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Resumen y Abstract Vi

Resumen

La tecnologia de separacién criogénica de aire es el método comun para la produccion de
oxigeno, nitrégeno y argén puro a escala industrial. Sin embargo, el alto consumo de
energia es el problema mas importante para una operacion rentable. El objetivo de este
trabajo es realizar una simulacion y optimizacién de una planta de destilacién criogénica
existente, ubicada en Tocancipa — Colombia, la cual presenta una alta integracion térmica
en su disefio, minimizando la intensidad de energia por kilogramo de productos liquidos.
La comparacién del consumo especifico de energia entre la simulacién y las condiciones
industriales reales mostrd errores relativos absolutos inferiores al 10.4% y respecto al
manual de operacion (EDM) del 9.4%, validando asi el modelo simulado. Para identificar
las principales variables que afectan la intensidad energética del proceso, se realizd un
andlisis de exergia de los principales equipos (intercambiador de mudltiples etapas,
compresor y columnas de destilacién). La optimizaciéon empleé el método NSGA-II,
utilizando de forma combinada el modelo simulado en Aspen Hysys y la optimizacién en
Matlab. La optimizacién se realizé resolviendo el problema multiobjetivo de maximizar la
eficiencia exergética y la relacién de produccién de argoén, considerando una demanda
variable. Finalmente se generan sugerencias basadas en criterios de seguridad,

operacionales y financieras para mejorar el desempefio de la planta.

Palabras clave: Separacion de aire criogénico, andlisis de exergia, método NSGA-II,
demanda variable
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Abstract

The cryogenic air separation process is the most common technique for the production of
pure oxygen, nitrogen and argon on an industrial scale. However, high energy consumption
is a major problem for a profitable operation. The aim of this work is to perform a simulation
and optimization from an existing air separation facility, located in Tocancipa - Colombia,
with a high thermal integration in its design, that intends to minimize energy intensity per
standard volume of the current processed air stream. The comparison of the specific
energy consumption between simulation and real industrial conditions showed absolute
relative error lower than 10.4% and regard to engineering manual (EDM) of 9.4%, thus
validating the developed model. In order to identify the main variables affecting energy
intensity, an exergy analysis of the main equipment (multi-stage exchanger, compressor
and distillation columns). The optimization employs the NSGA-II method, carrying out a
combination between the simulated model in Aspen Hysys and an optimization in MATLAB.
The optimization involved solving a multi-objective problem of maximizing exergy efficiency
and argon production ratio, considering a variable demand. Finally, suggestions are
generated based on safety, operational and financial criteria to improve the performance
of the plant.

Keywords: Cryogenic air separation, exergy analysis, NSGA-Il method, variable demand
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Simbolos con letras latinas

Simbolo  Término Unidad SI Definicion
B Exergia kW Ecuacion (3)
C.E Consumo especifico de energia kW/kg Seccién 2.3.1
Ep Destruccion de exergia kW Seccion 2.3.2.1
R Relacién de produccién 1 Seccién 2.2.2
r Relacién de compresién 1 Seccién 3.2.2
Wy Trabajo de flujo kw Seccion 3.2.2
W, Trabajo de compresion kw Seccibén 3.2.2
Wg Trabajo reversible kW Ecuacion (11)
Simbolos con letras griegas

Simbolo Término Unidad SI Definicién
e Flujo especifico de exergia kWikg Ecuacion (6)
€ Eficiencia exergética racional 1 Ecuacion (9)
u Exergia quimica estandar kw Seccién 2.3.2.2
Npe Eficiencia politrpica 1 Seccion 3.2.2
Nad Eficiencia adiabatica 1 Seccion 3.2.2
AQ, Retiro de calor del condensador principal kw Seccion 3.2.4
AT, Variacion de la temperatura de Pinch K Seccion 3.3.3.1
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Introduccidon y alcance del estudio

La produccién de Gases Industriales (Gl) nace en el siglo XIX a la par con el aumento de
la produccién industrial en diferentes sectores. Los Gl son utilizados en una gran diversidad
de aplicaciones en los sectores de alimentos y bebidas, metalurgia, petroquimica, quimica,
salud, electrénica, energia, refrigeracion, etc. En 1902 Carl Linde separ6 aire liquido por
medio de procesos de rectificacién obteniendo purezas de 99% de oxigeno. Por su parte,
Georges Claude, patenta el sistema que lleva su nombre, que por medio de expansiéon
adiabatica en dos camaras separadas, disminuye el tiempo de residencia de la operacion,
aumentando la produccién. A partir de estos descubrimientos, la industria ha crecido de
forma continua hasta la actualidad.

A nivel mundial, el sector de los GI reporta ventas anuales de 87.3 Billones de doélares
(Research, 2020) para el 2019. El mercado es liderado por 5 grandes multinacionales a
nivel mundial; Air Liquid (francesa), Linde Group (alemana), Praxair (estadounidense), Air
Productos (estadounidense) y Taiyo Nippon Sanso (japonesa). En Colombia, la produccion
y distribuciéon de los gases industriales esta dividido entre tres multinacionales; Linde,
Praxair y Cryogas. Estas empresas pertenecen a la camara de gases (ANDI, 2016), y
proveen a diversos sectores principalmente el siderdrgico, petroquimico y gases
medicinales. Los GI mas ampliamente utilizados en el pais son oxigeno, nitrdgeno y argén

liquido en diversas aplicaciones.

La tecnologia mas empleada en la produccién de Gl es la destilacion criogénica, pues
resulta eficiente cuando se requiere altos volimenes de produccion de los tres
componentes con altas purezas (mayor al 99.5%) y a bajo costo de operacion (Alsultanny
& Al-Shammari, 2014). Esto ha sido verificado al comparar los consumos especificos de

oxigeno! de diversas plantas y tecnologias de obtencién de GlI. En particular, la destilacion

1 El consumo especifico de oxigeno, es definido como la cantidad de kW consumidos para
producir 1 Nm?3 de oxigeno equivalente de producto.



29 Optimizacién exergética de una planta de separacién de aire en
funcioén de la demanda con integracion energética.

criogénica para la produccion de oxigeno presenta un consumo especifico del orden de
0.28 kW/Nm? (Alsultanny & Al-Shammari, 2014). Debido a que los procesos son
criogénicos, esta tecnologia involucra un gran consumo de energia eléctrica en los
sistemas de compresiéon, lo que de forma indirecta involucra grandes impactos en
emisiones de CO,. Por esta razoén, la industria se ha enfocado en los dltimos afios en
aumentar su eficiencia energética. En particular y a nivel local, esta es una de las acciones
prioritarias a adelantar en el sector de los grandes consumidores de energia y gas de la
ANDI (ANDI, 2018). Lo anterior debido a que solo 39 industrias, incluida el sector de gases

industriales, representan el 40% del consumo energético de la industria colombiana.

Uno de los mayores problemas de la industria de los Gl en Colombia es la capacidad
sobreinstalada, ocasionando paradas no programadas debido a la falta de capacidad de
almacenamiento. Como consecuencia, se generan altos consumos energéticos asociados
al continuo re-arranque de planta. Lo anterior debido a que la puesta en marcha de las
unidades de proceso puede tomar varias horas antes de generar productos bajo las
especificaciones requeridas (Smith & Klosek, 2001). Esto ha sido ampliamente
documentado en procesos con diferentes tecnologias, en donde se concluye que el tiempo
de arranque es una variable critica del proceso. En particular, entre las diferentes
tecnologias, se identifica a la destilacion criogénica como una de las operaciones mas
energéticamente intensivas y con prolongados tiempos de estabilizacion. Sumado a lo
anterior, las pérdidas de producto asociados a la evaporacion en los tanques de

almacenamiento ocasionan grandes pérdidas de energia.

Dada la anterior problematica (paradas, sobreproduccién), que también se evidencia en la
planta de separacién de aire localizada en Tocancipd, se propone realizar la optimizacion
con el fin de reducir su consumo especifico de energia? mensual promedio de 1.27 kW/kg
(2019) conforme a la demanda requerida. En esta direccion, el presente trabajo desarrolla
una optimizacion multiobjetivo con el propdsito de maximizar la eficiencia exergética y la
produccion de argon, bajo una variacion de la demanda. El andlisis exergético permite

identificar aquellas areas problematicas donde se puede aumentar la eficiencia y es el

2 El consumo especifico de energia, es definido como la cantidad de kW consumidos para
producir 1 kilogramo de productos liquidos.
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mejor método para analizar sistemas altamente integrados. Para el estudio se emplea el

método NSGA-II, el cual es Util para la optimizacion de procesos con alta integracion.

Con esta aproximacion se espera generar una metodologia de estudio y una herramienta
de trabajo Gtil para futuros estudios de seguimiento y mejora de la eficiencia energética de
la planta. Para esto, se realiz6 la validacion del modelo con datos histéricos de operacion,
y con reportes de literatura bajo la demanda esperada de producto. Con base en los
resultados de la optimacion, se hace una comparacion respecto del desempefio esperado
bajo las condiciones del memorando de disefio de ingenieria (EDM) de la planta, y respecto
de la operacion actual. Esta comparacion permitira identificar acciones de mejora para

aumentar la eficiencia en la operacion de la planta de estudio.
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1. Contexto de Gases del aire - tendencias y
tecnologias

El sector de los gases industriales (Gl), y mas especificamente el de los gases del aire, es
uno de los sectores mas importantes en la industria quimica a nivel mundial, no solo por
su impacto econdmico, sino por el uso de sus productos en diferentes sectores
fundamentales de la sociedad (medicina, industria, tecnologia, ciencia, etc.). Dada la
importancia de productos como el oxigeno, el nitrégeno, el argén, y sus mezclas, este
capitulo se enfoca en la descripcién del mercado, de los principales productores y de las
tecnologias dominantes. En particular se hace un reconocimiento del panorama actual del
uso de la energia para la produccion de gases, y el impacto econémico que tiene sobre la

produccion.

1.1 Principales industrias a nivel mundial

La historia de la industrializacion en la produccion de gases del aire inicia con el aleman
Carl Linde en 1895 construyendo la primera planta piloto que empleaba el efecto de Joule-
Thompson, cuya capacidad de produccién era de tan solo 3 litros por hora de aire liquido.
Este proceso consiste en disminuir la temperatura de los gases por medio de la expansion
adiabatica. En los afios siguientes, se inicié la comercializacién de pequefas plantas de
licuefaccion de aire, y ya en 1902 Linde empieza a separar aire liquido por medio del
proceso de rectificacion obteniendo purezas cercanas al 99%. En 1905 se consiguio
obtener altas purezas de nitrégeno, y en 1910 se pudo realizar la produccién simultanea
de oxigeno (200 m®/h) y nitrégeno (1800 m3/h) con alta pureza por medio de la invencién
de la columna de doble rectificacion. A la par de los avances de Carl Linde, Georges Claude
(fundador de Air Liquide), quimico, fisico e inventor francés, patent6 en 1902 el sistema
Claude. Este consiste en realizar la expansion adiabéatica en dos camaras separadas, o
que permitié disminuir el tiempo de residencia de la operacion y aumentar la produccion

por unidad de tiempo.
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Después de este momento comienza un siglo de grandes avances tecnoldgicos y de
innovacién en cuanto a maquinaria, procesos y aplicaciones. En la Tabla 1-1 se presenta

un resumen de los avances mas significativos en este siglo.

Tabla 1-1: Principales avances tecnoldgicos en la industria de Gl.

Afo Hito Afio Hito

G. Claude inventa la maquina de
1902 expansion de pistdn para 1950 Uso de CC.)Z en soldadura MAG
(Metal active gas)

licuefaccion de aire

Licuefaccion de Helio por
Kamerlingh-Onnes

Uso de gases de alta pureza en la

1908 manufactura de semiconductores

1960

C. Linde Inventa la columna doble

1910 de rectificacion (Oz y N)

1961 Primer laser continuo de helio/neén

Proceso Liniz-Donawitz inyeccién
1962 de oxigeno en convertidor (Industria
de aceros)
Primer uso de nitrégeno para
1962 criogenia (enfriamiento de
alimentos)

Uso de hidrégeno liquido como

Sintesis de NH3 técnico desde

1913 nitrégeno e hidrogeno (BASF)

Primera extraccion de helio en

1917 Hamilton, Canada

Sintesis de metanol técnico a partir

1922 de Syngas. (BASF) 1963 combustible para viajes espaciales
. - Uso comercial de O2/Ar para
1925 Desarrollo de sintesis Fischer- 1965 produccién de acero al carbono
Tropsch e
austenitico
Uso de helio liquido para
1936 Uso comercial del proceso de Lurgi. 1980 superconductores magnéticos en

Generacion de Syngas desde CO2 resonancia magnética nuclear.

Reactores de fusion
1980 Corte laser con CO2

Primera estacién de llenado de
1999 hidrégeno para carros y buses en
aeropuerto de Mudnich, Alemania

Uso de helio, argdn en tungsteno
(Soldadura TIG)

Uso de oxigeno liquido para un
misil V2

1940

1942

Con estos avances y la industrializacion de los procesos comienzan a surgir las primeras
compaiiias a finales del siglo XIX e inicios del siglo XX. En la Tabla 1-2 se muestra

cronologicamente los actores mas importantes en la conformacion del sector.

Cabe mencionar que las empresas que desaparecieron fueron adsorbidas en fusiones
corporativas, multiples adquisiciones y alianzas, algunas de forma amistosa y otras de
forma hostil (Anania & Llc, 2006). Un ejemplo de lo anterior es el caso de la adquisicion de
AIRCO en 1978 por parte de BOC, la cual duro 11 afios de litigios, después de lo cual BOC

decidié cambiar su nombre al grupo BOC
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Tabla 1-2: Las grandes industrias de gases industriales a través de la historia (Haring,
2008).

Nombre Abreviatura Pais Fundacion Operando
Linde Air Products Company Linde Alemania 1879 Sl

Brin’s Oxygen Company Ltd. BOC UK 1886 NO

Union Carbide Corporation uccC USA 1898 NO

AIR LIQUID AL Francia 1902 SI

Praxair Industrial Gases PX USA 1907 Sl
American Oxygen Company AOC USA 1908 NO

Taiyo Nippon Sanso Co. TNSC Japoén 1911 Sl

Air Reduction Company AIRCO USA 1916 NO

Air Products AP USA 1940 Sl

Un caso interesante de analizar por el trasfondo sociocultural es la conformacién de la
empresa PRAXIR por parte de inversionistas de la UCC (Union Carbide Corporation). Este
fendbmeno ocurrié tras el accidente en diciembre de 1984 en Bhopal-India (i.e. el accidente
guimico mas importante de la historia de la humanidad), ocasionando que varios
inversionistas dejaran la UCC y fundaran Praxair (PX) en 1992. Ese mismo afio, el gobierno
de la India lanzé una orden de arresto a Warren Anderson (principal ejecutivo de UCC vy
uno de los fundadores de PX). Tres afios mas tarde, PX adquiere a Liquid Carbonic
Corporation (LCC), y en 2004 adquiere Home Care Supply, inc. (HCS). Estas fusiones y
adquisiciones consolidaron a PX dentro de las 100 empresas mas importantes del mundo,

con ventas de 10.1 billones de dolares en 2016.

Actualmente el sector de Gases Industriales representa una venta anual de 87.3 Billones
de délares (2019), con cinco grandes multinacionales a nivel mundial como principales
actores: Air Liquid (francesa), Linde Group (alemana), Praxair (estadounidense), Air
Productos (estadounidense) y TAIYO NIPPON SANSO (japonesa). En la Figura 1-1 se
presenta el comportamiento de las ventas del sector, y la participacion en el mercado de

cada una de estas empresas para el 2017.



28 Optimizacién exergética de una planta de separacién de aire en
funcioén de la demanda con integracion energética.

87.3 BUSD

| -
llllllIIIII

2016 2017 2018 2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025 2026 2027

W Oxygen Nitrogen Hydrogen mCO2
® Acetylens B Argon Others
Market Share 2017 = Air Liquid
24% 279, " Linde
Praxair
4% 0

= Air Products
10%

21% = Taiyo Nippon Sanso

14%
Otros

Figura 1-1: Comportamiento de ventas mundial por gases (Research, 2020) y
conformacion del mercado de las principales industrias de los gases industriales
(Garside, 2018)

1.1.1 Mercado de los productos de laindustria de gases del aire

En la Figura 1-2 se puede observar el comportamiento de la produccion de diferentes
paises y tipos de gases. La produccion es liderada por Asia/Pacifico y como es de esperar
tomando como base la composicién del aire, la mayor produccion corresponde al nitrégeno
seguida por el oxigeno y el hidrégeno. El argén por ser mas escaso y dificil de producir no
tiene un gran peso en cantidad, pero debido a su mayor valor agregado, si es un producto
representativo en las ventas del sector. Se puede apreciar el continuo crecimiento anual
del sector, lo cual es impulsado por la economia de las principales potencias en el mundo.
La distribucion de la produccion no ha variado considerablemente entre los afios segun lo

reportado por Long & Murphy (2009).
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a) b)
Conversion Pais
us Estados Unidos
EO Europa Occidental
Otras EO AP Asia/Pacifico
Ar-Otros — 02 JP Japon
CH China
Ofras Ofras regiones
N2 Nitrogeno
02 Oxigeno
H2 Hidrogeno
cH AP coz Bioxido de Carbono
Argon y ofros gases
coz HZ Ar-Otros especiales
JpP
— 1996 —— 2001 —— 2006 —— 2011 2016 — 1996 ——— 2001 =— 2006 — 2011 2016

Figura 1-2: Produccion anual de gases industriales por a) region, b) tipo de gas
adaptado de (Long & Murphy, 2009) 3.

1.1.2 Aplicaciones y forma de suministro de los gases del aire

La industria de los gases industriales tiene como productos principales (commodities) a los
derivados del aire (i.e. oxigeno, nitrdgeno y argdn), el CO., el hidrégeno, y la explotacién
de helio. Este ultimo se clasifica como un gas especial. Los gases industriales se utilizan
en una gran variedad de aplicaciones, incluyendo el mercado de metalurgia, medicinal,
alimentos y bebidas, electronica, quimica y refineria. En la Figura 1-3 se describen los
diferentes tipos de mercado para los gases industriales, y la clase de gas que se utiliza en
cada caso.

Respecto de la cadena de suministro, los productores de gases del aire usan tres
modalidades de entrega, y estas dependen de la demanda del cliente. On-Site son clientes
a los que se les construye una planta de produccion y su suministro se hace por medio de
gasoductos. Normalmente estas plantas se instalan en el sitio o al lado de la planta de
produccion del cliente como un servicio adicional al proceso. Otro segmento corresponde
a la distribucion via carro tanques, que corresponde a clientes de un consumo menor. Este
tipo de distribucion requiere de la instalacién de un tanque estacionario en sitio y un
vaporizador para suministro continuo del gas en las instalaciones del cliente. Muy pocas
aplicaciones requieren del suministro y uso directo de gases licuados, pero los carros
tanques transportan entre 18 a 28 toneladas de producto liquido hasta el sitio de consumo.

El dltimo segmento corresponde a la distribucion por medio de cilindros, la cual se hace

3 Unidades en Billones de metros clibicos
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desde instalaciones centralizadas de almacenamiento y llenado (filling sites). En estas se
vaporiza el gas licuado y se llenan los cilindros a alta presion (~3000 psi). Los cilindros se
distribuyen por medio de vehiculos de un solo troque. Una descripcion de la cadena de

suministro tipica se presenta en la Figura 1-4.

Demand Drivers / Benefits Select Applications Primary Gases
W_.; Food & Bev Greater vields, Better quality, Carbonation 5
- Flexibility, Shelf Life Aquaculture A
Stunning o
Meat Mixing @
Productivity, Reliability Semiconductor fabrication 0 @
management, Product quality, Solar / PV e
safety Laser Mixtures H- B He
LED Mixtures @ @ @
Patient health, Full range of Medical Oxygen (O] @
medical gases, services and MRI
technologies Digital Valves MHe @
System Monitoring
Manufacturing Productivity, Cost Reduction Welding / Cutting (0]
Product Quality Aerospace
Additive Manufacturing >
Shielding Mix Telemetry LHz) @ @
Metals Fuel Savings, productivity, Steel production & finishing &
emissions reduction Powder metal production
OPTIMELT for Glass @
NOx Reduction
Energy / Eneray efficiency, productivity, Refining @
Chemicals safety Process control
Catalyst regeneration 7 y
VOC Recovery W @ @

Figura 1-3: Lineas de negocio y aplicaciones de los gases industriales (The Linde Group,

2017)*
Gases Division | Integrated Gases Model V-
Highest value/molecule ratio in Cylinder THE LINDE GROUP

— Pipeline
.}

on-site

EUR o — = = Pipeline
3.8bn
(mliimis] Gas Production Plant ST
T

e.g. Air Separation Unit (ASU) On-site supply

~15%
of volume

\_\ N
| ~ —_— n
| | ~ | | L,
Transport of m_
~1% liquefied gas =~
=
' s
Cylinder
EUR — . FIHIﬂgS\tES
I = B

Filling sites Retailer

Value creation

Figura 1-4: Diagrama de cadena de suministro de una industria tipica de produccién de
gases. Tomado de (The Linde Ggroup, 2017)

4 Informe de sostenibilidad de Praxair.
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1.1.3 Uso de energia en Gases Industriales

El consumo de energia en las industrias depende mucho de la fuente de energia en cuanto
a variedad, intensidad y mezcla de combustibles que hay en cada regién y pais. Segun la
British Petroleum existe una demanda mundial pronosticada para el 2020, por parte de las
industrias manufactureras (Tabla 1-3), de 4,203 billones de toneladas equivalentes de
petréleo (tep®, en inglés toe), y el 29.0% corresponde a fuentes eléctricas. Se espera que
se incremente un 16.8% el consumo eléctrico para el 2040 respecto a 2020, debido a los
crecimientos esperados en las industrias y al menor consumo de petréleo. Cabe resaltar
gue en muchos paises se utilizan fuentes no renovables para la generacién de electricidad,

impactando en las emisiones de CO..

Tabla 1-3: Consumo de energia final en la industria manufacturera en el mundo por
combustible, tomado de British Petroleum, (2020).

Billones 1990 2000 2010 2020 2030 2040
(toe)

Petréleo 610 619 627 629 652 665
Carbon 739 697 1,250 1,252 1,191 1,064
Gas 663 762 902 1,101 1,321 1,504
Electricidad 581 702 950 1,220 1,450 1,659
Total 2,593 2,779 3,730 4,203 4,614 4,892

El consumo eléctrico de las principales empresas de los gases industriales fue de 110.67
millones de mega watts hora (MWh) en el 2017 (ver Figura 1-5) y es de esperar que la
proporcién del consumo eléctrico sea similar a la participacion en cuanto al volumen de

produccion como se presenté en la seccién 1.1.1.

51 tep es equivalente a 11.63 MWh
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Figura 1-5: Participacion del consumo eléctrico de los principales participantes a nivel
mundial (2017)8

Praxair

En conjunto, la cantidad de energia que utilizan estas empresas corresponde a 2.84 veces
el consumo anual de Colombia, el cual se estima en 68 millones de MWh en 2020 (Index
Mundi, 2020). Debido a que es consumo bastante elevado, las empresas del sector tienen
como objetivo buscar estrategias para la disminucion de intensidad energética.

1.2 Contexto Colombiano

La industria de los gases del aire en Colombia ha estado influenciada por la dindmica de
fusiones y adquisiciones a nivel mundial, y en la actualidad el pais cuenta con 14 plantas
de separacion del aire y de CO.. A continuacion, se realiza la cronologia de conformacién

del sector, descripcion del mercado local y consumo energético.

1.2.1 Gases del aire en Colombia

En Colombia, la industria de los gases nace con capital mixto entre inmigrantes alemanes
y colombianos, quienes fundan la Fabrica nacional de oxigeno y productos metélicos
FANO S.A,, el 10 de octubre de 1931 en Barranquilla (Cryogas Grupo Air Prodcuts, 2020).
Respecto del contexto mundial, casi 30 afios transcurrieron para que la tecnologia de
separacion de gases del aire llegara a Colombia; antes de este periodo todo el gas
industrial y medicinal era importado. Mas tarde, en 1946 es fundada Industrias de gases
de Colombia INDUGAS (1946) subsidiaria de la empresa CHEM-SUB Inc. Posteriormente

en 1948, Federico Schamberg y Juan Jacobo Fisher crean la empresa Oxigenos de

6 Tomado de los reportes de sostenibilidad de las empresas en mencion.
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Colombia (1948) en Bogota (Redacciéon El Tiempo, 2003). Finalmente, en 1947 nace en
Medellin la empresa Cryogas. Los eventos histdricos de la industria de gases en Colombia

se resumen en la Tabla 1-4.

Estas tres empresas han sido los pilares de la industria de los gases en Colombia, las
cuales, a través de la historia han sido adquiridas por empresas extranjeras en dos
oportunidades. Inicialmente las empresas Colombianas fueron adquiridas por grupos
Chilenos (Indura) y Brasileros (White Martins), y posteriormente por Linde y Praxair,
respectivamente. Es interesante resaltar que, por reconocimiento de marca, estas
multinacionales siguen conservando los nombres originales de las empresas Colombianas
(Oxigenos de Colombia, Cryogas y Linde). En particular se destaca el hito de la fusion
entre Liquido Carbonico Colombiana S.A — LCC, perteneciente al grupo Ardilla Lulle
(Banco de la Republica, 2017) y Carbocaldas en 1999, donde Praxair tiene participacion
accionaria en LCC (Redacion El Tiempo, 1998).

Tabla 1-4: Principales eventos de las empresas del sector de gases industriales en
Colombia, elaboracion propia.

Afio Hito

1931  FANO es creada en Medellin.

1942  Inversionistas alemanes venden a Suecia (debido a la Il Guerra mundial)
1946  Fundacion de Indugas por Chem-Sub Inc.

1948  Fundacién de OXICOL en Bogota

1979 Inicia operaciones Cryogas en Medellin

1985  Se realiza la primera fusion colombiana entre Indugas y Cryogas
1994  White Martins (Brasil) adquiere Oxigenos de Colombia

2000 Linde adquiere a AGAFANO.

2008 Indura compra acciones a Cryogas

2010 Colombia Linde Group cambia razén social a Linde Colombia
2012  Airproducts adquiere Linde

Las tres multinacionales lideran el mercado con ventas combinadas de 630 mil millones
COP. Los Gl pertenecen al sector econémico C2011: Fabricacion de sustancias y
productos quimicos basicos (Venta Total del sector 1.63 BCOP) con participacién del 45%

del segmento, como se aprecia en la Figura 1-6.

El mercado es liderado por Linde, Praxair y Cryogas, con una participacion del mercado

Colombiano de 94%. Praxair Colombia esta constituido por tres empresas; Oxigenos de
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Colombia, Liquido Carbonico y Praxair Gases Industriales (PGIl). Las empresas
Oxymaster, Cogas y Oxiaced no tienen CASUs, son empresas que se encargan de llenar

y distribuir cilindros.

= LINDE COLOMBIA S.A.
Grupo C2011
285,053 = ANHIDRIDOS Y DERIVADOS DE

COLOMBIA S.A.
= OXIGENOS DE COLOMBIA LTDA

286,358

= QUIMPAC DE COLOMBIA S.A.
81,333
= GASES INDUSTRIALES DE COLOMBIA

SA.
88,742 266,210 QUIMICA INTERNACIONAL S A.

108,636 MANUFACTURAS SILICEAS SAS

QUIMICOS DEL CAUCA (QUIMCAUCA
S.A)
178,427 OTROS

Figura 1-6: Segmentacion de ventas anuales en millones de COP del Sector Econémico
CIlU C2011 (2016)
Segun (ANDI, 2016), el segmento de gases industriales Colombia cuenta con las plantas
productoras mostradas en la Tabla 1-5. La produccion de gases del aire en Colombia se
resume en la Tabla 1-6 con un total de 160 millones de m? por afio (2007). La mayor
produccion es de oxigeno debido a que el mayor consumo se da en el area de la salud
(oxigeno medicinal) y la industria siderargica, con el fin de aumentar el poder calorifico en
la combustién. A pesar que el nitrdgeno se encuentra en mayor composicién en el aire, no
es el gas mas importante dado que el consumo se enfoca principalmente en las
sideruargicas. En este sector el nitrdgeno se utiliza para agitar las fundiciones y facilitar la
separacion de la escoria en la fundicion. En menores cantidades se usa en el sector de

comidas y bebidas, para conservar e inertizar los alimentos.

Tabla 1-5: Cantidad de plantas de separacion y estaciones de llenado en Colombia,
adaptado de (ANDI, 2016)

Tipo de Planta Linde PX* Cryogas Otras**
Plantas de Gases Industriales 2 6 3 3
Puntos de Distribucion 14 9 16 10

* Cuentan las plantas de produccién de CO2 Liquido y plantas On-Site
* FONOS, OXIVIVA y OXYEXPRESS, Sin plantas criogénicas, solo estaciones de llenado.
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Tabla 1-6: Produccion anual en millones de m® de gases del aire en Colombia 2007 (DANE,
2007)

Descripcion Produccion Distribucion (%)

Oxigeno 113.74 71%
Nitrogeno 45.13 28%
Argbn 1.74 1%

El consumo eléctrico en el sector de sustancias y productos quimicos (CIIU 20) asciende
a 2,265,075 MWh/afio, con una participacion del 72.47% de consumo eléctrico. En la Tabla

1-7 se aprecia que la gran industria, incluyendo los Gl, consume 1,187,654 MWh/afio.

