberia
total se considerd de la distancia obtenida del i-ésimo equipo conectado con el j-
€simo equipo y sera multiplicado por un valor de costo de tuberia, Cp,j- Este costo

fue de cero si un equipo no se encuentra conectado con otro. Por lo tanto, la funcion
objetivo para la distribucién de equipos con la finalidad de reducir los costos de

operacion y efecto domind por explosiéon o incendios se define en la Ec. (28):

(28)

FO,p = min ZZCPU - Dy + Z CE+ A Chrea

i j= i

La funcidn objetivo junto con sus restricciones corresponde a un tipo de

problema de optimizacion mixto entero no lineal (MINLP).
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4.2. Modelo para resolver el problema de la disposicion de equipos
incorporando el andlisis de capas de proteccién independientes parala
reduccién del riesgo.

A partir del modelo obtenido en 4.1 se desarroll6 un modelo mas completo,
agregando capas de proteccion independientes (LOPA “layer of protection
analysis”). En dichas capas se incluyen controles basicos, alarmas de proceso,
alarmas criticas, acciones automaticas, protecciones fisicas (como valvulas de alivio
0 barreras de contencion contra explosiones o incendios) al modelo previamente
obtenido; lo anterior con la finalidad de reducir el riesgo asociado a accidentes

donde se involucre el efecto domind.

4.2.1. Definicion de capas de proteccion independientes.

LOPA es una metodologia de evaluacion de riesgos simplificada que utiliza
reglas simplificadas y conservativas para definir el riesgo como una funcion tanto de
la frecuencia como de la gravedad de la consecuencia potencial (Willey, 2014),
LOPA se define como una evaluaciéon de riesgo simplificada de un par de una causa
y una consecuencia (CCPS, 2015). Mannan (2012) propone 8 capas que se enlistan

a continuacion:

e Capa 1: Disefio del proceso (p. ej. disefios inherentemente mas
seguros).

e Capa 2: Controles bésicos, alarmas de proceso y supervision de
operadores.

e Capa 3: Alarmas criticas, supervision de operadores e intervencion
manual.

e Capa 4: Accion automatica (p. ej. sistemas instrumentados de
seguridad)

e Capa 5: Protecciones fisicas (p. ej. valvulas de alivio).

e Capa 6: Protecciones fisicas (p. ej. diques).

e Capa 7: Respuesta de emergencia de la planta

e Capa 8: Respuesta de emergencia de la comunidad

36



Para representar las capas de proteccién independientes matematicamente, y
establecer el riesgo de un escenario, se deben tomar en cuenta dos aspectos, la
frecuencia de un evento iniciador y la probabilidad de fallo en demanda de cada

capa de proteccion independiente.

a) Frecuencia de un evento iniciador (IEF): Se define como una falla-que
detona una secuencia de eventos que, si no se interrumpe de manera exitosa por
una capa de proteccion, da como resultado una condicién peligrosa. Algunos
ejemplos de eventos iniciadores son fallas mecénicas, errores operacionales, y

fallas en los circuitos de control.

La frecuencia de un evento iniciador se relaciona con la frecuencia con la que
se espera que ocurra una falla o error, que pueda provocar una consecuencia de
peligro si sucede. Por ejemplo, reacciones exotérmicas descontroladas debido a la
pérdida de enfriamiento en un reactor por lotes. Para estimar esta frecuencia, se
debe de consultar a operadores experimentados y revisar indicadores historicos de
la empresa. En este caso, se ha encontrado que la frecuencia de fallo del sistema
de enfriamiento es de 1/10 afos. Entonces, el IEF de este evento es de 0.1/afo.

b) Probabilidad de fallo bajo demanda (PFD): se refiere a un sistema de
seguridad que se debe de activar después de un evento iniciador y no se acciona.
Para el caso del reactor por lotes, se cuenta con un sistema de agua de enfriamiento
de emergencia conectado al reactor en caso de una fuga. Si la fuga sucede, el

sistema de emergencia debe actuar, a esto se le considera demanda.

De igual manera, ya sea por pruebas de laboratorio o datos histdricos de la
planta se establece esta probabilidad. Por ejemplo, para el reactor por lotes, se
establece que el sistema de emergencia actuara de manera exitosa, bajo demanda,
9 de cada 10 veces, esto implica que fallara una vez de 10. Por lo que se establece
un PFD = 0.1.

Por ultimo, la frecuencia de una consecuencia peligrosa de un escenario

iniciador es el valor que se determina en el analisis; este resulta del producto de la

37



frecuencia de un evento iniciador por la probabilidad de fallo bajo demanda de que
cada capa de proteccién independiente no pueda realizar su funcion prevista
(CCPS, 2015), la cual se muestra en la Ec. (32).

f€ = IEFg X PFDg; X PFDg; X ... X PFDgy; (29)

Frecuencias de escenarios calculadas por LOPA se pueden representar de
diferentes maneras, como la frecuencia de eventos de pérdida de contencion por

afno o las muertes por afo.

4.2.2. Restriccion de capas de proteccion independientes.
LOPA se puede representar matematicamente usando las ecuaciones
presentes en esta seccion (Patsiatzis et al., 2004). Las Ecs. (30) y (31) establecen

la frecuencia de la consecuencia.

f& = Xki(PFDy;  Byi) VieP (30)
CP = Yri(cpf¥ - Biiy) VieP (31)
Zki Bki,i = 1 VL € P (32)

donde ¢ es la frecuencia de la consecuencia, PFD,; ; es la probabilidad de falla en
demanda del sistema de proteccion ki en el equipo i, CP es el costo de instalacién
del dispositivo de seguridad en el equipo i, cpf" es el costo del sistema de seguridad

en el equipo i y By;; €s una variable binaria que determina si se instala el conjunto
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de dispositivos de proteccion o no. La Ec. (33) se requiere para que el modelo

seleccione solo un conjunto de capas de proteccion.

Por dltimo, para incorporar en el modelo matematico £, en la Ec. (24) de la
seccién 4.1, se le debe multiplicar con la finalidad de reducirlo, quedando expresado
en la Ec. (33) su resultado.

(33)
CE = Cg’+ZCJP.pDU £ ViEPVjEI|i#]

Jj#i

Por tanto, el modelo obtenido para resolver el problema de la disposicion de
equipos con el analisis de capas de proteccion independientes, reduciendo el de
riesgo de efecto domind por explosiones, incluye las restricciones de orientacion de
equipos, de no superposicion, de distancia, de estimacién de la probabilidad de
dafio debido a una sobrepresion, con la variante de que para calcular el costo de
dafio asociado a la explosion de la i-ésima unidad se le multiplica la frecuencia de
la consecuencia. El modelo presenta la misma funcién objetivo de le Ec. (28) sélo

se le agregan los costos de los dispositivos de proteccion.

