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ABSTRACT

Este trabajo presenta un modelo MILP (Mixed Integer Linear Programming) para
la optimizacién del diagrama de flujo y las condiciones de proceso de una planta de
servicios que satisfaga las demandas de vapor y energia de un proceso industrial. El
enfoque propuesto permite una optimizacion estructural de la planta de servicios
basandose en criterios econdmicos. La aplicacion de este modelo se ilustra con un caso
practico, para el que se han obtenido el diagrama de flujo y las condiciones del proceso

Optimas, asi como un estudio econémico de solucién propuesta.

KEYWORDS

Planta de servicios; MILP; Modelo disyuntivo; Generacién de vapor; Generacion

de energia.



1. INTRODUCCION

La gran mayoria de plantas de procesos quimicos requieren de energia, electricidad
y vapor a determinadas presiones para su funcionamiento. Dichas demandas provienen
por un lado de los distintos dispositivos impulsados por energia eléctrica como por
ejemplo bombas, compresores o soplantes, y por otro lado por la red de intercambiadores
de calor y los equipos donde transcurren reacciones que requieren de vapor para su

funcionamiento.

Estas demandas son satisfechas por las plantas de generacion de vapor y energia,
donde la energia primaria es convertida en energia eléctrica. La conversion se lleva a cabo
generando vapor de agua en una caldera donde se queman combustibles fésiles y con el
que se accionan turbinas que estan acopladas a generadores eléctricos. Ademas, el
proceso puede funcionar en un circuito cerrado al condensar el vapor de agua y

reutilizarlo para la generacion de nuevo vapor.

La Figura 1, muestra el esquema general tipico de una planta de servicios segun
Smith!"l, Esta planta de servicios, proporciona energia y vapor a diferentes presiones y
temperaturas, a los procesos A, By C. En la Figura 1, las calderas generan vapor de muy
alta presion, que se expande en las turbinas de vapor a vapor de alta, media y baja presion.
Por otro lado, una turbina de gas produce energia y sus gases de combustion alimentan
un generador de vapor con recuperacién de calor (HRSG) que proporciona vapor a alta
presion. El vapor de escape final de las turbinas de vapor, se expande a condiciones de
vacio y se condensa empleando agua de enfriamiento. Puede darse el caso que la
generacion de vapor requiera importar energia suplementaria de fuentes externas o, por

lo contrario, que la planta de servicios genere un exceso de energia que seria exportado.
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Figura 1. Esquema general tipico de una planta de servicios.

Las unidades que tipicamente componen una planta de servicios son por lo tanto
calderas de vapor, generadores de vapor con recuperacion de calor (HRSG), turbinas de
gas, turbinas de vapor, motores y generadores eléctricos, condensadores, torres de
enfriamiento y otros equipos auxiliares. Asimismo, estas plantas constan de vapor a

distintos niveles de presion:

Vapor de muy alta presion (alrededor de los 90 bares)

Vapor de alta presion (entre los 60 y los 40 bares)

Vapor de media presion (alrededor de los 20 bares)

Vapor de baja presion (alrededor de los 5 bares)

Estas unidades pueden combinarse segin numerosas configuraciones y en muchos
casos se puede prescindir de algunas de ellas. También, los niveles de presion y
temperatura pueden tomar distintos valores segun las demandas requeridas. Por lo tanto,
al disefiar una planta de servicios, se deben determinar las unidades presentes, su
configuracién, asi como los niveles de presién y temperatura que mejor satisfaran las

demandas.



Por consiguiente, el primer paso a llevar a cabo para plantear el problema de disefio,

es crear una superestructura que englobe todas las posibles combinaciones de los equipos

implicados. Esta superestructura se deriva segun criterios termodindmicos y de la

ingenieria de procesos y debe contener un nimero finito de equipos, asi como sus

interconexiones.

Una vez planteada la superestructura, se realiza su representacion como un

problema de programacion disyuntiva generalizada (GDP) de la forma del grupo de

ecuaciones (Ec. 1).

min Z=Z)’k+f(x)

k €K
s.t. h(x) =0
gx)<0
Y;
= Tik <0
i € Dk Sik = 0 ’k €K
COStk =Yik
Q(Y) =True

x'° < x < x¥ ,x € R", costy, € R?

Yix € {True, Flase},i € Dy, k € K

Definicion de una funcién objetivo, tipicamente

de caracter econémico, que debe ser minimizada.

Serie de restricciones impuestas a las variables
de decision que pueden estar sujetas a
condiciones de disefio, disponibilidad de las
materias primas, demandas de produccion,
balances de materia y energia, equilibrios de

fases o propiedades termodinamicas entre otras

Disyunciones asociadas a los diferentes equipos
presentes en la superestructura, que contienen

restricciones disyuntivas y costes fijos

Proposiciones légicas

Variables de decision continuas, como flujos de

materia o costes de equipos 0 materias primas

Variables booleanas asociadas a las

disyunciones

Ec.1



Los operadores logicos y las disyunciones del GDP, se pueden transformar entonces
en ecuaciones algebraicas mediante los métodos Big-M o Hull-Reformulation (en caso
de que las ecuaciones pertenecientes a las disyunciones sean lineales). Tras aplicar uno
de estos métodos, el problema quedara como un MINLP (Mixed Integer non Linear

Programming) con la siguiente forma (Ec. 2):

minZ = f(x) + By
h(x) + by =0
gx)+cy<0

x° <x <x%P ,x €eR"

y; =0,1, j=12,..n,
Ec. 2

Cuando el problema de disefio esta planteado como un MINLP, se puede resolver
mediante algoritmos como la descomposicion de Benders generalizada, o las
aproximaciones exteriores (outer approximation). Estos algoritmos estan disponibles en
el lenguaje de modelado algebraico GAMS (General Algebraic Modeling System), como
por ejemplo el solver DICOPT, que implementa el algoritmo de las aproximaciones
exteriores. Sin embargo, la resolucion de problemas MINLP de grandes dimensiones
presenta numerosas dificultades. Es por eso que Grossmann y Santibanez!®! propusieron
reformular el problema de sintesis de procesos como un MILP (Mixed Integer Linear
Programming), para los que existen algoritmos mas eficaces, capaces de resolver

problemas de gran escala.

Para llevar a cabo la reformulacidn, se deben transformar todas las ecuaciones no
lineales que contenga el problema a una forma lineal. Al fijar las condiciones de
operacion, como presion, temperatura u otros parametros de estado, las ecuaciones de
rendimiento de los distintos equipos (balances de materia y energia, especificaciones de
disefio, restricciones fisicas etc.) pueden plantearse como ecuaciones lineales. La
existencia de distintas posibles condiciones de operacion se tiene entonces en cuenta
considerandolas como un set de valores discretos que permite mantener la linealidad en
las ecuaciones. Ademaés, se introducen variables discretas asociadas a la existencia 0 no
existencia de cada una de estas condiciones de operacion, con la restriccion de que cada

unidad puede operar Unicamente a una de las condiciones.



En el caso de las ecuaciones de coste, que son comunmente funciones cdncavas, la
transformacion a forma lineal se lleva a cabo aproximando la funcion a una o varias rectas
como se muestra en la Figura 2. Los costes de los equipos quedan expresados entonces
de forma lineal como la suma de un coste fijo y un coste variable que dependera de la
capacidad del equipo en cuestion. De esta forma, la funcidn objetivo del problema que es

normalmente de caracter econémico serd también lineal.

