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Resumen. En este trabajo se estudia la optimizacién simultanea de la estructura
y la planificacion operativa y de mantenimiento (por limpieza) de sistemas de
evaporacion con multiples unidades, teniéndose en cuenta e efecto del
ensuciamiento de los equipos, utilizando programacion matematica. Como
estrategia de optimizacién se utilizd e concepto de ciclo de operacion y
limpieza, que debe ser repetido tantas veces como sea necesario para alcanzar la
produccién de planta requerida. EI modelo matemético de optimizacion
desarrollado utiliza variables continuas y binarias por 1o que resulta detipo no
lineal mezcla entera (MINLP). Se presentan resultados de la comparacion de un
caso préactico correspondiente a un ingenio azucarero, con la solucién ptima
resultante del modelo, mostrando una reduccion del orden del 2 % en términos
de costo anual equivalentey del 5,5 % los costos horarios.
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1 I ntroduccion

La industrializacion de la cafia de azlcar en e noroeste argentino es una de las
actividades productivas de mayor tradicion y antigiiedad y comprende la produccion de
azUcar, alcohol, papel, y energia. En Tucuman existen 15 ingenios capaces de procesar
mas de 13 millones de toneladas de cafia. En 2013, estos ingenios produjeron, en
conjunto, més de 1 millén de toneladas de azlcar, lo cua representd e 65% de la
produccidn nacional. En la campafia 2012/13, Argentina exportd cerca de 250.000
toneladas de azlcar que representa el 1,5% de la exportacion mundial. Por otro parte, la
Ley 26.093 de promocién de biocombustibles impone que la nafta se debe vender como
una mezcla con 5% de a cohol.

La planificacion de las operaciones de procesos continuos y semicontinuos cobra
importancia en la actualidad debido a que permite optimizar la utilizacién de los
recursos disponibles. La eficiencia en los equipos industriales suele depender tanto de
las condiciones de operacion como de la aparicién de fendmenos que evitan un
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funcionamiento Gptimo, y que suelen presentar un carécter transitorio. Ante esto, suele
ser necesario detener periddicamente los equipos involucrados para restablecer las
condiciones iniciales de operacién. Es de esperar entonces que la programacion de las
actividades a redlizar en la planta pueda permitir un optimo aprovechamiento de la
energia. Este es €l caso de la concentracion de jugo claro en evaporadores que pierden
eficiencia debido a ensuciamiento por e deposito de sdlidos sobre la superficie de
calentamiento. En consecuencia los equipos deben detenerse periddicamente para
efectuar unalimpieza, que permita contrarrestar este fenémeno. Ademés, la eliminacion
de agua en forma de vapor no solo tiene como fin la concentracion del jugo claro, sino
también la reutilizacion de este vapor como medio de calefaccién en otras unidades de
evaporacion e incluso en otras etapas de la produccion de azlcar en las que existe una
demanda de calor. De modo que un funcionamiento ineficiente de los evaporadores
puede comprometer también la operacion de otros equipos en la planta.

En efecto, en los Ultimos afios la programacion matemética ha sido utilizada con €
fin de planificar procesos y operaciones presentes en la industria [1,2,3,4]. En la
mayoria de estos casos, la optimizacion requerida involucra la utilizacion no sdlo de
variables continuas (temperaturas, presiones, etc.) sino también variables binarias, que
determinan la estructura del sistema estudiado. Luego, € desarrollo de modelos de
programacion matematica no lineal mezcla entera (MINLP) permite laresolucién de un
gran nimero de problemas de ingenieria de procesos. Heluane y col. [5] desarrollaron
un modelo no lineal mezcla entera con representacion discreta del tiempo para re-
disefiar la estructura de un sistema de evaporacion existente, y smulténeamente se
encontro la politica optima para realizar e mantenimiento/limpieza de las lineas de
evaporacion.