4.3. Modelo basado en programacion matematica pararesolver el problema
de sintesis de red de intercambio de calor.

En este caso, el problema consider6 corrientes de proceso que intercambian
tanto calor sensible como calor latente; por lo que dos situaciones pueden ocurrir
entre cualquier corriente caliente y fria en el proceso. En la Figura 8 se muestran
los perfiles de temperatura para la transferencia de calor de ambas situaciones, ya

sea para la corriente caliente o fria.
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Conjunto HPS1 Conjunto HPS2
Q Q
(a) Calor latente (b) Calor sensible
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TOUT
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Q Q
(c) Calor latente (d) Calor sensible

Figura 8 Tipos de corrientes consideradas en el modelo.

El modelo MINLP propuesto, que incluye corrientes isotérmicas y no
isotérmicas, se basa en la formulacién de la superestructura propuesta por Ponce-
Ortega et al. (2008). La Figura 4 muestra una superestructura de dos corrientes
calientes y dos corrientes frias. EI nimero de etapas (k) en la superestructura

(NOK) comunmente se especifica como el max{Ny, N;}. Para cada etapa de la

superestructura se permite la division de corrientes, para proveer la posibilidad de

intercambio de calor entre corrientes frias y calientes.

En el modelo se asumié una mezcla isotérmica, en la que Unicamente se
consideran las temperaturas de entrada y de salida en cada etapa de la
superestructura, sin considerar caudales variables. Estas temperaturas intermedias
en la superestructura se tratan como variables de optimizacion y los
intercambiadores de servicios, tanto de calentamiento como de enfriamiento, se

colocan en los extremos de la superestructura.
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Al tener diferentes tipos de corrientes, isotérmicas y no isotérmicas, se
definieron los siguientes conjuntos. El conjunto HPS contiene el numero total de
corrientes calientes; de éstas, el conjunto HPS1 contiene las corrientes calientes que
intercambian calor sensible en la red (Figura 8a). Por otra parte, HPS2 contiene las
corrientes calientes isotérmicas, es decir, aquellas corrientes que Unicamente
intercambian calor latente y que sus temperaturas se mantienen constantes (Figura
8b). De manera similar, CPS es el conjunto para las corrientes frias, y CPS1, CPS2
son los subconjuntos de las corrientes frias que son no isotérmicas € isotérmicas,

respectivamente.

Por lo tanto, el modelo MINLP para la sintesis de redes de intercambiadores

se describe a continuacion.

4.3.1. Balance de energia general para cada corriente.
La transferencia total de calor para las corrientes calientes h y las corrientes
frias c viene dada en las Ecs. (34), (35), (36) y (37).

(TIN, — TOUT,)FCH,, = Z Z Gnek + ACUn wh € HPS1 (34)
keST ceCPS
FAR™ = Z z Gnek + qCup Vh € HPS2 (35)
KEST ceCPS
(TOUT. — TIN,)FCC, = Z Z Gner + qhue  ye e cPS1 (36)
k€EST heHPS
FAS? = 2 Z Gner + qhu, Ve € CPS?2 (37)
k€EST heHPS
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donde FA$°™ y FAS7*P son los calores latentes de condensacion y vaporizacion para
las corrientes h y c, respectivamente, FC es la tasa de flujo de capacidad de calor
de la corriente no isotérmica, q,.. €s el intercambio de calor entre la corriente
caliente h y la corriente fria ¢ en la etapa k, ghu representa el intercambio de calor
de la utilidad, TIN es la temperatura de entrada de la corriente a la superestructura,

mientras que TOUT es la de salida.

Las Ecs. (34) y (36) son las corrientes no isotérmicas, por lo que Unicamente
consideran el calor sensible; mientras que las Ecs. (35) y (37) consideran la
transferencia total de calor para las corrientes isotérmicas, considerando

Unicamente el calor latente.

4.3.2. Balance de energia para cada etapa.

El balance de energia en cada etapa de la superestructura se establece para
las corrientes no isotérmicas, proveyendo en el balance sus temperaturas
intermedias. Para el caso de las corrientes isotérmicas, la temperatura sera la
misma en todas las etapas de la superestructura; por lo tanto, estas ecuaciones solo

se aplican a las corrientes no/isotérmicas que transfieren calor sensible.

(th,k - th,k+1)FCph — Z Qhck vk € ST;Vh € HPS1 (38)
CECPS

(e = tejr1)FCpe = Z Qnck Yk € ST;Vc € CPS1 39
heHPS

Las Ecs. (38) y (39) determinan el balance de energia para cada una de las
etapas en la superestructura, t, , representa la temperatura de la corriente caliente

h al final de la etapa k, de manera similar es t. .
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4.3.3. Asignacién de temperaturas de entrada en la superestructura.
Para efectos del modelo se considera que las corrientes calientes entran en la
etapa 1 de la superestructura, mientras que las corrientes frias entran en la etapa

NOK + 1 de la superestructura.

TIN. = tcnok+1 Vc € CPS (41)

La Ec. (40) establece la temperatura inicial de las corrientes calientes en la
superestructura en la etapa 1; mientras que la Ec. (41) establece la temperatura

inicial de las corrientes frias en la etapa NOK + 1 de la superestructura.

4.3.4. Factibilidad de temperaturas.

Al considerar que las corrientes calientes se deben de enfriar, esto indica que
la temperatura, en el caso de que sea no isotérmico, debera de decrecer en su
trayecto en la superestructura; mientras que las corrientes frias se deben calentar,
indicando que su temperatura, en el caso de que sea no isotérmico, debera
incrementarse en el trayecto de la superestructura. Para las corrientes isotérmicas,
tanto calientes como frias, su temperatura se debe mantener igual durante su

trayecto en la superestructura.

th,k = th,k+1 vk € ST, h € HPS (42)
ter = teren Vk € ST; ¢ € CPS1 (44)
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tex = TIN, Vk € ST; c € CPS2 (45)
TOUT}, <ty vok+1 Vh € HPS1 (46)

TOUT, = t., Vc € CPS1 (47)

Las Ecs. (42) y (44) son necesarias para garantizar un decremento monotono,
para las corrientes no isotérmicas a través de la superestructura. Las Ecs. (43), (45),
(46) y (47) establecen las temperaturas iniciales en la superestructura, tanto para

corrientes isotérmicas como no isotérmicas.

4.3.5. Servicios de calentamiento y enfriamiento.

Al no garantizar que todo el calor y enfriamiento necesario se pueda obtener
de la superestructura, se consideraron servicios de calentamiento, para las
corrientes frias, y servicios de enfriamiento, para las corrientes calientes; éstos se
utilizaron dependiendo de la temperatura de la primera o Ultima etapa de la
superestructura, respectivamente. Estas ecuaciones Unicamente son validas para

las corrientes no isotérmicas.

(tnnoks1 — TOUT,)FCpy = qcu,  Yh € HPS1 (48)

(TOUT, —t.1)FCp. = qhu, Vc € CPS1 (49)

La Ec. (48) calcula la cantidad de enfriamiento que requiri6 cada corriente
caliente, mientras que la Ec. (49) determina la cantidad de calor que requiri6 la

corriente caliente.
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4.3.6. Balance de calor latente.