Cost
™

X b= — — -

Copacity

Figura 2. Aproximacion lineal de una curva de coste (funciones concavas). !

Una vez realizada la reformulacion a MILP, el problema queda de la siguiente
forma (Ec. 3):

minc’ x+ dTy
s.t.
Ax+ By <b

x>0, x ER"

y €{0,1}
Ec.3

El objetivo de este trabajo es aplicar la metodologia descrita en esta seccion al caso
concreto de disefiar una planta de servicios. Se han determinado, ademas de las
condicione Optimas de proceso (variables continuas), el diagrama de flujo 6ptimo (qué

equipos lo componen y cOmo se conectan) que minimizan el coste del sistema.
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2. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En este trabajo, el problema de disefio de una planta de generacion de vapor y

energia se puede enunciar de la siguiente manera:

Determinar el disefio 6ptimo de una planta de servicios que suministre vapor,
potencia y electricidad a una refineria con 200 000 BPSD? de capacidad. La serie de
demandas a satisfacer figuran en la Tabla 1. Estas incluyen demandas de electricidad, de
potencia externa, asi como de potencia interna, referida a la demanda generada por los
equipos de la propia planta de servicios. También existen demandas de vapor a media y

baja presion y de agua desgasificada.

Se debe realizar el disefio conceptual de la planta en cuestion, utilizando la
minimizacién de los costes como criterio principal. Se determinaran la configuracion de
la planta, el tamafio y coste de los equipos y, ademas, en el caso de algunos de ellos como
las turbinas o las calderas, se determinard también el nimero de unidades. El modelado
del sistema conllevard por lo tanto la toma de decisiones discretas. Finalmente, se
deberan determinar también los caudales de vapor, agua y combustible de la planta
disefiada, asi como su coste de operacion.

Se consideran conocidas las presiones y temperaturas de trabajo de los diferentes

equipos al igual que todos los parametros necesarios para el calculo de costes.

1 BPSD (“Barrels Per Stream Day”) es una unidad de medida que se define como la cantidad de
barriles de petréleo que es capaz de producir una refineria a lo largo de 24h de operacién continua.
Cada barril de petréleo corresponde a 159L.

11



Tabla 1. Demandas de vapor, potencia y electricidad.

VAPOR

Media presién (ton/h) 125,1
Baja presion (ton/h) 187,3
ENERGIA

Electricidad (kW) 32 030
Potencia externa (kW) 12771

Potencia interna (kW)

Bomba| por calcular

AGUA
Agua desgasificada (ton/h) 275




3. FORMULACION DEL MODELO DE OPTIMIZACION

3.1.  Superestructura del proceso

El primer paso para abordar el problema es proponer una superestructura que
englobe todas las posibles configuraciones que podra tener la planta de servicios. El
disefio de la superestructura es un paso fundamental en la resolucion del problema ya que

unicamente las posibilidades que se incluyan serdn valoradas como posibles soluciones.

En este trabajo, la superestructura esta basada en la propuesta por Papoulias y
Grossmann [, Sin embargo, la utilizacion de turbinas de gas, calderas de calor residual
(waste heat boilers) o recirculaciones del vapor a través de las calderas se ha descartado

debido a la dificultad que afadirian al modelo.

La superestructura planteada, que se muestra en la Figura 3, contienen calderas de
tres tipos (de produccion de vapor a alta, media y baja presion), turbinas de vapor de alta
y media presion con la posibilidad de extracciones laterales y la posible recirculacion del
vapor de escape final de las turbinas que, pasando por un condensador de vacio y un

desgasificador, se puede reincorporar al proceso como agua de alimento a las calderas.
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3.2. Formulacion matematica

Una vez propuestas la superestructura, cuyos detalles estdn explicados en el
apartado anterior (apartado 3.1), ésta se formula matematicamente como un problema
GDP (Generalized Disyunctive Programming) con siguiente forma genérica (Ec. 4):

min  z = total_cost(x)

s.t. h(x) =0
gx) <0

UEDk

Q(Y) =True
xlo < x < x¥P,

x € R", cost, € R, Y, € {True, Flase},u € D, k € K

Ec. 4

donde, x es un vector de variables continuas del sistema como flujos de materia, trabajo
de ciertos equipos etc. La funcion objetivo z representa el coste anual de la planta y esta
expresada en detalle en los Anexos Ay B. Las ecuaciones correspondientes a balances de
materia y energia, asi como otras ecuaciones relacionada con el rendimiento de los
equipos componen el set de restricciones de igualdad h(x) = 0, mientras que el set de
restricciones de desigualdad g(x) < 0 lo componen las restricciones asociadas a

especificaciones de disefio.

Por otro lado, cada término de la disyuncion k representa la posible existencia del
equipo u y esta asociado a la variable Booleana Y, asi como a los set de ecuaciones y
restricciones r, < 0y s, = 0 que estdn compuestos de balances de materia y energia,
ecuaciones de coste, restricciones fisicas etc. Cuando el término k esta activo, es decir,
su variable Booleana asociada es cierta (Y, = True), las ecuaciones y restricciones que

forman parte de la disyuncidn deben ser satisfechas, mientras que en caso contrario, estas

15



seran ignoradas. Ademas, existen una serie de ecuaciones (Q(Y) = True) que

representan las implicaciones logicas que existen entre las variables Booleanas.

Puesto que el objetivo de este trabajo es abordar el disefio de la planta de servicios
como un problema lineal, se han convertido las ecuaciones del problema que lo requieren
en lineales. Para ello, se ha procedido basandose en el método propuesto por Papoulias y

GrossmannlH, que esta especificamente enfocado a plantas de servicios.

A fin de transformar a una forma lineal las ecuaciones de rendimiento de los
distintos equipos, es decir balances de materia y energia, especificaciones de disefio o
restricciones fisicas, se ha optado por fijar las presiones y temperaturas de trabajo en toda
la superestructura. EI modelo desarrollado en este trabajo no incluye la existencia de
distintas posibles condiciones de operacion en forma de set, sino que las condiciones estan
previamente definidas y son fijas, lo que supone una considerable simplificacion en las

ecuaciones respecto al modelo de Papoulias y Grossmann(t,

También es de gran importancia transformar a una forma lineal las ecuaciones de
coste de los equipos que componen la superestructura. Puesto que la funcién objetivo que
se esta minimizando es el coste anual de la planta, el modelo matemético empleado en
este trabajo esta fuertemente ligado a la evaluacion econdémica. En el Anexo B se aborda

en detalle la aproximacion de las curvas de coste a ecuaciones lineales.

Una vez el problema esta completamente planteado en forma de un GDP, donde
todas las ecuaciones son lineales, se ha empleado el método Hull-Reformulation para
transformar los operadores l6gicos y las disyunciones en ecuaciones algebraicas. De esta
forma, el problema pasaria a ser un MILP con la estructura del grupo de ecuaciones (Ec.
3).