Tabla 1-7: Consumo energético del sector de sustancias y producticos quimicos en 2014,
adaptado de (Corpoema, 2014)

Tamanfo de empresa

Fuente Grande Mediana Pequeiia Micro
Energia Eléctrica (kW) 1,187,653,986  1,029,011,556 48,266,456 143,641
Gas Natural (Nm?2) 35,699,373 2,830,336 5,531,141 3,368
Carbén (t) 525 379 0 0

1.3 Tecnologias de Separacion del aire

Existen diferentes tecnologias de separacion de gases del aire dependiendo de la
aplicacion del cliente o de la capacidad de produccion. En la Figura 1-7 se pueden apreciar
las diferentes tecnologias dependiendo de la produccién de oxigeno y nitrégeno, las cuales

se dividen en operaciones no criogénicas y criogénicas.

Actualmente Colombia cuenta con dos tipos de tecnologias de separacion para obtener el
oxigeno del aire: destilacion y adsorcion. De las tecnologias presentadas en la Figura 1-7,

en Colombia no hay plantas instaladas de separacion por membranas.
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Figura 1-7: Eleccion de aplicacion tecnolégica en funcion de pureza y demanda de
nitrégeno y oxigeno (Grasys, 2020)
En la Tabla 1-8 se muestran los diferentes rangos de las purezas obtenidas con cada
tecnologia en plantas ya existentes, las cuales son rentables econémicamente (Interaccién
entre consumo energético pureza e inversion) y el tiempo que demoran en producir

productos bajo especificaciones.

Tabla 1-8: Comparacién cualitativa de las tecnologias de separacién del aire en funcién
de la pureza de producto (adaptado de (Smith & Klosek, 2001)

Tipo de Estado de  Produccion Producto Pureza Consumo Start u Inversion
separacion  tecnologia (TPD*) % energético b
Membranas Semi <20 N2 95-99.5 Baja Minutos Media

madura
. Semi . . .
Adsorcion <150 O2 90-93% Baja Minutos Baja
madura
I I O2 Puro**
Destilacion Destilacion
Criogénica Criogénica >20 N2 Puro Alta Horas Alta
Ar Puro

Lo En Sin .

Quimica . 90-99.5 Bajo Horas Alta
desarrollo  determinar
IT™ En Sin Puro Bajo Horas  Muy alta

desarrollo  determinar
* Toneladas por dia
** Hace referencia a purezas superiores a 99.5
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1.3.1 Separaciones no criogénicas

Las tecnologias de separacion no criogénicas fueron posteriores a las criogénicas, y fueron
desarrolladas como alternativa para reducir el consumo energético del proceso. Las dos
tecnologias mas empleadas en la actualidad son la separacion por membranas

permeables y la adsorcion.

1.3.1.1 Separacion por membrana permeable

La tecnologia por separacion via membrana es la mas reciente e incluye membranas
poliméricas y de transporte de iones de alta temperatura. En estas uUltimas se pueden
alcanzar purezas cercanas al 100%. La separacion se realiza por permeacion en fase

gaseosa a través de membranas no porosas (Kita et al., 2008).

La permeacion es la difusiébn de una sustancia en solucién a través de una barrera y la
permeabilidad es la capacidad que tiene un material poroso para permitir el paso de un
fluido. La permeacion se caracteriza a través del nimero de Darcy (Da), 1 Da es
equivalente a pasar un fluido con un flujo de 1 cm®/seg y viscosidad de 1 cp a través de un
material de area transversal de 1 cm?, bajo un gradiente de presion absoluta de 1.013 bar
por cm de grosor. En la industria de los gases y mas especificamente en los procesos de
separacion de oxigeno y nitrégeno, el gas de alimento (aire) se conoce como permeador y
los productos como permeado (oxigeno o nitrdgeno). El material poroso es también
definido como barrera 0 membrana, el cual corresponde a peliculas delgadas, densas y

contintas formadas de acetato de celulosa o poliméricas.

El proceso de separacién esta basado en las diferencias de difusividades y solubilidades
de los gases en el material de la membrana. El proceso se puede describir a través de tres
pasos principales: absorcion del gas en la superficie de la membrana, seguido de la
difusion a través de la membranay, por ultimo, la desorcién sobre la superficie opuesta de
la membrana. Este proceso se puede describir a través de modelos de trasferencia de
masa por difusién, involucrando la ley de Henry para la solubilidad, y la ley de Fick para la
difusividad.

El principio operativo de la permeacion selectiva esta basado en la diferencia de presion
parcial de un gas rapido (altos valores de permeabilidad) y un gas lento. Los gases con

alta velocidad de permeacion se difunden rapidamente a través de una membrana, los
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cuales se recuperan selectivamente. Los gases con baja velocidad de permeacion casi no
fluyen a través de las paredes de la membrana y permanecen en la corriente residual. En
la Figura 1-8 se puede observar un arreglo tipico de operaciéon y la influencia de la
selectividad de la membrana (factor de separacion) en la pureza y recuperacion de

permeado.
La eficiencia de operacion de la membrana polimérica es caracterizada por dos factores:

1. Permeabilidad (i), sinbnimo de productividad, calculada como & = DS, donde D es
el coeficiente de difusion y S la constante de solubilidad.

2. Factor de separacion (a;;), sinbnimo de selectividad, calculada como «;; = P;/P;

donde i representa el gas con alta velocidad “gas rapido”.

En la literatura se ha simplificado el entendimiento de la compensacion entre permeabilidad
y el factor de separacion, graficando sus valores para varios tipos de materiales poliméricos
(Robeson, 1991). En la Figura 1-9 se puede observar el limite superior de eficiencia de las
membranas comerciales para la separacion de O2/N.. Debido a la necesidad de aumentar
la eficiencia del proceso, las investigaciones actuales se han enfocado en desarrollar
nuevos materiales con mejor permeabilidad. Ademas de lo anterior, estos materiales deben
ser térmicamente estables y quimicamente robustos. Igualmente, y para una
implementacién econdmicamente viable en la escala industrial, las membranas deben ser
resistentes a la plastificacion y al envejecimiento continuo durante largos periodos de

tiempo.

En la actualidad el 90% de las membranas utilizadas en la separacién del aire son
poliméricas (Kita et al., 2008). Esta tecnologia compite con las aplicaciones donde no se

requiere oxigeno de altas purezas.

Ademas de la naturaleza de la membrana, la presion juega un papel fundamental en la
separacion. Weller & Steiner (1950) estudiaron la influencia de la relacion total de la presién
y el factor de separacion sobre la pureza del permeado (ver Figura 1-10). Como se
evidencia, no hay cambio significativo en la composicion del permeado en una relacion de
presiones mayores de 10y factores de separacién mayores a 50. En los procesos de O2/N;

el rango de factor de separacion esta entre 3-12 (Kerry, 2007).
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Figura 1-8: Recuperacion de nitrégeno en funcién de la pureza del nitrdgeno producido
para membranas con selectividades de 2-20. Adaptado de (Kita et al., 2008)
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Figura 1-10: Efecto de la relacién de presiones totales y factor de separacion sobre la
pureza de producto. Tomado de (Weller & Steiner, 1950)

Finalmente, la eficiencia de separacion por membranas para una mezcla de gases definida,
dependera de la composicion del gas de alimento, la relacion de presién entre alimento y
producto, y el factor de separacion. Con base en lo anterior se concluye que (Kerry, 2007):

1. Incrementar la permeabilidad disminuira los requerimientos del area de la seccion
transversal de la membrana para una misma relacion de presiones.

2. Incrementar la presion del gas de alimento a presion constante del permeado
disminuira el area transversal de la membrana, incrementando la pureza del permeado.

3. Incrementar el factor de separaciéon puede disminuir el nimero de pasos de membrana
requeridas para alcanzar una pureza determinada o disminuir la relacién de presion

total.
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1.3.1.2 Separacion por adsorcion

Las unidades de adsorcion utilizan materiales adsorbentes para realizar la separacion. La
variable principal en esta tecnologia es la fuerza de adsorcion o de adhesién entre las
moléculas sobre el material usado como adsorbente. En la Tabla 1-9 se aprecia algunos
materiales adsorbentes comerciales y sus caracteristicas. La Tabla 1-10 presenta una
comparacion cualitativa entre la fuerza de adhesion de diferentes gases. Como se observa,
las caracteristicas mas importantes en los adsorbentes son su geometria, tamafio de
particula, distribucion de poros, area superficial, y la afinidad y selectividad por las
moléculas que se desean adsorber.

Una vez el adsorbente ha alcanzado su estado de saturacién, la regeneracion se debe
realizar mediante disminucién de la presién o aplicando calentamiento. Si se realiza por
calentamiento, el procedimiento se conoce como TSA (Temperature Swing Adsorption) y
si la presién se reduce previo al calentamiento se denomina PTSA (Pressure Temperature
Swing Adsorption). En el caso de solo utilizar variacion en la presion, la tecnologia se llama
PSA (Pressure Swing Adsorption) y en vacio se llama VPSA (Vacuum Pressure Swing
Adsorption).

Tabla 1-9: Algunos materiales usados en la adsorcién, adaptado de (Kerry, 2007)

Material Silica Alimina| Carbdn Activado | Tamiz Molecular
Configuracion Grénulos esféricos | Esférica | Granulos en Pellets | Pellets esféricos
Componentes principales SiO2 Al203 C SiO2/Al203
Tamaiio de particula (mm) 1-5 2-10 1-5 1-5
Densidad a granel (kg/m?) 700-800 700-850 300-600 600-900
Superficie (m?/g) 600-850 250-350 700-1200 500-1000
Diametro de Poro (A) 20 30-35 10-10000 3-13

Tabla 1-10: Comparacion cualitativa entre las fuerzas de adhesion

Muy baja Medio Alto Muy alto
He Ar CO C3H6
H2 02 CH4 C4H8

N2 C2H6 C5+
CO2 H2S
C3H8 NH3
C2H4 BTX

H20
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En general, estas tecnologias se aplican sin acondicionamiento en el alimento. Sin
embargo, se debe eliminar el agua y los hidrocarburos que puedan llegar a condensar, ya
gue estos pueden dafiar los adsorbentes. Se ha demostrado que las plantas mas efectivas
para obtener oxigeno o nitrégeno son de tecnologia PSA (Smith & Klosek, 2001). La
operacién mediante PSA no requiere uso de calor, sin embargo, las caidas de presién son
significativas. Se ha evidenciado que las PSA son eficientes cuando se necesita
produccién de oxigeno hasta de 1,500 t/dia. En la Figura 1-11 se muestra la configuracion
tipica de separacion de oxigeno por adsorcién de tecnologia PSA. Debido a que la
adsorcion es un proceso por lotes, se requieren dos unidades de procesamiento, y un

arreglo de valvulas para permitir un flujo continuo de producto.
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Figura 1-11: Arreglo de una PSA de produccion de oxigeno (Grasys, 2020).

Para el caso de la separacion de gases del aire, los adsorbentes comerciales mas
empleados son carbon activado para adsorber argon y oxigeno, y los tamices moleculares
para retener el nitrégeno. La velocidad de adsorcién en el carbon activado es mucho mayor

para el oxigeno que para el nitrdgeno como se muestra en la Figura 1-12, permitiendo la
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obtencion de nitrégeno en tiempos menores a 30 minutos. El agua y CO; presentes en el

aire son adsorbidos sin perjudicar la capacidad de adsorcion del material.

Para el caso de la obtencién de oxigeno la techologia mas empleada es VPSA ya que se
ha demostrado una reduccion significativa de energia entre 350-120 kW por tonelada de
oxigeno, para unidades de 50 a 180 TPD de oxigeno de producto (a una pureza de 93%
de Oy)
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Figura 1-12: Adsorcion del oxigeno y nitrégeno sobre tamiz molecular de coque.

En cuanto a la capacidad de adsorcion, se usan zeolitas de tipo 5A para aumentar la
selectividad de separacion entre N2-O,. A pesar del alto grado de separacion, la tecnologia

de adsorcion cuenta con algunas desventajas:

1. Se necesita dos unidades para operar de forma continua la produccion.

2. Se requiere un arreglo de vélvulas el cual esta intercambiando en tiempos cortos
(2 a 20 min), disminuyendo la vida Gtil de estos equipos y mayores costos de
mantenimiento.

3. Serequieren sistemas de control avanzado y sensores en linea con el fin de realizar

un control adecuado de la operacion en los dos recipientes.
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1.3.2 Separaciones criogénicas

El proceso mas eficiente para la produccion de oxigeno, nitrégeno y argén en grandes
volumenes y altas purezas es por medio de la separacion criogénica del aire (Smith &
Klosek, 2001). En la Figura 1-13 se observan las operaciones unitarias de cualquier CASU.

Los ciclos de licuefaccidbn contemporaneos usan una secuencia de operaciones de
compresion, prepurificacion y preenfriamiento para alcanzar la temperatura critica del gas.
Posteriormente se realiza la expansibn mediante una maquina, una valvula de
estrangulamiento o una combinaciéon de los dos. El aire ya licuado es separado en
columnas de destilacion para producir Oz, N2 y/o Argdén. A continuacion, se explican los
fundamentos basicos de los ciclos de refrigeracion, conocidos como Linde, Claude, y en

cascada.
Compresion Compresion Entrega de
del Aire " de Producto | Producto
T 4
v |
Tratamiento Intercambio | Separacion Almacenamiento
. . —» Bl . s . Ll
previo del aire de Calor » Criogénica de producto

Figura 1-13: Operaciones unitarias de un proceso de separacion del aire. Adaptado de
(Khalel et al., 2014)
1.4.2.1 Ciclo de Linde
Este fue el primer ciclo utilizado a escala industrial, y en la Figura 1-14 se describen sus
componentes, junto con un diagrama cualitativo de temperatura - entropia. El aire,
purificado y comprimido de forma isotérmica a 200 bar, se alimenta al “Cold Box”. Este
corresponde a un intercambiador, una valvula de expansiéon Joule-Thompson (J-T) y un

recipiente para almacenar el liquido producido, todos aislados adiabaticamente.

La corriente de aire presurizada ingresa al intercambiador a contracorriente con los flujos
de los productos frios. A la salida del intercambiador, el aire ya preenfriado pasa a través
de la valvula J-T, permitiendo una pequefia disminucion de temperatura del sistema.
Después de un periodo largo de tiempo, el aire se enfria lo suficiente para estar cerca del

punto de rocio (100 K). Esto permite a la valvula J-T obtener el liquido almacenado en el



Contexto de Gases del aire - tendencias y tecnologias 45

recipiente, y el vapor sin condensar se recircula para mantener el balance de temperatura

en el sistema.

Al operar a entalpia constante, los cambios de temperatura son proporcionados por el
cambio en la energia cinética en las moléculas del aire (expansion). Por esta razoén, el gas
debe ser recirculado mas veces que un ciclo que no opere a entalpia constante para

alcanzar temperaturas criogénicas. Esto impacta los tiempos para producir una gota de

liquido.
T = const
Makeup
gas
i o
LA 2 3 P
m
/ AV . g
1 L AN =
1 @
Ll [ =N
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» . a
T (m — mmy) =
T g 4
Liquid | f
My Entropy s

Figura 1-14: Ciclo de Linde-Hampson de alta temperatura con diagrama T-s (Kerry,
2007)
Las modificaciones de este ciclo emplean refrigerantes como el amoniaco, para realizar un
mejor preenfriamiento del aire a la entrada, disminuyendo el trabajo necesario del
compresor, sin embargo, esto incrementa el costo de capital. Otra modificacion fue emplear
el proceso conocido como Linde High-Pressure Dual Process (LHP-DP) el cual es un doble
ciclo de Linde, haciendo recircular aire enfriado en otro compresor, disminuyendo los

tiempos de obtencion de liquido.

1.4.2.2 Ciclo en Cascada

El proceso de ciclos en cascada involucra diferentes refrigerantes en fase liquida para
disminuir ain mas la temperatura del gas, y mediante valvulas J-T producir liquido a
temperaturas criogénicas. En la Figura 1-15 se aprecia el esquema de esta configuracion

utilizando cuatro refrigerantes. Como se aprecia, este tipo de procesos requiere de una
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gran inversion de capital dado los mdultiples equipos que utiliza. El principio es el uso de
multiples refrigerantes, cada uno con puntos de ebullicibn mas bajo que el otro, ademas
de operar a presiones bajas, aproximandose a un ciclo ideal (sin incremento de entropia).
Sin embargo, este ciclo no es utilizado en la separacién del aire debido a que puede
presentar fugas de refrigerantes, es mas peligroso por la posible mezcla entre
hidrocarburos y oxigeno, la cantidad de equipos hace una operacion mas compleja, y

porque todo el sistema involucra altos costos de inversion.
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Figura 1-15: Proceso de un ciclo en cascada usando refrigerantes en lazos cerrados.
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1.4.2.3 Ciclo de Claude

A diferencia del ciclo Linde, este opera con un motor de expansion reversible y adiabatico,
permitiendo trabajar a una temperatura inferior. Este ciclo estda compuesto de un
compresor, tres intercambiadores que operan a contracorriente, una maquina de
expansion, una vélvula de expansion y un contenedor del aire liquido. Mediante un
compresor se incrementa la presion del aire a 40 bar, y una vez la corriente se enfria en el
primer intercambiador de calor, se divide a la salida. Cerca del 70% de la corriente se
alimenta a la maquina de expansion y se mezcla al alimento del segundo intercambiador
con el liquido proveniente del tercer intercambiador. El 30% restante se alimenta al
segundo intercambiador y después al tercer intercambiador, donde finalmente se expande
para obtener el liquido que se almacena en el contenedor. La fase sin condensar se
alimenta al tercer intercambiador, y el ciclo completo de describe en la Figura 1-16. Como
se puede apreciar, la suposicién de operar el equipo de forma reversible hace que el punto
e’ del diagrama este a una temperatura mayor que los puntos 7 y 8, por lo cual la suposicién

de enfriamiento de operar reversiblemente no es del todo valido.
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Figura 1-16: Proceso de Claude a baja presion usando una maquina de expansion y su
diagrama T-s.
Kapitza mejor6 el ciclo de Claude mediante la incorporacion de turbinas de expansion
centrifugas (Kerry, 2007). En la actualidad, ademas de las mejoras de disefio, se utiliza un
intercambiador de calor (aftercooler) después de la compresion y un sistema de doble
compresion. En la Figura 1-17 se puede apreciar uno de los ciclos mas empleados a

escala industrial en la actualidad.
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También, es posible emplear un sistema de refrigeracion con nitrégeno para sistemas de
licuefaccién de nedn e hidrégeno. Las modificaciones de disefio de este ciclo involucran la
incorporacion de compresiones internas o externas y un intercambiador de multiples
etapas con el fin de aumentar la interaccion de calor entre las mdiltiples corrientes.
Igualmente el sistema cuenta con un tren de columnas de separacién de destilacién que
pueden variar en una, dos y hasta tres, dependiendo de la cantidad de productos a obtener

y el grado de pureza. Un excelente andlisis de estas tecnologias lo presenta Haring (2008).
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Figura 1-17: Ciclo de Claude con preenfriamiento

Fernandez et al. (2018) compararon el desempefio de 34 ASUs, por medio del indice MPI
(Malmquist Productivity Index), estimando oportunidades de mejora en las capacidades de
aire, electricidad para la separacion del aire y de compresion de aire. En este trabajo se

determind que el 70% de las unidades de produccion de liquido analizadas son eficientes,
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pero existen una gran oportunidad de mejora en una buena fraccién de las plantas

industriales.

Con el entendimiento de las tecnologias y el avance en las separaciones criogénicas, la
basqueda en su disefio se ha enfocado en el mejoramiento de la eficiencia energética a tal
punto de encontrar plantas que no requieren utilidades en su proceso, es decir que
presentan integracion energética. A continuacién, se analizara la unidad de separacion

localizada en Tocancipd, entendiendo su proceso y sus componentes.
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2. Unidad de separacién de aire existente -
Caso de Estudio

Esta seccién detalla el proceso de separacion criogénica de gases del aire, tal como se
realiza en la planta localizada en Tocancipa, Colombia. Con el entendimiento de la planta
se realiza un andlisis estadistico del histérico de variables de operacién (i.e. flujos,
temperaturas, presiones) registradas en el sistema de almacenamiento de datos del MPC
(multivariable-model predictive controller) de la planta, encontrando ademas patrones,
tendencias y correlaciones. Posteriormente se realiza un analisis cualitativo sobre
condiciones de operacion y de seguridad necesarias para entender el funcionamiento de
la planta y la importancia del control del proceso. Se presenta el consumo especifico como
indice de eficiencia global de la planta, por medio de datos histéricos, obteniendo una
referencia actual y para posterior comparacion. Finalmente, se hace una introduccion al

andlisis exergético, como herramienta para identificar ineficiencias locales.

2.1 Descripcion del proceso

En la Figura 2-1 se presenta el diagrama de flujo de proceso simplificado de la planta de
separacion de gases del aire (CASU) ubicada en Tocancipa, Colombia. En el diagrama no
se muestra ningun instrumento de control. El proceso esta dividido en dos secciones;
seccion caliente, la cual incluye compresion, preenfriamiento, secado y purificacion, y una
seccion fria - Cold Box (demarcada con lineas punteadas) con equipos mayores:
intercambiador, turbina, bombas y zona de rectificacién. Se puede evidenciar que la
configuracion presenta una alta integracion térmica al no emplear ninguna utilidad para

anadir o retirar calor.
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Figura 2-1: Diagrama de flujo de una unidad de separacion de aire criogénico (CASU)
con produccién de oxigeno, nitrégeno y argén puro.

2.1.1 Seccion Caliente

Inicialmente, el aire de entrada pasa a través del filtro de succion de aire ASFH (Air Suction
Filter House). Esta unidad elimina las particulas grandes (particulas de polvo) y se
encuentra instalada antes del compresor de aire de multiple etapa BLAC (Baseload Air
Compressor). El conjunto de compresores en serie eleva la presion del aire a 45 bar con
el consiguiente aumento de temperatura. Posteriormente, el aire se enfria a 32°C por
medio del intercambio de calor con agua de enfriamiento en el intercambiador de corazas
y tubos (BLAC-Aftercooler). La prepurificacion del aire se realiza por medio del sistema de
adsorcion por oscilacion de presion PSA (Pressure-Swing Adsorption). El sistema consiste
en dos lechos empacados con tamices moleculares y aliimina para eliminar CO,, agua e
hidrocarburos permitiendo operar el proceso de forma continua. En este sistema, un lecho
purifica el aire mientras el otro es regenerado con nitrégeno de desperdicio (Waste GN2)
del proceso. Una vez tratado y usando un divisor de corriente, el flujo de aire se separa en
dos corrientes (1,2) ingresando a la seccion fria en el extremo caliente del intercambiador

de calor primario PHX (Primary Heat Exchanger).
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2.1.2 Seccion Fria — Cold Box

La corriente 1 del divisor se condensa y subenfria en contra corriente en el PHX, por medio
de la corriente de oxigeno comprimido (20). El aire liquido (3) saliendo del PHX se divide
en dos corrientes (4,5). La corriente 4 alimenta a la columna de baja presién (LPC) y la

corriente 5 alimenta la columna de alta presién (LPC).

Por su parte, la corriente 2 proveniente del divisor de aire fresco pretratado ingresa al PHX
donde es parcialmente enfriada sin condensar (6), y alimentando la turbina (Turbine). En
este equipo, la corriente se expande, se enfria a -172°C y se envia como alimento (7) a la
columna de alta presion HPC (High Pressure Column) en la parte inferior. La HPC separa
nitrégeno casi puro en la parte superior y aire enriquecido con oxigeno (13) en la parte
inferior. El nitrégeno de la parte superior de la HPC se condensa en el condensador
principal (Main Cond. en la Figura 2-1) mediante intercambio de calor con el oxigeno
hirviendo de la columna de baja presion LPC (Lower Pressure Column). Una porcién del
nitrégeno condensado se usa como reflujo para la HPC y el resto (8) se subenfria en el
extremo frio de la PHX. Esto se realiza mediante intercambio de calor con las corrientes
de gas nitrgeno (11,12) que vienen desde la parte superior de la LPC, obteniendo como
productos nitrégeno gaseoso (GN2) y nitrégeno residual (Waste GN2). La corriente
subenfriada (9) se divide en dos (LN2, 10); la corriente 10 se alimenta a la LPC en la parte

superior, y la corriente LN2 es nitrégeno liquido como producto.

El liguido de fondo de la HPC (13) se divide en dos corrientes (14, 15). La corriente 14 se
alimenta a la LPC unas etapas por debajo del punto de suministro de aire liquido (4). La
corriente 15 se alimenta en el condensador de argén (Argon Cond.), donde hierve por
intercambio de calor con el vapor de argén condensado de la superstage column (SSC).
El vapor del condensador (16) y una pequefia cantidad de liquido (17) regresan a la LPC
unas pocas etapas debajo de la etapa de alimento del aire (4).

Los productos de la LPC son gas nitrégeno de alta pureza (< 2 ppm O) en la parte superior,
oxigeno liquido de alta pureza (> 99.6%) en la parte inferior, y nitrdgeno residual de baja
pureza. Parte del oxigeno liquido comprimido (19) es retirado como oxigeno liquido (LOX),
y el resto (20) es calentado en el PHX mediante intercambio de calor con las corrientes de
aire a alta presion (1,2). Alli se obtiene oxigeno gaseoso (GOX) a temperatura ambiente

suministrando al cliente On-site producto.
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Una corriente de vapor rico en argon se retira del fondo (21) de la LPC alimentando la
columna argoén en el fondo. La corriente 21 contiene aproximadamente 13.5% de argén y
menos de 1 ppm de nitrégeno. La columna de argdén realiza una separacion de argon-
oxigeno y debido a la gran cantidad de etapas necesarias para esta separacion se requiere
dividir la columna en dos secciones; columna de argén crudo (Crude Column) y SSC para

mantener una instalacién de tamafio factible en la operacion.

La corriente 23 fluye desde la parte superior de la crude column hasta la parte inferior de
la SSC. El liquido desde el fondo de la SSC se bombea (24) a la parte superior de la crude
column alimentando (22) a la LPC cerca del condensador principal. El argén liquido se
retira como producto (LAR) algunas etapas por debajo de la parte superior de la SSC. Esta
corriente contiene <2 ppm de O. y <2 ppm de Nz. Una corriente de argén gaseoso (Ar Vent)
se retira en la parte superior de la columna para evitar la acumulacién de nitrégeno dentro

de la columna.

2.2 Condiciones historicas de operaciéon

Una vez descrita la estructura del sistema de separaciéon de gases del aire, es importante
identificar el comportamiento de las producciones de la planta logrando las purezas
requeridas. Igualmente es fundamental identificar el impacto de las variables mas
importantes en la operacién del sistema, las cuales son presién, temperatura y flujos. Los
datos histéricos de produccion y de las variables de proceso han sido recolectados a través
del sistema de almacenamiento y control de la planta MPC (multivariable-model predictive
controller). Este sistema se encarga de controlar la planta para una especificacién de
productos liquidos dada, llevando un registro de los datos de la operacion. El registro de
los datos se realiza cada dos horas, y se cuenta con datos para el periodo comprendido
entre el 1 de enero de 2016 a las 02:00 hasta el 5 de noviembre de 2019 a las 00:00 horas.
En la Tabla 2-1 se listan las variables registradas junto con el nUmero de corriente
correspondiente con la Figura 2-1. El analisis estadistico se realizara por medio de

estadistica descriptiva, utilizando el programa STATGRAPHICS.
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Tabla 2-1: Variables y corrientes registradas en el MPC de planta Tocancipa.