Se establecié un balance de calor latente para aquellas corrientes que son

isotérmicas.
FA50" = Z ahx + an Vh € HPS2 (50)
keST
Ah 51
FAZ = Z qte +ac™ Ve € CPS2 (1)
keST

donde gh<“ y qé"h“ son el calor de condensacion y. evaporacion utilizado con los

servicios. q,’l‘,k y qék son el calor latente total de condensacion y evaporacion, que
se intercambia en la etapa k para las corrientes calientes y frias, respectivamente.
La Ecs. (50) y (51) establecen que el calor latente de las corrientes isotérmicas se

puede intercambiar en cualquier etapa de la superestructura.

4.3.7. Restricciones delimite superior.
Las restricciones de limite superior son utilizadas para determinar la existencia
de un intercambiador, lo que ocurrira Gnicamente si la carga de calor es mayor que
cero; si ésta es menor, entonces el intercambiador no existira. La Ecs. (52), (53) y

(54) muestran las restricciones de limite superior.

Anek — Qhc Znhek < 0 Vh € HPS; V¢ € CPS;Vk € ST (52)
qcun, — Q% zcu, <0 Vh € HPS (53)
qhu, — Q"*zhu,. < 0 Vc € CPS (54)
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donde z, zcu y zhu son variables binarias, que al valer uno indica que existe un
intercambiador, y Q™** corresponde al limite superior de transferencia de calor. El

valor Qp** se establece como el menor contenido de calor de las dos corrientes

involucradas en el emparejamiento.

4.3.8. Diferencias de temperaturas.
El calculo del area de transferencia de calor para cada intercambiador requiere

la estimacion de las diferencias de temperatura siguientes en la superestructura.

Vh € HPS (55)
Atpek < thi — tox + AT (1 — zpey) Vc € CPS

vk € ST

Vh € HPS (56)
Atpcr+1 < thier — tepsr T AT (X = Zpex) Vc € CPS

vk € ST
dtcuy, < thvoxss — TOUTe + AT™*(1 — zcu,)  Vh € HPS (57)
dthu, < TOUT = toq + AT™%(1 — zhu,) Vc € CPS (58)

donde AT™%* es un limite superior para la diferencia de temperaturas.

Las Ecs. (55), (56), (57) y (58) contienen variables binarias, que ayudan a
activar o desactivar las restricciones. Se escriben como desigualdades, con la
finalidad de activarse cuando exista un intercambiador, ya que el costo del
intercambiador decrece al incrementar el dt. Para estimar de manera adecuada el
limite superior del diferencial de temperaturas, AT™**, se lleva a cabo a través de la

siguiente condicion:
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Si

TIIN, — TJIN, < ATyn; (59)
Entonces

AT = abs[TIIN, — TJIN] + ATyn

Vh € HPS;Vc € CPS

de lo contrario

AT™* = max{0, TIINy, — TJIN,, TJOUT, — TIOUT}} (60)
Vh € HPS;Vc € CPS

donde una temperatura minima de aproximacion es incluida, la cual es considerada
como ATyy = 10°C, con la finalidad de evitar &reas infinitas o areas

extremadamente grandes.

4.3.9. Funcién objetivo para el modelo
La funcién objetivo se definié minimizando el costo anualizado total, incluyendo
los costos de servicios, tanto de calentamiento como de enfriamiento, asi como el
costo de implementacion de los intercambiadores. La funcidn objetivo se muestra
en la Ec. (61).

En resumen, el modelo propuesto es un modelo MINLP para la sintesis de
redes de intercambiadores de calor, incluyendo corrientes isotérmicas y no
iIsotérmicas, con la finalidad de minimizar la Ec. (61), sujeta a las restricciones dadas
en las Ecs. (34)-(60). Se consideran que las variables (t,q,dt,imtd, h,q™) son

continuas positivas, mientras que z es un conjunto de variables binarias.
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FOHEN

— min Z CCUqcwy, + Z CHUqhu, + 2 z 2 ClyoZnen

hEHPS CECPS hEHPS cECPS kEST
+ Z Cly cyzcup + Z Cleyczhu,
heHPS CECPS

e[+ 1))
+ Z Z Z C’IZEN h.c.k th,k CfC,k

lmtdh ck T 6
hEHPS cECPS kKEST "

( \ 14 (61)
1 1
qcuy (_c cw + T)
+ Z Cricw " = :
nEibs | l(dth’cu)(TOUTh ~ TINe)(dtneu +TOUTh = TINe) 6}5 }I
2
( |
ghu (L + L)
+ ) CHEN i 1 L
eohs | l(dthu_c)(TINhu — TOUT,)(dtpy + TINy, — TOUT,) N 6}5 J
2

4.4. Integracion de los modelos obtenidos para la resolucién conjunta de
los problemas.

Una vez realizado el modelo para sintesis de redes de intercambiadores de
calor se obtuvo el modelo que combine los modelos anteriormente desarrollados,
considerando las nuevas trayectorias establecidas debido a los emparejamientos
entre las corrientes frias y calientes. La funcidén objetivo sera minimizar el riesgo de
accidentes de tipo domino, los costos de operacion de las instalaciones, asi como
el costo de inversion inicial para la instalacion de equipos. Para este caso, se supuso
gue el area del intercambiador propuesto se encuentra ya considerada en el equipo
de proceso. Esta funcidn objetivo estara sujeta a las restricciones correspondientes

a estos problemas.
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4.4.1. Funcidn objetivo de la integracién de los modelos.
La nueva funcion objetivo queda definida como el minimo de la suma de la

funcion objetivo establecida en 4.1, 4.2 y 4.3 en la Ec. (62).

M|n FOint = (FOL,E + FOHEN) (62)

El resultado del problema provoca la creacion de nuevas conexiones debido
al emparejamiento de corrientes calientes con corrientes frias; para considerar este
nuevo costo de tuberia se realizaron iteraciones del problema, es decir se corria el
modelo, se revisaba si habia nuevas conexiones de los equipos y se realizaba el

ajuste manual, hasta que la solucién no hubiera generado nuevas conexiones.

4.5. Evaluacion de los modelos obtenidos en un proceso de interés.
El problema de interés elegido se presenta en el Capitulo 5, donde se manejan
sustancias peligrosas (tanto inflamables como explosivas), un nimero importante
de corrientes frias, asi como calientes, y en los cuales la seguridad del proceso es

un elemento imperativo para garantizar la rentabilidad e imagen de las empresas.
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CAPITULO 5

5. Caso de estudio.

En este capitulo se presenta un problema de interés que incluye equipos de
proceso que deben ser ubicados en un espacio fisico, se manejan sustancias
peligrosas que pueden provocar una explosion o incendio; ademas, se tienen
corrientes calientes que se deben enfriar, asi como corrientes frias que deben ser

calentadas.
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5.1. Descripcion del caso de estudio.