La representacion disyuntiva completa de la superestructura de la Figura 3, asi

como su reformulacion a un problema MILP se encuentran en el Anexo A.
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4. CASO PRACTICO

4.1. Soluciones obtenidas

Empleando el modelo de optimizacion descrito en el apartado 3, se ha determinado

el disefio 6ptimo de una planta de servicios que satisfaga las demandas de la Tabla 1 para

tres posibles condiciones de las lineas de vapor (ver Tabla 2). En cuanto a las condiciones

de operacion del resto de equipos, se han empleado los valores de la Tabla 3. Las

soluciones incluyen la disposicién de la planta (nimero de equipos y sus interconexiones)

y el valor de las variables del sistema (caudales, potencias o trabajos de los equipos) en

las Figura 4, Figura 5 y Figura 6, asi como el coste anual de la planta y de sus distintos

componentes (en la Tabla 4) para cada una de las posibles condiciones.

Tabla 2. Condiciones de las lineas de vapor estudiadas.

LINEAS DE VAPORM

Condiciones 1

Condiciones 2

Condiciones 3

Alta presién (HP) P 96,53 bar P 68,95 bar P 55,16 bar
T 713K T 661K T 782K

Media presion (MP) P 17,24 bar P 17,24 bar P 17,24 bar
T 600 K T 600 K T 600 K

Baja presion (LP) P 3,45 bar P 3,45 bar P 3,45 bar
T 412K T 412K T 412K

17



Tabla 3. Condiciones de operacion de los equipos.

CALDERAS ™
Rendimiento 90%
Combustible Queroseno
LHV (kJ/kg) 43 950
Ratio de purga 5%

CONDENSADOR DE VACIO ™

Vapor de entrada P 0,16 bar
T 330K

Condensado T 328 K

Agua de enfriamiento
Entrada 1,013 bar

303 K

1,013 bar

323K

Salida

— U 4 ©

DESGASIFICADOR 2

Presion 1,013 bar
Temperatura 373 K
Venting ratio 5%

TURBINAS DE VAPOR

Rendimiento ‘ 65%

BOMBA (FW PUMP) [

Presion de entrada 1,013 bar
Presion de salida 3 bar
Rendimiento 65%

18
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Tabla 4. Andlisis de costes para las distintas soluciones.

SOLUCION 1 SOLUCION 2 SOLUCION 3
CAPEX (M$) 20,8 22,5 14,4
3,39 3,67 2,35
CAPEX (M$/year)
6,1% 5,8% 5,9%
52,3 59,9 37,3
OPEX (M$/year)
93,8% 93,9% 94,1%
Coste Total (M$/year) 55,7 63,5 39,7

Desde el punto de vista econdmico, la solucion 3 (donde las lineas de vapor se
encuentran en las condiciones 3, ver Tabla 2) es la 6ptima. Con un coste total de 39,7 M$,
la solucién 3 supone un ahorro del 29% y 38% frente a las soluciones 1 y 2

respectivamente.

Existen dos diferencias significativas entre la solucién 3 y las soluciones 1y 2. La
primera es la ausencia de condensador de vacio en la tercera solucion, donde la totalidad
del vapor que pasa por las turbinas se expande a las condiciones de media o baja presién
sin producirse ningun vapor de escape final que se condense y reincorpore al ciclo. La
segunda, y principal motivo de reduccion en el coste de la planta, es el menor nimero de
calderas requeridas. Esto se debe a que el coste de las calderas representa la partida mas
importante dentro de la inversion de capital (ver Figura 8) y el coste del combustible que

las alimenta supone casi la totalidad del coste de operacion de la planta (ver Figura 9).
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SOLUCION 1 SOLUCION 2 SOLUCION 3
OPEX (M$/year) 52,3 59,9 37,3
B CAPEX (M$/year) 3,4 3,7 2,4

Figura 7. Coste anual de la planta de servicios segun las distintas soluciones propuestas.
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5
0 P . .
SOLUCION 1 SOLUCION 2 SOLUCION 3
H Otros equipos* 0,16 0,17 0,05
H CALDERAS 19,29 20,99 13,0
TURBINAS 1,32 1,34 1,32

Figura 8. Coste de los equipos segun las distintas soluciones propuestas.?

= 60 060 %
S 9]
> 50 050 =
Vv
V)
S 40 040 2=
J— ©
g 30 0,30 %
g 20 020 o
Q
t o . f
S o ) i ; 000 8
SOLUCION SOLUCION SOLUCION
1 2 3
FUEL 52,0 59,6 37,3
B FRESH WATER 0,08 0,10 0,07
B COOLING WATER 0,18 0,20 0

Figura 9. Coste de las materias primas segun las distintas soluciones propuestas.

2 “Otros equipos”: Condensador de vacio, desgasificador y bomba.



4.2.  Evaluacién de la solucion éptima

Tal como se ha visto en el apartado anterior (4.1) la solucion éptima para el
problema de disefio de una planta de servicios es la de la Figura 6 (solucion 3). Segin el
criterio de minimizacion de los costes anuales, ésta configuracion de los equipos, asi
como las condiciones 3 de las linea de vapor (ver Tabla 2) han demostrado ser las 6ptimas.
La Tabla 5 recoge las estadisticas del modelo. A continuacion, en la Tabla 6, se muestra
el coste anual total de la planta junto con la inversion de capital y el coste de operacion.
La Tabla 7 recoge los detalles del CAPEX (representados ademas en la Figura 10) y del
OPEX. Finalmente, en la Tabla 8 se comparan las demandas requeridas (ver apartado 2)

con los servicios producidos en la solucion dptima.

Tabla 5. Estadisticas del modelo

MODEL STATISTICS
SINGLE EQUATIONS 485
SINGLE VARIABLES 374
DISCRETE VARIABLES 93
EXECUTION TIME (s) 0,203
COMPUTER Intel® Core™ i7-7500 CPU @ RAM 8GB

Tabla 6. Coste total y sus componentes para la solucién 6ptima.

CAPEX (M$) 144

CAPEX (M$/year) 2,4

OPEX (M$/year) 37,3

COSTE ANUAL TOTAL (M$/year) 39,7
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Tabla 7. Detalles de los componentes de la inversion de capital y del coste de operacion de la

solucion optima.

INVERSION DE CAPITAL (14,4M$)

COSTE DE OPERACION (37,3M$/year)

Caudal COST
TURBINAS W (kW) | COST (M$) (ton/h) (M$/year)
Alta presion 20 000 0,52 WATER 616 0,068
12 030 0,34 FUEL 32 37,3
total 32030 0,86
Media presion 4 289 0,15
3509 0,13
5000 0,17
total 12 798 0,45
CALDERAS Q (kW) | COST (M$)
Alta presién 70 000 2,61
70 000 2,61
70 000 2,61
70 000 2,61
69 353 2,61
total | 349 353 13
BOMBA W (kW) | COST (M$)
26,6 0,008
DESGASIFICADOR COST (M$)
0,045
0,05; 0,37%
13,05; 90,49%
0,05

Turbinas

M Calderas

Desgasificador

1,32;9,13%

B Bomba (FW Pump)

Figura 10. Coste de los equipos (en M$) en la solucion optima.
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Tabla 8. Servicios producidos en la solucion optima frente a las demandas requeridas.