Nombre Variable |Primera letra|Variable de primera letra| Corriente
F2 (km%h) F Flujo 2
T3 (°C) T Temperatura 3
F4 (km3/h) F Flujo 4
P22 (barg) P Presion 22
PAr_vent P Presion Ar_vent
PGN2 (barg) P Presion GN2
TGN2 (°C) T Temperatura GN2
FGN2 (km3/h) F Flujo GN2
Pwaste GN2 (barg) P Presion Waste GN2
Twaste GN2 (°C) T Temperatura Waste GN2
Fwaste GN2 (km3/h) F Flujo Waste GN2
FLN2 (km3/h) F Flujo 9
%N2_F9 (ppm) %N2 Pureza 9
F10 (km3/h) F Flujo 10
T8 (°C) T Temperatura 8
%F21 (ppm) P Pureza 21
F21 (km3/h) F Flujo 21
F_LAR (m3h) F Flujo LAR
%02 _LAR (ppm) %02 Pureza de oxigeno LAR
%N2 LAR (ppm) %N2 Pureza de nitrégeno LAR
PGOX (barg) P Presion GOX
TGOX (°C) T Temperatura GOX
FGOX (km3/h) F Flujo GOX
%N2 F18 (ppm) %N2 Pureza de nitrbgeno 18
T18 (°C) T Temperatura 18
P19 (barg) P Presion 19

2.2.1 Andlisis de datos por estadistica descriptiva

Los datos histéricos de planta fueron procesados para identificar aquellos que
corresponden a condiciones normales de operacion. Como ejemplo, se elige el flujo de
ingreso de aire (F2) a la caja fria. Esta corriente es la encargada de suministrar el frio de
la planta debido a la expansion del aire en la turbina. En la Figura 2-2 se evidencia tres
zonas; la primera en 0 m®h, estado en el cual la planta se encuentra apagada. Una
segunda zona que esta en un rango de 0<F2<9.7x10% m%h, y que representa los arranques
de la planta. La ultima zona con valores superiores a 9.7x10® m®h corresponde a las

condiciones de operacion normales.
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Figura 2-2: Dispersion de variable F2 (cantidad de datos n=16,752)

Filtrando los datos para tomar solo aquellos en la zona de operacién, se procede a realizar
la estadistica descriptiva. En la base de datos se cuenta con 9,880 registros del flujo de la
corriente 2, con un promedio de 10.59x10° m3/h, desviacién estandar de 0.38x10% m®/h 'y
rangos de 9.5x10% - 11.61x10°® m%h. El coeficiente de variacién’ (C.V) es de 3.6%,
mostrando que los datos no presentan una desviacién significativa. El sesgo estandarizado
de los datos (g1=-23.04) indica una asimetria a la izquierda, los cuales presentan una
curtosis estandarizada (g2=-4.88) de forma platiclrtica. Estos resultados indican una
variabilidad baja en los valores del flujo de la corriente 2 en la zona de operacion. Los
resultados de la estadistica descriptiva de las demas variables se presentan en la Tabla

2-2 para una poblacién de 9880 registros.

7 El coeficiente de variacion es definido como la relacién porcentual entre la desviacion estandar y
el promedio.
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Tabla 2-2: Estadistica descriptiva de variables de la CASU — Tocancipa*
Variable X o CV (%) Min. Max. Rango g1l g2
FGN2 (1X102 m3/h) 7.95 0.33 414 5.82 9.124 3.30 -27.21 55.52
FGOX (1X102 m%/h) 3.14 0.39 1254 1.68 4.417 2.74 452 -12.21
FLAR (m3/h) 192.98 62.71 32.49 2.61 277.31 274.74 -61.01 35.33
FwasteGN2 (1X103 m3/h) 14.64 041 2.82 9.98 17.49 7.51 -9.55 93.39
F10 (1X108 m3/h) 10.84 0.46 4.26 7.51 12.06 455 -31.95 64.58
F2 (1X103% m3h) 10.59 0.38 3.59 9.50 11.61 211 -23.04 -4.88
F21 (1X103 m3/h) 6.78 0.33 481 1.58 7.40 582 -82.91 364.12
F4 (1X102 m?/h) 4.49 0.65 14.43 2.22 5.71 3.50 1.87 -33.27
FLN2 (1X10% mé/h) 1.34 0.38 28.04 0.00 2.38 2.38 3.59 1.86
PAr_vent (garg) 031 0.02 5.63 0.15 045 030 898 53.67
PGN2 (barg) 0.22 0.01 5.70 0.17 0.39 0.22 146.29 903.80
PGOX (barg) 8.40 4,48 53.33 2.93 1496 12.03 16.96 -32.57
Pwaste GN2 (barg) 0.18 0.01 4.65 0.13 0.25 0.11 38.19 174.69
P19 (barg) 9.44 431 4562 402 1600 1198 19.82 -33.00
P22 (barg) 0.58 0.07 11.43 0.41 120 079 16.59 85.14
TGN2 (°C) 33.10 3.01 9.09 25.80 4176 1596 8.67 -15.31
TGOX (°C) 21.20 4.34 20.49 10.63 38.74 28.11 16.70 -7.70
Twaste GN2 (°C) 35.88 3.09 8.62 28.64 4439 1575 1254 -17.17
T18 (°C) -180.87 0.12 -0.07 -181.40 -179.33 2.08 21.68 134.77
T3 (°C) -182.38 0.33 -0.18 -185.61 -181.25 4.36 -57.37 127.42
T8 (°C) -165.11 0.24 -0.15 -166.18 -162.64 3.54 -6.80 40.14

* La nomenclatura corresponde; X: Promedio, ¢: desviacion estandar. C.V Coeficiente de

variacion. g1: Sesgo estandarizado, g2: Curtosis estandarizada.

Debido a que los estadisticos que caracterizan la forma de la distribucion de los datos (g1

y g2) estan fuera del rango de -2, 2 (Robert R. & F. James, 1969), y el valor de dichos

parametros es alto, la distribucién las variables difiere de la normal. En cuanto a los

coeficientes de variacidn se observa cinco variables con C.V > 15%. Las variables se

analizan mediante los gréaficos de dispersién mostrados en la Figura 2-3.

Como se observa la Figura 2-3, el flujo de argon liquido (FLAR) se encuentra en el rango

de 150 a 270 m¥h. La configuracién de la planta permite modular la producciéon de argon,

y la variacion se explica debido a los diferentes requerimientos de produccion de la

empresa. La produccion de nitrégeno liquido (FLN2) es mayor a la requerida por la

demanda, y es usual parar la planta a causa de exceso de inventario. Para evitar esta falla,
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parte del nitrdgeno es recirculado en la LPC mediante la corriente 10 o en las corrientes
de Waste GN2 y GN2. Por esta razon, las producciones de LN2 varian desde 0.5 x10°
hasta 2.3 x103m?/h.
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Figura 2-3: Gréficos de dispersion de los valores histéricos de las variables con C.V >
15%. F_LAR — Flujo de argén liquido, F_LN2 — Flujo de Nitrégeno liquido, P_GOX —
Presion de oxigeno gaseoso, P19 — Presion de oxigeno liquido a la salida de la bomba
LOX, T_GOX — Temperatura de oxigeno gaseoso.

Las presiones PGOX y P19 corresponden al producto GOX saliendo del PHX y el retiro de
oxigeno puro saliendo de la bomba LO2 Pump, respectivamente. Para estas dos variables

se pueden identificar dos rangos de valores. Lo anterior debido a que para el momento de
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la toma de datos (2019), el cliente On-site no esta consumiendo GOX. El excedente de
este producto se almacena en tanques pulmoén o es venteado a la atmosfera, lo que explica
su variacion. Finalmente, la temperatura del oxigeno gaseoso varia entre 15 a 30°C acorde

a la temperatura ambiente de Tocancipa.

Dentro de los productos que se comercializan y generan mayor valor se encuentran los
productos liquidos. En general, las demas corrientes son productos de venteo necesarios
para mantener temperaturas, purezas y mantener una capacidad de refrigeracion estable.

Esto también permite reducir al maximo el consumo energético.

Debido a la baja variacion de los datos tomados y la cantidad de registros procesados, se
demuestra la condicién de estado estacionario de la planta. Esta condicion también fue
verificada por los operadores quienes reportan la operacién normal de planta. Debido a no
contar con la informacién suficiente para realizar el balance global de masa (por
confidencialidad), se supone que la informacién reportada en la Tabla 2-2 cumple con el

balance global de masa.

2.2.2 Demanda de producto

Debido a la confidencialidad de la informacion, la demanda de producto se presenta como
la relacion de produccién (R). Esta se define como la relacién del flujo masico de
produccion del compuesto i liquido (F;) entre el producto del flujo mésico del alimento de
aire reportado en el memorando de disefio de ingenieria (F 4 gpy) Y 12 composicion del
compuesto i en el aire de alimento (x;); R; = F;/(F 4ir epmxi;). COmMo se observa el
denominador es una constante, y F; varia en todos los meses. No hay demanda de GOX

debido a que no hay consumo por el cliente On-Site.

La demanda de producto se utilizara en la seccion de optimizacion como variable del
problema de optimizacion. EI comportamiento y la estadistica descriptiva de esta variable

se presenta en la Figura 2-4.
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Figura 2-4: Comportamiento y estadistica descriptiva de la relacién de producto liquido
en 2019. CASU analizada.

Los datos de esta figura son tomados de la producciéon mensual del afio 2019, reflejando
un panorama relativamente actual de la operacion. Los C.V son inferiores al 22%,
mostrando una variabilidad en la demanda mensual de los productos. Con base a la Figura

2-4 se pueden concluir los siguientes puntos:

- La CASU esta operando con una carga inferior a la mitad de lo que fue disefiada
(EDM) como se evidencia en los valores promedio de R de los tres productos.

- La produccién de nitrégeno es muy baja X = 0.042, esto deja en manifiesto que no
es el producto critico de la operacion, y que una estrategia de mejoramiento global

podria ser incrementar el mercado a esta corriente.

2.2.3 Variables de operacién y seguridad

El principal factor de seguridad de una planta es controlar la presencia de hidrocarburos
en cualquier parte del proceso, y para esto la etapa del pretratamiento del aire es crucial.
Varios autores (Schmidt et al., 2001, European Industrial Gases Association AISBL, 2005)
han realizado estudios sobre el efecto de los hidrocarburos y el agua en cuanto a los
riesgos asociados a explosiones, igniciones y congelamiento en lineas y equipos. También
es importante la limpieza y el tipo de lubricantes empleados en los equipos, lo cual ha sido
ampliamente documentado (Schmidt, W.Kovak, K. Licht & Feldman, 2000). Sin embargo,
el presente trabajo no se enfocaré en el estudio de riesgos de la planta pues se considera

gue las condiciones y protocolos de operacion fueron establecidos bajo la premisa de una
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operacién segura. Las principales variables que garantizan la operacion segura se

presentan en la Tabla 2-3, estas variables deben ser monitoreadas y controladas.

Tabla 2-3: Principales variables de control en una unidad CASU

Equipo Variables de operacién
Flujo de alimento
BLAC Relacion de compresion

Temperatura de descarga intercoolers

Aftercooler Temperatura de salida

PHX Delta de Temperatura corrientes fria y caliente
Presiones de entrada y descarga

Turbina Temperaturas de entrada y descarga
Flujo de salida

Reflujo optimo HPC

Flujo de corrientes
Columnas ., .

Presién en hervidor

Pureza

Para la correcta eleccion del compresor de aire de multiple etapa (BLAC) es importante
conocer el flujo de alimento y la presion de descarga. La relacion de compresién entre las
etapas es una variable fundamental para el buen manejo del equipo. En el aftercooler, que
es el intercambiador de tubos y coraza que emplea agua como refrigerante, es importante
mantener el control sobre la temperatura de descarga. Un mal funcionamiento de este
equipo perjudica los intercambios de calor en el PHX, lo que ocasiona una disminucion en
la capacidad de refrigeracion. Los disefios operativos del PHX en las plantas criogénicas
se realizan con bajos diferenciales de temperatura, con el fin de maximizar la recuperacién
de calor. Debido a las mudltiples corrientes que pasan por este equipo, €s necesario
monitorear el promedio logaritmico de las diferencias de temperatura (LMTD), asi como
las curvas compuestas (flujo de calor-temperatura) a través del intercambiador. Igualmente
es importante realizar una correcta eleccion del flujo de la maquina de expansién donde

se genera la capacidad de refrigeracion en la Cold Box.

En el caso de una maquina de expansién operando con bajo flujo de alimento se puede
generar una insuficiencia de refrigeracion. Si la maquina opera con un alto flujo se genera
exceso de refrigeracion. En la Tabla 2-4 se evidencian los efectos de operar bajo estas

condiciones.



62 Optimizacién exergética de una planta de separacién de aire en
funcioén de la demanda con integracion energética.

Tabla 2-4: Efectos del cambio en la capacidad de refrigeracion en el proceso.

Insuficiencia Exceso
-rreehrgf\igitrwa mayor en el Rehervidor pasivo
Causas Bajo flu_jo de LOX Alto flujo de LOX
Alta flujo de GOX como
desperdicio
Alta pureza de GOX Baja pureza de GOX
Incrementar salida de GOX Disminuir la salida de GOX
Acciones Reducir la salida de LOX Incrementar la salida de LOX
correctivas | |ncrementar lentamente la carga de | Disminuir lentamente la carga de
la turbina la turbina

Respecto a las columnas de separacién, estas generalmente estdn constituidas por
empaques estructurados (Haring, 2008), los cuales fueron introducidos en 1980 para las
operaciones de los gases industriales. Estos empagues tienen como objetivo disminuir las
caidas de presién a través de las columnas, reduciendo el consumo energético. El uso de
este tipo de empaques permite mantener todas las secciones de los platos himedas con
una distribucién de liquido uniforme, pero generando una baja caida de presion. Al ser
elaboradas de aluminio, y debido a la presencia de oxigeno gaseoso en la superficie, se
puede dar lugar a una explosion. Esto se evita usando una densidad de empaque por
volumen de torre de 3.75 veces un plato equivalente estandar, lo cual implica torres mas

pesadas y mas altas.

El control de la operacién en las LPC y HPC se realiza mediante 3 valvulas (Figura 2-5).
La valvula 1 (V1) controla el flujo del reflujo desde la columna de alta a la de baja presion,
y también mantiene el balance de materia. La valvula 2 (V2) mantiene el nivel en el
sumidero de la HPC, previene la transferencia de vapor de HPC a LPC, y disminuye la
temperatura del liquido rico de oxigeno a la salida de la HPC. La valvula 3 (V3), a la salida
del rehervidor de la columna del LPC, controla el flujo de oxigeno y ajusta el balance de

masa.
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Figura 2-5: Control operacional de la destilacién de columnas HPC y LPC.

Mantener una cantidad adecuada de flujos de liquido y gas en las columnas es
indispensable para obtener los compuestos bajo especificaciones de pureza y
recuperacion requeridas. En el caso de la LPC siempre deben existir corrientes gaseosas
de venteo (12 y 11) y retirando el exceso de nitrdgeno por cima. Estas corrientes son

aprovechadas enviandolas al PHX.

2.3 Indicador de eficiencia

En las plantas de separacion del aire existen varios indicadores para evaluar el rendimiento
de una unidad de separacion; a continuacion, se explicaran los dos mas usados. Estos
corresponden al consumo especifico de energia como indice global de eficiencia, y la
eficiencia exergética que permite evaluar el proceso desde un enfoque de la capacidad

atil.

2.3.1 Indicador de consumo especifico de energia

El indicador de consumo especifico de energia (C.E) se define como el consumo de

energia eléctrica utilizada para generar un kilogramo de productos liquidos. El consumo
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eléctrico de una planta tipica de separacién de aire se da principalmente en las
operaciones de compresién y en menor medida, bombeo de agua de enfriamiento, y
bombeo de corrientes de proceso (oxigeno y argén). Los datos son tomados del registro
del consumo de energia y la cantidad producida de forma mensual (por medio del MPC),
desde enero de 2016 hasta diciembre de 2019 de la planta analizada. En la Figura 2-6 se
presenta la evolucién del indicador. Se observa una tendencia decreciente del consumo
especifico, teniendo como altimo valor reportado 1.33 kW/kg, un maximo de 1.66 kW/kg,
un minimo de 1.20 kW/kg, y un mes con la planta totalmente apagada. El promedio de
2019 fue de 1.27 kW/kg.

Este perfil demuestra los esfuerzos de la empresa por reducir el consumo de energia,
mejorando de forma continua la operacion, invirtiendo en nuevos equipos y sistemas de
control. El consumo eléctrico es el primer renglén de los costos operativos de una planta
de separacién, y en mucho menor grado los costos de agua de reposicién de la torre de
enfriamiento. Por esta razén, este trabajo se enfoca en minimizar los costos energéticos

de la operacion.
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(IR
w
o

1.20

NN NS AT S N\ T \C B\ T\ )

4 \I 7 \I \f 4 . 0
@Q’O ((\tb @Q’Q (50 00 @{ﬁ S

Figura 2-6. Comportamiento evolutivo del consumo especifico.
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2.3.2 Exergia

2.3.2.1 Conceptos Iniciales

La exergia es el trabajo tedrico maximo que se puede obtener de una corriente o sustancia
en relacién al ambiente (env) hasta alcanzar el equilibrio (Cornelissen & Hirs, 1998). Por
definicion, el ambiente se encuentra en condiciones de referencia T,,,, = 298.15K, peny =
1 atm, y se considera libre de irreversibilidades, debido a que sus propiedades intensivas

no cambian significativamente por resultado de cualquier proceso (Moran et al., 2001).

La Figura 2-7 representa el volumen de control del sistema global (sg), el cual incluye al
sistema cerrado de estudio y el ambiente. El volumen del sistema global permanece
constante, y no hay transferencia de energia a través sus fronteras (@, = 0). Por esta
razén, la variaciéon del volumen en el ambiente AV,,,,, sera de igual magnitud y de signo

opuesto a la variacion de volumen que experimenta el sistema cerrado.

Esta variacion se calcula como la diferencia entre el volumen en su estado muerto
(equilibrio del sistema con el ambiente en el estado de referencia) V,, y el volumen inicial

del sistema cerrado V. Entonces, AVy,y = —(Vy — V).

Frontera del sistema global (sg)
Vsg = Cte, Qsg=0

S

Frontera de |

sistema | Wsg

ambiente (env) a Tenv, Penv |
L —

| Transferencia de calor y trabajo con el

Figura 2-7: Volumen de control de sistema conformado por el sistema cerrado y el
ambiente.
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Al reemplazar en la ecuacion de balance de energia se puede determinar el cambio de la

energia que sufre el sistema global AEs; = Qg; — Wyg, AEg; ademas es expresado como las

sumas de los cambios del sistema y del ambiente, como se expresa en la ecuacion (1).

AEsg = Qgg — Wsg = (Eg — E) + AUcny (1)

Aqui, E es la energia del sistema al inicio, constituida por energia interna, cinética y
potencial, la energia en el estado muerto E, es la misma energia interna U,. En el presente
trabajo, se asume que las dos Ultimas energias son insignificantes (cinética y potencial).
Por definicion, el cambio de la energia interna a T y P constantes, y en equilibrio es AU =
TyAS — poAV. Reemplazando las anteriores definiciones en la ecuacion (1) se obtiene el

trabajo que realiza el sistema global.

ng = (U—Up) + poAVeny — ToASeny (2)

Como se observa, el trabajo realizado se obtiene al asumir un sistema global adiabatico.
Uy, po Y Tp SON la energia interna, presion y temperatura del sistema en estado muerto
(equilibrio con el ambiente en el estado de referencia), respectivamente. El término del
cambio de la entropia del ambiente (AS.,,) puede ser calculado a partir del cambio de
entropia en el sistema global (AS;,) siendo igual a la suma de los cambios de entropia del
sistema y el ambiente; 4S;;, = (S, — S) + A4Sy, Despejando A4Sy, Y AVeny, €N la ecuacion

(2), se obtiene:

B =Wy =U-—Uy) +po(V—Vy) = To(S —Sp) — ToASsq (3)
El trabajo maximo o exergia (B) siempre tendra un valor mayor que cero siempre y cuando
el sistema no se encuentre en equilibrio con el ambiente. La expresion TyAS;, = Ej, €s la
destruccioén de la exergia y depende de la naturaleza del proceso y la trayectoria a la cual
el sistema alcanza el equilibrio. Sus valores pueden ser iguales a cero si el sistema no
presenta irreversibilidades, y mayores a cero cuando estas existen. La exergia B cumple

las siguientes caracteristicas (Moran et al., 2001):

e La exergia es una propiedad extensiva. La medida de la exergia depende del estado
del sistema con respecto al ambiente.
e El valor de la exergia no puede ser menor a cero. El valor minimo posible es cero

cuando las propiedades de la corriente estan en las mismas condiciones del ambiente.
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e La exergia no se conserva como lo hace la energia a causa de las irreversibilidades
del proceso.

o La exergia se destruye si el sistema cerrado presenta un cambio en su proceso de
forma espontédnea hacia el estado de equilibrio, sin poner ningiin medio para obtener
trabajo en su trayectoria.

2.3.2.2 Transferenciay balances de exergia

A partir de un sistema cerrado se puede realizar una combinacion entre los equilibrios de
energia y entropia para desarrollar el concepto de transferencia de exergia. La siguiente

ecuacion presenta el equilibrio de exergia entre dos estados (1,2) en un sistema cerrado.

2 T,
B By= | (1-72) 00~ W —po(Ve = V)l - By @

El término de la izquierda es la variaciéon de la exergia entre los dos estados. El primer
término en el lado derecho, la integral, se refiere a la transferencia de exergia que
acompafia al calor. El segundo término es la transferencia de exergia que acompafia al
trabajo, y el dltimo término E, es la destruccion de la exergia. Las expresiones de trabajo
y energia representan el intercambio entre el sistema y el medio ambiente. T, representa
la temperatura en la frontera del sistema cerrado donde se intercambia energia dQ con el
ambiente. La direccion de los flujos de la exergia y de calor van en la misma direccion

cuando T, > T,. Sin embargo, en los procesos criogénicos, el flujo de la exergia va en

sentido contrario a la direccién del calor, haciendo que (1 — ;—") 00 < 0.
b

En un sistema abierto (ver Figura 2-8), el diferencial por unidad de tiempo se puede

describir mediante la siguiente expresion:

Ty Py 7/ Woe

r _________ — _|
m; | me
h: dV,. ] h
sil T dt —:_> S:

e I

%;Q; 4T,

Figura 2-8: Volumen de control de un sistema abierto
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Aqui dB.,/dt es la velocidad de cambio de exergia en estado inestable. ¥;(1 — To/T;) Q;

es la velocidad de transferencia de exergia debida a la transferencia de calor, donde T; es

la temperatura del sistema con sus alrededores. W,. — p,(dV,./dt) es la velocidad de
transferencia de exergia por trabajo y alli, dV,./dt es la tasa de cambio del volumen del
sistema. La expresion }; m;€s; — ¥.m, €y, €s la velocidad de transferencia de exergia
por entradas (i) y salidas (e) de masa a través del volumen de control. El Gltimo término Ej,
es la tasa de destruccion de exergia debido a las irreversibilidades internas del volumen
de control. El flujo especifico de exergia fisica €, se calcula mediante los cambios de

entalpias y transferencia de calor en cada flujo, presentado en la ecuacion (6).

eph =h—hy—To(S—So) (6)

En estado estacionario, la ecuacion (5) se reduce a:

o:Z<1—%>Qj—vi/1,c+2mieﬁ—zrneefe—ED @)
I J i e
En el presente trabajo los balances de exergia se realizan en estado estacionario. En este
caso es importante tener en cuenta el signo de las corrientes de trabajo y energia. Tal es
el caso de una bomba o compresor que requiere energia, y por tanto, el trabajo de entrada
tendra un signo contrario en la ecuacién (7). La exergia quimica de una mezcla se calcula

respecto a la exergia quimica estandar de cada uno de los componentes p,; y sus

fracciones molares, como se presenta en la siguiente ecuacion (Moran et al., 2001).

X
ech = Z.xi MO,i + RTOZ'XL' In Yix; = RTO Z'xi ln% (8)
i L

l i

En la ecuacion (8), x{ es la composicion de la especie i en el ambiente, R es la constante
universal de los gases y y; es el coeficiente de actividad, para el caso de soluciones ideales
y; €s 1. En el caso de los procesos de separacion criogénica del aire, no hay exergia debido
a las reacciones quimicas, pero si a causa del proceso de mezclado. Se puede entonces
resumir que la energia en un proceso se conserva, mientras que la exergia es destruida a

causa de las irreversibilidades y que la exergia es el trabajo Gtil disponible para ser utilizado
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en otro proceso. La exergia especifica total (€) es la contribucion de la exergia fisica y

quimica.

2.3.2.3 Eficiencia exergética, €

Los valores absolutos de la destruccion de exergia no reflejan completamente la eficiencia
térmica de los equipos o procesos. Cornelissen, (1997) explica la eficiencia exergética de

tres formas diferentes:

- La eficiencia exergética simple como la relacion de exergia de las corrientes de salida
entre las corrientes de entrada,

- La segunda definicion como la relacion entre el flujo de exergia total de salida menos
los componentes no transformados de exergia y el flujo de exergia total de entrada
menos los componentes no transformados de exergia.

- Por ultimo, la eficiencia exergética racional () definida como la relacién entre la exergia
deseada de salida respecto de la exergia usada, donde la exergia usada es la suma

entre la exergia deseada de salida y la destruccion de exergia (Ep):

exergia deseada de salida exergia deseada de salida
€= ; = . : :
exergia usada exergia deseada de salida + Ep )
Ep
e=1

exergia usada

Como se vio anteriormente las transferencias de exergias de entrada y salida pueden
contribuir en forma de calor, trabajo, flujos masicos, quimica y de mezclado. En los
procesos criogénicos las irreversibilidades son ocasionados por transferencia de calor, de
masa, mezcla y las grandes diferencias de temperatura en las corrientes. Estas procesos
estan directamente relacionadas con los requerimientos de energia (Demirel, 2004).
Cuando se toman volumenes de control especificos, la exergia local es una herramienta
muy Util para identificar los equipos criticos y poder focalizar los esfuerzos de mejora a

modo de medir el grado de la perfeccién termodinamica del proceso.

En la Tabla 2-5 se presentan los calculos de la eficiencia racional para las unidades de
proceso criogénico. En el numerador se puede observar la exergia deseada de salida. En
el PHX se define € como la relacién entre las corrientes frias y las corrientes calientes. En
las columnas de destilacién hay mayor complejidad para calcular &, debido a que la exergia

deseada de salida es el incremento de la exergia quimica causada por la separacion
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(Cornelissen & Hirs, 1998). En la seccion 3.2.4 se realizard el célculo de ¢ para la HPC,

LPC, SSC, Main Cond. y Argon Cond., respectivamente.

Tabla 2-5: Célculos de eficiencia exergética para diferentes tipos de equipos de la CASU
(Moran et al., 2001)

Equipo £ Diagrama
Wi "
Turbina ve/m
e1 — e2 —1 2—>
Compresores y €, - - e
bombas (—Wyc/m) W
ﬁ'lc (24 - 23) ST >T, e, Hot Side e
Intercambiador (€1~ €2) e, e,
de calor sin mezcla (e, — €,) et
me(€4 — €3) 0
l my, hot
Mezclador con my (€3 — €,) m,, cold
. . P — 21
intercambio de calor m,(€; —€3) ms «— —




3. Modelo de flujo estacionario

Por medio del entendimiento de la planta y el conocimiento de las variables cualitativas
presentados en el capitulo anterior, en el presente capitulo se detalla las diferentes
variables de disefio y operativas en la CASU. Las condiciones iniciales, asi como las
restricciones en corrientes de productos, seran parametros y especificaciones a considerar
en el modelo. Se elaborara un modelo de flujo estacionario mediante el software Aspen
Hysys V10. El estudio del modelo termodinamico es crucial para estimar de una forma
precisa las variables fisicas necesarias para predecir correctamente las columnas de
destilacion y los célculos de la exergia en cada una de las corrientes. Posteriormente se
detalla cada uno de los equipos mayores y menores en una CASU, presentando las
variables necesarias para realizar la simulacién. Con la simulacion realizada en el punto
base operacional (PBO), se compara y valida los resultados mediante el indicador del
consumo especifico histérico de la planta y del EDM, cumpliendo estrictamente los
balances de energia y masa. Se finaliza con un andlisis de sensibilidad del modelo,
determinando y analizando las principales variables de la planta. Dichas variables seran

utilizadas como insumo en la etapa de optimizacion de la planta.

3.1 Condiciones iniciales y Restricciones

Las propiedades del aire a la entrada del sistema, corresponden a la localidad de
Tocancipa vy el flujo masico de entrada es establecido por el indicado en el EDM. En la
Tabla 3-1 se resumen las propiedades de la corriente de alimento del aire y las

especificaciones de pureza de los productos liquidos.
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Tabla 3-1: Requerimientos y condiciones iniciales necesarias para la simulacion (PBO)

1. Condiciones Ambiente

Presion Barométrica [bar] 0.74

Temperatura [°C] 19.5 (bulbo seco)
Corrientes de entrada

Nombre de Corriente Air

Flujo kg/h Dato confidencial

Fracciones Molares

Nitrégeno 0.7812
Oxigeno 0.2096
Argon 9.20E-03

2. Corrientes de Salida (Requerimientos)

Nombre de Corriente Descripcién de corriente  Especificacion Valor

LN2 Nitrégeno liquido Pureza <2ppm O2
LOX Oxigeno liquido Pureza >99.6 02
) <2ppm O2

LAR Argén liquido Pureza
<2ppm N2

3.2 Simulacion mediante HYSYS

Las suposiciones del modelo se fijan de la siguiente manera;

)

Las variables de disefio de los equipos son tomadas del memorando de disefio de
ingenieria (EDM) de la planta;

El proceso se lleva a cabo en estado estacionario sin considerar las pérdidas de
calor ni caidas de presion en las lineas de flujo;

Los requerimientos, condiciones ambiente e iniciales del proceso fueron
presentadas en la Tabla 3-1;

Los flujos de aire de alimento y productos liquidos de oxigeno y nitrdgeno son
fijados acorde a la produccion establecida en el EDM;

El alimento (aire) es fijjado a condiciones normales de Tocancipd y se encuentra

libre de impurezas y de humedad.

A continuacion, se explica la eleccion del modelo termodinamico a utilizar en la simulacion

del proceso. Igualmente se describen los componentes de la planta en detalle, sus
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principales funciones, sus rangos de operacion, y ademas se discute como fueron

simulados en los modelos disponibles en el software ASPEN HYSYS V10.