En base a lo planteado, este trabgjo se propone € desarrollo de un modelo
matemético que permita definir la estructura, es decir € area de intercambio de cada
equipo, nimero de equipos por linea y nimero de lineas en la red, asi como la
planificacion en la operacion del sector de evaporacion, para garantizar la optimizacion
de unafuncion de carécter econdmico. Dicho model o debera tener en cuenta el principio
de funcionamiento de los equipos en cuestion, e fendmeno de ensuciamiento y su
importancia en la pérdida de eficiencia de las unidades, |as caracteristicas tanto del jugo
claro inicial como del producto final requerido y los precios de mercado necesarios para
una eval uacion econoémica.

2 Descripcion de la evaporacion

La evaporacion es una operacién donde un solvente vol&til se separa de una solucion,
es decir que una corriente diluida se concentra mediante la evaporacion de una
fraccion del solvente con € objetivo de obtener un producto concentrado.
Frecuentemente, los sistemas de evaporacion estan disefiados con varias lineas de
evaporadores operando en paralelo y donde cada linea cuenta con varios equipos
trabajando en serie. El consumo energético para evaporar una solucion es sumamente
importante, lograndose una disminucion de los costos de vapor cuando se utilizan
evaporadores con mudltiples unidades. En un esguema multiple-efectos, varios
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evaporadores se conectan en serie y € producto a ser tratado se bombea desde una
unidad a la siguiente. Generalmente, el vapor generado en calderas es utilizado para
calefaccionar solamente el primer efecto, mientras que en las siguientes unidades se
utiliza el vapor generado en la unidad anterior. Para conseguir el intercambio de calor,
las unidades de evaporacion deben operar con vacio decreciente, y en consecuencia a
menores temperaturas de ebullicion. En ciertos procesos industriales varias series de
evaporadores deben utilizarse en paralelo para cumplir con la produccién deseada.

3 For mulacion matematica

El problema de optimizacion para la operacion de sistemas de evaporacion estudiado
puede ser definido de la siguiente manera:
Dados
e Cantidad de materia prima a procesar
e Laconcentracion delaalimentacion
e El incremento de laresistencia alatransferencia de calor en cada unidad
e El vaor del coeficiente global de transferencia de calor atiempo cero
Determine
e Lasdimensiones de los equipos de evaporacion necesarios
e Laedstructuradelared de evaporacion
e Politicade operaciony limpieza de las lineas de evaporacién
e Caudalesde aimentacién alared y concentraciones finales
Laformulacion matematica del modelo adopta las siguientes hipétesis:
a) El sistemaoperaen estado pseudo-estacionario y sin pérdida de masa
b) Laspérdidas de energia son despreciables en los equipos
c) Seconsideradespreciable el incremento del punto de ebullicion

3.1 Balancesdemasay energia

A continuacion se presentan los balances de masa y energia planteados para un
sistemadei lineas de evaporadores operando en paralelo.

LaEc. (1) representa el balance de masa global para el primer efecto y la Ec. (2) para
los siguientes efectos.

F{JiVE,l = 'Em + I'71.1 Vi D

Fij1= Fi,j + 17;_;- Vi,Vji>1 ©)

La Ec. (3) representa el balance de masa por componente para € primer efecto de
cada linea de evaporacién y la Ec. (4) paralos siguientes efectos.
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Fip= %ng Vi 3
- Xij-1 = .
F,= ;’;Jl Lj-1 Vi,Vj > 1 4%

La Ec. (5) cacula la concentracion media de melado a la sdlida de la red de
evaporacion.

_ X(Aztcar);
m = Y(Melado); (5)

La Ec. (6) garantiza que la cantidad total de jugo claro a procesarse anua mente debe
distribuirse entre todas las lineas existentes. EI modelo permite que las lineas tengan
tiempos de operacién distintos y por lo tanto operen una cantidad de ciclos distinta en
el periodo anual de trabajo (zafra).

Ozafr
Jrot = Xi FO{' ' fo.D;' ' (eap-zj ;;:mp) ©

La Ec. (7) representa el balance de energia en cada evaporador, considerando que €l
vapor generado es siempre saturado.

VijAyj = Uy~ Ay ;- ATy, (7
Para calcular € coeficiente global de transferencia de calor se utilizo la ecuacion (8)
gue es una expresion empirica que depende de la temperatura, de la concentracién del
jugo y ademéds de un factor de ensuciamiento que refleja el aumento de laresistenciaa
la transferencia de calor en el tiempo (6).Este factor de ensuciamiento solo depende

delaubicacién delaunidad en lalinea

i — S (8)

Ly = X, j 1+bj'ﬂf

Para garantizar que el vapor generado en cada unidad es suficiente para calefaccionar
launidad siguiente, debe cumplirse la restriccién dada por la ecuacion (9).