DEMANDAS SOLUCION

VAPOR
Vapor de media presion (ton/h) 125,1 FMPsteam (ton/h) 125,1
Vapor de baja presion (ton/h) 187,3 FLPsteam (ton/h) 190,3

ENERGIA
Electricidad (KW) 32030 Y uip turbine Witk surbine (KW)| 32030
Potencia externa (kW) 12771 Ymp turbine Wup turbine (KW) 12 798
Potencia interna (kW)
FW pump | por calcular Wew pump (KW) 26,6

AGUA

Agua desgasificada (ton/h) 275 Fdeaeratedwater (ton/h) \ 275
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5. CONCLUSIONES

En este trabajo se ha desarrollado un modelo matematico para el disefio de una
planta de servicios que satisfaga demandas de vapor, energia con un coste anual minimo.
El problema se ha resuelto fijando previamente las condiciones de presion y temperatura
del sistema lo que, junto a la aproximacion de las curvas de coste de los equipos a
ecuaciones lineales, ha permitido su resolucion como un MILP. EI modelo en cuestion

proporciona el diagrama de flujo, asi como las condiciones del proceso.

Como ejemplo ilustrativo, se ha empleado el modelo para el disefio de una planta
de servicios que abastece a una refineria de 200 000 BPSD de capacidad y que debe
satisfacer demandas de vapor a media y baja presion, potencia, electricidad y agua
desgasificada de la Tabla 1. Se ha realizado ademas un estudio para determinar las
condiciones de presion y temperatura que mas favorezcan la minimizacion de los costes

de la planta.

En el caso préactico abordado, se ha realizado un estudio econémico en el que se ha
demostrado que el coste anual de la planta de servicios estd mayoritariamente ligado a las
calderas de generacion de vapor. Por un lado, estos equipos representan la inversion de
capital mas cuantiosa y, por otro lado, el combustible que los alimenta supone casi la

totalidad del coste de operacion de la planta.

En cuanto al estudio de posibles mejoras en el modelo que no se han considerado
en este trabajo, se destaca la inclusion de distintas posibles condiciones de presion y
temperatura, de forma que el propio modelo incluya el estudio de las condiciones que mas
favorezcan la reduccion de los costes en la resolucion del problema. Dicha inclusién
podria realizarse en forma de set de valores discretos manteniéndose asi la linealidad del
problema, o bien considerandose las presiones y temperaturas del sistema como variables

lo que haria del problema un MINLP.
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NOMENCLATURA

- SETS

UNIT = {u | equipo de la superestructura}

NODE = {n | nodo de la superestructura}
HEAT EXCHANGER

= {heat exchanger | intercambiador de calor de la superestructura}
BOILER = {boiler | caldera de la superestructura}
HP BOILER = {HP boiler | caldera de alta presion de la superestructura}
MP BOILER = {MP boiler | caldera de media presion de la superestructura}
LP BOILER = {LP boiler | caldera de baja presion de la superestructura}
TURBINE = {turbine | turbinas de la superestructura}
HP TURBINE = {HP turbine | turbinas alta presién de la superestructura}

MP TURBINE = {MP turbine | turbinas media presion de la superestructura}
hturb

= {hturb | turbina subcomponente de una turbina de alta presién de la superestructura}3
mturb

= {mturb | turbinas subcomponentes de una turbina de media presion de la superestructura}4

- PARAMETROS
hiN Entalpia de la corriente de salida al equipo u (kJ/kg)
hoUT Entalpia de la corriente de salida al equipo u (kJ/kg)
hyp Entalpia de la linea de vapor de alta presion (kJ/kg)
hyp Entalpia de la linea de vapor de media presion (kJ/kg)
hip Entalpia de la linea de vapor de baja presion (kJ/kg)
Nt eenanger Entalpfa de la corriente que cede calor en el intercambiador de calor
OUT,donor heat exchanger a la entrada/salida (kJ/kg)
hheat exchanger
hIN,receiver
heat exchanger Entalpia de la corriente que absorbe calor en el intercambiador de
hgé’;’;‘jfce}fzzzer calor heat exchanger a la entrada/salida (kJ/kg)
[JStream Limite superior para el caudal de las corrientes del sistema (kg/s)

3 Para mejor comprension ver Figura 12.
4 Para mejor comprension ver Figura 13.
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Lstream

Limite inferior para el caudal de las corrientes del sistema (kg/s)

Pricefue Precio del combustible ($/kg, $/ton)
price,arer Precio del agua ($/kg, $/ton)

Update Factor Factor de actualizacion para los costes
Annualisingg, ctor Factor de anualizacion para el CAPEX (year™1)
CF“ Coste fijo del equipo u ($)

cvt Coste variable del equipo u ($/kW o $/m?)
nhturD e Eficacia de las turbinas de alta presion
Ns e ine Eficacia de las turbinas de media presion
Npump Eficacia de la bomba

Nboiter Eficacia de una caldera

Aexchange

Area de intercambio de calor en el condensador de vacio (m?)

U, yeoerfictent Coeficiente global de transferencia de calor (W/m?K)

ATim Diferencia de temperatura media logaritmica (K)
Tdeaerator . . A .

Tiempo de residencia en el desgasificador (s)
Vvessel

Volumen de un tanque (m?3)
ElectricPowerDemand

Demanda de electricidad (kW)

ExternalPowerDemand Demanda de potencia externa (kW)

ventingrasio Venting ratio
blowdowratio .
Ratio de purga
combustion, 4o
Ratio de combustion (kg aire/ kg combustible)

annualoperation
Operacion anual (h/year)
- VARIABLES
ElN Caudal de entrada a al equipo u (kg/s, ton/h)
EQUT Caudal de salida del equipo u (kg/s, ton/h)
ElN Caudal de entrada a al nodo n (kg/s, ton/h)
E2UT Caudal de salida del nodo n (kg/s, ton/h)
Fluel Caudal de combustible de alimento a la caldera boiler (kg/s, ton/h)
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air
F boiler
F fresh water
FMP steam
FLP steam
Fdeaerated water
Fvent

Fblowdown

FLP steam to deaerator

2

F HP turbine
3

F HP turbine
4

F HP turbine
5

F HP turbine
6

F HP turbine
3

F MP turbine
4

F MP turbine

5
F MP turbine

FIN,donor
heat exchanger

FOUT,donor
heat exchanger

FIN,receiver
heat exchanger

FOUT,receiver
heat exchanger

Qboiler
Wturbine
wpump
cost u

costfuel

Costfresh water

COStcooling water

CAPEX
CAPEXannualised
OPEX

Caudal de aire de alimento a la caldera boiler (kg/s, ton/h)
Caudal de agua alimentada al desgasificador (kg/s, ton/h)

Vapor de media presion extraido (kg/s, ton/h)

Vapor de baja presion extraido (kg/s, ton/h)

Agua desgasificada extraida (kg/s, ton/h)

Aire extraido del desgasificador (kg/s, ton/h)

Purga de las calderas (kg/s, ton/h)

Vapor de baja presion alimentado al desgasificador (kg/s, ton/h)
Corriente interna supuesta en la turbina HP turbine (kg/s, ton/h)°
Corriente interna supuesta en la turbina HP turbine (kg/s, ton/h)®
Corriente interna supuesta en la turbina HP turbine (kg/s, ton/h)°
Corriente interna supuesta en la turbina HP turbine (kg/s, ton/h)°
Corriente interna supuesta en la turbina HP turbine (kg/s, ton/h)®
Corriente interna supuesta en la turbina MP turbine (kg/s, ton/h)®
Corriente interna supuesta en la turbina MP turbine (kg/s, ton/h)®
Corriente interna supuesta en la turbina MP turbine (kg/s, ton/h)®

Caudales de entrada/salida de la corriente que cede calor en el
intercambiador heat exchanger (kg/s, ton/h)