Los valores de las variables utilizadas para realizar la simulacion de las secciones caliente
y fria son tomadas de las especificaciones del EDM. La simulacién obtenida es definida
como el punto base de operacién (PBO). Es importante recalcar que no se hara simulacion
sobre el sistema de prepurificacién dada la suposicion de aire puro. El andlisis empleado

para la simulacion es el método input-output (I-O).

3.2.1 Modelo termodinamico

En la Tabla 3-2 se presenta la composicién quimica tipica del aire a nivel del mar.

Tabla 3-2: Composicion del aire (Alsultanny & Al-Shammari, 2014)

Componente Composicion de aire  Componente Fraccién de aire
Nitrégeno 78.09 % Metano 1-2 ppmv
Oxigeno 20.96 % Acetileno <1 ppmv
Argén 0.92 % Kripton 1.14 ppmv
Di6xido de Carbono 350 ppmv* Oxido nitroso 0.5 ppmv
Monéxido de Carbono 3-5 ppmv Hidrégeno 0.5 ppmv
Nedn 18 ppmv Ozono 0.4 ppmv
Helio 5.2 ppmv Xenén 0.086 ppmv

* ppmv: partes por millén volumétrico.

Asumiendo un aire libre de impurezas y seco, la normalizaciéon en la composicion molar
del aire se reporta como 78.12 de nitrdgeno, 20.96 de oxigeno y 0.92 de argén a condicion
de nivel del mar (Alsultanny & Al-Shammari, 2014). Carlson, (1996) propone un arbol de
decision permitiendo dar una guia en la elecciéon del paquete termodinamico a partir de
cuatro factores; naturaleza de los compuestos de interés, la composicion de la mezcla, los
rangos de presion y temperatura, y la disponibilidad de parametros. Una correcta eleccion
del modelo del aire y mezclas binarias y ternarias de los componentes puros se realiza por
medio del andlisis de los compuestos puros (Hill & Technical, 1987). Las propiedades de

las sustancias puras son presentadas en la Tabla 3-3.

El factor acéntrico (w) mide las desviaciones desde la forma molecular no esférica, y esta
relacionado con la polaridad de la molécula. Los valores de w son cercanos a cero cuando
las moléculas tienen forma esférica, son pequefias, y no polares. Para los compuestos del

aire las tendencias muestran moléculas no polares. Todos los compuestos se comportan
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como gases reales (i.e. no ideales) y el aire puede ser modelado como una mezcla de los
gases puros. En este caso, las posibles ecuaciones de estado (EOS) utiles en el
modelamiento de este tipo de sustancias son Peng-Robinson (PR) y Soave-Redlich-Kwong

(SRK), ademas de la correlacion Lee-Kesler-Plocker (LKP).

Tabla 3-3: Propiedades caracteristicas de los compuestos del aire (Smith Van Ness).

Compuesto PM w e Pc Zc ve m

(g/mol) (K) (bar) (cm3 mol-1) (K)

Oxigeno 31.999 0.022 1546 50.43 0.288 73.4 90.2

Nitrogeno 28.014 0.038 126.2 34.00 0.289 89.2 77.3

Argon 39.948 0.000 150.9 4898 0.291 74.6 87.3
Aire* 28.851 0.035 132.2 3745 0.289 84.8

* Seudoparametros para yy,= 0.79 y yp,= 0.21

Las propiedades de aire han sido ampliamente estudiadas. Lemmon et al., (2000)
estudiaron las propiedades termodindmicas del aire (seco y sin impurezas) y de mezclas
de nitrégeno, argén y oxigeno a temperaturas de 60 hasta 200 K y presiones de hasta
2,000 MPa (20,000 Bar). La ecuacion de estado reportada fue desarrollada por métodos
de ajuste de minimos cuadrados utilizando datos de laboratorio. Los errores presentados
en el articulo son menores del 0.1 para el equilibrio liquido vapor respecto a los datos

experimentales.

Con el fin de validar el modelo termodinamico se utiliza la herramienta de Aspen Properties
V10 comparando las ecuaciones de estado de PR, SRK y LKP con los datos
experimentales de Lemmon et al., (2000)8. En la Figura 3-1 se encuentran los equilibrios
a latmy en la Figura 3-2 a 4 atm de presion. Las principales diferencias se encuentran
en el equilibrio de Ar—03, siendo la de mayor desviacion la ecuacién SRK. La correlaciéon
de LKP se desvia cuando la mezcla se acerca a regiones puras de argdén (mayor a 0.8),

donde PR predice con mayor exactitud esta region.

8 Los datos son tomados de Perry & Green, (2008), tabla 2-191. Equilibrio L-V de argén, nitrégeno
y oxigeno.
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Figura 3-1: Diagrama de equilibrio de temperatura Liquido-Vapor a 1 atm. Argdn — oxigeno (izquierda), argdn — nitrdgeno (centro) y
oxigeno — nitrdgeno (derecha).
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Figura 3-2: Diagrama de equilibrio de temperatura Liquido-Vapor a 4 atm. Argdn — oxigeno (izquierda), argon — nitrégeno (centro) y
oxigeno — nitrdgeno (derecha).
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La eleccion de un modelo termodindmico esta determinada en gran medida por el célculo
de las densidades de los componentes en fase liquida. Como lo menciona Peng &
Robinson, (1976) la prediccion mediante SRK siempre da volimenes especificos de liquido
mayores que los de la literatura, y la desviacidbn incrementa hasta siete veces en
temperaturas reducidas debajo de 0.65 y hasta 27 veces cerca del punto critico. Una
comparacion de los puntos de rocio y burbuja en funcién de la densidad del aire reportados

por Lemmon et al., (2000) se muestran en la Figura 3-3.
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Figura 3-3: Diagrama logaritmico presion-densidad de saturacion para una mezcla de
78.12 N>, 20.86 O,y 0.92 Ar.

Las densidades cercanas al punto critico (3.79 MPa) en la regiéon del vapor (derecha)
muestra una diferencia considerable. La prediccion mediante la EOS de PRy la correlacién
de KLP dan mayor exactitud que SRK. Debido a lo anterior, se elige la EOS de PR como

paquete termodinamico a ser usado en la simulacién eligiendo los compuestos puros.

Varios autores han trabajado con la ecuacién de Peng-Robinson en el modelamiento
termodinamico del aire como mezclas de compuestos puros, mostrando las ventajas y su
exactitud. Fu et al. (2015) recomiendan este modelo debido la aplicacion simple,

conveniente y la menor cantidad de parametros requeridos. Yao et al. (2015) utilizaron el
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modelo para realizar los calculos de propiedades termodinamicas de la mezcla en fases

gaseosas Y liquidas, y ademas reportan los coeficientes de interaccion para las muestras

binarias. En la Tabla 3-4 se resume algunos trabajos que reportan el uso de la ecuacion

de PR en el modelamiento de procesos del aire.

Tabla 3-4: Fuentes y aplicaciones en articulos usando la ecuacién de estado de Peng

Robinson

Autores

Paquete termodinamico

Aplicacion

(Miller et al., 2008)

Peng Robinson

-Reduccién de 3.35 hrs en el arranque de la
planta usando recipientes de recoleccion de
argoén en 6 puntos. Simulacion para identificar
los puntos de recoleccion

(Van Der Ham, 2012)

EOS Peng-Robinson modificada con
Stryjek y Vera, usando las presiones
de vapor mediante Lee-Kessler
(PRSV-LK).

-Modelamiento de una ASU con dos columnas
HPC y LPC para productos Oz y N2 gaseosos
-Calculo de exergia y eficiencias

(Ebrahimi et al., 2015)

Peng-Robinson

-Evaluacion  energética, exergética vy
econdmica de produccion de oxigeno a partir
de dos columnas de una ASU.

-Andlisis Pinch es aplicada para el
intercambiador de multiples corrientes

(Yao et al., 2015)

Peng-Robinson

-Simulacion y andlisis de exergia de una ASU
identificando pérdidas de exergia. Referencia
para futuros trabajos en ASUs

(Fu et al., 2015)

Peng-Robinson (Ajuste de
coeficientes binarios por medio del
enfoque de ecuaciones orientadas)

-Estimacion de parametros termodinamicos,
andlisis de procesos con disefios de
acoplamiento térmico.

-Optimizacién de procesos con demandas
variantes de cargas.

(Ebrahimi &
Ziabasharhagh, 2017)

EOS Peng-Robinson modificada con
Stryjek y Vera (PRSV)

-Simulaciéon de dos columnas de separacion
con uso de gas natural liquido como sumidero
de calor

(Zheng et al., 2019)

Peng Robinson con modificacién de
coeficientes de interaccién binarios

-Evaluacion de mdaltiples esquemas de
columnas de destilacion por medio de la
simulacion.

-Analisis de componentes principales (PCA)

3.2.2 Acondicionamiento del aire a la seccion fria.

El acondicionamiento del aire se realiza por compresion en multiples etapas con

intercambio de calor intermedio (intercoolers) entre etapa, y seguido del aftercooler que
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deja el aire comprimido a temperatura cercana del ambiente. La compresion del aire es la
operacion que mas demanda energia eléctrica, por lo que elegir la tecnologia mas
apropiada en funcion del costo del capital es fundamental para una unidad de separacion
del aire.

El compresor tiene como finalidad incrementar la presion del aire en una relacion de
compresion de 60. Los compresores de desplazamiento dindmico (aumento de velocidad
del aire aumentando la presion estatica a la salida mediante un difusor) son los mas
utilizados en la industria criogénica. Estos permiten grandes cambios de flujo a pequefios
cambios de presién, y ademas permiten operar con un flujo continuo, y con reducido
consumo de energia eléctrica. EI compresor a simular tiene las caracteristicas presentadas
en la Tabla 3-5.

Tabla 3-5: Parametros de disefio y variables de operacion del compresor multietapa.

Variable Valor
Numero de etapas, s 4
Intercoolers 3
Temperatura de entrada (K) 292.65
Presion de succion (kPa) 74
Presion de salida (kPa) 4,482

El analisis del cambio de las propiedades del aire en los compresores sigue un

comportamiento politrépico del aire y sigue la siguiente ecuacion:
PlVln = P2V2n = cte

El exponente n (coeficiente politrépico) es determinado por el tipo de proceso; n =0
isobarico, n = 1 isotérmico, n = k = C,/C, isoentropico o adiabatico, n = o isocorico. El
termino k (coeficiente de expansion adiabatico) es la relacion entre las capacidades

calorificas a presion constante (C,) y a volumen constante (C,).

El uso de los intercambiadores de calor entre etapa (intercoolers) permite disminuir la
temperatura y aumentar la densidad del gas, reduciendo la potencia requerida para la
compresion. Ademds, permite operar la unidad dentro de limites seguros. Sin embargo,
entra las desventajas del uso de intercambiadores de calor en cada etapa son el alto costo
de capital, y el requerimiento de un flujo continuo de agua para poder llevar a condiciones

deseables la temperatura del fluido.
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Cada etapa sigue las siguientes suposiciones con el fin de lograr la eficiencia maxima en la

unidad:

i. Presion de descarga y succion constantes;
. No hay cambio de presion en los intercoolers;
iii. Las temperaturas de salida del intercambiador y entrada del compresor siguiente

son iguales.

La unidad de compresion a simular cuenta con cuatro etapas. La relacion de compresion
ideal (minima potencia requerida) puede ser calculada como r, = 3/r,. Aqui, ; es la relacién
de compresion ideal por etapa, S es el nimero de etapas, y r; es la relacion de compresion

del equipo en general. Para el presente caso ry = 2.79.

El proceso politrépico se encuentra entre los procesos isotérmicos y adiabaticos en un
diagrama presion-volumen. La eficiencia politropica n,. se define segun la ecuacion (10),
siendo la relacion entre el trabajo de flujo wy y el trabajo de compresion w,. wy es el trabajo
suministrado para elevar la presion de entrada hasta la descarga del fluido. Debido a que
la eficiencia politropica esta limitada al valor de la eficiencia isoentrdpica, se puede obtener

la relacion en términos de los coeficientes k y n.

wr  vdP  (k—1)/k
an = — = = —
w. dh (m—-1)/n

(10)

La eficiencia politrépica global de un compresor de mdltiples etapas es la misma en cada
una de las etapas. El exponente adiabatico (k) puede ser fijado en 1.4 para el aire hasta
temperaturas cercanas de 373 K. Kerry (2007) reporta una gréafica para determinar la
eficiencia politropica en compresores dinamicos en funcion del flujo (ver Figura 3-4). Para
el presente caso, con un flujo de 560 m3/min la eficiencia politrépica aproximada es de 73.8.
Utilizando esta eficiencia y reemplazando en la ecuacién (10) se encuentra el valor de n =
1.632, bajo la suposicion de k = 1.4. En la Figura 3-5, se aprecia el comportamiento de la
compresion, con intercambio de calor entre etapas, en un diagrama presion-volumen para
cada una de las etapas con la misma relacion y eficiencia isotropica. La temperatura de

entrada en cada etapa es de 292.65 K, y la de descarga de 433.15 K.
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Figura 3-4: Aproximacion de eficiencia politrépica en turbinas centrifugas en funcion del
flujo de entrada (Kerry, 2007)
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Figura 3-5: Compresion de aire en cuatro etapas con n,, = 78.3, r, = 2.79.
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3.2.2.1 Exergiay trabajo de compresion.

El cambio de exergia del compresor es el trabajo minimo reversible requerido en el proceso.
Utilizando la ecuacién (7) (Ecuacion del balance de exergia) y asumiendo que no hay
pérdidas de calor al ambiente del compresor:

Ae = h(s+1) —hy —To(AS)
Donde A€ es el cambio de la exergia especifico, hs, 1) €s la entalpia del fluido de descarga

en la etapa (S), h, es la entalpia de entrada de la etapa 1, T, la temperatura ambiente, y AS
el cambio de entropia entre la succion y descarga. EI cambio de entropia es calculado
mediante la ecuacion de Gibbs.
TdS = dh — vdP
Reemplazando por la definicion de eficiencia politrpica n,,. = vdP/dh, entonces:
ds = <1 _ "”C>vd—P
Mpe ) T
Si se considera gas ideal v/T = R/P, se realiza la integral entre los estados de succion y

descarga del compresor obteniendo:
1- P
AS = (ﬂ) Rin —BS+D
Npc Py
Reemplazando la variacion de entropia en la ecuacion de exergia se determina el cambio

de exergia:

1- P
Ae = h(5+1) - h1 - RTO ( npc) ln (;:-1)
Npc 1

A partir de la eficiencia isoentropica o adiabética n,,; es posible calcular el trabajo. Esta
eficiencia se calcula como la relacién entre el trabajo reversible Wy y el trabajo real del
compresor IW. Con el valor de 7,., 1,4 €s encontrada. Se realiza la suposicion de que el
aire se comporta como gas ideal en las condiciones de compresion.

k-1
Wr (TS ‘- 1)

nad_W_npc n-1 n k-1
IR o wy

El valor de Wy de la unidad de compresion es calculado a partir de la ecuacion (11),

suponiendo gas ideal.

k=1 (k1
Wy = RTy— S(rk —1) (11)
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En la Tabla 3-6 se presentan las variables utilizadas para realizar el clculo empleando las
ecuaciones de gas ideal (W=6,429 kW). La configuraciébn para simular la unidad de
compresion de multiples etapas se muestra en la Figura 3-6. Se emplea un subflowsheet
para simular los intercoolers (parte superior) y el aftercooler después de la unidad. El error
relativo absoluto en el trabajo calculado por el simulador (no idealidad) respecto al reportado
en la Tabla 3-6 es de 0.045%.

Tabla 3-6: Resultados de calculos del compresor de multietapas (idealidad)

T, (K) 293 Nad 69.94
P, (kPa) 74 h, (kd/kmol) | -165.99
R (kJ/kmol K) 8.314 n 1.621
Tpe 73.80 K 1.397
Etapa s1 S2 S3 S4

hs,, (kJ/kmol) 3,977.98 | 3,920.52 | 3,893.18 | 3,818.99
P, (kPa) 206.5 576 1607 4482
B (KW) 1,263.95 | 897.85 543.37 170.81
W (KW) 4,514.61

W (kw) 6,431.9
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W-103

Q_Coolers
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BLAC

. W_BLAC

BAL-2

Figura 3-6: Diagrama de flujo del compresor BLAC. Arriba la secuencia de 4 etapas y
abajo el uso de subflowheet de la unidad.

3.2.3 Intercambiador de calor

Esta unidad es una de las mas importantes para definir la eficiencia energética en los
sistemas criogénicos. Existen varios tipos de intercambiadores de calor para las

aplicaciones criogénicas. Popov et al. (2019) realizaron un estudio sobre los diferentes tipos
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de intercambiadores utilizados en la industria criogénica, haciendo énfasis en las
innovaciones y logros en términos de costos, ahorros energéticos y correlaciones
empleadas para la simulacién de los equipos. Las condiciones de operacion de un
intercambiador criogénico presentan grandes retos como las nombra Pacio & Dorao (2011),
estos son: manejar grandes gradientes de temperatura adentro del intercambiador que van
desde temperatura ambiente hasta las criogénicas, operar con multiples corrientes, y

presentar cambios fisicos en las corrientes tanto de evaporacion como de condensacion.

Los intercambiadores de calor deben ser disefiados para operar a diferencias de
temperaturas muy pequefias a lo largo del equipo, logrando buenas eficiencias energéticas
globales de operacion. Para alcanzar estas condiciones, el intercambiador debe cumplir
con grandes areas de transferencia de calor, generando un incremento en los costos de
capital. Se ha demostrado que la eficacia del intercambiador ayuda a disminuir los costos
operativos y disminuye la potencia requerida por los compresores. Por ejemplo, un
incremento de una unidad en la efectividad disminuye en 5% el consumo especifico (Popov
et al., 2019).

Para asegurar un alto rendimiento en el equipo, es necesario recuperar el calor con el fin
de evitar la refrigeracién externa. Esta recuperacién e intercambio de calor se realiza por
medio del enfriamiento del aire de entrada utilizando corrientes frias que salen del proceso
(Ver Figura 2-1). La efectividad de este tipo de intercambiadores debe ser de 95% o mayor

para que la CASU sea viable econémicamente en su operacion (Popov et al., 2019).

El tipo de intercambiador de calor instalado en la planta de estudio es de tipo PFHE (Plate-
fin heat exchangers) y la tecnologia empleada es BAHX (Brazed aluminum heat exchanger).
En la Figura 3-7 se observa cualitativamente un tipo de estos intercambiadores y su
dimension. Los BAHX presentan varias ventajas; alta area superficial (>700 m?/m?), bajas
caidas de presion, no hay contaminacion por intercambio masico, permiten trabajar con
diferencias de temperaturas minimas de hasta 1°C, opera con multiples corrientes
reduciendo el numero de intercambiadores de calor (si se realizara el intercambio con
intercambiadores de coraza y tubos) y estan elaboradas de aluminio. Este material presenta
una alta conductividad térmica (160 W/m-K), alta resistencia a bajas temperaturas (hasta

77K), es ligero y no es demasiado costoso.
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Figura 3-7: Intercambiador de calor BAHX de mdltiples corrientes (Chart, 2020).

En la Figura 3-8 se muestra un intercambiador multicorriente. A la izquierda se detalla la
estructura interna, la cual esté constituida por la union de multiples capas (parting sheet). A
la derecha se presenta como esta constituida una capa y su unién con otras capas. Las
aletas son soldadas al vacio (de ahi el termino brazed) a los platos con el fin de no tener
burbujas de aire e incrementar la transferencia de calor conductivo. Las aletas (fin) en el
medio de las capas pueden ser construidas en diferentes tipos de geometrias. Guo et al.
(2015) detallan las configuraciones tipicas utilizadas en la industria. Las aletas realizan el
intercambio de calor convectivo del fluido y son usadas con tres propdésitos; incrementar el
area superficial, ayudar con la turbulencia del fluido y dar estabilidad mecéanica bajo los
efectos de la presion. Las barras laterales (side bar) cubren las placas y da paso de entrada

y salida del flujo (ver Figura 3-8 superior derecha).
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Figura 3-8: Componentes de un intercambiador BAHX de multiples corrientes (izquierda),
conformacion de una capa de aleta de placa (superior derecha) y configuracion de placas
(inferior derecha). (Popov et al., 2019)

En la Figura 3-9 se muestra el paso de tres fluidos. Uno de los fluidos entra por las boquillas
(nuzzles) almacenado el fluido en el cabezal (header), permitiendo tener un flujo
homogéneo a través del intercambiador. El distribuidor (distributor fin) se encarga de dar la
orientacion y paso del fluido a través de las diferentes capas en estas secciones, y las
barras laterales se construyen de tal forma que el fluido solo entra o sale por una seccion
determinada. Cada capa se superpone, determinando el sentido del fluido. Por ejemplo,
para dos flujos se puede intercalar las capas y el sentido de las corrientes operando en flujo
paralelo o en contracorriente. En este tipo de arreglos el mayor intercambio térmico se da
al operar a contracorriente con capas alternadas (ver Figura 3-8 inferior derecha).
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Figura 3-9: Conformacion y sentido de flujo en un PFHE de tres corrientes (izquierda),
vista superior de una capa con distribuidor (derecha). Adaptado de (Ghosh et al., 2006)

Cuando las corrientes son multiples el problema para el disefio se vuelve demasiado
complejo, debido a la existencia de varias opciones de arreglos entre las capas, geometria
de las aletas, sentidos de los flujos y fases involucradas. Guo et al. (2015) realizaron el
modelamiento y optimizacién de un intercambiador tipo PFHE con diferentes cantidades de
corrientes, presentando las dificultades para el disefio y modelamiento debido al problema
mencionado arriba. En la Tabla 3-7 se observa la complejidad que puede llegar a ser la

optimizacion termo-hidraulica de un intercambiador PFHE.

Popov et al. (2019) clasifican de forma general los modelos utilizados en diferentes tipos de
intercambiadores de calor, y estos se resumen en cinco tipos como se muestra en la Figura
3-10.

Tabla 3-7: Variables y suposiciones para la optimizacién termo hidraulica de un
intercambiador BAHX

Variables Suposiciones
Flujos masicos de las corrientes Operacion en flujo estacionario
Presiones Transferencia de calor en una sola fase
Temperaturas Propiedades fisicas constantes de los fluidos
Propiedades fisicas de las aletas Coeficientes de transferencia de calor constante
Volumen del intercambiador Misma temperatura de pared
Dimensiones del intercambiador Arreglo en contra corriente
Numero de capas por corriente Geometria idéntica de aletas

Coeficientes de transferencia de calor
Caida de presion
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Figura 3-10: Clasificacion para el modelamiento de intercambiadores de calor (Popov et
al., 2019)

Debido a que en los procesos de la industria del aire hay cambios en las propiedades del
fluido, el uso de Lumped parameter models no sirven para el correcto modelamiento.
Mediante HYSYS se puede modelar el intercambiador por medio de Stream evolution
models. Este tipo de modelo estdn basado en la suposicion de flujo estacionario, y

realizando los balances de masa, momento y balances de energia para cada corriente.

Debida a la complejidad para realizar la simulacion termo-hidraulica de este equipo, en el
presente trabajo solo se realizar4 el modelamiento de esta unidad (PHX) por medio de la
unidad LNG Exchanger del simulador Aspen Hysys. Este modelo resuelve balances de
masa y energia para intercambiadores multicorriente. Para la formulacion del modelo se
usan las especificaciones de las corrientes suministradas por el EDM, presentadas en la
Tabla 3-8.
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Tabla 3-8: Especificaciones de EDM para las corrientes del PHX

Entradas
12 11 20 8 1 2
Temperatura (K) 78.95 79.05 95.95 95.05 305.48 305.48
Presion (bar) 1.202 1.213 29.570 5.440 44.820 44.820
Frac Mol N2 0.9999 0.9994 0.0000 0.9998 0.7812 0.7812
Frac Mol Oz 0.0001 0.0004 0.9986 0.0000 0.2096 0.2096
Frac Mol Ar 0.0000 0.0002 0.0014 0.0002 0.0092 0.0092
Salidas
GN2 Waste GN2 GOX 9 3 6
Temperatura (K) 305.06 305.06 305.06 80.35 93.55 176.86
Presién (bar) 1.018 1.019 29.300 5.440 44.670 44.570
Delta de T (K) -226.11 -226.01 -209.11 14.70 211.93 128.62
Delta de P (bar) 0.1840 0.1940 0.2700 0.0000 0.1500 0.2500

En el software se elige el método de peso simple (simple weighted), donde las curvas de
calentamiento son divididas en intervalos, calculando cada LMTD y UA por intervalo. Se
elige 20 intervalos sin pérdidas de calor. Al momento de simular las corrientes en una sola
unidad se puede identificar tres comportamientos (regiones) en la curva compuesta
mostrada en la Figura 3-11; en la regiobn 1 se muestra el acondicionamiento de las
corrientes de salida al ambiente y el enfriamiento de las corrientes de aire 1y 2 de entrada.
La temperatura de la curva compuesta caliente a la entrada del intercambiador es de

214.6K, lo cual demuestra que hay exceso de frio en la unidad.

La region 2 presenta cambios de fase en dos corrientes (lineas horizontales) y estas
corresponden al oxigeno liquido a ser gasificado (T=141.1K) y la corriente de entrada 1 a
ser licuada (T=95.12K) para ser entregada a las columnas HPC y LPC. Finalmente, La
region 3 de temperaturas mas bajas del intercambiador se evidencia un cruce de

temperaturas.

El cruce de temperatura se debe a que la corriente 8 de nitrdgeno a la salida por cima de la
columna de alta presion (HPC) y que alimenta al intercambiador en la regién 1, contiene un
flujo de calor frio muy alto (alta capacidad criogénica) es por este motivo que es necesario
hacer el paso de esta corriente rapidamente, teniendo que dividir el intercambiador en tres

intercambiadores acorde a las regiones mostradas en la Figura 3-11.
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Figura 3-11: Curva compuesta utilizando solo una unidad LNG.

La Figura 3-12 presenta el disefio simulado de los tres intercambiadores HX1, HX2 y HX3,
las cuales corresponden a las regiones 1, 2 y 3 respectivamente, manteniendo el método
de simulacion nombrado arriba y en la Figura 3-13 las curvas compuestas
correspondientes. El primer intercambiador HX1 acondiciona las corrientes a temperatura
cercana a la temperatura de entrada del aire, y con el fin de aprovechar al maximo la

eficiencia térmica del intercambiador, donde la temperatura minima de Pinch es de 0.4K.

El segundo intercambiador HX2 opera a temperatura de cambio de fase de la curva
compuesta, en el lado caliente de T = 141.1K y en el lado frio a T = 92.5 K, con el fin de
evitar un posible cruce de temperatura ocasionado por el cambio de fase. El tercer
intercambiador HX3 representa la zona mas fria, con temperaturas del lado caliente
superior a 86.8K evitando el cruce de temperaturas. Como se puede evidenciar en la curva
compuesta del HX3 las magnitudes del flujo de calor es muy bajo frente a HX1, siendo

coherente con el paso rapido de la corriente 8 en el PHX.

Analiticamente el servicio de calor del intercambiador de calor total (Q) se puede expresar
como la suma en los tres intercambiadores, Q =),;Q;, siendo i el numero de

intercambiadores de calor. El calor de cada intercambiador i se expresa como Q; =
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U;A;LMTD;, donde U es el coeficiente global del intercambiador de calor en W/m?2K, A es el
area de transferencia de calor en m? y LMTD es la diferencia de temperatura media

logaritmica en K.

La variable de la caida de presion para este caso, no termo-hidraulico, no tiene relevancia
para la simulacion en cuanto a la cantidad de calor transferido y es fijado a partir de los
datos suministrados en el EDM. Por este motivo, las caidas de presiébn no seran
contempladas como una variable en el presente trabajo y seran repartidas en los
intercambiadores HX1y HX2. Elintercambiador HX3 tiene un paso muy corto y se usa para
evitar el cruce de temperatura durante la simulacion, por esta razén las caidas en HX3 se
fijan en cero. En este caso se evidencian las caracteristicas requeridas en un
intercambiador BAHX: diferencial de temperatura bajos, bajas caidas de presion y pocos
cambios de fase para reflejar mejor el modelamiento del intercambiador. El servicio de calor

del intercambiador de calor total es de Q = 2531 kW.



Modelo de flujo estacionario

91

Temperatura (K)

300

250

200

150

100

HX1 HX2 HX3
Number of Sides 5 Mumber of Sides 4 Number of Sides 3
LMTD 6609 | K LMTD 8518 | K LMTD 1731 | K
UA (Calculated) 2 554e+005 | WIC UA (Calculated) 8.509e+004 | WIC UA (Calculated) 6.857e+004 | WIC
Hot Pinch Temperature 3055 | K Hot Pinch Temperature 1407 | K Hot Pinch Temperature 7990 | K
Cold Pinch Temperature 3051 | K Cold Pinch Temperature 1373 | K Cold Pinch Temperature 7905 | K
T=141.1K T=925K
ob% Wiy 3 Wi 5
A = . m—
Waste-GN2 JW\‘ D JWI\' waste1 % 11
&z W & W e Wi 5
—— — > - —_— e
- AW - Wi—— - A -
2 AW 6 HX2 HX3

Figura 3-12: Modelamiento y resultados de la PHX dividida en tres intercambiadores, datos de la Tabla 3-8
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3.2.4 Secciodn de fraccionamiento

La seccién de fraccionamiento del aire esta constituida por tres columnas de destilacion
acopladas. Como se menciond anteriormente las columnas de baja y alta presion estan
integradas térmicamente mediante el condensador principal (Main Cond), y producen

nitrégeno y oxigeno puro. La tercera columna es para separar el oxigeno del argon.