El caso de estudio se aplicara al proceso ABCDE creado por Papoulias y
Grossmann (1983b). Como se puede observar en la Figura 9, una corriente de vapor
gue contiene los sustratos A, By C se alimenta a un compresor de dos etapas. Esta
corriente se combina con una corriente de reciclados y es enviada a un-reactor
exotérmico, en donde los productos D y E son creados de los sustratos A y B, con
el sustrato C como inerte. Un recipiente de separacion subita (flash) se utiliza para
concentrar A, By C en forma de vapor, mientras que D y E como liquido. La fase
liquida se combina con el liquido del recipiente flash, y es enviado a una torre de
destilacion, donde se recupera D de forma casi pura enlos destilados. La parte baja
de la torre pasa a una segunda torre de destilacion, donde E se recupera de manera

casi pura y en la parte baja se produce agua.

A B.C

Compresor
recirculacion

Separador
315K

44OK ??OK

H2 I

[Com r%)r

440K

440K

VT i H6=18,164KW

AB,C :

16 bar =t Al

320K Reaclor
| A+B>D+E

Figura 9 Diagrama del proceso ABCDE, adaptado de Papoulias y Grossmann
(1983b).

El agua que sale de la segunda columna de destilacion es recirculada al
separador. El sustrato C inerte es removido en pequefias cantidades en la corriente

de purga a la salida del separador; lo deméas es comprimido y recirculado. Las
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condiciones establecidas para el proceso de calefaccion y enfriamiento se muestran
en el Cuadro 1. Considerar que no existen valores de capacidad calorifica C, para
las corrientes que experimentan un cambio de fase isotérmica, al no transferir calor

sensible; por lo que se escribe NA (no aplica) en su respectiva celda.

Cuadro 1 Datos de calefaccion y enfriamiento del proceso.

Corriente Tin (K) T ot (K) Cp (KWIK) Q (kW)

H1 600 310 901,0 261,300
H2 440 320 49.36 5,900

H3 387 310 36.44 2,800

H4 325 325 NA 65,300
H5 353 353 NA 171,000
H6 600 600 NA 18,200
c1 440 600 889.6 142,300
c2 315 440 840.5 105,100
c3 371 371 NA 119,200
ca 387 387 NA 90,800

Se observa que la corriente H4 no puede realizar transferencia de calor con
alguna de las corrientes C;, ya que al momento de entrar en contacto con alguna de
ellas se alcanzaria la restriccion del AT,,,;,. Se observa que H5 Unicamente puede
intercambiar calor con C2, con un total de 25,534 kW, energia necesaria para elevar
la temperatura de C2 de 315 a 343; y con la finalidad de reducir el nimero de

variables y calculos se decide que su enfriamiento sea con servicio.

La informacion adicional necesaria para resolver el problema, por el método
propuesto por Ponce-Ortega et al. (2008), se obtuvo de los trabajos de Colmenares
y Seider (T. Colmenares y Seider, 1987; T. R. Colmenares y Seider, 1989); el
Cuadro 2 muestra los datos.
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Cuadro 2 Datos extendidos para modelo propuesto de Ponce-Ortega et al.
(2008).

Corriente Ty, (K)  Tom (K)  F (Kg/S) Cp (kIlkgK)  FCp (KW/K) T cambio

A (kJ/kg) FA (kW) de fase (K)
H1 600 310 813.31 1.108 901 -
H2 440 320 49.85 0.99 49.36 -
H3 387 310 32.94 1.106 36.44 -
H6 600 600 814.51 22.3 18164 600
C1 440 600 814.51 1.092 889.6 -
Cc2 315 440 764.08 11 840.5 -
C3 371 371 51.24 2326 119200 371
C4 387 387 39.03 2326 90800 387

El modelo de distribucién de equipos de proceso requiere de datos referentes
a las dimensiones de los equipos, longitud y profundidad; el modelo para considerar
el efecto dominé por explosion requiere de los costos de los equipos, asi como de
la energia de explosion. Los costos de los equipos se obtuvieron al hacer una
aproximacion de los costos presentados en Matches (2014). Para la energia de
explosioén se realizd una estimacion, la cual es una funcién de la cantidad de material
liberado en caso de un accidente. El procedimiento para estimar la cantidad de
material liberado, en funcién de escenarios, se puede revisar en Crowl y Louvar
(2001), Defensie (2005) y Woodward (2010). Este trabajo consideré el peor
escenario creible, en el cual, el material dentro del equipo es liberado a través de
un orificio de 10 cm durante un periodo de 5 minutos, las condiciones climaticas de
viento se consideran en calma y se asume que la explosion ocurre en el centro de
la unidad. Los datos del costo de los equipos, asi como de su energia de explosion,

se encuentran en el Cuadro 3.
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Cuadro 3 Especificaciones de los equipos de proceso.

Equipo Alias Longitud Profundidad Costo (USD) Energia de
(m) (m) explosiéon (Pa)

Compresor de
Alimentacion. 2.00 3.00 $350,000 15.0
Reactor. 2 3.00 4.00 $400,000 20.0
Flash. 3 3.00 3.00 $100,00 20.0
Dest 1. 4 2.50 2.50 $90,000 14.0
Dest 2. 5 2.00 2.00 $80,000 0.00
Bomba. 6 1.50 2.00 $8,000 0.00
Separador. 7 2.00 2.00 $33,000 10.0
Compresor

8 1.50 250 $80,000 10.0

recirculacion.

Para establecer los costos de los dispositivos de seguridad para la integracion
de capas de proteccion independientes, asi como su probabilidad de fallo en
demanda para cada dispositivo, se tomaron como ejemplo los establecidos por
Patsiatzis et al. (2004); en el Cuadro 4 se establecen los dispositivos de proteccion
disponibles. Se sugiere seleccionar un conjunto de estas protecciones, ya sea de
manera individual 0 combinada con la finalidad de reducir el riesgo en cada uno de
los equipos de proceso peligrosos; en el Cuadro 5 se muestran las combinaciones

de los dispositivos de seguridad para cada uno de los equipos peligrosos.

Cuadro 4 Dispositivos de proteccion disponibles.

Dispositivo Tipo
1 Sistema de agua de enfriamiento adicional.
2 Dispositivos de liberacién de sobre presion adicionales.
3 Dispositivos de alivio de fuego adicionales.
4 Enchaquetamiento adicional.
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Dispositivo Tipo

5 Sistema de proteccidn contra explosiones.
6 Sistema de control duplicado con flujo de enclavamiento.
7 Sistema de control duplicada de apagado.

Cuadro 5 Combinacion de dispositivos para equipos peligros.

Equipo\Proteccion k1l k2 k3 k4 k5 k6
Compresor de

_ - - 1 3 1,3,6 1,3,56 1,3,4,5,6
alimentacion.
Reactor. - 1 3 1,3 1,3,6 1,3,5,6
Flash. - 1 2 1,2 1,7 1,2,7
Dest 1. - 1 2 1,2 1,2,7 1,2,57
Separador. - 1 2 1,2 1,7 1,2,7
Compresor

- 1 3 1,3,6 1,3,506 1,3,4,56

recirculacion.