Qij-120Qyy Vj>1,Vi 9

En €l caso del primer efecto, €l vapor de calefaccion es vapor de escape, y por lo tanto
debe cumplirse larestriccion (10).

Ve Ap = Qin Vi (20)
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3.2 Disefo estructural delared de evaporacion

En laFigura 1 se muestra un esquema de un sistema de evaporacién con varias
lineas en paralelo.

Vi

Viz Vapor al
condensador
Vapor
Vin
Vapor de
Escape
— | L—p 1l
Condensads I“II||
Fo,1 /
Fi1 X010 Fiz X1z
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Figura 1: Esquema de un sistema de evaporacion mostrando la nomenclatura
utilizada.

Para determinar s en una determinada posicion de la red de evaporacion existe una
unidad, se utilizala variable binaria y; ;. Estavariable esigual a1l s existe el j-ésimo
efecto de lai-ésmalinea, y esigual a0 s no existe dicho efecto. De esta forma, €l
nimero de efectos de lai-ésima linea se cal cula segin la ecuacién (11).

Ny =2y Vi (11)

Para que exista una unidad de evaporacion en unalineai dada, deben existir todas las
unidades anteriores en esta linea. Esta condicion viene dada por la ecuacion (12).

Yij-1 = Vi vj>1,Vi (12)

La ecuacion (13) garantiza que exista por |0 menos una linea de evaporacion.
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Rivii =1 (13)

Debido a que la presion y la temperatura de ebullicion decrecen alo largo de lalinea
de evaporacion, las condiciones de operacion de cada unidad dependen de su posicion
relativa en la linea. Por otro lado, € nimero de unidades en la linea determina las
condiciones de operacion dado que la caida de presion total debe ser distribuida
uniformemente entre todas las unidades [6]. Por lo tanto, a ser conocida la presion
del vapor de escape (p,) Y la presién de trabajo del Ultimo evaporador (pg), es posible
calcular la presion de trabajo de cualquier unidad a partir del nimero de unidades de
lalinea (N;), como se expresa en las ecuaciones (14) y (15).

Pip = Po — (M) Vi (14)

Ni

Pij = Pij-1— (%) Vj>1,vi (15)

Para € céalculo de la temperatura de trabajo de cada unidad se utiliza la ecuacion de
Antoine, y para el célculo del calor latente de evaporacion se utiliza la ecuacion de
Watson.

3.3 Disefioestructural delared de evaporacion

En este modelo se consideré como funciéon objetivo el Costo Anua Equivalente
(CAE) [7], dado por la ecuacion (16).

Sy PU — —_ _
CAFE = [r(lﬂ) ]_[_!_i_z;:l( Crp—Dj)(1 t)+Dkl (16)

(1+r)Pu-1 (1+i)*

El costo de operacion anual Cjtiene en cuenta €l consumo de vapor de escape
utilizado y el costo de limpieza de cada linea de evaporacion.

El clculo de lainversion | se estimd segiin e método de los factores relativos [8].
Para ello se determind el costo de cada unidad de evaporacion a partir de su area de
intercambio A mediante la Ec. (17), que utiliza como parametro €l precio Cyz de
catalogo de un equipo de area B conocida. El costo de los equipos debe actualizarse
en € tiempo segun indices de Marshall & Swift [9] ya que el precio obtenido de
catalogo es FOB para el afio 2007.
n
C,d. = f:’mp ! Liler i) ) [CB (g) ] (17)

IM&Sa2p07

Donde:

N es un exponentes caracteristico del tipo de equipo y en el caso de evaporadores es
0,5

fimp€S un factor que tiene en cuenta gastos de flete, seguros e importacion
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Aplicando el método de los factores relativos la inversion se estimé mediante la Ec. |
(18).