La columna de alta presion emplea solo platos. Por su parte, la columna de baja presion
esta dividida en dos secciones que emplean platos y empaques estructurados. Por ultimo,
la columna de argén emplea solo empaques estructurados. Los empaques estructurados
ofrecen la posibilidad de tener bajas caidas de presién, disminuyendo el consumo de
energia total. Ademas, las formas geométricas en las que son construidos mejoran
considerablemente el mezclado de ambas fases. La densidad global de empaque por
volumen de torre debe ser rigurosamente 3.75 veces de un plato estandar equivalente, y
las eficiencias de los platos se encuentra en el rango de 60-65, los cuales son construidos

en aluminio (Kerry, 2007).

En la Figura 3-14 se presenta los componentes de una columna empacada y los diferentes
tipos de internos. Debido a las alturas inusuales de estas columnas, los distribuidores son
de suma importancia para poder mantener un flujo de liquido a través de toda la columna,

asi como una correcta presion del gas.
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Figura 3-14: Partes de una columna de destilacion (Ramirez Medina, 2008) y tipos de

empagques estructurados (Sulzer, 2020)

El condensador de la columna principal (Main Cond) y el de la columna de argon (Argon
Cond.) emplean tubos tipo High Flux (HF), los que se presentan en la Figura 3-15. Este
tipo de condensadores esta constituido por un recipiente (nucleo), con mdltiples tubos
verticales recubiertos de un material poroso (interior del tubo) que sirven como un promotor
de ebullicion. Igualmente tienen una superficie exterior texturizada, lo que aumenta el
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coeficiente de transferencia de calor dentro y fuera de los tubos (Shanghai T.S. Industrial
Co., 2015).

El vapor de nitrégeno va por fuera de los tubos, licuAndose con el flujo en contra corriente
del oxigeno. Este ultimo se evapora al interior de la tuberia. el colector de oxigeno liquido
siempre se debe mantener a un nivel del 80% de la altura del niucleo por condiciones de
seguridad (Theophilos, 1979).
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SHELL

TUBES /
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Figura 3-15: Configuracién de los condensadores high flux principal y de Argén
(Theophilos, 1979)

El diagrama de proceso de la zona de rectificacion se presenta en la Figura 3-16 y se
utiliza para explicar y desarrollar la simulacion. La columna de alta presion (HPC) se simula
como una columna con solo un condensador total y la columna de baja presion (LPC) con
un rehervidor. Para simular el condensador principal (Main Cond), se realiza la integracion
de las dos corrientes de calor del condensador (Q;pc) v €l rehervidor (Qypc)- La corriente
AQ. es el balance de calor del condensador-rehervidor y debe tender a cero. (AQ: = Qpc —
Qupc)- Larelacion de reflujo Rr en la HPC es calculada por la pureza del LN2, y sus valores

oscilan entre 1.2 — 1.5.
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Figura 3-16: Diagrama de flujo empleado para la simulacion de la zona de rectificacion e
identificacion de variables de operacion (rojo).

La divisibn de la corriente 3 es empleada en los sistemas de separacién de argon
permitiendo tener una buena recuperacién de argén, mientras los productos de nitrégeno
son obtenidos en la LPC. Las columnas de argdn crudo y super stage column (SSC) seran
modelas como una sola columna con un condensador de reflujo total. La unidad Argon
Cond. sera simulada en dos equipos, separador (separator) y condensador de reflujo total
de la SSC (Cond. Super SC). Acorde a la Figura 3-15, la corriente 15 de alimento en el
separador cede el calor necesario para licuar el argbn puro obteniendo las corrientes
gaseosa (16) y liquida (17). El calor retirado para condensar el Argén en la SSC es
calculado mediante la corriente DUTY.
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Debido a la complejidad de las interacciones masicas y calorificas, a continuacion, se
detalla cada una de las columnas, explicando el proceso e introduciendo las variables
requeridas para realizar el modelamiento. Los valores de las variables de disefio de la

columna no seran mostrados por términos de confidencialidad con la empresa.

3.2.4.1 Columna de alta presion (HPC).

Esta columna debe garantizar las siguientes caracteristicas:

1. Debe ser disefiada con la maxima recuperacion posible de argén y de oxigeno por
fondos.

2. Parala produccién de argén, el nitrégeno liquido condensado en el tope de la columna
debe tener la mayor pureza posible para ser usado como reflujo en la LPC.

3. La cantidad de nitr6geno gaseoso a ser licuado por medio del oxigeno liquido (tope de
HPC) debe ser suficiente para que el nitrégeno liquido sea usado como reflujo de la
HPC y retornar el 100% del oxigeno y el argdn al sumidero.

4. Debe ser disefiada con una presion de operacion baja para ahorrar energia, pero lo
suficientemente alta para impulsar el nitrégeno liquido hasta el tope de la LPC para ser
usada como reflujo.

5. En la cima de la columna debe existir un estante (shelf) para retener una porcién del
nitrégeno liquido a ser condensado en el Main Cond. Este liquido recolectado sera
distribuido mediante distribuidores en la HPC.

6. Debe contener suficientes platos de destilacion para garantizar las purezas

mencionadas en los numerales de arriba.

Para realizar la simulacion de la unidad se utiliza el médulo separador refluxed absorber
con eficiencias de platos de 1. Las especificacion de la columna es la fraccién molar de
oxigeno en el condensador, la cual se debe fijar en valores cercanos de cero. Con esto se
asegura que todo el oxigeno y argdn son retirados por la corriente 13. Una corriente de
alivio se emplea para liberar presiones dentro de la columna en condiciones operativas
(dindmicas). Los resultados en las corrientes son presentados en la Tabla 3-9. La fraccion
molar maxima de oxigeno a ser retirada por la corriente 13 es 0.3462, y en la corriente 8

se asegura la pureza de nitrogeno.
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Tabla 3-9: Condiciones fisicas de corrientes en la HPC

Corriente 5 7 8 13
Temperatura [K] 94.20 101.55 95.70 99.47
Presién [kPa] 572.00 575.20 568.30 571.90
Fraccion molar N 0.7812 0.7812 0.9995 0.6389
Fraccion molar Ar 0.0092 0.0092 0.0005 0.0149
Fraccién molar O, 0.2096 0.2096 0.0000 0.3462

La columna presenta una caida de presion de 3.6 kPa y una variacién de temperatura de

3.77 K, y en la Figura 3-17 se presentan los perfiles de composicién y temperatura.
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Figura 3-17: Perfiles de composicion (arriba) y temperatura (abajo) en la HPC
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La altura relativa es definida como la relacion entre el nUmero actual del plato tomado
desde la parte superior, y la cantidad total de platos de la columna (i.e. la cima es 0). En el
perfil de composicion se observa el incremento de oxigeno y también un enriguecimiento
de argon (0.015) en el fondo de la columna. El perfil de temperatura indica una region de
alta transferencia de calor debajo de una altura relativa 0.6 hasta la salida por fondo. En
esta seccién es donde se produce el mayor intercambio de masa, permitiendo enriquecer

el nitrégeno que es retirado por cima.

3.2.4.2 Columna de baja presion.

Esta columna se encarga de producir los productos de nitrégeno por cima, y por el fondo
el oxigeno y una corriente rica en argén (argén crudo). Las especificaciones para esta
columna son tres; asegurar las purezas de oxigeno liquido (18) en el fondo, de vapor de
nitrégeno en la cima (12), y asegurar la menor cantidad de nitrégeno en la corriente 21,
gue es el alimento la SSC. En la Tabla 3-10 se explica la funcion de los alimentos de la
LPC y en la Tabla 3-11 los resultados de las corrientes en la columna asumiendo platos

en equilibrio.

Tabla 3-10: Altura relativa y funcion de las corrientes de alimento en la LPC

Corriente  Altura relativa Funcién
14 0.20 Mantiene la recuperacion de argén mientras se retira los
4 0.26 productos de nitrégeno en la cima.
16 0.34 El flujo de entrada (corriente 15) al Argon Cond. retira el calor
necesario para condensar el argén. Separando en las
17 0.35 corrientes 16y 17.

Introduce el oxigeno restante de la SSC, esta a la misma

22 0.57 altura relativa de la salida 21.

La caida de presion de la columna es de 14.4 kPa y la variacion de temperatura es de
13.96 K. Los perfiles de concentracion y temperatura se presentan en la Figura 3-18. El
perfil de concentracion muestra tres zonas. La primera, en la parte superior con una altura
relativa inferior a 0.1, realiza la rectificacion de nitrégeno. La segunda zona intermedia
realiza la separacion de oxigeno-nitrégeno. La tercera zona es de rectificacion del oxigeno
hasta alcanzar la pureza requerida en fondo. Como se aprecia se necesita mas de la mitad

de la columna para separar el argdén remanente del oxigeno.
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Tabla 3-11: Condiciones fisicas de corrientes en la LPC
Corriente 10 14 4 16 17
Temperatura [K] 79.07 81.67 82.71 85.02 85.02
Presién [kPa] 123.40 135.21 131.30 127.90 127.90
Faccion molar N2 0.9998 0.7812 0.6482 0.6911 0.3738
Faccion molar Ar 0.0002 0.0092 0.0147 0.0140 0.0191
Faccion molar O2 0.0000 0.2096 0.3371 0.2950 0.6071
Corriente 22 12 11 21 18
Temperatura [K] 92.08 79.07 79.23 92.22 93.03
Presién [kPa] 130.30 123.40 124.65 131.54 137.80
Faccion molar N2 0.0000 0.9999 0.9963 0.0000 0.0000
Faccién molar Ar 0.0685 0.0001 0.0022 0.0974 0.0014
Faccion molar O> 0.9315 0.0000 0.0015 0.9026 0.9986
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Figura 3-18: Perfiles de composicion (arriba) y temperatura (abajo) en la LPC

La corriente de retiro de la LPC para alimentar a la SSC (corriente 21) debe estar libre de

nitrégeno y con la mayor concentracion de argon posible, esta condicién se logra a una
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altura relativa mayor de 0.405 y (composicion molar de argén igual a 0.118). El perfil de
temperatura indica una region de cambio rapido de temperatura estabilizdndose en
aproximadamente 92 K. Esto permite una leve separacion del oxigeno del argén a la

presién de operacién de la columna.

3.2.4.3 Condensador principal

Esta unidad es un recipiente que almacena el oxigeno liquido descendiendo de la columna
de baja presion. Este equipo debe garantizar un alto intercambio de calor bajo condiciones
seguras. Todos los lugares de la superficie deben estar siempre himedos con el oxigeno
liguido en todo momento, dado que, si existe un punto seco y hay presencia de
hidrocarburos, puede ocasionar un riesgo de detonacion inminente. Por esta razén la
velocidad de recirculaciéon del oxigeno liquido en la torre debe estar en exceso respecto a
la velocidad de evaporacion, lo que hace necesario el uso de una bomba. En esta unidad
se contempla las siguientes posibilidades:

1. Puede existir alto consumo de energia en el compresor de aire principal debido a
la necesidad de incrementar la presion de nitrogeno en la HPC.
2. Altos costos de fabricacién de la unidad debido a la alta superficie de intercambio

de calor y eleccion de material con alta conductividad térmica.

Se debe buscar una combinacion éptima entre estas dos consideraciones. En la actualidad
los disefiadores han estandarizado el uso de superficies de nlcleos de intercambio de
calor en superficies de aluminio. Estos ndcleos vienen en una gran variedad de médulos
empacados, y se caracterizan por su alta eficiencia. El uso de estos dispositivos ha
permitido obtener un diferencial de 1.8K en la unidad presentada en la Figura 3-15. La
transferencia de calor de la unidad se puede calcular a través de las corrientes Q. p¢ Y Qupc»
y en la simulacion del punto base operacional (PBO) es de AQ. = —0.7 kW, lo cual identifica

la necesidad de retirar calor en la unidad.

3.2.4.4 Columna de rectificacién de argén (SSC)

Debido al equilibrio del oxigeno-argdén (ver Figura 3-1), la altura de esta columna es la
mayor de todas y debe estar compuesta por empaques estructurados. La corriente

gaseosa (21) se introduce en el fondo de la columna. La Unica especificacién de esta



Modelo de flujo estacionario 101

columna es la pureza del argén (corriente LAR), quedando calculado el flujo de argén. En
la Tabla 3-12 se presenta los datos obtenidos y en la Figura 3-19 los perfiles de la columna

asumiendo platos en equilibrio.

Tabla 3-12: Condiciones fisicas de corrientes en la SSC

Corriente 21 Ar vent LAR 22
Temperatura [K] 92.22 88.39 88.41 92.08
Presion [kPa] 131.54 116.10 116.34 129.80
Faccién molar N2 0.0000 0.0003 0.0000 0.0000
Faccion molar Ar 0.0974 0.9997 1.0000 0.0685
Faccién molar O2 0.9026 0.0000 0.0000 0.9315
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Figura 3-19: Perfiles de composicion (arriba) y temperatura (abajo) en la SSC.

La caida de presion en la columna es de 13.7 kPa, siendo menor que en la HPC. Esto
demuestra las ventajas de los empaques estructurados frente a los platos, a pesar de la
menor altura en la HPC. La variacién de temperatura es de 3.7K. La corriente de alimento

tiene una fraccién molar de argén de 0.1187 y en el fondo de la columna hay una mezcla
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de oxigeno-argon que se retira en fase liquida. El nitrégeno residual es expulsado en la
corriente de venteo (Ar vent) asegurando la pureza en el Argobn. Como se observa, una
seccion pequefa de la columna se utiliza para la separacién de los gases, pero es

necesario el uso de un gran nimero de etapas para rectificar el argdn a la pureza requerida.

Enla Tabla 3-13 se resume las propiedades del separador y en la Figura 3-20 se presenta
el diagrama empleado para simular el condensador de argén. Con la caida de presion (3.4
kPa) y la disminucion de temperatura en el separador, la corriente 15 es separada en las
corrientes 16 (gaseosa) y 17 (liquida).

Tabla 3-13: Condiciones fisicas de corrientes en el separador.

Corriente 15 17 16

Temperatura [K] 82.71 85.02 85.02
Presion [kPa] 131.3 127.9 127.9
Faccion molar N2 0.6482 0.3738 0.6911
Faccion molar Ar 0.0147 0.0191 0.0140
Faccion molar O2 0.3371 0.6071 0.2950

— Ar Vent

——» LAR 15

Superstage

Figura 3-20: Configuracion y equipos empleados para la simulacién del Condensador de
Argon.

Como se aprecia, este separador simula el uso del calor retirado para licuar el argén en el

condensador de argén. Las corrientes 16 y 17 enriquecen de oxigeno liquido la LPC y

mejora la obtencion de LOX por fondos. La relacion de flujo masico L/Ggep, = Fi7/Fi6

siempre debe ser mayor a cero, lo cual se explicara con mayor detalle en la seccién 3.3.3.5

referente al andlisis de la variable X4. El calor removido (DUTY) es de 649.5 kW.
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3.2.4.5 Eficiencia exergética de seccion de fraccionamiento

Entendiendo la complejidad de las secciones de fraccionamiento y a partir de la Figura
3-16 se puede realizar balances de exergia. Esto a su vez permite determinar la eficiencia
exergética sobre los productos de las columnas de destilacién. Para esto se utiliza la
ecuacion (9). En este caso, la exergia Gtil de las columnas se puede expresar en términos
de los productos liquidos deseados. En la Tabla 3-14 se resume las ecuaciones empleadas

para determinar ¢.

Tabla 3-14: Calculos de eficiencia exergética para la seccion de rectificacion.

Col. £ Diagrama*

mg€yg
HPC T, . . .
(1 - T?) (—Qupc) + 2iMi€©; —my3€43
M€ + My €54
LPC To)\ ) . T -
(1 - T()) Qrpc + 2iM€; — Yoy MayCay D
J —16—>
— 17—
*——— QLPC
\@Rﬁ»boiler
LPC
+——18
—» Ar Vent
—» 16
ML A€ Lar
SSC - - L 17
Zi miei - Ze meee

—*LAR

Superstage
Column

23

* Ver Figura 3-16 para ubicacion del proceso.
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3.2.5 Equipos menores

Los equipos menores a simular son la bomba de oxigeno y las mudltiples valvulas
necesarias para el acondicionamiento de las presiones a la entrada de los equipos
mayores. Kerry (2007) realiza una explicacion del disefio y la operacion de la bomba y las

valvulas. En esta seccién no se detallara el proceso de acondicionamiento.

3.3 Resultados de la simulaciéon

Los resultados de las corrientes y la simulacién del proceso elaborado en Aspen Hysys se
presentan en el Anexo 1 y Anexo 2 respectivamente. Los resultados presentados
corresponden al PBO (punto base operacional) con el suministro de informacion del EDM.
En esta seccion se realiza la validacion del modelo, el andlisis exergético, y un analisis de

sensibilidad de las variables mas importantes.

3.3.1 Validacion del modelo

La Tabla 3-15 presenta los errores relativos para las diferentes variables obtenidas del
proceso simulado, respecto al memorando de disefio de ingenieria (EDM) y datos
historicos de la planta (presentados en el capitulo 2). Con respecto a los datos histéricos,
no se reporta presién ya gque los sensores estan en condicién ambiente en corrientes de
salida. Por esta razon se realizaron comparaciones respecto a la informacién disponible y

verificable.

El error relativo mas significativo comparando la simulacion respecto al EDM se observa
en el caudal del flujo F_GOX. Esta desviacion corresponde al flujo de oxigeno gaseoso, y
el valor es mayor en la simulacion para evitar un cruce de temperaturas en el HX1 (ver

Figura 3-12). El error relativo absoluto del consumo especifico (C.E) es de 9.43%.

La simulacién presenta mayor error respecto de los datos histéricos de operacion de la
planta, siendo el mas representativo el caudal del nitrégeno liquido (FLN2). Esto se debe
a que la planta actualmente esta produciendo nitrégeno liquido, y tal condicién no se
considera en el caso de punto operacional de disefio (EDM). El consumo de energia
especifico, que es un indicador global del rendimiento, presenta un error relativo absoluto
de 10.4%. A pesar de los altos errores respecto de la operacion real (causados por la

produccion de nitrégeno liquido no establecida en el modelo), los bajos errores respecto al
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manual de disefio indican que el modelo puede representar adecuadamente la operacion.
Por lo anterior, se considera que el modelo computacional que se construy6 con base en
el EDM, se valida la simulacién al obtener resultados similares respecto a los datos
suministrados en dicho manual. A pesar que no se tienen todos los datos histéricos para
realizar una comparacion completa, se destaca que los flujos masicos y temperaturas
(historicos) de algunas corrientes internas de proceso (corrientes 2, 4, 10, 21), presentan
diferencias minimas. Esto refuerza la idea que la simulacién predice adecuadamente la

operacion de la planta de estudio.

Tabla 3-15: Errores relativos absolutos en porcentaje por de simulacion frente EDM y datos
historicos*

Nombre Variable EDM Historico Nombre Variable EDM  Historico
N2_18 Mole Frac N2 0.00 100.00 F4 Flujo 6.58 8.30
N2_21 Mole Frac N2 0.00 990.71 PAr vent Presion 3.19

N2_LAR Mole Frac N2 0.00 100.00 PGN2 Presion 6.65

02_LAR Mole Frac 02  0.00 100.00 PGOX Presion 3.18
02 9 Mole Frac 02 0.00 100.00 Pwaste GN2 Presion 2.86
FGN2 Flujo 6.66 16.55 P19 Presion 3.52
FGOX Flujo 9.24 27.82 P22 Presion 0.00
FLAR Flujo 6.61 33.23 TGN2 Temperatura  1.17 2.45
FLN2 Flujo 1.56 707.11 TGOX Temperatura  1.21 52.29

Fwaste GN2 Flujo 6.90 16.08 Twaste GN2 Temperatura  1.18 10.00
F10 Flujo 1.56 0.00 T18 Temperatura  0.12 0.41

F2 Flujo 6.58 8.24 T3 Temperatura  0.56 1.52

F21 Flujo 3.83 10.92 T8 Temperatura  0.36 7.48
C.E indice 9.43 10.40

* Ver Figura 2-1 para ubicacion de corrientes.

3.3.2 Anélisis de exergia

Aspen Hysys V10 cuenta con la herramienta para calcular los flujos de exergia masicos en
las corrientes del proceso mediante la ecuacion (6). Por su parte, las ecuaciones para el

calculo de cada equipo mayor fueron presentadas en la Tabla 2-5y la Tabla 3-14.

Para encontrar la eficiencia exergética global de la planta, se realiza un balance de exergia
mediante la ecuacion (7) sobre el volumen de control presentado en la Figura 3-21. Como

resultado se encuentra que la destruccién de la exergia estd dada por:
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o = (1-7%) (-0 + (1= 7%) (-0a0) + (1 = 1) (=Que) = Wrarnme

, , , . . . (12)
- (_WLOX pump—Wirar pump_WBLAC) + Z ;€ — Z Mey gy — Z Mp, €py,
i GV PL

Aqui los subindices IC, AC, MC, GV y PL hacen referencia a los intercoolers, After Cooler,
condensador principal, gases de venteo y productos liquidos, respectivamente. La
temperatura en los intercoolers (T;) es calculada como la temperatura promedio de salida
y entrada de cada compresor (362.95 K). La temperatura del after cooler (T,.) es tomada
como el promedio de entrada y salida de la unidad (i.e. 340 K). La temperatura en el
condensador principal Ty es tomada en la Ultima etapa de la LPC, la cual es
aproximadamente igual a la temperatura de la primera etapa de la HPC. Hay que recordar
que Ty < T, (ver seccion 2.3.2.2), por lo cual el flujo de exergia que acompafia al calor,

va en sentido contrario al flujo de calor.

Q_ Q_Main ‘ Gases de
intercoolers Q_AC Cond W_turbine > Venteo

e e
|

Productos
| — CASU _Jl_> liguidos

4 A 4
1
W BLAC W_LOX  W_LAR

- pump pump

Aire

Figura 3-21: Volumen de control empleado para el desarrollo del balance de exergia
(Elaboracién propia)

Aqui, la exergia deseada de salida es la generacion de los productos liquidos, entonces ¢
se puede expresar como:
YpLMp €py
_Toy_ _ Loy _ _Toe—o. y—1i _
(1 TIC) ( QIC) + ( TAC) ( QAC) + ( TMC) ( QMC) WTurbine (13)

(_WLOX pump_WLAR pump_WBLAC) + Zi miefi - ZGV mGVeGV

E =
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En la ecuacion (13), la exergia masica de entrada (¥; m;€y;) es cero debido a que el aire
esta en la condicion ambiente. El resumen de la destruccion de exergia (Ep) y la eficiencia
exergética (&) de las unidades principales de la CASU, bajo las condiciones de operacion

del caso base (PBO), se presentan en la Figura 3-22.

La E,, total de la CASU es de 3,526.92 kW con una eficiencia exergética ¢ = 0.1755. Esta
eficiencia es alta para una planta criogénica, debido a que las salidas de las corrientes

liquidas presentan magnitudes grandes de exergia.

10,000 - 1.00
[ ]
094 e 0239 o5 0:39 0.80
1,000 0.84 : : '
S . o 0.60
4
L 0.40
10 .
° 0.20
0.18 Ol21
1 0.00
& o \E (G O @) 2 SE
&L E
o QY

Destruccion de exergia @ Eficiencia exergética

Figura 3-22: Resultados de exergia y eficiencia exergética en el PBO.

El equipo con mayor E, es el BLAC con 1,324.47 kW y unae = 0.56. Esta eficiencia
incrementa a causa del uso de los intercoolers, ademas de la contribucion en la eficiencia
politrépica de los compresores (actualmente de 73.8). El PHX es el segundo equipo con
mayor Ep (519 kW) a causa del gran diferencial de temperatura que muestra la unidad
entre los lados frio y caliente (221 K en promedio) y las caidas de presion en la unidad. Sin
embargo, la eficiencia exergética muestra una buena interaccion entre los lados frio y
caliente del intercambiador (¢ = 0.942), lo cual se evidencia en las curvas compuestas de
los intercambiadores donde AT, — 0 (ver figura Figura 3-13). La tercer gran pérdida se

presenta en las nueve valvulas empleadas para acondicionar las corrientes (Ver Anexo 2)



108 Optimizacién exergética de una planta de separacién de aire en
funcioén de la demanda con integracion energética.

en los demas equipos del proceso. Estas generan una destruccién de exergia de 344.92
KW.

Las columnas de separaciéon LPC y HPC muestra ¢ superior del 0.84, y la posibilidad de
mejora se puede enfocar en la disminucién de las corrientes de desperdicio o de venteo.
La turbina, por su parte, tiene pérdidas de exergia de 281.7 kW causadas por el cambio
de la temperatura en la unidad. El aumento de la eficiencia se puede lograr mejorando el
desempefio de la turbina o disminuyendo la temperatura de alimento, para lo que se
requeriria un equipo adicional. La SSC presenta una muy baja eficiencia (¢ = 0.209) lo cual
se explica por diferentes causas. En primer lugar, debido a la baja volatilidad relativa entre
el O2-Ar, junto con el alto contenido de oxigeno en la corriente de alimento (corriente 21)
de la SSC, se debe tener un alto flujo de recirculacion al proceso. Por otra parte, la
diferencia de temperatura entre la corriente 15y el tope de la columna (5.55 K) es un poco
alta. Finalmente, la necesidad de usar una corriente de venteo (Ar Vent) para cumplir las
especificaciones de pureza del argoén liquido, genera pérdidas exergéticas. El aftercooler

y las bombas de oxigeno y argén, presentan bajos valores de la destruccion de exergia.

En la Tabla 3-16 se realiza una comparacién de los datos obtenidos de una simulacion
realizada por Cornelissen (1997) para un proceso similar, sin embargo con obtencion de
productos liquidos. La variacién mas significativa radica en la columna de separacién de
argon (SSC), esto debido a que la unidad de purificaciobn de argdon analizada por
Cornelissen consta de una unidad de desoxigenacién en el cual el oxigeno se quema con

hidrogeno, produciendo agua y obteniendo argén puro.

Tabla 3-16: Comparacion de eficiencia exergética racional (¢) de dos procesos criogénicos
diferentes.

(Cornelissen, Variacion

Calculada 1997) (%)
Overall Eff. 0.18 0.28 37%
BLAC 0.56 0.67 16%
PHX 0.94 0.86 -10%
HPC 0.84 0.91 7%
Turbine 0.59 0.86 31%
LPC 0.89 0.80 -11%
SSC 0.21 0.02* -948%

* Presenta una unidad de desoxigenacion
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3.3.3 Analisis de sensibilidad del modelo

Para el presente analisis de sensibilidad se van a estudiar variables de proceso que
pueden ser manipuladas de forma rapida en planta (ver Figura 3-16). Las variables de
respuesta a registrar son a la eficiencia exergética y la relacién de produccion de argén
liquido (R 4r)- El andlisis se hace ajustando las variables de operacion del caso base (PBO)
descrito en la seccion 3.3. Los pardmetros y especificaciones de disefio o las formas de
conexién entre las corrientes no seran modificados y seran considerados como parametros
fijos. En la Tabla 3-17 se explica las variables de operacion consideradas, junto con los
valores en el Punto Base de Operaciéon (PBO). La variable XF se define como el indice o
relacion de disminucion del aire de alimento en el EDM (Fgeeq pm) Fe€Specto al flujo masico
actual de aire de alimento (Fgeeq current)- EStO Se define teniendo en cuenta el problema de

la capacidad sobreinstalada de la CASU, el cual se describi6 en la Seccién 2.2.2.

Tabla 3-17: Seleccion de variables de proceso y valores en el punto base (PBO) para el
andalisis de sensibilidad

Unidad/ Valor

ID Definicion* ; Uso o evaluacion

corriente  PBO
X1 F2/FAir TEE-100 0.724 Capacidad de refrigeracion
X2 F4/F3 T-LAIR 0.500 Alimento de HPCy LPC
X3 FGN2/FAIr (N2) LPC-cima 0.350 Minimizacién de nitrégeno de desperdicio
X4 F14/F13 T-KET 0.270 Factibilidad de calor para el Argon Cond.
X5 FLOX/F19 T-LOX 0.450 Viabilidad térmica del proceso en PHX
X6 FLN2/F9 T-LN2  0.000 Produccion LNz
XE (Freed EDFIV; e:dF;:;d current) Feed  0.000 :?eilsg::c't)g glellzc[:)al\r/lnbio de flujo del aire

* Ver Figura 2-1 para ubicaciones de corrientes

La manipulacion de las variables se realiza de forma que solo una varia y las demas
permanecen constantes en los valores del PBO. A continuacion, se identificara los valores
maximos de las variables de respuesta, definiendo las regiones de operacion factibles
(definidas arriba). Las variables deben permitir cumplir con que la variacion de la
temperatura de Pinch (ATp) sea superior a cero. A la vez se debe garantizar el correcto
funcionamiento del separador con una relacion de liquido a gas positiva (L/Gsep > 0).
Finalmente, la diferencia del calor retirado por el destilador de la HPC vy el calor recibido

por el rehervidor en la LPC (AQ.) debe ser menor a cero.