Por ultimo, en el Cuadro 6 y en el Cuadro 7 se establecen los costos y la
probabilidad de fallo en demanda, respectivamente, de la seleccién de los

dispositivos de proteccién

Cuadro 6 Costos de la seleccion de dispositivos de proteccion (USD).

Equipo\Proteccion k1l k2 k3 k4 k5 k6
Compresor de

. o 0 $5,000 $20,000 $50,000 $70,000 $120,000
alimentacion.
Reactor. 0 $5,000 $20,000 $25,000 $35,000 $60,000
Flash. 0 $5,000 $15,000 $25,000 $30,000 $50,000
Dest 1. 0 $5,000 $15,000 $20,000 $70,000 $100,000
Separador. 0 $5,000 $15,000 $25,000 $30,000 $50,000
Compresor

0 $5,000 $20,000 $45,000 $60,000 $90,000

recirculacion.
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Cuadro 7 Probabilidad de fallo en demanda de dispositivos de proteccion.

Equipo\Proteccion k1l k2 k3 k4 k5 k6
Compresor de

. . 1 0.1 0.1 0.001 0.0001 0.00001
alimentacion.
Reactor. 1 0.1 0.1 0.01 0.001 0.0001
Flash. 1 0.1 0.1 0.01 0.001 0.0001
Dest 1. 1 0.1 0.1 0.01 0.0001 0.00001
Separador. 1 0.1 0.1 0.01 0.001 0.0001
Compresor

1 0.1 0.1 0.001 0.0001 0.00001

recirculacion.

Los costos estimados de operaciones son de 90 USD/m, mientras que el costo
de terreno es de 50 USD/m?.

La solucion del caso de estudio consistird en determinar la ubicacion de los
equipos del proceso en un terreno disponible; algunos de estos se clasifican en un
conjunto P, los cuales pueden ocasionar un accidente con el riesgo de

escalamiento. Por ultimo se considera que se tiene que resolver un problema de

redes de intercambiado de calor.
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CAPITULO 6

6. Resultados y discusion.

Se utiliza la herramienta computacional GAMS (General Algebraic Modeling
System, por sus siglas en inglés) como medio de solucion de los casos establecidos
en la metodologia. GAMS es un software descrito por Brooke et al. (2005) enfocado
a resolver problemas de programacion matematica y optimizacion. Sus ventajas
incluyen la capacidad de resolver sistemas de gran tamafio, ahorrando tiempo de

cOmputo al usuario.

En la presente seccion se muestran los resultados del problema definido en el
Capitulo 4 aplicando los modelos propuestos. El andlisis de los resultados se divide
en cuatro secciones que se denominaran casos. El caso 1 consiste en determinar
la distribucion de los equipos reduciendo el riesgo con distancias de seguridad. El
caso 2 es una extension del caso anterior considerando la instalacion de sistemas
de proteccién. El caso 3 consta de la sintesis de red de intercambiadores de calor.

Finalmente, el caso 4 consiste en la solucion integral del problema.

Todos los casos fueron resueltos mediante el paquete GAMS, y todos los
calculos se realizaron en un PC con procesador x64, AMD Ryzen 3 2200U con
Radeon Vega Mobile Gfx 2.50Ghz. Ademas, se emple6 la combinacién de

solucionadores Dicopt-Conopt-Cplex, ver seccion 9.1.
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6.1. Resultados y discusién de un modelo de distribucién de equipos de
proceso, con la finalidad de reducir los costos de operacion y efecto
domind por explosién o incendio.

Este primer problema contiene 1,058 ecuaciones, y 865 variables de las cuales
245 son binarias. La funcion objetivo para la distribucién de equipos considerando
la probabilidad de efecto dominé es de 1'483,679 USD, en el cual se considera un
costo de tuberia de 44,312 USD (2 %) y un costo de 210,427 USD (14 %) por
concepto de terreno. Los 1,228,940 USD (84 %) restantes son costos asociados a
la probabilidad de que se presente un accidente con efecto domind. Los resultados
numeéricos de la ubicacién y orientacion de los equipos'se indican en el Cuadro 8.

Los resultados obtenidos indican que, a pesar de que se ha realizado la
distribucién de equipos, utilizando la metodologia tradicional, sigue latente un
escenario domind. Como puede observarse en el Cuadro 9, si se considera por
ejemplo el equipo 2 (reactor), que afecta de manera directa al equipo 8 (compresor
de recirculacion) con un 26.8 % de probabilidad, al equipo 7 (separador) con un 18.0
% de provocar un efecto dominé; por lo que en caso de que se tenga alguna

explosion en el reactor, puede provocar un evento de tipo domind.

Por otra parte, se puede observar que a pesar de la alta probabilidad en el
equipo 2 de que se dé un accidente con escalamiento, una distribucion adecuada
entre los equipos permite reducir algunos escenarios de escalamiento, reduciendo
la probabilidad del evento. Por ejemplo, el equipo 8 (compresor de recirculacion),
en caso de presentar alguna fuga que ocasione un evento iniciador, sélo tiene una
probabilidad de 1.80 % de que el evento escale hacia el equipo 2 (reactor). Por lo
que se concluye que una distribucién adecuada de equipos reduce tanto el costo de
operacion, como la probabilidad de que se presente un evento de tipo domind por

una explosion o incendio.

Por otra parte, se evidencia la necesidad de incorporar sistemas de control
como alarmas de procesos, alarmas criticas, acciones automaticas, protecciones

fisicas, como valvulas de alivio o barreras de contencion contra explosiones o
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incendios, ya que es poco practico que el operador en turno recorra distancias
largas entre los equipos. Como se observa en la Figura 10, con la distribucion
obtenida, si se tiene una rutina entre el equipo 1 y el 3, el operador debera de
recorrer 105 metros para realizarla; por lo tanto, el siguiente modelo incorpora las
protecciones independientes, con la finalidad de que las rutinas en campo sean
practicas.

Cuadro 8 Distribucion de equipos considerando la probabilidad de efecto

domind.
Equipo X; Vi Li(m) di(m)
Compresor de
slimentacion 1.50 1.00 3.00 2.00
Reactor 39.085 49.985 3.00 4.00
Flash 39.085 98.50 3.00 3.00
Dest 1 1.25 88.337 2.50 2.50
Dest 2 1.00 33.914 2.00 2.00
Bomba 1.00 35.914 1.50 2.00
Separador 1.00 59.45 2.00 2.00
Compresor
41.335 14.615 1.50 2.50

recirculacion

Cuadro 9 Valores de probabilidad de dafio.