Caudal de entrada/salida de la corriente que recibe calor en el
intercambiador heat exchanger (kg/s, ton/h)

Calor en la caldera boiler (kW)

Trabajo realizado por la turbina turbine (kW)
Trabajo realizado por la bomba (kW)

Coste del equipo u (%)

Coste del combustible ($/year)

Coste del agua alimentada al desgasificador ($/year)
Coste del agua de enfriamiento ($/year)

Inversion de capital ($)

Inversion de capital anual ($/year)

Coste de operacion de la planta ($/year)

5> Para mejor comprension ver Figura 12.
& Para mejor comprension ver Figura 13.
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total cost

Coste anual total de la planta ($/year)

VARIABLES BINARIAS

Yboiler
Yrw pump

Ycooler

hturb
y HP turbine

mturb
y MP turbine

EXTRACTION1
yHP turbine

EXTRACTION2
yHP turbine

EXTRACTION2
yMP turbine

Variable binaria asociada a la existencia de la caldera boiler
Variable binaria asociada a la existencia de la bomba (FW pump)
Variable binaria asociada a la existencia del condensador de vacio

Variable binaria asociada a la existencia del subcomponente hturb
de la turbina de alta presién HP turbine

Variable binaria asociada a la existencia del subcomponente mturb
de la turbina de media presion MP turbine

Variable binaria asociada a la existencia extraccion de vapor a

media presion en la turbina de alta presion HP turbine

Variable binaria asociada a la existencia extraccion de vapor a baja

presion en la turbina de alta presion HP turbine

Variable binaria asociada a la existencia extraccion de vapor a baja
presion en la turbina de alta presion MP turbine
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ANEXOS

Anexo A. Modelo matematico

En este apartado se va a tratar en detalle el modelo matematico que se ha empleado
para resolver el problema de disefio de una planta de servicios. Tras plantear la
superestructura de la Figura 3, se ha desarrollado su representacion disyuntiva que, al
aplicar las simplificaciones presentadas en el apartado 3.2, se compone Unicamente de
ecuaciones lineales. A continuacion, se presentan las ecuaciones que componen el

modelo.

A.l. Balances de materia

Los balances de materia a lo largo de toda la superestructura se han realizado
mediante las ecuaciones genéricas (Ec. 5) y (Ec. 6). Ademas, para describir correctamente
la superestructura, también se han especificado tanto las corrientes que componen los
flujos de entrada E'N y EIN 'y de salida ECUT y ECUT de todos los equipos y nodos, como

las interconexiones entre equipos, por medio del grupo de ecuaciones (Ec. 7).

FIN = FOUT vy € UNIT

Ec.5
EIN = EOUT vy pn e NODE
Ec.6
FOUT _ rIN
HP boiler — ' HP steam header
HP boiler
our _ IN
Fnode 7 FHP boiler
HP boiler
FIN — pour
node7 — " FW pump
ouT _ rIN IN
FHP steam header — Y HP valve + FHP turbine

HP turbine
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IN _ 4
Fnode 1~ FHP turbine
HP turbine
IN _ 5
Fnode 2 = FHP turbine
HP turbine
IN _ 6
Fnode 3 = FHP turbine
HP turbine
_ pouT our ouT
F MP steam header — Y HP valve + F node 1 + F MP boiler
MP boiler
ouT IN MP steam
FMP steam header — FMP valve + FMP turbine +F
MP turbine
IN _ 5
Fnode 4 — FMP turbine
MP turbine
IN _ 6
Fnode 5~ FMP turbine
MP turbine
ouT ouT
FLP steam header — node Fnade F MP valve + FLP boiler
LP boiler
ouT — LP steam LP steam to deaerator
F LP steam header — F +F
Fa e =Fi o — F2 ; VY HP turbine € UNIT
HP turbine — " HP turbine HP turbine’
5 _ 2 3 :
FHP turbine — FHP turbine ~ FHP turbine’ V HP turbine € UNIT

3 _ 6 .

FHP turbine — FHP turbine’ V HP turbine € UNIT
5 _— IN 3 .

FMP turbine — FMP turbine ~ FMP turbine’ V MP turbine € UNIT

6 — 3 ;
FMP turbine — FMP turbine’ V MP turbine € UNIT

Feooter " = Frodes * Frote s

Fheat exchanger — Filzleva‘ioer;(glanger Ffllle\lazeec;glzzger' V heat exchanger e UNIT
FPILIeVa(iOerchZ;Langer - i?elclz?g;?f?gnger'v heat exChanger € UNIT

FPILIe\IaT;eeC;(l;ZZT;Lger - feﬁ'iiﬁﬂjﬁ;er, V heat exchanger € UNIT

Fdeaerator — FLP steam to deaerator + Fg)lﬁ"eionor + FfTesh water

Fc?eL(]erator =F. nodee T Frent

Fnoolg;6 - Fblowdown + Fdeaerated water + FFW pump + Z F L + Z LP i

MP turbine LP turbine

Ec.7
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A.2. Restricciones asociadas a los equipos

Cada uno de los equipos presentes en las superestructuras llevan asociadas una serie
de restricciones que pueden ser por ejemplo balances de energia, especificaciones de
disefio, ecuaciones de coste o restricciones fisicas. En la mayoria de los casos, estas
ecuaciones forman parte de la disyuncién asociada al equipo y se han transformado a
ecuaciones algebraicas aplicando la Hull Reformulation. A continuacion, se encuentran
clasificadas el conjunto de restricciones asociadas a los equipos para una mejor

comprension del modelo desarrollado:

a) CALDERAS (Boilers)

LEGEND

STEAM
LIQUID WATER

> FUEL
> AR
air
Fbox!er
ouT
Fbotlcr
ouT
v hbou’n‘
)/
>
fuel
Fboiler
ry
IN
Fyotter BOILER
IN
hba:ier

Figura 11. Esquema de una caldera (boiler).

El combustible que se emplea en las calderas es Queroseno y la reaccion que se

Ileva a cabo es la siguiente:

2 CypHqg + 37 0, - 26 Hy0 + 24 CO,
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, . . kg ai
El parametro combustion_ratio ( g 2re

Yboiler
- _ fuel 7
Qboiler = Npoiter * LHVfuel Fboxler
FOUT _ Qboiler
boiler —
ouT h
boiler — tboiler

boiler WOooDS

cost poiter = CF - Update Factor

Fblowdown — p1owdowratio - Z Fbotler

boiler

air

fuel
Fbotler F

boiler - cOMbustion_ratio

Aplicando la Hull Reformulation:

_ fuel
Qboiler = Npoiler ° LHVfuel Fbmler
FOUT _ Qbpoiler
boiler — (hOUT RIN.
boiler™ botler

coStpoiter = [CFP°UT - ypoier] - Update Factor

blowdown _
FProwaown — plowdowratio - meleermler

Ffuel

boiler

FalT

boiler = - combustion_ratio

ouT stream
0< Fboiler <U ’ yboiler

kg combustible

[
I
=

|
s

) relaciona la cantidad de aire

necesaria con la cantidad de combustible que consume una caldera. Este se calcula por

estequiometria y tiene en cuenta un exceso de aire del 10%.