110 Optimizacién exergética de una planta de separacién de aire en
funcioén de la demanda con integracion energética.

3.3.3.1 Intercambiador de multiple corriente, viabilidad termodinadmica.

En el intercambiador de calor principal (PHX) la pérdida de exergia est4 asociada a las
caidas de presion y los cambios de temperatura asociados a las corrientes calientes y frias.
Hay que recordar que se desprecian las pérdidas de calor asociadas al ambiente.

En este equipo se puede evaluar el desempefio variando las temperaturas del Pinch, tanto
calientes como frias, y asi identificar las regiones factibles del proceso. AT, debe ser
siempre positivo o de lo contrario existe un cruce de temperaturas en el intercambiador.
Para HX3 se fija AT, y para los intercambiadores HX1 y HX2 se fijja que todas las
temperaturas (de cada uno de ellos) del lado caliente sean iguales. Como se explico
anteriormente, la factibilidad térmica se puede lograr variando el flujo masico de la corriente

GOX, y méas adelante se analizara el impacto de esta variable (X5).

3.3.3.2 Turbinay carga de refrigeracion de la Cold Box, variable X1

X1 permite identificar la cantidad de flujo que ingresa a la turbina, y este se debe adecuar
para no tener exceso o falta de capacidad de enfriamiento; esta variable es manipulada en
T-AIR. La Figura 3-23 muestra que cuando AQ. > 0, no hay suficiente flujo de calor cedido
por el destilado al rehervidor. Esto es debido al déficit de masa que la turbina le esta
entregando a la HPC, lo cual vuelve una operacion inviable. Con AQ. < 0 debe existir una
fuga de calor para compensar los requerimientos del rehervidor, lo cual traduce en
ineficiencias del condensador principal, y por lo tanto de la CASU. Para este caso X1 debe

ser mayor a 0.72.

100 1

-100

AQc (kW)

-200 ]

-300 ] T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T
0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90
X1

Figura 3-23: Variacion AQ. en funcién de X1, zona operativa factible
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La Figura 3-24 presenta el AT en funcién de X1, donde los valores negativos reflejan la
existencia de cruce de temperatura en el PHX. Estos valores se obtienen cuando X1 <
0.72, mostrando cruce en HX1. Para HX2 solo existe un rango muy pequefio de factibilidad
termodinamica (0.7<X1<0.80). Para valores de X1<0.7 se observa una insuficiencia de la
capacidad calorifica en el sistema, ya que la formacion de liquido por parte de la turbina
es insuficiente. Para valores de X1>0.8 se encuentra que la corriente caliente de alimento
(corriente 2) en la seccién fria de la PHX no dispone de energia suficiente para calentar
los flujos de la seccion caliente del PHX. En este caso hay un exceso de “frio” en la Cold

Box, ocasionado por el alto flujo de aire liquido producido en la turbina.

2.0 7
o] | --- HX1
' ! —HX2
0.0
| 1
Q -1.0 A ,’ Variable X1 Intercambiador PHX
= 1 [
a -2.0 - !
2 i ! Air 5 I——AANNA—— 3—  Adestilacion
-3.0 | ; g |
40 ] ' GSX_JWWT s_.ﬂqo HPC»
' v
T | L——Wurk———r
-5.0 i px 20
'6.0""Illllllllllllllllllll
0.65 0.70 0.75 X1 0.80 0.85 0.90

Figura 3-24: Representacion de variable X1 y zona termodinamica factible.

La Figura 3-25 muestra la proporcionalidad entre el aumento de carga a la turbina y R; 4z,
y la disminucién de ¢ en la zona del proceso factible. Esto es debido a la necesidad de
retirar el calor excedente del condensador principal, impactando en gran medida la
destruccion de exergia y la eficiencia exergética. La configuracién de esta variable debe
presentar un optimo para los requerimientos de productos liquidos en la CASU. Entonces
el rango de factibilidad es 0.72 < X1 < 0.8.
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Figura 3-25: Variacion de R, 4z Y € respecto a X1.

3.3.3.3 Aire de alimento en HPC y LPC, variable X2

El divisor de flujo T-LAIR separa la corriente restante de aire que no pasa por la turbina,
alimentando la LPC y HPC. La Figura 3-26 a la izquierda muestra que todos los rangos

son validos para AT, y a la derecha que X2 debe ser mayor a 0.38 para que AQ; < 0.

1.6 - 1.0 ;
1.4 0.5
12 ] 0.0 ]
1.0 ] 057
< ] <-1.0 1
2 0.8 A §,
2 1 oQ-l.5 E
08 ; o S 20
041 = =-HX 2.5
0.2 3.0
0.0-----|----|---- '3.5:llll|llll|llll|llll
0.40 0.60 0.80 1.00 020 040 060 080  1.00
X2 X2

Figura 3-26: Variacion de AT, (izquierda), AQ. (derecha) respecto a X2

Al lado izquierdo de la Figura 3-27 se evidencia un incumplimiento (L/Gsep = 0) cuando
X2 > 0.94, siendo insuficiente la corriente 15 para retirar el calor en el separador. Sin
embargo, € permanece casi constante con la variacion de X2. Al lado derecho de la misma
figura se aprecia el aumento de Riar, que se estabiliza en X2 > 0.8. Entonces el rango de
factibilidad es 0.38 < X2 < 0.94.
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Figura 3-27: Variacion de L/Gg,,, € (izquierda) y Riar respecto a X2

3.3.3.4 Nitrogeno de desperdicio, variable X3

Esta variable es controlada en planta mediante la apertura de una valvula de control sobre
la corriente de GN2. El nitrégeno que no es retirado por la corriente GN2 saldra en la
corriente de venteo Waste GN2 y debido a la dificil separacion del argén, del oxigeno y del

nitrégeno, ambas corrientes tendran trazas de argon.

Para todo el rango de X3 hay una zona termodinamicamente factible para las tres
restricciones de la operacion (L/Gg.p, ATp y AQc). La Figura 3-28 muestra el incremento
de R, 4z @ medida que X3 aumenta. Esto se debe a que la corriente Waste GN2 disminuye,
aumentando el flujo de alimento en la SSC (corriente 21). X3 es fija cuando se conoce el
flujo masico de la corriente Waste GN2 (utilizado en el sistema de purificacion) y el resto
de producto es venteado a la atmosfera en la corriente GN2. El nitrégeno que sale de la
LPC por cima (suma de nitrogeno en GN2 y Waste GN2) es fijado por las ecuaciones de

masa Yy energia de la unidad. Por esta razén X3 no tiene un impacto notable sobre ¢.
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Figura 3-28: Variacion de R, 4z Y € (izquierda) respecto a X3

3.3.3.5 Superstage Column y Argon Cond., variable X4

En la Figura 3-29 se aprecia la zona en la cual hay una viabilidad operacional en el
condensador de argdén. Cuando no hay suficiente flujo masico de alimento que entrega el
divisor de flujo T-KET hacia el separador (X4 > 0.4), la temperatura incrementa de forma
exponencial. Este efecto es tan marcado que el calor recibido es lo suficiente grande para
producir una corriente en fase gaseosa (L/Gs,, = 0). Esto no es viable debido a que el calor
retirado en el condensador debe ser recibido por la corriente 14, lo que obligaria al uso de
otro flujo o utilidad para retirar el calor excedente. Cuando X4 < 0.4, la temperatura en el
separador se mantiene casi constante, el cual refleja las condiciones de saturacion (s, =
85 K, P = 127.9 kPa).
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Figura 3-29: Efecto de X4 en la temperatura de saturacion y relacion masica de liquido

en vapor en el separador

A la izquierda de la Figura 3-30 se aprecia el rango del calor retirado en el condensador

de argon (612-635 kW) para la region factible, y se observa que el cambio en la

temperatura es minimo. La figura de la derecha muestra que esta variable no presenta

mayor influencia en ¢. Esto Ultimo es debido a la integracién térmica al usar la corriente 15

para retirar el calor en el condensador de argdén. Sin embargo, si se observa un impacto

en R; 4z a causa del aumento del flujo de alimento liquido a la LPC. Entonces, se espera

tener el flujo minimo adecuado para el funcionamiento correcto del separador, y un mayor

alimento en la LPC si se desea favorecer la Riar.
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Figura 3-30: Variacion de Ty, y calor retirado en el separador (izquierda), RiarY €
(derecha) respecto a X4
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3.3.3.6 Efecto de la salida de GOX, variable X5

En la Figura 3-31 (izquierda) se puede apreciar que el proceso no es viable para valores
de X5 > 0.50, pues por encima se aprecia un cruce de temperaturas en el HX1. Esta
variable es la méas sensible a AT, en el PHX. En la seccion 3.2.3 se evidencié que el cruce
de temperaturas era por ausencia de GOX. En este caso se observa que cuando todas las
demds variables estan fijas, no hay cruce. Sin embargo, si cambiara otra variable de
operacion en planta este cruce de temperatura podria ocurrir. En la figura de la derecha se
observa la disminucion de e con el aumento de X5, es decir que producir LOX favorece e.
Esto se debe a que la exergia masica especifica en los productos liquidos es mayor que
en los productos gaseosos. No hay influencia en L/Gs,, Y R4z porque la separacion de la
corriente de salida por fondos de la LPC no interactda con el condensador principal ni con
la SSC.

El GOX es requerido para el cliente On-Site y generalmente su demanda es fija. Sin
embargo, este flujo se deja como variable debido a que puede existir una division y ventear
el excedente o producir mas liquido. En todo caso, la produccién de liquido queda sujeta
a la cantidad producida por la LPC por fondos (corriente 18) y la produccién de oxigeno
liquido y gaseoso por el divisor T-LOX. Se recuerda (ver seccién 2.2.1) que el cliente On-

Site no esta consumiendo GOX.
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Figura 3-31: Variacion de AT, (izquierda), ¢ (derecha) respecto a X5
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3.3.3.7 Produccion de nitrégeno liquido, variable X6

Por medio del divisor de flujo T-SLF, la corriente de nitrégeno puro que sale de la PHX
(corriente 9) se separa para almacenar LN2. En la Figura 3-32 se aprecia que a un valor
de X6 > 0.015, el HX2 presenta cruce de temperatura. La falta de LN2 en la LPC ocasiona

una reduccion de LO; por fondos, restando frio a la PHX al mantener X5 constante.
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1.00 A

0.80 AN

AT (K)

0.60 S
0.40 AR

0.20 A

000 HmH————————7T "
0.00 0.01 0.02

X6
Figura 3-32: Variacion de ATy respecto a X6

En la Figura 3-33 (izquierda) se aprecia que hay muy poca produccion de LN2 cuando
X5=0.45, y que no hay mayor variacion de R, 4z Y €. ESs posible aumentar la produccién de
nitrégeno liquido disminuyendo X5, es decir, aumentar el paso de oxigeno gaseoso e
incrementando el frio en HX1, a expensas de la produccion de LOX. En la figura de la
derecha se observa un incremento notable en la produccién de LN2 respecto del caso base
si X5=0.4. Esto tiene como resultado un aumento de ¢ debido a la mayor produccion de
LN2 a expensas de la produccion de argdn. No es posible tener una mayor produccion de
LN2 debido a la necesidad de liquido en la LPC para realizar la separacion, ocasionando

un fallo en la simulacion.
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Figura 3-33: Variacion de R, 4z Y € respecto a X6 con X5=0.45 (izquierda), y X5=0.4
(derecha).

3.3.3.8 Variacion del flujo de aire, variable XF

Disminuir el flujo de alimento contribuye a la eficiencia de la planta, debido al impacto que
tiene en el compresor principal y la produccién de gases de venteo. El control que tiene el
compresor (BLAC) permite operar bajo diferentes cargas de aire, ajustando la velocidad
rotacional del motor por medio de un variador de frecuencia para que coincida con los
requisitos de demanda variable, manteniendo una presion constante (Marshall & Scales,
2020).

Se pretende estudiar un rango de relacion del cambio de flujo del aire respecto al EDM
(XF) expresado como XF = (Freed PBO — Freed current)/Freed PBO-  Si Freed current >
Freed PBO, Manteniendo las salidas de LOX y LN2 constantes, existira mayor cantidad de
gases de venteo. Esto no es aconsejable en la planta, por lo que se analiza la condicién
Freed current < Freed ppo @rgumentado que la planta ya opera con capacidad sobre
instalada. En la Figura 3-34 se puede observar que es posible aumentar la relacién del
cambio de flujo del aire respecto al EDM hasta XF=0.028, a valores superiores, HX2
presenta cruce de temperaturas, debido a la insuficiencia de frio (GOX) en el

intercambiador. AQ. < 0 en todo rango de XF > 0.028.
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Figura 3-34: Variacion de ATy respecto a XF

(ATP (K)

A la derecha de la Figura 3-35 se puede observar el impacto que tiene XF en el consumo
eléctrico en el BLAC, permitiendo reducir hasta 180.5 kW y un leve incremento en €. En la
figura de la derecha, se observa la reduccién en el flujo de LAR al reducir el flujo de
alimento. Esto ademas demuestra que una leve mejora en ¢ tienes grandes impactos en

el consumo de energia.
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Figura 3-35: Variacion en el trabajo requerido por el BLAC, ¢ (izquierda) y Riar (derecha)
respecto a XF

3.3.3.9 Discusio6n de analisis de sensibilidad

La sensibilidad de las variables de respuesta referente a las variables de operacién permite

realizar una priorizaciéon para llevar a cabo una optimizacion posterior. La Figura 3-36
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presenta los rangos (diferencia del valor maximo y minimo) de la eficiencia exergética (¢)
y relacion de produccién argén (R, 4z) para cada una de las variables en el andlisis de
sensibilidad. La variable que mas presenta influencia para € es X5, y para R, 4z hay varias

variables que tienen un impacto significativo excepto X5.
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Figura 3-36: Rangos de R, 4z y € para las diferentes variables de operacion en el PBO.

El comportamiento simultaneo de las dos variables de respuesta, respecto del cambio en
las variables de proceso se presenta en la Figura 3-37. El punto de cruce de las variables
(e=0.17) se debe a que la variable X5 esta fija para todas las demas variables. Las

variables X5 y X6 son calculadas al fijar las relaciones de produccion de R;px Y Rin2-
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Figura 3-37: Comportamiento de las variables de respuesta de R; 4z Y € para las
diferentes variables de operacion
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Como resultado del analisis de sensibilidad en la Tabla 3-18 se resume los valores para
cada variable cuando R;yx = 0.45y R, y, = 0. Se puede evidenciar que existe una mejora
del 26.4% en la eficiencia exergética, pero se afecta Riar €n 22.1%. Como consecuencia,
el indicador de consumo especifico de energia disminuye en 27.1%. Esto demuestra que

es posible obtener una mejora en la CASU produciendo la misma cantidad de LOX y LN2.

Tabla 3-18: Rangos de variables en el PBO y resultados del analisis de sensibilidad con
[RLox, Rin2] = [0.45,0.0]

Rango de viabilidad

Variable min max AS* OBP (EDM)  V.P (%)
X1 0.708 0.800 0.800 0.724 10.5
X2 0.390 0.890 0.890 0.500 78.0
X3 0.100 1.000 1.000 0.350 185.7
X4 0.110 0.390 0.380 0.270 40.7
X5*** 0.000 0.480 0.628 0.450 39.5
X6*** 0.000 0.050 0.000 0.000 -
XF 0.000 0.029 0.290 0.000 -

ED (kW) 2,593 3,529 -26.5
€ 0.222 0.175 26.4
RLAR 0.658 0.844 -22.1
C.E (kwit) 1.035 1.419 -27.1

*  AS = Dato optimo encontrado en andlisis de sensibilidad.
** VP = Variacion porcentual®.

***  Variables dependientes por fijar LOX y LN2

Debido a que el analisis de sensibilidad fue elaborado modificando una sola variable a la
vez y fijando las demas, se debe realizar un estudio mas completo. En este caso es
necesario ver el efecto del cambio de todas las variables del proceso simultaneamente
sobre las variables respuesta. Sin embargo, el analisis anterior permitié obtener algunas
caracteristicas del proceso y la identificacion de interrelaciones entre algunas variables. El
cambio de X1 (alimento a la turbina) estéa limitado a la eficiencia de la turbina. X2 determina

el flujo de la LPC y HPC, si disminuye el alimento en la HPC (X2 - 1) disminuira el valor

9 La variacion porcentual (V.P) es definida como la razon de la diferencia de los valores
optimizado y de referencia entre el valor de referencia.
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de la corriente 13. Esto indica que X4 esta correlacionada con X2, teniendo que disminuir
R4 para cumplir la demanda de alimento al separador de argén L/G,.,. También se
observa que X5 tiene dependencia con X2. Si X2 tiende a cero habra un mayor flujo en la
corriente 8, haciendo que el HX3 tenga mayor cantidad de frio. Como consecuencia, X5
tiene que disminuir para compensar este exceso de frio (y viceversa) para dar

cumplimiento al AT.

X6 también restringe el proceso debido a que la remocion de energia de la Cold Box en el
producto LN2, disminuye el flujo mésico de la corriente 10. Esto da lugar a el
incumplimiento del AT, y la no convergencia de la LPC. Esta compensacién de frio se
puede suplir de dos formas; con la reduccion de X5 o con la adiciéon de nitrégeno liquido

en la corriente 10 externa al proceso (ver Anexo 2 corriente de LN2 ADD).

Con base en lo anterior se pudo identificar que existen combinaciones de las variables que
permiten aumentar la eficiencia exergética (¢) sin perjudicar en gran medida Riar. Esto
deja abierto el problema de optimizacion multiobjetivo. En este sentido se realizé la
evaluacion de 600 puntos de operacion (i.e. 600 individuos) presentadas en la Figura 3-38,
fijando la producciéon de LOX y LN2 [R;ox, Ry;v] = [0.45,0.0] (Produccion en el PBO) y se
cambio de forma aleatoria el valor de las diferentes variables de estudio (X1, X2, X3, X4y
XF). Se tuvieron en cuenta los limites establecidos en la Tabla 3-18 con el fin de observar

la interaccion entre las variables.

Se puede observar que R, 4 €S inversamente proporcional a ¢, la regién de busqueda para
determinar la solucién Pareto y permite evidenciar que hay individuos con mismos valores

de €y R; 4z que cumplen y otros que no cumplen las restricciones del proceso (L/Ggepp, ATp

ep
y AQ.) debido al cambio en las variables de operacion de forma simultanea, los rangos de
viabilidad también cambian, como es el caso de X5, donde su célculo en la Tabla 3-18
presento un valor superior al encontrado en el analisis de sensibilidad, sin incumplir

ninguna restriccion del proceso.
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Nota: La linea presentada en la figura fue elaborada de forma cualitativa para identificar la ubicacion
tentativa y la forma esperada de la solucién Pareto.

Figura 3-38: Simulacion de 600 puntos aleatorios para Riox=0.45y Run = 0.

Al ser calculadas X5 y X6 mediante las producciones Riar ¥ Rin2 respectivamente, de la
Figura 3-36 y Figura 3-37 se puede determinar que las variables de mayor peso frente a
e son X1y XF. En el siguiente capitulo se muestra la solucién del problema de maximizar
€Y Ry 4 fijando la produccién de oxigeno y nitrdgeno encontrando el mejor set de variables

a ser cambiadas de forma rapida en la CASU.
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4.0ptimizacion Multiobjetivo

Debido a la intensidad enérgica del proceso criogénico para la separacién de gases del
aire, es de interés aumentar la eficiencia en plantas en operacion continua, cumpliendo los
estandares de pureza, y permitiendo obtener mayor rentabilidad y productividad. En la
seccion 3.3.3 se mostré que el incremento de productos liquidos disminuye la eficiencia
exergética debido al incremento en la fuga de calor en el condensador principal (AQ.). En
la seccibn 2.2.2 se describi6 como la CASU estudiada presenta una capacidad
sobreinstalada. Por ultimo, en la seccion 3.3.3.9 se observo que al graficar Riar Vs € hay

un frente Pareto 6ptimo debido a que los dos objetivos son antagonicos.

Lo anterior indica que el problema de optimizar la CASU estudiada, bajo demanda variable,
corresponde a un problema multiobjetivo. En este caso, conocida la demanda oxigeno y
nitrégeno, se pueden obtener los mayores valores de eficiencia exergética y produccion de
argon para no llegar a sobreproduccion. Esto mitigaria problemas como: altos inventarios
de liquido, venteos de productos y/o paradas de planta, y el aprovechamiento al maximo

del aire alimentado para la destilaciéon de productos liquidos (recuperacion).

La diversidad de trabajos realizados sobre la optimizacién en plantas criogénicas es amplia

y se destacan soluciones a problemas como:

- Disminuir la destruccion de exergia en los equipos mayores como las columnas de
destilacion (Omar et al., 2017) y recientemente en los intercambiadores de multiples
corrientes (Guo et al., 2015).

- Optimizar configuraciones de la superestructura empleando matrices con la
funcion objetivo de reducir la energia de la planta (Ziebik & Gtadysz, 2018).

- Realizar optimizacion en tiempo real (RTO) con horizontes de planificacion de
demanda (Kalavani et al., 2019)

- Reduccién de costos de energia simulando CASUs en estado estacionario. (Yan et
al., 2010) y (Zhu et al., 2009).
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Zhu et al., (2009) realizaron la optimizacion de una ASU existente usando el método de
retroceso basado en homotopia (homotopy-based backtracking method). La funcion
objetivo fue reducir el costo de compresion del aire variando la demanda del producto. Este
trabajo realizé un andlisis de sensibilidad para encontrar zonas factibles de operacién de

la planta, variando las composiciones de Ar, N2 y O; de alimento.

En este contexto, este capitulo tiene como finalidad presentar el desarrollo de un algoritmo
de célculo elaborado en MATLAB que permitiria a la CASU modificar las variables de
operacion para diferentes demandas de oxigeno y nitrégeno establecidas en la seccién
2.2.2. El algoritmo se desarrollé con el propdsito de maximizar la eficiencia exergética y la
produccién de argon liquido en la CASU. La herramienta fue desarrollada e implementada
en una unidad de computo de escritorio, con procesador AMD Phenom 9550 Quad-Core
de 2.20 GHz, de 8 GB de memoria RAM.

4.1 Planteamiento del problema de optimizacion

El problema se formula con el propoésito de maximizar la eficiencia exergética y la
produccion de argoén liquido, variando demandas de producto liquido de oxigeno y
nitrégeno. Las funciones objetivo deben estar sujetas a las variables de operacion (X,,¢),
las restricciones operativas, los parametros fijos, la estructura existente de la planta y las
imposiciones termodindmicas del modelo simulado. En la ecuacién (14) se presenta el
planteamiento del problema multiobjetivo de variables continuas con restricciones. Este es
similar al realizado por Zhu et al., (2009), con la diferencia de que en este caso se realiza

una optimizacion multi-objetivo.

La funcion (f) describe el proceso en estado estacionario por las ecuaciones MESH (masa,
relaciones de equilibrios, sumas de fracciones molares, entalpia) ademas de los balances
de energia; trabajo del compresor, turbina y bombas y los flujos de calor de los intercoolers

y aftercooler del proceso, las cuales son calculados por el simulador HYSYS.

Funcion Objetivo: min [—¢, —R; 4z ]

sujeto a:f(Xprod:Xopt:Xfix:Xexercons) =0
Xprod = [RLox) Rinz]

XéOnS S XCOTlS S XCI‘{)TLS

L Y
Xopt = Xopt = Xopt

(14)

Donde;
€cp- Eficiencia exergética de la CASU
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Ry 4R: Relacion de produccién de argén liquido

Xprod: Vector de relacion de produccion de LOX y LN2

Xopt: Vector de variables de operacion

Xrix: Vector de variables parametrizadas tomadas de EDM
Xexp: Vector de variables parametrizadas calculadas.
Xcons: Vector de restricciones

El resumen de la cantidad de variables o dimensién de los vectores se presentan en la
Tabla 4-1.

Tabla 4-1: Cantidad de variables del problema de optimizacion

Variable Descripcién Dimension
Xprod Ruox, Rinz 2
Xopt X1, X2, X3, X4, XF 5

Fraccion molar de alimento 3

Temperatura 17
Xfix

Pureza 6

Disefio 36

Presion y caida de presién 10
Xexp Eficiencias 11

Caida de presion en valvulas

min T. de PINCH en HX3 1

El nimero total de variables es de 100, sin contar las variables asociadas a la estructura
de la planta (i.e. las relacionadas con el diagrama de flujo de proceso y las
interconexiones). Estas Ultimas permitian plantear problemas mas complejos de
optimizacion, los cuales no son del alcance del presente trabajo. A continuacion, se realiza

una explicacion y un detalle de la funcion objetivo y de las variables presentadas.

4.1.1 Funcion objetivo, [€, Rpar]

La eficiencia exergética (¢) se calcula con la ecuacién (13). Debido a que Riox Y Rinz son
fijas, se elige Riar para la optimizacion pues es la Unica variable de productos liquidos que
se puede ajustar (dadas las condiciones de pureza del argdn). Ademas, el argén es el
producto con mayor valor de venta por unidad de masa. Por lo anterior, para valores fijos

de Riox Y Rinz se pretende obtener la mayor € en rangos Optimos de Riar.
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4.1.2 Variables parametrizadas en la simulacion y el disefio

En la Tabla 4-1 se presentaron las diferentes variables parametrizadas (Xf;,) en la
simulacién, estos pardmetros son posibles variables que fueron fijados con valores
inamovibles en la optimizacion. En la Tabla 4-2 se presenta un resumen de la descripcion
y dimensiones de las 36 de los parametros fijos de disefio usadas en la optimizacion. No
se brindan valores puntuales o datos especificos debido al manejo confidencial de la

informacion de la planta.

La configuracion de la planta presenta una alta integracion térmica a tal punto que no es
necesario servicios de proceso externos. Sin embargo, en un futuro se podria incorporar
variables asociadas a la interconexién de corrientes en la planta, generando matrices de

diferentes configuraciones, y asi realizar una optimizacion de la infraestructura existente.

Tabla 4-2: Variables parametrizadas de disefio

Unidad Descripcién Dimension
Compresor BLAC Numero de etapas de compresion 1
PHX Numero de corrientes 6
Seccién de destilacion Numero de etapas de Folumna . 3

Numero de plato de alimento o salida 17
Valvulas Adecuacion del proceso 9

Las variables parametrizadas calculadas X,,,, fueron tomados del EDM con excepcion de
las eficiencias. La eficiencia politrépica de compresion (73.8) fue tomada a partir de la
Figura 3-4 para los cuatro compresores, se trabajé con eficiencia de plato de 1 en las tres
columnas. Para las bombas de oxigeno y argon, eficiencias de 75% y por ultimo, la
eficiencia en la turbina fue calculada a partir de la temperatura (101.6K) y presion de salida
(575.2 kPa).

4.1.3 Vectores de variables de operaciéon y relacion de
produccion

El vector de variables de operacion X, fueron explicadas y analizadas en la seccion 3.3.3
del analisis de sensibilidad y en la Tabla 3-17 se present6 la definiciébn de cada variable.
Estas variables fueron elegidas debido a la facilidad de cambio que tienen en planta al ser

manipuladas en divisores de flujo a través del proceso con excepcion a la variacion del aire

de alimento XF y la relacién del gas de nitrégeno puro de X3. La variacion de XF se hace
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por medio del compresor BLAC. En el caso base (PBO) se trabaja con un vector de
demanda X,,0q4 = [RLox, Rin2] = [0.45,0.0], lo que permite calcular el valor de X5 y X6.
Respecto a la demanda, los limites de dicha variable se obtuvieron del andlisis estadistico
del histérico de operacion de planta, presentados en la Figura 2-4. En la Tabla 4-3 se
presentan los vectores de cada mes del afio 2019, con el objetivo de poder realizar una

comparacion y evidenciar la mejora respecto al consumo especifico de energia.

Tabla 4-3: Conformacion del vector [R,x, R n2] Y consumo especifico de energia por mes
del 2019 de la CASU analizada.

Mes Riar [RLox, Rinz] C.E (kW/kg)
ene-19 0.336 [0.250, 0.035] 1.24
feb-19 0.256 [0.235, 0.031] 1.25
mar-19 0.438 [0.294, 0.039] 1.23
abr-19 0.532 [0.343, 0.042] 1.22
may-19 0.417 [0.273, 0.039] 1.25
jun-19 0.557 [0.378, 0.059] 1.21
jul-19 0.425 [0.344, 0.053] 1.25
ago-19 0.356 [0.245, 0.038] 1.38
sep-19 0.395 [0.263, 0.051] 1.29
oct-19 0.490 [0.300, 0.047] 1.27
nov-19 0.348 [0.264, 0.037] 1.34
dic-19 0.338 [0.224, 0.043] 1.33

Como se menciond antes, los limites o rangos pueden variar con el cambio de alguna
variable de operacion (X,,.). Por este motivo, hay que ampliar los limites inferior (LB) y
superior (UB) que se obtuvieron en el analisis de sensibilidad resumidos en la Tabla 3-18.
En este sentido, la Tabla 4-4 presenta el limite inferior (LB) y superior (UB) que seran
utilizados en la optimizacién, y van acorde con limites teéricos que de cada variable, a
excepcion de X1 y XF que son calculados. El rango de X1 esta acorde con la capacidad

de refrigeracion explicada en la seccién 3.3.3.2, y se amplia en un 75%.