Equipo 1 2 3 4 5 6 7 8
1 1.20% 0.30% 0.40% 11.00% 8.50% 1.40% 4.00%
2 2.80% 7.10% 4.60% 14.40% 15.60% 18.00%  26.80%
3 0.60% 7.10% 18.10%  1.50% 1.70% 4.40% 1.10%
4 0.30% 1.40% 4.00% 1.40% 1.60% 14.50% 0.40%
5 NA NA NA NA NA NA NA
6 NA NA NA NA NA NA NA
7 0.40% 1.30% 0.50% 3.60% 5.70% 8.10% 0.40%
8 1.10% 1.80% 0.10% 0.10% 0.90% 0.90% 0.40%
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Figura 10 Distribucion 6ptima del proceso ABCDE, considerando probabilidad de

efecto domind. La distancia se expresa en metros.

6.2. Resultados y discusién de un modelo de distribucion de equipos
incorporando el andlisis de capas de proteccidon independientes para la
reduccion del riesgo.

El modelo a resolver en el caso 2 contiene 1,076 ecuaciones, y 913 variables
de las cuales 281 son binarias. El resultado arroja que los costos de inversion en
los sistemas de proteccion representan el 56 % del costo total, como se puede
observar en el Cuadro 10; debido a que, al estar mas cerca los equipos (Figura 11),
requieren de una mayor proteccion para reducir el riesgo. Pero se tiene la ventaja

de un disefio mas compacto, en el cual los costos de operaciéon se reducen, al igual
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que el terreno disponible. Sin embargo, a pesar de que los costos de sistemas de
proteccion sean altos, el costo total del disefio obtenido representa apenas un 16 %
del obtenido en la Seccién 6.1. Realizando otra comparacion, en el disefio que no
incluye capas de proteccion se invirtieron en el terreno 210,427 USD, cifra muy

superior a la invertida en este segundo disefio (195,048 USD).

Cuadro 10 Costos para la distribucion incluyendo  protecciones
independientes.

Elemento Valor (USD) Porcentaje

Riesgo 45,263 18 %
Tuberia 26,971 11%
Terreno 33,077 13 %
Dispositivos de seguridad 135,000 58 %
Total 240,311 100 %

En cuanto a los costos asociados a la probabilidad de riesgo, incorporando las
capas de proteccion independientes, se observa en el Cuadro 11 que las
probabilidades de que se presente un evento de tipo dominé fueron reducidas.
Dichas reducciones fueron 8 % en el caso del equipo 8 afectando al equipo 4, de 2
% en el caso del equipo 7 afectando al equipo 5, y de 1 % de los equipos 7 al 6;
para todos los demas equipos las probabilidades se encuentran por debajo de 1 %.

Por lo tanto, se concluye que el incorporar capas de proteccion
independientes, no sélo reduce la probabilidad de que se presente un evento de tipo
doming, sino que también los costos de inversion inicial son mucho menores; lo
anterior incluye los costos operativos, los costos de terreno, y los costos finales, con
la ventaja de que las operaciones en campo se vuelven mas practicas al tener los
equipos mas juntos, ver Cuadro 12 y Figura 11. Si bien no es ideal controlar los
peligros, sino eliminarlos, se aprecia que la optimizacion de la seleccion de las

capas de proteccién independientes es vitalmente importante.
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Cuadro 11 Valores de probabilidad de dafio incorporando capas de proteccion

independiente.

1

1

2 0.9420%
3

4

5 NA

6 NA

7 0.6800%
8

0.3070%
NA

NA
0.3200%

0.2900% 0.7500% 0.4900% 8.4200% 0% 0.2200%
AN

0.9670% 0.6460% 0.9090% 0.9280% 0.442 0.6440%

0.9090%
NA NA NA NA NA
NA NA NA NA NA
0.4000%

Cuadro 12 Distribucion de equipos considerando las capas de proteccion

independiente.

Equipo X Vi Li(m) di(m)
Compresor de

) ) 31.773 1.50 3.00 2.00
alimentacion
Reactor 24.802 5.00 3.00 4.00
Flash 27.804 1.50 3.00 3.00
Dest 1 1.25 8.75 2.50 2.50
Dest 2 36.273 5.00 2.00 2.00
Bomba 34.273 6.75 2.00 1.50
Separador 54.104 11.0 2.00 2.00
Compresor

1.25 0.75 2.50 1.50

recirculacion
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Figura 11 Distribucidn éptima del proceso ABCDE considerando capas de

proteccion independiente. La distancia se expresa en metros.

6.3. Resultados y discusion de un modelo basado en programacion

matematica para resolver el problema de redes de intercambio de calor.

En el tercer modelo, el problema tiene 287 ecuaciones, y 273 variables de las
cuales 72 son binarias. Para esta programacion se propuso un costo unitario de
servicios en calentamiento 'y enfriamiento de 100 USD/kW y 10 USD/kW,
respectivamente, asi como un valor de AT,y de 10 K. Para este modelo se utilizé

el resolvedor Dicopt en el software GAMS (Brooke et al., 2006).

En la Figura 12 se muestra la red de intercambiadores obtenida con el modelo
propuesto. La funciébn objetivo para el problema de sintesis de redes de
intercambiadores de calor es de 19475,271 USD, con un costo anual de
calentamiento de 19°171,660 USD, el cual representa el 98.4 % del costo total; y de
225,012 USD de enfriamiento anual, siendo el 1.1 % del costo total. Se requieren
doce intercambiadores (Cuadro 13), de los cuales seis corresponden a unidades de
proceso-proceso, con una inversion de 78,597 USD, que representan el 0.5 % del
total del costo. Se denota remarcando el circulo final de la corriente caliente con un
color azul, si dicha corriente requiere de un servicio de enfriamiento, y con un color

rojo, si la corriente fria requiere de un servicio de calentamiento.
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Figura 12 Red de intercambiadores obtenida con el modelo propuesto.

Cuadro 13 Informacion de los intercambiadores para el modelo de sintesis de

redes de intercambiadores de calor.

Intercambiador Q (kW) A (m?)
1 H1-C2 k=4 47,068 79,91
2 H1-C3 k=2 106,520 47.78
3 H1-C4 k=1 90,800 11.55
4 H2-C2 k=2 2,912 2.00

5 H3-C2 k=2 218 0.39

6 H4-C1 k=3 18,164 2.42

7 Enfriamiento H1 16,903 10,12
8 Enfriamiento H2 3,010 0.992
9 Enfriamiento H3 2,587 0.972
10 Calentamiento C1 124,170 19.21
11 Calentamiento C2 54,863 4.168
12 Calentamiento C3 12,681 0.843

Se observa en el Cuadro 14 que tanto la corriente caliente (H4) como la

corriente fria (C4) no necesitaron de servicios de enfriamiento y calentamiento,
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respectivamente, ya que todo el calor se utilizé en la red de intercambiadores. La
corriente caliente (H1) tiene un aprovechamiento de 94 %, la corriente fria (C3) con
un aprovechamiento de 89 %. Entre las corrientes que menos se aprovecharon son
la corriente caliente (H3) con un 8 %, y la corriente fria (C1) con un 13 %; esto
principalmente se puede deber a que la temperatura de la corriente C1 se encuentra
por encima de la mitad de las corrientes calientes, por lo que Unicamente se puede
calentar con servicio. De manera global, la red de intercambiadores presenta un
aprovechamiento de 71 %, intercambiando 532,364 kW de 745,600 kW disponibles,
y el resto debera de ser tratado con servicios. Por lo tanto, se concluye que el
presente modelo resuelve el problema de redes de intercambio de calor.