_‘meler

Qpoiter =

ouT
Fbozler

COStpoiter
Fblowdown _

~0 J

o

I

]
I
i,v boiler € UNIT

air
botler

Ec. 8

WoobDS

VY boiler € UNIT

Ec.9
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b) TURBINAS DE ALTA PRESION (High pressure turbines)

FHP turbine
FZ i ;
hHP HP turbine HP turbine
hLP
FHP twbme FHP tu1b1ne FHP turbine
hup hip heondenser

HP TURBINE

Figura 12 Esquema de una turbina de alta presion.

YHP turbine
Whp turbine = 77I:EIP turbine FI{IIX turbine (hgp — hup)
+n12~1P turbine ° FI~21P turbine (hMP - hLP)
+7713ij turbine ° FI-3IP turbine ° (hLP - hcondenser)

COStHP turbine = [CFHP turbine + CVHP turbine * WHP turbine
+CExtrHP turbinel 4 Cpyt-HP turbine2] . ypdate FactorNEW FRONTIERS

2 2
l Yip curbine l ~ [ —\Yip turbine
0

2 —
=0 FHP turbine —

~ I-?P turbine
F3 =0

2
F HP turbine

Y HP turbine
F

HP turbine =0 HP turbine
YEXTRACTIONl ) [ EXTRACTION1 7
HP turbine HP turbine
F HP turbine =20 - F HP turbine — 0
CExtrHP turbinel _ =20 000 _CExtrHP turbinel _ 0l
YEXTRACTIONZ [ YEXTRACTIONZ )
HP turbine HP turbine
FHP turbine =0 - FHP turbine — 0
| _CExtrHP turbine2 _ 20 000 _CExtrHP turbine2 _ 0l

~

_‘YHP turbine
WHP turbine = 0

F HP turbine — 0
COStHP turbine

V HP turbine € UNIT

Proposiciones ldgicas:

3 2
YHP turbine = YHP turbine = YHP turbine

EXTRACTION1
YHP turbine = YHP turbine

Ec. 10
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EXTRACTION2 2
YHP turbine = YHP turbine

Ec. 11
Aplicando la Hull Reformulation:
— 1 IN
WHP turbine — NHP turbine FHP turbine * (hHP - hMP)
2 2
+Nup turbine * FHP turbine ’ (hMP - hLP)
3 3
+Nup turbine * FHP turbine ’ (hLP - hcondenser)
HP turbi HP turbi
COStyp turbine = [CF™7 P Yyp turbine + CV75 277 Wyp rurpine
HP turbine , ,EXTRACTION1
+CExtr yHP turbine
+CExtrHP turbine , yEXTRACTIONZ] - Update FactorVEW FRONTIERS
HP turbine p
Stream IN Sstream
L pr turbine = FHP turbine <U yHP turbine
stream 2 2 stream 2
L ’ yHP turbine < FHP turbine < U ) yHP turbine
stream _ ,,3 3 stream |, .,3
L yHP turbine S FHP turbine S U yHP turbine
4 stream EXTRACTION1
0 < FHP turbine < U ) yHP turbine

5 stream EXTRACTION?2
0 S FHP turbine S U ’ yHP turbine

YHP turbine — ylz.lp turbine =

ng turbine ~ ng turbine =0

(1 = Yitrturbine 000 F Vi turpine = 1

(1 = Vit cunbine 0~ 2) +F Vitp turbine = 1 |
V HP turbine € UNIT

Ec. 12
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¢) TURBINAS DE MEDIA PRESION (Medium pressure turbines)

FIN 3
MP turbine FMP turbine

hyp
hip
5 | 6
FMP turl)ine¢ FMP turbine v
hLP hcondenser
MP TURBINE

Figura 13. Esquema de una turbina de media presion

YMP turbine

[ Wup turbine = 771%41: turbine ' FI\I/II; turbine (hmp — hip) ]
+n1?/IP turbine ° FAB;IP turbine (hLP - hcondenser)
COStyp turbine = [CFMP turbine 4 cyMP turbine . Wup turbine “Yup turbine
+CExtrMP turbine] . ypdate FactorVEW FRONTIERS <| Wup curbine =0
l YI\?/;P turbine l ~ l _'YI\?IP turbine l FI{’IA{J turbine = 0
FI\%IP turbine 20 FA?;IP turbine — 0 COStup turbine = 0
Yiip turbine —Yitp turbine
FI\EfiIP turbine =0 = FI\EIP turbine = 0
| CExtTMP turbine _— 11 500 CExtrMP turbine _— 0 |

¥ MP turbine € UNIT

Ec. 13
Proposiciones ldgicas:
YI\?/;P turbine = YMP turbine
Yl\ggj;ﬁflffr{emvz = YMP turbine
Ec. 14
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Aplicando la Hull Reformulation:

—_

2 2 3 3
WMP turbine = "IMP turbine * FMP turbine * (hMP - hLP) + Mmp turbine FMP turbine
' (hLP - hcondenser)

— MP turbine MP turbine MP turbine
COStyp turbine = [CF +CV ’ WMP turbine T CExtr

. ygfgfﬁ)ggONz] . Update FactorNEW FRONTIERS

stream | stream
L <U

FI N )
MP turbine — ~ MP turbine MP turbine

stream stream
L <U

3 3 3
yMP turbine S FMP turbine yMP turbine

5 stream EXTRACTION2
0 S FMP turbine S U ) yMP turbine

3
YMP turbine — yMp turbine =

EXTRACTION?2
(1 — YMP turbine ) + Y MP turbine =1

V¥ MP turbine € UNIT

Ec.

d) BOMBA (Pump)

our
Fpump

our
hpump

IN
Fpump

PUMP -

Figura 14. Esquema de una bomba.
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Ypump - Ypump ]
IN —

IN IN — pouT ouTt W ~ K ump —

Fpump hpump - Fpump hpump - - pump

um
pump Wpump =0

— um, um TURTON
cost pymp = [CF” P 4 cyrump Wpump] Update Factor COS pmp = 0

Ec. 16

Aplicando la Hull Reformulation:
IN IN — rOUT 3,0UT
Fpump hpump - Fpump hpump - l/Vpump *Npump

IN stream
0<Fpm=U e

€05t yump = [CFP™ Ypmp + CVPY™ - Wy pymp | Update Factor™/FTON

Ec. 17

e) INTERCAMBIADORES DE CALOR (Heat Exchangers)

Fm.recei ver
heat exchanger

hI.’\'. receiver
heat exchanger

FI!\'.donor
eat exchanaer

I IN,donor
Yheat exchanger

\ 4

FOUT‘donor
heat exchanger

L
ho.n"donor

OUT receiver heat exchanger

Fhea: exchanger

hOUT,receiver 5
heat exchanger

Figura 15. Esquema de un intercambiador de calor.
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Ycooler
FIN,donor . hIN,donor FOUT ,donor hOUT,donor _
cooler cooler cooler cooler - |
FOUT,receiver . hOUT,recewer _ plINreceiver hIN,receiver -
l cooler cooler cooler cooler J
COStcooler — [CFcooler + CVcooler . Aexchange] . Update FaCtOFTURTON
(hIN,donor OUT donor) IN donor
Aexchange _ cooler cooler cooler

ycoefficient . ATlm

Aplicando la Hull Reformulation:

IN,donor IN,donor OoUT,donor OUT,donor
F -h - F -h

cooler
IN,donor __
Fcooler =0

€oSt coorer = 0

Ec. 18

cooler cooler cooler cooler
FOUT ;receiver hOUT,receiver _ pINreceiver hIN,receiver
cooler cooler cooler cooler
IN,donor stream
0 S Fcooler u ycooler
—
(hIN,donor OUT donor) IN donor
Aexchange — cooler cooler cooler
[ coefficient . ATlm
IN,receiver
Fcooler < 500 kg/S
COStcooler — [CFcooler + CVcooler . Aexchange] . Update FaCtOI‘TURTON
Ec. 19

La restriccion que impone un limite superior en el caudal de agua de enfriamiento

( IN,receiver
cooler

) se ha afiadido con el objetivo de limitar el tamafio del condensador de vacio.