=@M &C) (18)

Donde
f; son factores porcentuales para determinar costos asociados a la inversién como ser
instalacion de los equipos, obracivil, instrumentacion, etc.

4 Caso de Estudio

Se considerara el caso de un ingenio azucarero que debe procesar 2.000.000 t de jugo
claro anualmente. El ingenio opera 150 dias a afio y para cada linea de evaporacién
se considera que el tiempo de una limpieza es 12 horas y el tiempo de operacion en
cada ciclo no debe ser inferior a6 dias.

Lared de evaporacion debe concentrar jugo claro a 16 °Bx, y € melado obtenido debe
tener una concentracion media_entre 65 y 75 °Bx. El vapor de escape utilizado se
encuentra a una presion de 2,0 :%, y ¢ (ltimo efecto trabgjaa 0,16 ;ﬂ%. El dreadelas
unidades debe ser superior a 100 m? e inferior a 1.000 my se supone que cada linea
debe tener a menos 3 unidades de evaporacion. Por restricciones del proceso el
caudal de vapor de escape consumido en ningn momento debe ser superior a 120 %

En la Tabla 1 se muestran los valores de los coeficientes de ensuciamiento para cada
efecto de una linea. Estos valores se obtuvieron de regresién lineal a partir de datos
experimental es de un ingenio azucarero de la Provincia de Tucuman [10].

Tabla 1: Coeficientes de ensuciamiento de cada efecto.

Coeficiente de Ensuciamiento (bj)

Efecto
[h71]

3,261 x10°
5,971 x10°
5,890 x10°
5,722 x10°®
5,158 x10°

a b w N e

El costo unitario de vapor de escape se estima en 8,386 § y €l costo de limpieza de

una linea de evaporacion es igual $ 4.500 [11]. Para el céalculo del costo de los
equipos se tomd como referencia el precio de un evaporador de 100 m?, cuyo precio
de catélogo es $ 287.000. Se considerd un 35% de costos de importacion, fletes y
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seguro. Lavida ttil del proyecto es de 20 afios, y los equipos se deprecian en 10 afios.
Latasa de corte se estimé en 15%, y latasa de impuestos a las ganancias se considerd
igual aun 35%.

Para casos de plantas que procesan fluidos los factores relativos suman € 181% para
laestimacion de lainversion.

4.1  Solucién del problema

El problema resultante es del tipo MINLP (Programa No Lineal Mixto Entero), tiene
329 variables continuas, 30 variables binarias y 517 ecuaciones. Fue implementado en
GAMS ttilizando DICOPT como solver y CONOPT para los subproblemas no
linedles. La solucion fue obtenida en 0,109 segundos, en una PC con un procesador
Intel Corei5y una memoria RAM de 4 Gb.

La solucion obtenida presenta una red de evaporacion con 3 lineas de evaporacion. La
linea 1 es quintuple efecto, la linea 2 tiene 4 unidades y lalinea 3 es triple efecto. La
Tabla 2 presenta el area de intercambio de las unidades de evaporacion obtenidas
como solucion del problema, el tiempo de operacion y el nimero de ciclos anuales de
cadalinea

Tabla 2: Areas de intercambio de |as unidades de evaporacién [m?], tiempos de
operacién [h] y NUmeros de Ciclos Anuales (NCA).

g Primer Segundo Tercer Cuarto Quinto Tiempo de NCA
3 Efecto Efecto Efecto Efecto Efecto operacion

1 346,1 4115 4275 436,5 390,1 1477 225
2 360,8 439,1 461,4 4331 - 162,4 20,6
3 300,8 362,6 3138 - - 185,9 18,2

Las presiones de trabajo de las unidades en cada linea se presentan en la Figura 2.
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600 % %
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200 %i %
. NE NE NEN
Linea 1 Linea 2 Linea 3
M@ Primer Efecto  E Segundo Efecto M Tercer Efecto Cuarto Efecto Quinto Efecto
] Caudal de Caudal de Vapor Concentracion del melado
Linea t t o
Jugo [H] de escape [H] Obtenido [° Bx]
1 208,3 33,7 71,9
2 208,3 42,0 70,2
3 179,8 44,3 544
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La Tabla 4 presenta el valor de las variables econémicas de la solucién y como es de
esperar, € principa componente del costo de operacion del sistema es € vapor
generado en la caldera, mientras que € costo de limpieza de |0s equipos es apenas un
7.5 % de los costos totales

Tabla 4: Valores de las variables econdémicas en el punto 6ptimo.