Cuadro 14 Aprovechamiento de corrientes en la red de intercambiadores.

Corrientes Q (kW) Proceso Q (kW) Total Aprovechamiento
H1 244,388 261,300 94%

H2 2,912 5,900 49%

H3 218 2,800 8%

H4 18,164 18,164 100%

C1 18,164 142,300 13%

Cc2 50,198 105,100 48%

C3 106,520 119,200 89%

C4 90,800 90,800 100%
Total 531,364 745,600 71%

6.4. Resultados y discusién de integracion de modelos para la resoluciéon

conjunta de problemas

Para el altimo modelo, el problema tiene 1,308 ecuaciones, y 1,187 variables
de las cuales 353 son binarias. La funcion objetivo para este modelo integrador es
de 19'803,549 USD, como se observa en el Cuadro 15. De los elementos

considerados en el modelo, se observa que el servicio de calentamiento es el que
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representa un mayor costo con el 97.34 % del total, mientras que los demas
elementos tienen un porcentaje muy pequefio en el costo total del modelo. En
cuanto a la comparacion de costos con los tres modelos anteriormente presentados,
se observa que el costo total por servicios de calentamiento es muy similar al
obtenido en el modelo 6.3; el costo asociado al riesgo y el de los dispositivos-de
seguridad para el modelo integrador son de 36,431 USD y 160,000 USD,
respectivamente, mientras que en el modelo que incluye la incorporacion de capas
son de 45,263 USD y 135,000 USD, respectivamente. Se observa que se tiene un
incremento de aproximadamente 16,000 USD, pero a pesar delincremento se ve
beneficiada en la reduccion de la probabilidad de que suceda un evento de tipo
domind; en cuanto a los costos de tuberia y terreno, en este modelo integrador se
obtuvieron costos mas bajos, de 19,718 USD y 11,137 USD respectivamente, a los

obtenidos en el modelo 6.2.

Cuadro 15 Costos del modelo integrador.

Elemento Valor (_USD) Porcentaje
Riesgo 36,431 0.18
Tuberia 19,718 0.09
Terreno 11,137 0.05
Dispositivos de 'seguridad 160,000 0.80
Costo de servicio de enfriamiento 234,692 1.18
Costo de servicio de calentamiento 19°268,463 97.34
Inversion en intercambiadores 73,108 0.36
Total 19'803,549 100

La red de intercambiadores obtenida para el modelo de integracion se muestra
en la Figura 13; se requieren doce intercambiadores (Cuadro 16), de los cuales seis
corresponden a unidades de proceso-proceso con una inversion de 73,108 USD.

Se denota remarcando con un circulo al final de la corriente caliente con un color
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azul, si dicha corriente requiere de un servicio de enfriamiento, y con un color rojo,

si la corriente fria requiere de un servicio de calentamiento.

El aprovechamiento en la red de intercambiadores, que se muestra en el
Cuadro 17, establecido en este modelo integrador es de 529,426 kW con un 71%
de aprovechamiento, siendo muy similar al obtenido en el Cuadro 14, con 531,364
con un 71% de aprovechamiento; por lo que se concluye que este modelo integrador

mantiene los objetivos del modelo de integracion de redes de intercambio de calor.

Cuadro 16 Informacién de los intercambiadores para la integracion de

modelos.

Intercambiador Q (kW) A (m?)
1 H1-C2 k=2 60,516 98.73
2 H1-C3 k=1 116,070 25.44
3 H1-C4 k=1 66,833 21.58
4 H2-C3 k=1 2,912 1.93

5 H3-C3 k=1 218 0.34

6 H4-C4 k=1 18,164 1.70

7 Enfriamiento H1 17,871 10.55
8 Enfriamiento H2 3,010 0.992
9 Enfriamiento H3 2,587 0.972
10 Calentamiento C1 142,340 20.868
11 Calentamiento C2 44,546 3.459
12 Calentamiento C4 5,802 0.407

Cuadro 17 Aprovechamiento de corrientes en la red de intercambiadores

modelo de integracion.

Corrientes Q (kW) Proceso Q (kW) Total Aprovechamiento
H1 243,419 261,300 93%
H2 2,912 5,900 49%
H3 218 2,800 8%
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Figura 13 Red de intercambiadores obtenida para el modelo de integracion.

En referencia a la probabilidad de que se presente un evento de tipo domind,
se observa en el Cuadro 18 que el modelo integrador ha reducido a menos de 1%
la probabilidad de que se presente un evento de tipo domind; considerando que en
el'modelo de 6.2, en el Cuadro 11, se alcanzé una probabilidad de 8.42%. Por lo
gue se concluye que este modelo integrador mantiene los objetivos de reduccion de

riesgo de accidente de tipo domind.

Por dltimo, la ubicacion de los equipos es adecuada para las actividades
diarias. Se puede observar en el Cuadro 19 y en la Figura 14 que la distribucion de
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los equipos de procesos se han ubicado en una porcion de terreno de 6 m de largo
por 37.124 m de alto.

Cuadro 18 Probabilidad de dafio para el modelo integrador.

Equipo 1 2 3 4 5 6 7 8

1

2 0.9660% 0.9430% 0.9700% 0.9700% 0.9700%-0.9700% 0.5450%
¢ [ooosex fonaix]

4 0.9690% 0.9600% 0.9600% 0.9090% % 0.9120%

3 NA NA NA NA NA NA NA

6 NA NA NA NA NA NA NA

7 [ro0m0¥]
8 0.2800% 0.4600% 0.1900% O. .9000% 0.8300% 0.8000%

Cuadro 19 Distribucion de-equipos, modelo de integracion.

Equipo X Vi l; (m) d; (m)
Compresor de

) ) 5.00 31.655 2.00 3.00
alimentacion
Reactor 2.50 27.687 3.00 4.00
Flash 2.50 35.624 3.00 3.00
Dest1 2.00 31.655 2.50 2.50
Dest 2 2.50 23.687 2.00 2.00
Bomba 0.75 24.09 1.50 2.00
Separador 4.50 24.222 2.00 2.00
Compresor

2.50 0.75 2.50 1.50

recirculacion
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Se concluye que la integracion de los modelos haciendo uso de la
programacion matematica permite reducir el riesgo de accidentes, los costos de
operacion, mediante la distribucién de equipos y la sintesis de redes de intercambio

de calor.

40

20 ’ T ‘ ’ T ’ %

| | | | | . X
20 40 60 80 L, 100
Figura 14 Distribucién de equipos considerando integracion de problemas.

Distancia expresada en metros

Finalmente, se reportan el tamafio de los problemas y el tiempo de computo
necesario para obtener las soluciones 6ptimas. El Cuadro 20 muestra los tiempos

de coémputo para los diferentes modelos.