Es evidente que hay exceso de aire de alimento reportado en el EDM respecto a la
operacion actual. Por este motivo, el limite superior de XF se calcula a partir a la demanda
mas baja de Ruar = 0.239 evidenciada en el mes de febrero, y suponiendo una

recuperacion del 100% de argon.
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Tabla 4-4: Limites inferior y superior de las variables de operacién

Variable Definicién Limite inferior  Limite superior
X1 F2/FAir 0.696 0.829
X2 F4/F3 0.290 1.000
X3 FGN2/FAIir (N2) 0.033 1.000
X4 F14/F13 0.000 0.980
(Freed EDM — Freed current)
XF - 0.000 0.769

Las restricciones aseguran que el modelo tenga una viabilidad termodinamica y sentido
operacional, tal como se analizé en la seccién del andlisis de sensibilidad. En la Tabla 4-5

se presentan las restricciones de cumplimiento incluidas durante la optimizacion.

Tabla 4-5: Restricciones empleadas en el problema de optimizacion multiobjetivo.

Restriccion descripcion Condicion Equipo
1 Temperatura minima Pinch, ATp >0K HX1
2 Temperatura minima Pinch, ATp >0K HX2
3 Calor del condensador, AQ, <0kW Main. Cond.
4 Destruccion de exergia, Ep > 0kW  Proceso Global
5 Viabilidad de separador L/Gs,, > 0.001 Ar_cond_sep

4.2 Algoritmo de optimizacion

El algoritmo de optimizacién NSGA-II (Nondominated Sorting Genetic Algorithm) formulado
y desarrollado por Deb et al., (2002), es utilizado cuando se tiene problemas multiobjetivo,
en particular cuando hay objetivos contradictorios. En este caso la solucion 6ptima para
una funcién perjudica la respuesta de la otra funcién, generando una solucién de tipo
Pareto. El algoritmo presenta ventajas novedosas para la convergencia, las cuales se

resumen a continuacion:

- Elitismo controlado: lo cual ayuda en gran medida en facilitar la convergencia y
preserva la diversidad en los individuos.

- Distancia de apifiamiento (crowding distance): Es la distancia i formada por el vértice
de dos individuos en un cubo (ver Figura 4-1 inferior derecha). Esto permite

complementar rapidamente el set de soluciones. Al momento de evaluar individuos
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donde las funciones objetivo dan valores muy pequefios o grandes, i tiende a infinito
ocasionando el rechazo de individuos.

- Ordenamiento no dominado; al mantener la poblacion externa en cada generacion
ordenando todas las soluciones no dominadas como solucion inicial y participar en

todas las operaciones genéticas.

El procedimiento detallado se explica en el trabajo realizado por Deb et al., (2002). Primero
se crea una poblacion P, de N individuos a partir del vector de variables, las cuales siguen
una distribucion uniforme y son aleatorias. P, se ordena basado en la no dominacion,
entregando una tipificacién en base de ranqueo (niveles). A partir de la poblacion P, se
crean dos poblaciones hijas, seleccionando la mitad de la poblacion de posiciones pares 'y
la otra mitad de posiciones impares (torneo binario), se realiza el cruce (cruce aritmético)
y mutacion (mutacion gaussiana o normal), generando la poblaciéon Q, de decendencia de
tamafio N. Las poblaciones P, y Q, son combinadas generando una poblacion R de 2N

individuos, donde nuevamente se realiza el ordenamiento no dominado.

Este procedimiento se repite hasta finalizar con el nimero de generaciones como se
muestra en la Figura 4-1, donde el subindice t hace referencia al contador de cada una
de las generaciones. El tnico cambio de lo explicado anteriormente es que la poblacion Q,
no se crea de una poblacion aleatoria sino a partir de los individuos P;,; de tamafio N. Con
el set de individuos creados se realiza la combinacién para obtener R; de tamafio 2N, y el
elitismo se introduce comparando individuos de la poblacién actual con la previa. La
poblacion obtenida es ordenada de forma no dominada y rankeada, generando el set
(frente) F; de mejores soluciones no dominadas. Este set permanecera a través de todas

las generaciones, conservando asi la descendencia en la solucién.

Si el set F; es de tamafio menor que N, se selecciona el segundo mejor set no dominado
F2, asi hasta obtener una poblacién igual o mayor a N. Debido a que el tamafio de los sets,
no siempre suman exactamente el tamafio de N, el ordenamiento de distancia de
apifiamiento es utilizado hasta complementar la poblacion de N individuos, concluyendo

asi la generacion, y obteniendo Py, Y Qf41.

Lin (2011) implemento este algoritmo en Matlab, explicando las opciones del algoritmo y

suministrando los cédigos para su uso, los cuales son utilizados en el presente trabajo.
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Ademas, en ese trabajo se presentan varias soluciones a diferentes problemas
multiobjetivo, mostrando la velocidad y convergencia del algoritmo.

Ordenamiento Ordenamiento mediante
no dominado distancia de apilamiento P
t+1
Pt F1
N F2
F3
+
l‘"o_| Q
o
i o
N / | . 1 & Cuboid _ .
Rechazo | e 1 °
[ -- ]
| i+l .
Qt B £
Rt

Figura 4-1: Procedimiento del algoritmo NSGA-II adaptado de Deb et al., (2002)

4.3 Procedimiento y codigos de Optimizacion

El procedimiento de optimizacién se presenta en la Figura 4-2 el cual es adoptado del
trabajo realizado por Briones & Gutiérrez (2018), y los ficheros de los algoritmos (Lin, 2011)

se presentan en el Anexo 4.

Los valores de inicio se encuentran en el fichero TP_CONSTRUCT.m, donde se fijan los
siguientes parametros; nimero de individuos y generaciones, creacion del vector de limites
inferior y superior de las variables de operacion, y la evaluacién de la funcion objetivo como
una function handle. Las opciones del algoritmo no cambian, y se mantienen aquellas por

defecto presentadas por Lin (2011).

El fichero TP_CONSTRUCT _objfun.m contiene las instrucciones de la construccion de la
funcién objetivo, las variables de operacion y las restricciones del problema. Las variables
son exportadas a Aspen Hysys para la simulacién, calculando las funciones objetivo e

importandolas de nuevo a MATLAB. Si algun individuo incumple las restricciones
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impuestas en el modelo, sera guardado y rechazado en la siguiente generacién. Ademas,
se incorpora la instruccion de convergencia sobre la columna de baja presién (LPC); si la
columna no converge en la evaluacién de un individuo en 200 iteraciones reporta el valor

e=0Y R, 4 = 0, siendo omitido este punto en la siguiente generacion.

Iniciar

v
Parametros de

MATLAB envia instruccién de |\ inicio (disefio y

apertura de HYSYS \\ algoritmo)

\
v

\
Generar la poblacion inicial del

MATLAB envia informacién \
! algoritmo

requerida para realizar la
simulacion en HYSYS \\

\
A
Evaluar las funciones objetivos

y ..
MATLAB envia instruccién para Evaluacion del : > PR
ejecutar la simulacién en disefio en |« » y funciones de restriccion via [+—
HYSYS HYSYS HYSYS
/
4 /
MATLAB guarda los resultados / Ordenar, reproducir y mutar la
de la simulacién (objetivos y / poblacion

restricciones)

2 /

Maximo numero de
generaciones alcanzado

MATLAB envia instrucciéon de /
cierre de HYSYS / Proceso l«—Si

. No
Fin ¢

Genere nueva
poblacion

Figura 4-2: Procedimiento de optimizacién, adaptado de (Briones & Gutiérrez, 2018)

Existen varios manuales y ejemplos donde se puede consultar la forma de realizar la
invocacion y la manipulacion de las variables, realizando la conexion MATLAB-HYSYS.

Los valores de la funcién objetivo y restricciones estan calculados en las hojas de calculo
de HYSYS FOy VR, ademas contiene las celdas de los valores importados desde MATLAB

(ver Anexo 3).
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Con la creacion de los parametros de inicio, funcion objetivo y restricciones, se ejecuta la
instruccion nsga2.m. En la Tabla 4-6 se presentan las instrucciones de forma secuencial,

las cuales pueden ser profundizadas en los trabajos de Lin (2011) y Deb et al (2002).

Tabla 4-6: Instrucciones secuenciales contenidas en el fichero nsga2.m

Archivo.m Descripcidn
verifyOpt Verifica el cumplimiento de las opciones del algoritmo
initpop Creacion de variables de operacion aleatorias y distribucién normal
evaluate Se evalla las funciones objetivo y sus restricciones mediante HYSYS

Ordenamiento no dominando, calculando la matriz de dominancia.
ndsort Genera el primer ranking y calcula la distancia de apifiamiento entre
individuos.
Se inicia el ciclo While para la evaluacion de las generaciones hasta llegar a la
generaciébn maxima.

Seleccion de nueva poblacién mediante torneo binario entre

selectOp individuos

crossoverOp Cruzamiento aritmético

mutationOp Mutacion Gaussiana

evaluate Evaluacién de la nueva poblacién, elegida mediante torneo binario,

con cruce y mutada

Combinacion de la poblacién de la generacién anterior con la nueva, creando la
poblacién R de 2N individuos.

ndsort Ordenamiento no dominando

Extrae el (los) ranking con los mejores individuos y de ser necesario
extractPop complementados mediante la distancia de apifiamiento, creando la
nueva generacion de N individuos.
plotnsga Figura guiada (figure GUI) con la solucién Pareto de la generacion
CallOutputfuns  exporta la informacion en el fichero de texto
Cierre de ciclo; end While

4.4 Resultados de Optimizacion

Los resultados de las funciones objetivo son presentados en una figura guiada (GUI figure),
como se observa en la Figura 4-3. Las poblaciones, funciones objetivos y restricciones de
cada generacion son guardadas en un archivo de texto, y en la Tabla 4-7 se presenta las
salidas en el archivo de texto. Una de las ventajas del algoritmo es la posibilidad de usar

la solucién obtenida del archivo de texto para continuar la evaluacion de mas generaciones.
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Esto es util cuando el usuario encuentra discrepancias entre las soluciones de la Ultima y
pendltima generacion.

MSGA-I
Generations:

1 ” Generation 10 / 30
2 -0.55
3
: 28 g
5
7 -0.65 O
8 %
5
O |~ O °
- %
Optimization state: £ 075 e
oo o
1 2 _E'
1 |currentGen 10 0.8 %
2 |evaluateCount 400 8
3 |totaTime 1.69518+04 -0.85 o
4  [firstFrontCount 40 Q:J
5 |frontCount 1 0.9 a:lé
F |avgEvalTime 47 4274
-0.95
024 022 0.2 -0.18 -0.16
Pause  Stop Plot new objective 1

Figura 4-3: Resultados de optimizacién presentadas en la figura GUI (Lin, 2011)

Tabla 4-7: Resultados guardados en archivo POPULATION.txt

Salida Detalle de salida Salida Detalle de salida
currentGen Generacion actual Var4 Variable X4
evaluateCount Acumulado de individuos Var5 Variable XF
totalTime Tiempo de generacion actual (seg) Objl  Funcion objetivo, &
firstFrontCount Individuos del frente F1 Obj2  Funcion objetivo, Ry 45
frontCount Cantidad de frentes Consl Restriccion HX1
avgEvalTime  Tiempo total del algoritmo (seg) Cons2 Restriccion HX2
Varl Variable X1 Cons3 Calor del condensador
Var2 Variable X2 Cons4 Destruccion de exergia
Var3 Variable X3 Cons5 Viabilidad del separador

A continuacién, se realiza la optimizacién para las producciones reportadas en el EDM
seguida del vector de demanda variable. En todos los casos se cumplen los requerimientos

de pureza en las corrientes de producto.
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4.4.1 Optimizacion con produccion reportada en el EDM

En este caso se eligi6 un modelo con 40 individuos y 30 generaciones para el vector de
relaciones de produccién [Rrox, Rinz] = [0.45, 0.0], obteniendo un total de 1,200 individuos
evaluados. En la Figura 4-4 se presenta los diferentes frentes para algunas generaciones
del algoritmo y el punto de relacion de produccion del argdn R ar tomado de la Tabla 3-18
del PBO (RLar=0.844). Se puede observar que en la primera generacion (G1) los individuos
son calculados de forma aleatoria y la mayoria presenta incumplimiento (Cl) en las
restricciones. Una de las mejoras que presenta el algoritmo NSGA-II es la creacion rapida
de un primer frente a través del método no ordenado, brindando una idea del perfil del
Pareto solucién. Ya en la décima generacion (G10) se observa acercamiento a la
convergencia y no hay individuos con incumplimiento. En G20 y G30 se observa que se
amplia el rango del frente Pareto y se evidencia muy poco cambio entre las soluciones,
permitiendo convergencia al frente Optimo. Los valores negativos se deben al

planteamiento de maximizar la funcion (ecuacién (14)).
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Figura 4-4: Resultados de frente Pareto para diferentes generaciones en [Riox, Rinz] =
[0.45, 0.0]
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El algoritmo es efectivo en encontrar convergencia en pocas generaciones, tiene la
caracteristica de emplear en la mutacién un escalar (scale) que determina la desviacién
estandar de los individuos aleatorios generados y un factor de encogimiento (shrink) el cual

va disminuyendo con el aumento de generaciones (Lin, 2011).

Se observa mediante la Figura 4-4 que el algoritmo converge en la generacion 30 después
de un tiempo de 686.4 min (11.4 hr). El rango de R, 4 varia de 0.617 — 0.928 y la ¢ de
0.165 - 0.233. En la Figura 4-5 se presenta la solucion obtenida en la generacién 30 y en
la tabla adjunta se comparan los resultados optimizados respecto de una Riar similar al
EDM. En este caso se evidencia que el caso 6ptimo permite disminuir la variaciéon del aire
de alimento (XF) en 0.0642.

1.00 .
] EDM Optimo V.P (%)*
1 e RLAR 0.8440 0.8403 -0.4
0.90 A -
. R X1 0.7240 0.7430 2.6
T 080] EOM N X2 0.5000 0.7955  59.1
i4 ] ‘s\ X3 0.3500 1.0000 185.7
0.70 ] s.\ X4 0.2700 0.0993  -63.2
] o, XF 0.0000 0.0642 -
0.60 . C.E (kw/kg) 1.4190 1.3296 -6.3
050 ] Ep (kW) 3,527 3,361  -4.7
015 017 019 021 023 025 -E 01755 01826 4.0
€ * V.P: variacion porcentual

Figura 4-5: Solucién Pareto del vector [RLox=0.45, Rin2=0.00] y comparacion respecto al
EDM.
Las variables de operacion con mayor variacion porcentual (V.P) son X3 (V.P=185.7%),
X4 (V.P=-63.2%) y XF. Como se pudo evidenciar en la Figura 3-37 el incremento de X3y
X4 tienen impacto sobre la produccion de argén. X3 hace referencia al incremento de la
produccion de nitrégeno gaseoso por cima de la columna de baja presion (corriente 12).
Debido a que no hay produccion de nitrégeno liquido, la corriente Waste GN2 contiene
trazas de argoén, disminuir su valor permite incrementar la composicion molar en la

corriente de alimento en la SSC (corriente 21).

La division del flujo realizada en T-KET permite alimentar el separador de argén (corriente
15) y la Superstage Column (corriente 14) a partir de la corriente de fondos de la columna

de alta presion (corriente 13). La variable X4 fue establecida como la relacion de flujos
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masicos de la corriente 14 entre la corriente 13. En la seccion 3.3.3.5 se determind que la
corriente de alimento al separador de argén (corriente 15) debe ser la adecuada para
condensar el argén por cima de la SSC entonces, al disminuir la carga de alimento es

necesario incrementar X4.

El impacto de X3 y X4 se puede ver en la recuperacion de los productos liquidos. La
recuperacion es definida como la relacion de flujos mésicos de la produccién del
componente i liquido entre el alimento por la composicion del componente i en el aire de
alimento; F;/F,;,-x;. En la Tabla 4-8 se puede apreciar el incremento en la recuperacion de
los productos respecto al EDM es superior al 47.7%, esto contribuye en la eficiencia

exergética debido a que los productos no estan siendo venteados a la atmosfera.

Tabla 4-8: Comparacion de la recuperacion de los productos liquidos entre el 6ptimo y
EDM.

Compuesto EDM Optimo V.P (%)

LN2 0.000 0.0000 0.0
LOX 0.446 0.4770 a7.7
LAR 0.844 0.8979 89.8

Realizando estos cambios se obtiene una reduccién de 6.3% en el consumo especifico de
energia respecto al EDM. En cuanto el andlisis exergético se evidencia una mejora en la
eficiencia exergética (¢) de 4.0% y una reduccion de 4.7% en la destruccion de exergia
(Ep). La contribucién mas significativa a esta mejora es la reduccion en el flujo de aire de
alimento requerido (XF) para la produccion establecida en el manual de operacion. Esto
disminuye; la potencia requerida por el compresor (BLAC), el calor retirado en el
condensador principal y la produccién de los gases de venteo, aumentando la recuperacion

de los productos liquidos por medio de las variables X3y X4.

En esta optimizacion con produccién reportada en el manual de ingenieria de disefio (EDM)
no se fija la produccién de GOX, permitiendo manipular la carga de entrada del aire. La
disminucion de GOX reportada frente al EDM es de 1.7%. Se comprueba mediante las
variaciones porcentuales que el EDM esta optimizado demostrando la estandarizacion de
los disefios que estas multinacionales elaboran a nivel mundial y estan sujetas a las
especificaciones de productos, incluyendo el oxigeno gaseoso suministrado al cliente on-

site.
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4.4.2 Optimizacidén con demanda variable.

Dada a la convergencia que ofrece el algoritmo durante la optimizacion del EDM, se
emplearon 40 individuos por generacion y 30 generaciones. Para la demanda variable se
utilizaran los valores del vector X,,,; mostrados en la Tabla 4-3, la cual refleja la
produccién del 2019. En este caso se realiz6 el célculo de 40x30x12 individuos (14,400).
En la Figura 4-6 se puede evidenciar que el mes con mayores eficiencias exergéticas es
junio, y el peor mes febrero. A excepcion del mes de junio, que presenta una pendiente
ligeramente mas pronunciada, la forma de los perfiles y su pendiente no cambian

significativamente entre si. Es claro que cada solucion Pareto es Unica para un X,,.,q dado.
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Figura 4-6: Solucion Pareto para diferentes meses del vector X4

Los rangos de € y R; 45 para los diferentes meses se presentan en la Tabla 4-9, y como se
observa el coeficiente de variacién (C.V) es inferior al 29.3%. Esto refleja que los rangos
cambian entre si significativamente, concluyendo que las soluciones Pareto cambian
acorde al vector de demanda. Por lo anterior se concluye que es la demanda la que juega

el papel mas importante en la eficiencia de operacion de la CASU.
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Tabla 4-9: Rangos de solucion Pareto considerando demanda variable

€ RiLar Rango
Max Min Max Min E RLAR
PBO 0.233 0.165 0.928 0.617 0.068 0.311
ene-19 0.222 0.159 0.838 0.531 0.063 0.307
feb-19 0.231 0.134 0.852 0.419 0.097 0.433
mar-19 0.242 0.177 0.839 0.515 0.065 0.324
abr-19 0.251 0.189 0.833 0.492 0.062 0.342
may-19 0.230 0.170 0.836 0.536 0.060 0.300
jun-19 0.258 0.225 0.789 0.527 0.033 0.262
jul-19 0.288 0.211 0.776 0.374 0.077 0.401
ago-19 0.265 0.161 0.830 0.314 0.104 0.517
sep-19 0.296 0.185 0.796 0.277 0.111 0.520
oct-19 0.261 0.191 0.825 0.421 0.070 0.404
nov-19 0.236 0.160 0.842 0.483 0.076 0.358
dic-19 0.273 0.159 0.826 0.297 0.114 0.529
X 0.077 0.385
o 0.023 0.087
Cv 29.3% 22.7%

Para evidenciar el impacto del vector X,,.,, en las eficiencia exergética se presenta el

comportamiento de las soluciones respecto a Riox (Figura 4-7) y Rinz (Figura 4-8).
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Figura 4-7: Variacion de las soluciones Pareto respecto a Riox.
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Figura 4-8: Variacion de las soluciones Pareto respecto a Rin2

Como se observa, ambas variables contribuyen en el cambio de la solucion Pareto y como

era de esperarse, se concluye que incrementar la produccion X,,,, favorece el aumento

de la eficiencia exergética.

Por ultimo y para una comprension mas general del proceso, en la Figura 4-9 se presenta
el impacto del aumento de la produccién en la solucion Pareto. En esta figura Rpod S€
define como la relacién de produccion mensual respecto de la reportada en el EDM para

oxigeno y nitrogeno. Para el caso base (PBO) el valor de Rprog = 1.

Se puede observar claramente que el incremento en la produccion X,,.,q permite mayores
eficiencias exergéticas. Esto es coherente con la ecuacién (13), donde la exergia deseada
de la CASU radica en la produccion de productos liquidos. Se puede ver la formacion de
una superficie, sugiriendo que hay un cambio lineal entre la eficiencia exergética y la

produccion de productos liquidos.
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Figura 4-9: Influencia en la produccién total (RPROD) en las soluciones Pareto de ¢ y
RLAR

En la Tabla 4-10 se presenta la informaciéon consolidada para valores de relaciones de
produccion de Riar cercanos al valor histérico. se evidencia que bajo las condiciones de
Xproa, la variacion de Ruar historico fue menor al calculado por la optimizacion en los meses
en negrita. Esto indica que la CASU analizada esta venteando productos en algunos
meses, presentando paros por tanques llenos y/o puede estar operando en una eficiencia
exergética muy por debajo de su potencia para un X, dado. El tiempo de computo para

encontrar la solucién promedio fue de 655.21 min por mes.

Finalmente, en la Tabla 4-11 se resume las variables operaciones con los valores de
produccion de argdn reportados en la Tabla 4-10. Se puede evidenciar que el consumo
especifico de energia y la eficiencia exergética no presentan cambios estadisticamente

significativos con C.V de 8% y 6% respectivamente.

Se comprueba que la relacion de alimento a la turbina (X1 = corriente alimento a la turbina
/ corriente de aire de alimento) no presenta un cambio significativo (C.V=2%), siendo
coherente a la condicion optima de menor retiro de AQ. (ver seccién 3.3.3.2) y optima
capacidad de refrigeracion en la Cold Box, se puede concluir que para una carga de aire

determinada la apertura en el divisor de flujo T-AIR puede ser fijjado en X1=0.77.
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Tabla 4-10: Resultados de Riar optimizado bajo demanda variable y comparacion con el
histérico de produccion de la planta.

RLAR
Mes [RLOX, RLIN] Histérico Optimo V.P t* (min)
PBO [0.450, 0.000] 0.844 0.840 -0.4 686.4
ene-19 [0.258, 0.036] 0.347 0.531 52.9 671.9
feb-19 [0.219, 0.029] 0.239 0.419 75.0 681.6
mar-19 [0.304, 0.040] 0.453 0.515 13.7 655.8
abr-19 [0.343, 0.042] 0.532 0.560 5.4 614.8
may-19 [0.282, 0.040] 0.431 0.536 24.5 635.6
jun-19 [0.378, 0.059] 0.557 0.556 -0.2 619.1
jul-19 [0.355, 0.054] 0.439 0.437 -0.6 653.4
ago-19 [0.253, 0.040] 0.368 0.361 -1.7 681.0
sep-19 [0.263, 0.051] 0.395 0.398 0.7 604.0
oct-19 [0.310, 0.048] 0.506 0.509 0.6 690.0
nov-19 [0.264, 0.037] 0.348 0.483 38.9 653.0
dic-19 [0.231, 0.044] 0.349 0.351 0.4 671.1
X 655.21
o 28.91
Ccv 4.4%

* tiempo de cémputo para alcanzar la G30

Tabla 4-11: Resultados de la optimizacién para R ar cercanos al histérico

X1 X2 X3 X4 XF 3 Ruwr | C.E (kW/kg) ED (kWh)
PBO  |0.7430 0.7955 1.0000 0.0993 0.0642 0.1826 0.8403 | 1.3296 3,361
ene-19 | 0.7428 0.9113 0.2039 0.1393 0.3369 0.2221 0.5313 | 1.1589 2,310
feb-19 | 0.7530 0.9979 0.1824 0.0648 0.4760 0.2313 0.4187 | 1.1035 1,828
mar-19 | 0.7691 0.9834 0.3977 0.0000 0.3249 0.2419 0.5151| 1.0295 2,371
abr-19 |0.7742 0.9945 0.5611 0.1152 0.2761 0.2461 0.5602 | 0.9992 2,547
may-19 | 0.7535 0.8619 0.3003 0.1232 0.3073 0.2298 0.5361| 1.1066 2,422
jun-19 |0.7798 0.8846 0.7353 0.0202 0.1782 0.2557 0.5557 | 0.9596 2,891
ju-19 |0.8084 1.0000 0.8450 0.0312 0.3083 0.2711 0.4367 | 0.8771 2,466
ago-19 | 0.7897 0.6776 0.8378 0.2253 0.4461 0.2511 0.3615| 0.9783 1,974
sep-19 | 0.7727 0.7070 0.7848 0.0000 0.3641 0.2520 0.3976| 0.9943 2,235
oct-19 |0.7701 0.8546 0.6815 0.1200 0.2823 0.2443 0.5092 | 1.0205 2,525
nov-19 | 0.7567 0.8756 0.3030 0.1525 0.3745 0.2356 0.4832 | 1.0757 2,183
dic-19 | 0.7763 0.9465 0.7665 0.0911 0.4620 0.2578 0.3510 | 0.9694 1,888
X 0.7705 0.8912 0.5499 0.0902 0.3447 0.2449 0.4714| 1.0227 2,303
o 0.0178 0.1078 0.2567 0.0691 0.0864 0.0138 0.0752| 0.0776  305.1721
cVv 2%  12%  47%  T7%  25% 6%  16% 8% 13%
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El aire no alimentado a la turbina (corriente 3) es dividido en T-LAIR, que controla los flujos
de alimento ala HPC (corriente 4) y LPC (corriente 5) y es cuantificada mediante la variable
X2 definida, como la relacién de flujos masicos de la corriente 4 entre la corriente 3. Esta
variable tiende a valores cercanos a 1, es decir que alimentar el flujo de aire a la columna
de baja presion (LPC) favorece las condiciones del proceso debido a los bajos
requerimientos de nitrdgeno liquido que actualmente ofrece la planta y aumenta la
produccién de oxigeno por fondos, recordando que por cima de la columna de alta presion

(HPC) se realiza la produccion de nitrégeno liquido.

El nitr6geno gaseoso saliendo por cima de la LPC se cuantifica mediante la variable X3, la
cual expresa la recuperacion de nitrégeno gaseoso puro como la relacién de los flujos
masicos de la corriente gaseosa de nitrégeno puro (GN2) entre el flujo de nitrégeno
contenido en el aire de alimento (Fu; y,). X3 presenta diferentes rangos, y esta
determinada por la produccion de argén (Ruar) requerida incrementando el valor en la
corriente de alimento a la Superstage Column (corriente 21). Como se mencioné
anteriormente, al maximizar la relacién de produccion de argén (Riar) se debe incrementar
la composicién molar de argdn en la corriente de alimento a la Superstage Column
(corriente 21), para lograr esto se debe disminuir la corriente de nitrégeno de desperdicio

(Waste GN2) la cual contiene una fracciéon molar de argén de 2X10 en promedio.

El oxigeno retirado por fondos de la HPC (corriente 13) y dividido por T-KET, alimenta el
separador de argén (corriente 15) y la LPC (corriente 14). X4 fue definido como la relacién
de los flujos masicos de la corriente 14 entre la corriente 13. Debido a que la corriente 13
esta en fase liquida, favorece la concentracion de argén en el alimento de la SSC, por esta
razén el flujo masico de la corriente 15 va a tender a ser la minima y necesaria para
condensar el argon en el condensador de argén, esto se puede ver en los valores bajos
de L/Gsep explicados en la seccion 3.3.3.5, explicando la tendencia de X4 a valores
cercanos a cero, sin embargo esta variable no presenta gran impacto en RLAR como se

presento en la Figura 3-37.

Por su parte, la relacion del cambio de flujo del aire respecto al EDM (XF) va a ser la
maxima posible, rediciendo la cantidad de aire que requiere el proceso para un
determinado flujo de LOX y LN2. Esto sin afectar las condiciones en el intercambiador
principal (PHX alimentando la cantidad optima de GOX). Se resalta que en todo el conjunto

de condiciones historicas, el N2 esta en exceso.
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Reducir el flujo de alimento del aire implica que se deba realizar un estudio detallado sobre
la parte hidraulica y de seguridad del compresor y columnas de destilacion, con el fin de
estimar el flujo de reduccibn maxima que los equipos pueden permitir sin afectar la

seguridad en la operacion, en este alcance del estudio

La unidad de compresién puede bajar el flujo de alimento por medio de dos opciones; una
bajando el caudal ajustando la velocidad rotacional del motor por medio de un variador de
frecuencia (ver seccion 3.3.3.8). La otra posibilidad y como lo menciona Kerry, (2007) es
revisar la posibilidad de operar con menos compresores en el BLAC, permitiendo reducir

de un 40-50% el alimento del compresor.