Costo de Limpieza Anua [%] 276.200
Costo de Vapor Anual la%] 3.378.000
Inversion[$] 32.985.000
Costo Anual Equivalente Lf?] 6.719.000

4.2  Comparacién con un caso practico de operacion

En €l caso préactico, la estructura de la red es la obtenida para el éptimo pero se opera
de la siguiente manera: cada linea de operacion se alimenta con la tercera parte del
jugo claro total, y € tiempo de operacion de todas las lineas es de 8 dias. Como
resultado la concentracién media del melado obtenido disminuye con respecto al
punto éptimo, lo cua implica un mayor consumo de vapor de escape para lograr la
concentracion deseada. Ademas, el vapor generado en las unidades de la tercera linea
de evaporacion es insuficiente como medio de calefaccion, por lo cual existe un
consumo adicional de vapor de escape en los efectos 2 y 3 de esta linea. La Tabla 5
resume la comparacion entre el caso éptimo y €l caso practico. Como puede
observarse, existe un aumento del 5,4% en €l costo de operacion anua y un aumento
del 2% en el CAE (funcidn objetivo del problema).

Tabla 5: Comparacion del caso 6ptimo con un caso préctico de operacion.

Caso Optimo Caso Préctico
Concentracion media del melado obtenido
! 65 62
[° Bx]
Vapor de Escape utilizado [ 120 1276
Costo de Operacion [%] 3.654.000 3.863.000
Costo Anual Equivalente li] 6.720.000 6.850.000

43 JAIIO - SIO 2014 - ISSN: 1850-2865 - Pagina 10



12° Simposio Argentino de Investigacion Operativa, SIO 2014

5 Conclusiones

En este trabgjo se desarroll6 un modelo matematico para optimizar simultaneamente
la estructura y la operacién de sistemas de evaporacion en la industria azucarera. El
modelo contempla la pérdida de eficiencia de los equipos debido a ensuciamiento
durante la operacion.

Como funcién objetivo se utilizé el Costo Anual Equivalente, para lo cual se debié
estimar la inversién necesaria a partir del costo de equipos y ademés los costos
operativos de sistema de evaporacion.

El modelo resulté ser no linea mezcla entera (MINLP) y permite determinar las
unidades de evaporacion necesarias dentro de una linea de muiltiple efecto, ademas de
determinar la cantidad de lineas en paralelo que hacen falta para cumplir con la
produccion requerida. Por otra parte, d modelo permite la planificacion de la
operacion del sistema de evaporacion, teniendo en cuenta las paradas para lalimpieza
de los equipos.

Se tom6 como caso de estudio un ingenio azucarero y se comparé € caso optimizado
con un caso préactico. Los costos operativos del caso optimizado fueron menores lo
gue implicaun CAE menor.

Nomenclatura

Area de intercambio de la unidad

Coeficiente de ensuciamiento del efecto

Costo de launidad de &rea A

Depreciacion lineal anual

Caudal de salida del evaporador

Caudal de jugo alimentado alalinea de evaporacién
Jrot Cantidad anual de jugo a concentrar

Presion de trabajo del evaporador

Calor intercambiado en el evaporador

Tasa de rendimiento minima aceptable

Tasa de impuestos alas ganancias

Temperatura de trabajo del evaporador

Coeficiente global de transferencia de calor

Caudal de vapor generado en el evaporador

Caudal de vapor de escape

Concentracion ala salida del evaporador
Concentracion inicia del jugo

Concentracion media ala salida de lared de evaporacion

MO OO

E'HO'H Hln‘F<C"‘i"*‘1QB

Letrasgriegas

a Constante de proporcionalidad
A Incremento
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Calor latente de evaporacion

B1imp Tiempo de limpieza de unalinea de evaporacion

7}

op

Tiempo de operacion de unalinea de evaporacion en un ciclo

0,arra  Tiempo de operacion anual delaplanta
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