Cuadro 20 Tiempos de procesamiento para los modelos.

Modelo  Numero de variables  NUmero de variables Numero de Tiempo de
binarias continuas restricciones procesamiento (s)
1 245 865 1058 0.047
2 281 913 1076 0.062
3 273 72 287 0.047
4 353 1187 1308 0.078
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CAPITULO 7

7. Conclusiones

7.1. Conclusiones
En este trabajo se identificaron herramientas utiles para modelar la distribucién
de equipos y la sintesis de redes de intercambiadores de calor reduciendo costos
operativos y riesgo de accidentes, haciendo uso de la programacion matematica.

Con base en los resultados obtenidos se establecen las siguientes conclusiones:

1. EI modelo de distribucion de equipos de proceso, con la finalidad de reducir
los costos de operacion y efecto domind por explosion o incendio, presenta una
solucion factible, pero poco préactica en la realidad; lo anterior debido a las distancias
grandes que se tienen que recorrer para llegar de un equipo a otro. Ademas, el

incremento en las lineas de tuberia aumenta la frecuencia de fallas por fugas.

2. Laincorporacién de capas de proteccion independiente redujo tanto el costo
final de la instalacion de los equipos, asi como la probabilidad de que un efecto
dominé se presente; lo- anterior permite que sea factible la operacion rutinaria de los

equipos, debido a que los equipos se pueden colocar de una manera mas cercana.

3. El modelo para resolver el problema de redes de intercambio de calor
permitio el emparejamiento de las corrientes de proceso, reduciendo el uso de
servicios de vapor y agua de enfriamiento para calentar y enfriar, respectivamente,

asi como la cantidad de intercambiadores necesarios.

4. Con la integracién de los tres modelos, se obtuvo un resultado mas robusto,
reduciendo tanto los costos de operacién, como los riesgos de que se presente un

evento de tipo domind.
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5. El caso de estudio propuesto sirvié para poder aplicar los cuatro modelos;
sin embargo, el resultado que se obtenga del modelo dependera de los datos de

entrada.

7.2. Trabajo futuro

Existe ain mucho por hacer si se desea obtener una mejor solucion al modelo
de distribucién de equipos y sintesis de red de intercambiadores de calor reduciendo
costos operativos y riesgo de accidentes. Por ejemplo, considerar el disefio de las
instalaciones de la planta, asi como su ubicacién. Este modelo puede aplicarse a
otros problemas de interés, como es el caso de los biocombustibles.
Adicionalmente, se puede considerar que el intercambiador generado en el modelo
de sintesis de redes de intercambio de calor es un equipo nuevo, el cual también se
debe de buscar un espacio para distribuirlo. En cuanto al modelo de sintesis de
redes de intercambiadores de calor se puede analizar el impacto de variar la AT,,;;,,
se esperaria que al aumentarla el intercambio de calor dentro de la red sea menor.
Asimismo, se puede incorporar un modelo riguroso para estimar caidas de presion
en el sistema de bombeo. Por ultimo, este trabajo no constituye un andlisis de
viabilidad financiera concluyente, se requieren incorporar analisis de ciclo de vida
de costos de los elementos de la planta. Por esta razon, en posteriores
investigaciones se incorporaran estudios y analisis econémicos pertinentes, para
determinar si la planta es rentable o no. El trabajo presentado en esta tesis podra

utilizarse como base de dichos estudios.
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9. Anexos.

9.1. Descripcion del funcionamiento de los algoritmos utilizados.
Con el uso de GAMS, el usuario se enfoca en la parte conceptual del modelo
a desarrollar, y no tanto, en el método para optimizar, que seria el algoritmo. Para
esto se deben establecer las variables, parametros, ecuaciones, restricciones y la
funcién objetiva involucradas en el modelo mateméatico. Se pueden establecer
conjuntos y subconjuntos de los parametros y variables, que, a su vez, se pueden
declarar como escalares, vectores o matrices. Las variables tienen la particularidad

que se pueden definir como nimeros reales, enteros o binarios.

GAMS es un software de modelaciéon matematica del cual nos apoyamos para
reproducir la formulacion de nuestros modelos. Con este software se puede codificar
los problemas MINLP algebraicamente, especificando que sera resuelto con el
optimizador DICOPT, especificando que la parte no lineal (NLP) sera resuelta por el
optimizador CONOPT, mientras que la parte mixta entera (MIP) por el optimizador
CPLEX.

DICOPT comienza resolviendo el problema de manera no lineal (NLP), con la
condicion de que las variables enteras 0-1 se encuentran relajadas. Si la solucion a
este problema contiene respuesta con variables enteras, la busqueda termina. En
caso contrario, continla con una secuencia alternando los problemas no lineales
(NLP), a los que se llaman subproblemas y los programas lineales enteros-mixtos
(MIP), llamados problemas maestros. Los subproblemas son resueltos para
variables fijas en valores 0-1 que son identificados por el problema maestro MIP en
cada iteracion. Un criterio de parada que suele funcionar muy bien en la practica
para problemas no convexos esta basado en la regla heuristica: detenerse tan
pronto como los subproblemas NLP comiencen a empeorar. Esto es, por ejemplo,
el actual subproblema NLP tiene un valor en la funcion objetivo 6ptimo que es peor
que la del previo subproblema NLP. El uso de este resolvedor no garantiza la

obtencion del 6ptimo global.
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CONOPT es un algoritmo de gradiente reducido generalizado (GRG) utilizado
para resolver programas no lineales (NLP) a gran escala que incluyen restricciones

no lineales. Los pasos principales en un algoritmo GRG son:
1.- Iniciar y encontrar una solucién factible.
2.- Calcular el Jacobiano de las restricciones, J.

3.- Seleccionar un conjunto de variables basicas n, x;, tal que B, la sub matriz
de la columna bésica de J, es no singular. Factoriza B. Las demas variables, x,,, se

consideran no basicas.
T af .
4.- Resuelve B'u = ——bara los multiplicadores u.
b

. . d . .
5.- Calcula el gradiente reducido, r = é —JTu. r sera cero para las variables

bésicas, por definicion.

6.- Si r proyectado en los limites es pequerio, el algoritmo se detiene. El punto

actual es cercano a un éptimo.

7.- Seleccionar el conjunto de variables super basicas, x;, como un
subconjunto de variable no béasicas que rentablemente se puedan cambiar,
encontrando una direccion de busqueda, dg, para las variables super basicas

basado en r; y posiblemente en alguna informacion de segundo orden.

8.- Realizar una busqueda en una linea en direccion d. Para cada paso, x;
cambia en la direccion dy y x, es ajustado subsecuentemente para satisfacer

g(xp, x5) = b en un proceso pseudo-Newton utilizando el factor B del paso 3.
9.- Ir al paso 2.
El criterio de paro dependera del calculo del gradiente.

CPLEX es un algoritmo para resolver problemas mixtos enteros (MIP),
utilizando un algoritmo de ramificacion y corte resolviendo un conjunto de

subproblemas del tipo linear LP.
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