El valor de este limite se ha determinado suponiendo un &rea de intercambio de calor

maxima dentro del rango posible (10-1000m?, ver Anexo B).
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f) DESGASIFICADOR (Deaerator)

Puesto que este equipo va a existir en cualquiera de las configuraciones que engloba

la superestructura de la Figura 3, no es necesario escribir una disyuncién asociada.

LEGEND
STEAM
- LIQUID WATER
FLP steam to deaerator

hyp

Fou‘r.donor
condenser
hour.donor
condenser
IN
Fnode 6
hOUT
deaerator
< <
4
FL‘G’ﬂf
- F fresh water
hLP
h fresh water
DEARERATOR

Figura 16. Esquema de un desgasificador (deaerator).

OUT,donor OUT,donor resh water LP steam to deaerator
F h + FTf : hfresh water T F : hLP

condenser condenser
_ IN ouT t
- Fnode 6" hdeaerator + FUent. hLP
Ec. 20
Frent — venting_ratio . [LPsteamto deaerator
Ec. 21
k 300
COStdeaerator = [CF deaerator + CV deaerator , Féleyaerator (_g) ’ 1000
- Update FactorTURTON
Ec. 22
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A.3. Restricciones sujetas a las demandas

Finalmente, existe otro tipo de restricciones que estan ligadas a las demandas
requeridas (grupo de ecuaciones Ec. 23). La funcion de estas restricciones es asegurar que
las demandas de energia, electricidad, vapor de media y baja presién y de agua

desgasificada sean satisfechas.

Z Wyp turbine = ElectricPowerDemand
HP turbine

Wup turbine = ExternalPowerDemand + Wy,
MP turbine

FMPsteam > 3475 kg /s
FLP steam > 52 kg/S
FMPsteam > 3475 kg /s

[deaerated water > 76 4 kg/s

Ec. 23

A.4. Funcion objetivo

La funcion objetivo del problema (Ec. 24) es de caracter econémico y representa el
coste anual de la planta de servicios. Se compone del coste anual correspondiente a los
equipos que forman la planta (la inversion de capital anualizada CAPEX, ,puatised), Y del
coste de operacion de la misma (OPEX). Los métodos de calculo empleados para los

costes se detallan en el Anexo B.

$
total_cost = CAPEX snnuatised <—> + OPEX( )

year year

Ec. 24
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Anexo B. Analisis econémico

En este Anexo se detalla el método empleado para transformar a ecuaciones lineales
las curvas de coste de los equipos presentes en la planta de servicios, asi como para el
calculo de la inversion de capital (CAPEX) y el coste de operacion (OPEX) de la misma.

B.1. Inversion de capital (CAPEX)
CAPEX (%) = Z costy,
UEUNIT

Ec. 25

El valor de la inversion de capital se calcula como la suma del coste de los equipos
presentes en la planta (Ec. 25). Sin embargo, para calcular el coste anual de la planta, que
es ademas la funcion objetivo del problema, es necesario calcular el importe anual que

corresponderd a la inversion de capital como se muestra a continuacion (Ec. 26).

$
CAPEX gnnuatised <M> = CAPEX ($) - Annualising_factor(year™1)

Ec. 26

_ (14"
1+)" -1

Annualising_factor(year™1)

Ec. 27

donde

- irepresenta el tipo de interés al que se ha dado un valor de 0.1

- nrepresenta la duracion esperada de la planta al que se ha dado un valor de 10

anos.
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Las ecuaciones de coste de los equipos presentes en la superestructura, asi como el
método empleado para transformarlas a una forma lineal en los casos que ha sido

necesario, se describen en los siguientes apartados.

a) CALDERAS (Boilers)

Tabla 9. Coste de caldera de vapor 1.

Capacidad
10 000 kg/h de vapor
Precio base
1 000 000 $
Factor de correccion
104bar x1,3
70bar x1,25
56bar x1,15
35bar x1,02
14-18bar x1

oSt ppirer ($) = CFPOUeT . Update Factor00PS

Ec. 28

El coste de una caldera viene dado por la ecuacion (Ec. 28), donde CFboUer () =
factor de correccién - 106 con el factor de correccion de la Tabla 9 correspondiente a

la presion de salida del vapor.

CE INDEX tyrrene  541,7

WO0O0DS _ —
CE INDEX 970  238,7

Update Factor

= 2,269

Ec. 29
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b) TURBINAS DE VAPOR DE ALTA Y MEDIA PRESION

CE INDEX cyprens  541.7

NEW FRONTIERS _ —
CE INDEX 12 584,6

Update Factor = 0,927

Ec. 30

La ecuacion de coste de una turbina de vapor en su forma lineal es la siguiente (Ec.
31). Los valores de los pardmetros estan recogidos en la Tabla 10, y dependeran del tipo

de turbina (alta 0 media presion).

— turbine
COStturbine - [CFturbine + CVturbine : Wturbine + CExtr ]

- Update FactorNEW FRONTIERS

Ec. 31

Tabla 10. Costes de turbinas de alta y media presion 1.

TURBINAS ALTA PRESION | TURBINAS MEDIA PRESION
Coste Fijo ($) 45 000 25 000
Coste Variable
25 14,5
($/kW)
Coste de( ;;(tracaon 20 000 11 5007

" El coste de extraccion de las turbinas de vapor de media presion se ha calculado por
analogia a las turbinas de vapor de alta presion, como un 6,8% del coste de una turbina de media

presion que produce 10 000KW.
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c) BOMBA (Pump)

10810 €OSt pymp = 3.3892 — 0.0536 - log1o Wymp + 0.1538 - [logy l/l/,,um,,]2

Ec. 32
PUMP
0,035
(%]
(]
C
S 003 o
= o**
0,025 o*
o®
_ o®
= 0,02 oo?
’-
= S -
2 * y = 85,83x + 3941,9
o] ®
c 001 ot R?= 0,997
’-“
0,01 ”'
54
£3
0,005 |.4¢
.
0
0 50 100 150 200 250 300 350
Shaft power, kW
Figura 17. Curva de coste de una bomba centrifuga ®
oSt pump ($) = CFPwmp 4 cypvmp . Woump (kW)
Ec. 33

donde CFP¥™ = 3941,9 $ y CVP¥™ = 85,83

Ademas, es necesario actualizar el valor de coste. Para ello se emplea el siguiente

factor de actualizacion (Update Factor):

CE INDEX (yyyene _ 541.7
CE INDEX,50, 397

TURTON _

Update Factor = 1.364

Ec. 34

La ecuacion de coste en forma lineal para una bomba es por lo tanto la siguiente
(Ec. 35).
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COSt pump($) = [CFP¥™ + CVPU™ - Wpy 1y (kW) - Update Factor ™70