Como se identific6 en la seccion 2.2.3 los platos de las columnas deben estar
completamente humedos. Johansson, (2015) realizé la simulacién dinAmica variando en
un +20% la demanda de la produccién, y como conclusién recalca que los valores de la

fraccidn de inundacién estan entre el 80-90% cuando se tiene una produccion normal.

La fraccién de inundacion a["#"@acién en |a etapa i, esta es definida como g[*#ndacion —
U; /Uinundacion,i» donde u; es la velocidad del vapor y uiyunaacioni €S la velocidad de
inundacion en la etapa i. u; es funcion del flujo molar del vapor, la densidad de la mezcla
de vapor y el area activa de contacto, todas evaluadas en la etapa i. Ujungacioni €S
funcién de la tension superficial del liquido, las densidad y flujos tanto de vapor como de
liquido, y el espaciamiento de los platos.

A partir de las optimizaciones realizadas en el EDM y con demanda variable se puede
determinar que la reduccién de carga del aire o0 aumento de la relacion del cambio de flujo
del aire respecto al EDM (XF) impacta considerablemente en la eficiencia exergética. Esto
al reducir la potencia del compresor BLAC y reducir los gases de venteo. Por otra parte la
variable X1 impacta en la reduccién del calor de retiro (AQ.) del condensador principal
(Main Cond.), lo que permite operar la Cold Box con la capacidad calorifica adecuada (ver
seccion de andlisis de exergia 2.3.2.3). Las variables X2, X3 y X4 son ajustadas para

encontrar la méxima produccién de argon.
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4.5 Reduccion en costos energéticos

En la Figura 4-10 se puede evidenciar los cambios de la relacion del cambio de flujo del
aire respecto al EDM (XF) y de la potencia a través de los meses lo cual explica el ahorro
energético, ademas se verifica el comportamiento lineal entre XF y la potencia del
compresor. Como se evidencio en la seccién 3.2.2.1 el compresor es la unidad que mas

demanda energia.
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Figura 4-10: Variacién de relacion del cambio de flujo del aire respecto al EDM versus
potencia de compresién en el BLAC

En cuanto a la recuperacién de los productos (ver seccién 4.4.1), se puede evidenciar en
la Tabla 4-12 que en la optimizacion no existen diferencias estadisticamente significativas,
con CV < 9%. En el caso de la recuperacion de nitrégeno, al estar en exceso, es logico
gue varie segun su demanda. Se concluye que se necesita en promedio 56% del oxigeno
de alimento para conservar el PHX 6ptimo via corriente GOX. El consumo especifico de
energia no presenta diferencia estadisticamente significativa en los C.E historicos (C.V =
4%) y optimizados (C.V=10%). Se comprueba que es posible trabajar con un consumo
especifico de energia de 1.023 kW/kg en promedio mes (mejora de 19.5% respecto al

promedio historico).
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Tabla 4-12: Comparacion del consumo especifico de energia histérico frente al optimizado

Recuperacion mediante optimizacién C.E (kW/kg)
Mes LOX LN2 LAR Historico Optimizado V.P (%)
POB 0.4770 0.0000 0.8979 1.419 1.330 -6.3
ene-19 0.3891 0.0535 0.8011 1.237 1.159 -6.3
feb-19 0.4185 0.0551 0.7989 1.250 1.103 -11.8
mar-19 0.4496 0.0590 0.7624 1.235 1.029 -16.6
abr-19 0.4739 0.0574 0.7739 1.218 0.999 -17.9
may-19 0.4077 0.0569 0.7739 1.248 1.107 -11.3
jun-19 0.4600 0.0716 0.6757 1.206 0.960 -20.4
jul-19 0.5138 0.0778 0.6314 1.246 0.877 -29.6
ago-19 0.4569 0.0706 0.6525 1.380 0.978 -29.1
sep-19 0.4136 0.0800 0.6249 1.286 0.994 -22.7
oct-19 0.4326 0.0666 0.7097 1.275 1.021 -20.0
nov-19 0.4220 0.0586 0.7725 1.343 1.076 -19.9
dic-19 0.4298 0.0812 0.6528 1.331 0.969 -27.2
X 0.4390 0.0657 0.7192 1.271 1.023
o 0.0339 0.0102 0.0682 0.054 0.078
CV 8% 16% 9% 4% 8%

Para comparar la mejora en el consumo de energia, se calcula la energia utilizada en el
proceso optimizado y se compara con los datos histéricos de la facturacién eléctrica. Se
obtiene que se puede reducir alrededor de 8.379 MWh por afio (V.P=18.1%), lo que
equivale a 2.17 veces el consumo mensual promedio histérico. Esto se traduce en una
mayor eficiencia exergética para un X,,,q dado, ademas de la posibilidad de incrementar
la produccién de argdn y los ingresos de la planta. Segun la tarifa eléctrica reportada por
Codensa, (2020) el costo por kilovatio hora para el sector industrial esta en 332.83

COP/kWh, entonces el ahorro econémico es de 2,789 millones de pesos por afio.

Silas producciones en la planta fueran similares entre la histérica y la optimizada, se podria
utilizar un indicador de ahorro energético por mes basado en estos resultados mediante la

ecuacion (15).

12

Consumo de energia = Z[C Ehistorico — C. Eoptimizado]i * (PPLhistorico)i (15)

4

Aqui, el subindice i hace referencia al mes, C.E al consumo especifico de energia, y Pp;, a
la produccién de productos liquidos en kilogramos en el mes i. Por ejemplo, para el mes

de junio se tiene una reduccién potencial de 0.998 MWh.
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Un resultado interesante de la optimizacién es, como se observa en el mes de junio, que
bajo una misma demanda de LOX, LN2 y LAR es posible reducir el consumo especifico,
permitiendo mejorar las variables operacionales de la CASU. Para una demanda actual de
oxigeno y nitrégeno no se esta operando a condiciones adecuadas la planta. Un indicador
de la mejora en la operacién de la planta seria poder alcanzar un minimo en la produccién
de argdn tal como el que se muestra en la Tabla 4-10. Al alcanzar este objetivo es posible
tener un ahorro significativo en el consumo de energia y un mayor flujo de producto de alto

valor agregado.

Una vez cumplida la demanda de argén minima (maxima eficiencia exergética) se debe
buscar incrementar la demanda X,,,.,q. Esto permitira incrementar la eficiencia exergética

de la planta como se evidencié en la Figura 4-9.



5.Conclusiones

En este trabajo se realizé un estudio estadistico, de simulacién en estado estacionario, y
de optimizacion multiobjetivo de una planta de separacion de gases del aire, localizada en
Tocancipa — Colombia. El trabajo permiti6 comparar datos reales de la industria con los
resultados de la optimizacion para demostrar el potencial de reduccion en el consumo
especifico de energia. La metodologia y la herramienta aqui desarrollada puede ser
utilizada en la optimizacion de procesos quimicos de alto consumo de energia, y con alta

integracion energética en su disefio.

Inicialmente se describié el diagrama de proceso de la CASU de estudio ubicada en
Tocancipa, la cual presenta una alta integracion energética, ya que no utiliza corrientes de
servicio. Se demostré que la planta opera con una carga de aire estable (C.V = 3.59%), y
con demanda variable para los tres productos liquidos (C.V < 22%). Esto permitié
determinar que la planta esta sobredimensionada a los requerimientos del mercado actual.
Actualmente el cliente On-Site no est4 consumiendo GOX siendo venteado o almacenado
en tanques pulmoén. Revisando el EDM, se confirmd que la planta esta operando a menos
de la mitad de la carga para lo que fue disefiada. El promedio mensual de las relaciones
de produccién para el 2019 fue de: Riox = 0.284, Rin2 = 0.042, Riar = 0.407. De la revision
histérica también se encontré que el consumo especifico de energia mas bajo de la planta
fue en julio de 2018 (1.20 kW/kg) y el promedio del altimo afio (2019) fue de 1.27 kW/kg.

Una vez realizada la validacion del paquete termodinamico (Peng Robinson) que describe
adecuadamente la mezcla de gases del aire a las condiciones del proceso se procedio a
construir un modelo que representa la operacion de la planta de estudio sobre el software
Aspen Hysys. Dicho modelo fue comparado respecto de las condiciones de operacion
reportadas en el manual, y respecto a la base de datos del histérico de la operacion. Las
diferencias del modelo respecto de los dos referentes fueron menores al 10.4%

permitiendo verificar que el modelo representa adecuadamente la operacion de la planta.
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Una vez validado, el modelo se utilizé para realizar un analisis de sensibilidad sobre la
condicion de operacién base. Esto permitié identificar las variables que tienen mayor
impacto sobre la exergia y la produccion de argdén. En particular, el aumento de la
produccién de argon liquido disminuye la eficiencia exergética debido a la necesidad de
tener mayor cantidad de alimento en la HPC, incrementando la fuga de calor en el
condensador principal (AQ.). Ademas se encontrd que X5 es la variable con mayor impacto
en ¢ y todas las variables con excepcion de X5 tienen contribuciones importantes en la
produccion de LAR. Dichas variables fueron utilizadas posteriormente en la optimizacion

de la planta.

Del andlisis de exergia en el PBO, se recomienda para futuros esfuerzos realizar una
optimizacion sobre la SSC (¢ = 0.21, E, = 214 kW) principalmente en aumentar la
concentracion de Ar en la corriente de alimento a la SSC y disminuir la corriente de venteo
Ar_vent. Revisar el sistema de compresion de la planta, el cual presenta el mayor consumo
de energia (¢ = 0.56, Ep = 1,324.7 kW) buscando incrementar la eficiencia politropica del
BLAC (Actualmente de 73.8), reducir los cambios significativos de temperatura de la
entrada y salida de la turbina (¢ = 0.59, E, = 281.7 kW) y mejorar el acondicionamiento del
proceso global (£, = 347.78 kW) con miras en reducir cambios significativos de presiones

entre equipos mayores.

Durante la optimizacién multiobjetivo, con restricciones, se maximizé € y R; 4z manipulando
7 variables (2 variables de demanda y 5 variables de operacién). Este proceso se realizé
usando un algoritmo genético (NSGA-II). Como resultado, en el PBO (RLox=0.45, Rin2=0.0,
Riar=0.84) se encontrd variaciones porcentuales bajas (¢, Ep, C.E < 6.3%) validando la
optimizacion que incorpora el EDM. La solucion del problema de optimizacién permitié
obtener un frente de Pareto para una demanda variable segun los reportes mensuales de
operacion. Se encontré que para una produccion de LOX y LN2 establecidas, no se esta
obteniendo la cantidad de LAR esperada. Esto evita que la panta opere con un éptimo de
eficiencia exergética. De ser posible operar de forma continua bajo las condiciones
Optimas, se podria reducir el consumo especifico de energia en 19.6%, operando la planta
con una destruccion de exergia en 2,302 kW y eficiencia exergética en 0.25, para un
promedio por mes. Bajo estas condiciones se tendria un ahorro en el consumo de energia
de 18.1% (8.38 MWh afo) y de 2,789 Millones de COP por afio (bajo un costo de 332.83
COP/kWh).
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El modelamiento de la panta desarrollado es tan flexible que, de ser reactivado el consumo
de GOX para el cliente On-Site, simplemente se debe fijar esta variable en el simulador y
volver a realizar la optimizacion para esa configuracion de proceso. Si bien el modelo
parece reproducir adecuadamente las condiciones de la panta, la implementacion de los
puntos éptimos aqui identificados requiere de un trabajo adicional. Primero se debe
proceder a hacer un andlisis dinamico de la operacién, y tratar de observar el impacto en
las perturbaciones sobre la seguridad de la planta. Segundo, se deben buscar clientes para
el argon adicional y asi evitar paros por tanques llenos y/o venteos de productos. Tercero,
buscar alternativas para incentivar la demanda de LOX debido que este producto es el que
mas afecta la eficiencia exergética. Cuarto, se debe mejorar el modelamiento estadistico
de la demanda, definiendo una funcién continua de demanda para oxigeno y nitrégeno.
Quinto, se debe analizar el impacto del cambio en los flujos de operacion sobre la hidraulica
de los equipos pues es posible que se afecten las eficiencias de separacién y de
transferencia de calor. Finalmente se recomienda optimizar las unidas descritas en la

secciéon 3.3.2.

Como actividad adicional, se sugiere definir el correcto uso del GOX, si continuar con la
produccién reactivando el consumo del cliente On-Site o realizar una optimizacién sobre
el proceso para disminuir la produccion de GOX. Esta opcién puede involucrar la
modificacion de la estructura actual de la CASU, realizando inversiones en cambios de
lineas y nuevos equipos, con el propésito de reducir o aprovechar los gases de venteo de

nitrégeno y oxigeno.
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Anexos

Anexo 1: Resultados de la simulacion de la Cold Box en el PBO (flujos omitidos).

Corriente AIR 1 2 3 4
Exergia (kJ/kg) 0.00 343.12 343.12 674.12 653.14
Temperatura (°C) 19.50 32.33 32.33 -179.60 -191.48
Presién (bar) 0.74 44.82 44.82 44.35 1.35
Entalpia (kJ/kg) -5.73 -3.79 -3.79 -388.90 -388.90
Entropia (kJ/kg-K) 5.32 4.15 4.15 1.70 1.77
Viscosidad (cp) 5.3153 4.1495 4.1495 1.7025 1.7742
Conductividad térmica (W/m-K) 0.0186 0.0201 0.0201 0.1176
Fraccion molar (Nitrégeno) 0.7812 0.7812 0.7812 0.7812 0.7812
Fraccion molar (Argén) 0.0092 0.0092 0.0092 0.0092 0.0092
Fraccion molar (Oxigeno) 0.2096 0.2096 0.2096 0.2096 0.2096

Corriente 4' 5 5' 6 7
Exergia (kJ/kg) 674.12 660.88 674.12 380.11 295.61
Temperatura (°C) -179.60 -178.95 -179.60 -96.29 -171.60
Presion (bar) 44.35 5.72 44.35 44.16 5.75
Entalpia (kJ/kg) -388.90 -388.90 -388.90 -152.91 -202.79
Entropia (kJ/kg-K) 1.70 1.75 1.70 3.51 3.63
Viscosidad (cp) 1.7025 1.7477 1.7025 3.5135 3.6319
Conductividad térmica (W/m-K) 0.1176 0.1143 0.1176 0.0141 0.0074
Fraccion molar (Nitr6geno) 0.7812 0.7812 0.7812 0.7812 0.7812
Fraccion molar (Argon) 0.0092 0.0092 0.0092 0.0092 0.0092
Fraccion molar (Oxigeno) 0.2096 0.2096 0.2096 0.2096 0.2096

Corriente 8 9 10' 11 11
Exergia (kJ/kg) 670.04 740.44 740.44 216.22 218.99
Temperatura (°C) -177.45 -192.19 -192.19 -193.90 -193.81
Presién (bar) 5.68 5.68 5.68 1.21 1.25
Entalpia (kJ/kg) -388.02 -418.44 -418.44 -225.34 -225.34
Entropia (kJ/kg-K) 1.76 1.42 1.42 3.87 3.86
Viscosidad (cp) 1.7644 1.4198 1.4198 3.8731 3.8637
Conductividad térmica (W/m-K) | 0.0966 0.1448 0.1448 0.0055 0.0055
Fraccion molar (Nitrdgeno) 0.9998 0.9998 0.9998 0.9939 0.9939
Fraccion molar (Argon) 0.0002 0.0002 0.0002 0.0020 0.0020
Fraccion molar (Oxigeno) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0041 0.0041
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Corriente 12 12' 13 13' 14
Exergia (kJ/kg) 216.50 218.68 618.55 630.29 618.55
Temperatura (°C) -194.15 -194.08 -190.41 -173.77 -190.41
Presion (bar) 1.20 1.23 1.31 5.72 1.31
Entalpia (kJ/kg) -226.02 -226.02 -377.33 -377.33 -377.33
Entropia (kJ/kg-K) 3.87 3.86 1.85 1.81 1.85
Viscosidad (cp) 3.8677 3.8603 1.8494 1.8093 1.8494
Conductividad térmica (W/m-K) 0.0055 0.0055 0.1093
Fraccion molar (Nitr6geno) 0.9999 0.9999 0.6460 0.6460 0.6460
Fraccién molar (Argén) 0.0001 0.0001 0.0148 0.0148 0.0148
Fraccion molar (Oxigeno) 0.0000 0.0000 0.3392 0.3392 0.3392
Corriente 15 16 17 18 19
Exergia (kJ/kg) 618.55 194.81 666.46 613.29 605.01
Temperatura (°C) -190.41 -188.14 -188.14 -180.12 -176.22
Presion (bar) 1.31 1.28 1.28 1.38 30.65
Entalpia (kJ/kg) -377.33 -208.02 -401.85 -390.55 -383.16
Entropia (kJ/kg-K) 1.85 3.90 1.39 1.18 1.24
Viscosidad (cp) 1.8494 3.9044 1.3891 1.1837 1.2372
Conductividad térmica (W/m-K) 0.0061 0.1840 0.1963 0.1807
Fraccién molar (Nitrbgeno) 0.6460 0.6913 0.3740 0.0000 0.0000
Fraccion molar (Argon) 0.0148 0.0140 0.0192 0.0014 0.0014
Fraccion molar (Oxigeno) 0.3392 0.2947 0.6068 0.9986 0.9986
Corriente 20 21 22 Ar Vent GN2
Exergia (kJ/kg) 605.01 157.24 603.14 104.96 22.33
Temperatura (°C) -176.22 -180.95 -181.08 -184.76 31.09
Presion (bar) 30.65 1.32 1.33 1.16 0.95
Entalpia (kJ/kg) -383.16 -173.72 -380.75 -110.69 6.09
Entropia (kJ/kg-K) 1.24 3.37 1.18 2.33 5.32
Viscosidad (cp) 1.2372 3.3743 1.1813 2.3330 5.3244
Conductividad térmica (W/m-K) 0.1807 0.0072 0.1900 0.0077 0.0186
Fraccion molar (Nitrégeno) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0003 0.9999
Fraccion molar (Argén) 0.0014 0.1022 0.0721 0.9997 0.0001
Fraccion molar (Oxigeno) 0.9986 0.8978 0.9279 0.0000 0.0000
Corriente GOX LAR LN2 |[LN2-ToLPC| LOX |Waste GN2
Exergia (kJ/kg) 280.14 | 471.70 | 740.44 738.46 605.01 25.52
Temperatura (°C) 31.09 |[-184.74|-192.19| -194.08 -176.22 31.09
Presién (bar) 30.26 1.16 5.68 1.23 30.65 0.99
Entalpia (kJ/kg) -2.86 |-269.37|-418.44| -418.44 -383.16 6.07
Entropia (kJ/kg-K) 3.65 0.54 1.42 1.43 1.24 5.32
Viscosidad (cp) 3.6468 | 0.5365 1.4266 1.2372 5.3155
Conductividad térmica (W/m-K) | 0.0219 | 0.0838 0.1807 0.0186
Fraccion molar (Nitrégeno) 0.0000 | 0.0000 | 0.9998 0.9998 0.0000 0.9939
Fraccion molar (Argon) 0.0014 | 1.0000 | 0.0002 0.0002 0.0014 0.0020
Fraccion molar (Oxigeno) 0.9986 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.9986 0.0041
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Anexo 2: Diagrama de flujo de proceso elaborado en HYSYS.
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Anexo 3: Hojas de célculo elaboradas en HYSYS

Se emplearon dos hojas de célculo (SpreadSheet). La primera (FO) calcula ¢, Ep, el

consumo especifico de la CASU y el valor de AQ,, la segunda (VR) es donde se importa

los valores de las variables de operacion de MATLAB, el calculo de las restricciones del

modelo y las recuperaciones de los productos liquidos. A continuacién, se muestra de

forma de ejemplo las hojas de célculo.

10
11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25

26

Stream
NGS0100A
XG0100A
NGWO100A
NGTO100A
LMN2_Product
RLO350A
uc2dum
NG0350A
LOX_to_tank
AGED590A
AGP2590A
Heat/Worlk
W_BLAC

Q_BLAC

Q_AC

Work_LCT

LOX pump power
LAR pump power
Heat Leak

Exergy used out
Mass exergy GV (k...
W and Q exergy (k...
Destruction (kW)
Efficiency
C.E(kW/kqg)

B C D

Exergy Mass Exergy Flow (kW)

0.0000

397.2

142.0

66.36

Datos omitidos por 0.0000

confidencialidad 23.97

0.0000

0.1841

694.0

2791

1064

Temperature Heat Flow

6429 kW

362.9 4872 kW 044.3 kW

340.0 1535 kW 214.0 kW

405.7 kW

19.06 kW

1.013e-002 kW

-174.2C -0.2927 kW -0.5731
750.0
605.7

4884 Datos omitidos por confidencialidad

3529
0.1753
1421
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Hoja de calculo VR.

—

o oW B L R

10

12
13
14

16
17

A
Variables
X1
X2
X3
X4
X5
X6
XF
Restricciones
RLAR
RLOX
Ratio L/G
Recuperacion
LOX
LN2
LAR

B C o E
Valor
0.8440
0.7240
0.5000
0.3500 Datos omitidos por confidencialidad
0.2648
7.6232-002
0.0000
Datos omitidos por 0.8497
confidencialidad 0.9952
0.0000
Feed Product Rec
0.9952
Datos omitidos por 2.6686-002
confidencialidad 0.5496

Anexo 4: Codigos utilizados en Matlab.

El c4digo en TP_CONSTR.m especifica todas las opciones del algoritmo genético y llama
la funcion handle TP_CONSTR_objfun.m.

TP_CONSTR.m

00 o o o

o

S

o0 o o°

oe

Reference : [1] Deb K,
multiobjective genetic algorithm NSGA-II[J].
2002, 6(2): 182-197.

KA R A A A A AR A AR A A A AR AR A I AA I A AR A IR A A I A AN A I A R A A I A A AR A A I A AR A A A A A A A AR A A A,k kK

clc; clear; close all

options
options
options

options.
options.
options.
options.
options.

= nsgaopt () ;
.popsize = 40;
.maxGen = 30;
numObj = 2;
numVar = 5;
numCons = 5;

'CONSTR'

Pratap A, Agarwal S, et

oe

create
populai
max gen

oe

oe

% number
% number

1lb = [0.696 0.290 0.033 0.000 0.0007;
ub = [0.829 1.000 1.000 0.980 0.769];

R e I I I I I b I b b e b i b b I e b b i b b b I I I b b I b b I b b b b I b b S b b b b I b b I I b b b b b b b b b b b
Test Problem :

Description:
(1) constrained

al. A fast and elitist
Evolutionary Computation.

default options structure
on size
eration

of objectives
of design variables
of constraints

% lower bound of x
% upper bound of x
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options.objfun = QTP _CONSTR objfun; % objective function handle

o)

options.plotInterval = % large interval for efficiency

5;
options.outputInterval = 10;
options.vartype = ones(l, options.numVar);

result = nsgaZ2 (options);

Al momento de ejecutar nsga2(options), se invoca los demas archivos de Matlab los
diferentes algoritmos creados en archivos .m. En la siguiente pagina web se puede

descargar los archivos utilizados:

https://www.mathworks.com/matlabcentral/fileexchange/31166-ngpm-a-nsga-ii-program-

in-matlab-v1-4
La funcidn objetivo, restricciones y evaluacion se realiza en TP_CONSTR_objfun.m

function [y, cons] = TP CONSTR objfun (x)
% Objective function : Test problem 'CONSTR'.

PREEE SRR E R e R E R R e

%% Linking

Hysys = actxserver ('Hysys.Application'); %34.0 ---> Vv8.8; 35.0 ---> V9.0; and
36.0 ———> V10.0

Simulation Name = 'PL2-3.0 V8 - Tcipa';% Simulation Name

simcase=Hysys.SimulationCases.Open([cd,strcat ('\',Simulation Name,'.hsc')]);

simcase.invoke ('Activate'); %Opening HYSYS Simulation (Simulation Name.hsc)

Hysys.Visible = 1; $ 1 ---> Aspen is Visible; 0 ---> Aspen is open but not
visible

fs=simcase.get ('flowsheet'); %accessing to flowsheet

op=fs.get ('Operations'); %accessing to simulated operations (e.g Distillation
column)

ms=fs.get ('MaterialStreams'); %accessing to simulated material streams

es=fs.get ('EnergyStreams'); %accessing to simulated energy streams

HySolver = simcase.Solver; %$Hysys can solve? De/Activating the solver

var = op.Iltem("VR"); S%SHoja de variables de operacion

fo = op.Item("FO"); $Hoja de funcidén objetivo

y=[0,01;
cons=[0,0,0,0,0];

o\

y = [-fo.Cell ("B25").CellValue, -var.Cell("D10").CellValue];
cons = [op.Item('PHX-WL') .MinApproach.GetValue ("C"),op.Item('PHX-
CL') .MinApproach.GetValue ("C"),

0P

sop.Item("FO") .Cell ("C20") .CellValue,op.Item("VR") .Cell ("D12") .CellValue,op.Item(
"FO") .Cell ("B24") .CellValue];

%% Seleccidn de variables

var.Cell ("B2") .CellValue = x(1); %X1
var.Cell ("B3") .CellValue = x(2); %X2
var.Cell ("B4") .CellValue = x(3); %X3
var.Cell ("B5") .CellValue = x(4); %X4


https://www.mathworks.com/matlabcentral/fileexchange/31166-ngpm-a-nsga-ii-program-in-matlab-v1-4
https://www.mathworks.com/matlabcentral/fileexchange/31166-ngpm-a-nsga-ii-program-in-matlab-v1-4
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var.Cell ("B8") .CellValue = x

(5); %SXF
Svar.Cell ("Bo6") .CellValue = x(6); %R5
$var.Cell ("B7") .CellValue = x(7); %R6

op.Item('Upper') .ColumnFlowsheet.Run ()
op.Item('Lower') .ColumnFlowsheet.Run ()
op.Item('Superstage') .ColumnFlowsheet.Run ()

if op.Item('Upper').ColumnFlowsheet.CfsConverged == 0
y(1)= 0;
y(2)= 0;

else

Vector objetivo
1)= -op.Item("FO").Cell("B25").CellValue; $Eficiencia exergética
2)= -op.Item("VR").Cell("D10").CellValue; $Recuperacidén de LAR

%% Vector de restricciones

$T approach min en HX1
c=op.Item('PHX-WL") .MinApproach.GetValue ("C");
if c<=0
cons (1) =abs (c) ;
end

$T approach min en HX2
c=op.Iltem('PHX-CL") .MinApproach.GetValue ("C");
if c<=0
cons (2)=abs (c) ;
end

$Diferencia de calor en main cond.
c=op.Item("FO") .Cell ("C20") .CellValue;
if c¢>=0

cons (3)=abs (c) ;
end

%Relacidén L/G mayor a cero en el separador de argdn.
c=op.Item("VR").Cell("D12") .CellValue;
if c<0.001
cons (4)=abs (c+1) ;
end
%Restriccion de destruccidén de exergia mayor a cero
c=op.Iltem("FO") .Cell ("B24") .CellValue;
if c<=0
cons (5)=abs (c);
end
end
end

De forma grafica se muestra el cédigo utilizado para expresar las relaciones de produccion
2019

X=[0.250; 0.235; 0.294; 0.343; 0.273; 0.378; 0.344; 0.245; 0.263;
0.300; 0.264; 0.224];
Y=[0.034; 0.031; 0.039; 0.042; 0.038; 0.059; 0.052; 0.038; 0.051;
0.046; 0.037; 0.042];
Z=[0.336; 0.256; 0.438; 0.532; 0.417; 0.557; 0.425; 0.356; 0.395;
0.490; 0.348; 0.338];
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xlin = linspace (min (X),max(X),33);
ylin = linspace (min(Y),max(Y),33);
[x,v] = meshgrid(xlin,ylin);

f = scatteredInterpolant(X,Y,Z);
z=f(x,y)7

figure

mesh (x,y,z) %interpolated

axis tight; hold on
plot3(X,Y,Z,'.", '"MarkerSize',15)
xlabel ("RLOX")

ylabel ("RLIN")

zlabel ('RLAR")

grid on
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0.6

LAR

I G.E‘H

—

- Nl
ST
7

SOUR

0.4

0.3

0.34 036

RLOX

Creacioén de vector de soluciones Pareto en funcion de RLOX

filename = 'Libro2.csv';
delimiterIn = ',"';
headerlinesIn = 1;

A = importdata(filename,delimiterIn,headerlinesIn);

d=length (A.textdata):;
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X=A.data(:, 2:3
Y=A.data(:, 3:3
Z=A.data(:, 1:3

:d); S$Eficiencia exergetica
:d); SRLAR
d); %$LOX/LN2

%% Grafico de espacio de busqueda
x1lin = linspace (min(X),max(X),100);
ylin = linspace (min(Y),max(Y),100);

[x,vy] = meshgrid(xlin,ylin);

f = scatteredInterpolant (X,Y,Z2);
z=f(x,Vy);

mesh (x,y,z) %$interpolated

axis tight; hold on
plot3(X,Y,z,'.", '"MarkerSize',15)