Ec. 35

d) INTERCAMBIADORES DE CALOR (Heat Exchangers)

10810 COSt neat exchanger =4.3247 — 0.303 - log;g A + 0.1634 - [log; ¢ AJ?

Ec. 36
HEAT EXCHANGER
0,09
[%]
£ 0,08
é ’ .“’
S 0,07 " R 3
0,06 ‘,o-"
2 00 o*?
> 05 R y = 59,527 + 18920
2 0,04 0,0" R2=0,9957
0,03 PR
&
e
0,02 | ;4
0,01
0
0 200 400 600 800 1000 1200
Area (m?)
Figura 18. Curva de coste de un intercambiador de calor !
— heat exchanger heat exchanger 2
COStheat exchanger ($) =CF 9er + CV ger . A(m )
Ec. 37
q(W)
A(m?) = 7
U () * ATum ()
Ec. 38

Se ha asumido que el condensador de vacio presente en la superestructura del

problema se comporta de forma completamente ideal. Como se ha explicado en el
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apartado 3.2, para mantener la linealidad del modelo las condiciones de presion y
temperatura estan fijadas en todo el sistema y por lo tanto la diferencia de temperatura
media logaritmica (ATj,,,) tiene un valor constante. Ademas, para que la Ec. 38 sea lineal,
también el coeficiente global de transferencia de materia (U ) se ha considerado constante.
La Ec. 38 se puede reescribir por lo tanto de la siguiente forma (Ec. 39):

IN,donor OUT,donor IN,donor
(hcooler - hcooler ) ) Fcooler

Aexchange —
Ucoefficient . ATlm

Ec. 39
donde
ycoefficient — 3000 W 9]
m2K
OUT,donor _.IN,receiver IN,donor _,OUT,receiver
_ ATlm _ AT,-AT; (Tcooler —Teooler )_(Tcooler ~Teooler ) — 14'14 K

- AT, - TOUT,donor _pIN receiver
In /AT1 In| “cooler cooler )
TIN,donor_TO UT,receiver
cooler cooler

(ver valores en Tabla 3).

La ecuacion de coste en forma lineal para el condensador de vacio, tras afiadir el

factor de actualizacion, es por lo tanto la siguiente (Ec. 40):
COStcooler — [CFcooler + CVcooler . Aexchange] . Update FaCtOI‘TURTON

Ec. 40

e) DESGASIFICADOR (Deaerator)

Debido a la falta de datos acerca este equipo, el coste del desgasificador se ha

aproximado al de un tanque horizontal, con la siguiente curva de coste:
log 10 COStyesser = 3.5565 — 0.3776 - logy, VVe55¢(m3) + 0.0905 - [VVessel(m3)]?

Ec. 41
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Horizontal Vessel

0,25

(%]

(]

5

= Ll

= 02 2

s v o**

0‘
%
_ o
z 0,15 o®
2 »*
2 *® =315,51x + 14500
8 0,1 »® Link sl
e R?=0,9975
o
,.
S
0,05 o®
o?
&
-
0 e
0 100 200 300 400 500 600 700
Volume, m3

Figura 19. Curva de coste de un tanque horizontal !,

Dado que el coste de estas unidades se calcula a partir de su volumen, éste se ha

relacionado con el caudal de entrada al desgasificador mediante (Ec. 42).

k
Fégaerator ( Sig) ’ Tdeaemtor (S) kg 300
Vdeaerator(m3) — — RIN ). —
deaerator 1000

k
pu (+5)
Ec. 42

donde r4eaeratores el tiempo de residencia en el desgasificador, que se estima de 5min o

300s y p,, es la densidad del agua con un valor de 1000kg/m?.

k 300 sm?3
COSt gegerator ($) = CF deaerator 4 (y deaerator, Fégaerator (?g) . m( kg )

Ec. 43

donde CF deaerator — 14 500$ y CV 4eaerator = 31551 %

Para actualizar el coste se emplea una vez mas el factor de actualizacién
Update FactorTURTONy |a ecuacion lineal de coste del desgasificador queda de la

siguiente forma (Ec. 44).
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— deaerator deaerator IN kg 300
COSt gegerator ($) - [CF + CV ’ Fdeaerator (T) ' 1000 :

Update FactorTURTON

Ec. 44

B.2. Coste de operacion de la planta (OPEX)

El coste de operacion de la planta de servicios se calcula como la suma de los costes
de las materias primas empleadas (Ec. 45), en este caso agua de red como parte del

alimento al desgasificador o como agua de enfriamiento y combustible para las calderas.

OPEX = Costfuel + Costfresh water + Costcooling water

Ec. 45

$
COStfuel(w) = Z Fl{:ifér ) pricefuel ) annualoperation - 3600
boiler

Ec. 46

Costfresh water <

_ resh water i
year> =Ff s priceyater * annualoperation - 360

Ec. 47

cooling water $ _ pIN,receiver .
cost g (@) = Feooter "Pricéyater - annualoperation 3600

Ec. 48
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66
67
68
69
70
71

SETS

unit "process units"

/HP_boilerl*HP_boiler5,MP_boilerl*MP boiler3,LP_boilerl*LP_boiler3,

HP steam header, MP steam header,LP steam header,

HP1*HP10, MP1*MP10,cooler,deaerator, FW pump,HP valve,MP valve /
turbine (unit) /HP1*HP10,MP1*MP10/

HP turbine (turbine) "high pressure turbines in the process" /HP1*HP10 /
MP turbine (turbine) "medium pressure turbines in the process" /MP1*MP10 /
heat exchanger (unit) "units acting as heat exchangers" /cooler/

boiler (unit) "boilers in the system"

/HP _boiler1*HP boiler5,MP boilerl*MP boiler3,LP boilerl*LP boiler3/
HP boiler (boiler) /HP boilerl*HP boiler5/
MP_boiler (boiler) /MP_boilerl*MP boiler3/
LP boiler(boiler) /LP boilerl*LP boiler3/

node "interconnection nodes" /nodel*node7/

hturb "sub-turbines of a HP turbine" /hturbl*hturb3/
mturb "sub-turbines of a MP turbine" /mturb2*mturb3/

R R R R R R I I R R R R R I R I R b I R b R R R R R R R R R I R I R R I R R R R R R R R I b I b b b b b IR b b b b b b b I b b b b b b b b b O

****************************DATA INTO THE SYSTEM********************************

******************************ENTHALPIES****************************************

PARAMETERS

R R R R R R R R R R R I R I R b R I R R R R R R R R R R R R I R R I R R R R R I R R I b b b b b b R I b b b R b b b b b b b b b b b b b

hin donor (heat exchanger) "kJ/kg"

hout donor (heat exchanger) "kJ/kg"

/cooler= 229.61 /
hin receiver (heat exchanger) "kJ/kg"
/cooler= 125.21 /
hout receiver (heat exchanger) "kJ/kg"
/cooler= 208.79 /
KAk hk kA Ak hk kA hk ko hk kA Ak hk ok kA ko hk kA Ak hk ok hkhk ko hk ko kA hkhk ok hkk ko hk ko kA ko hk kA hk kA hkhhkhkhkhhkhkhkhArhhkkhkhkhhkkkxk k%

SCALARS
R R R R R R R R R R R I R I R b I R I R R R R R R R R I R I R I R I b I R R R R R R I R I b I b b b b b I b b b R b b b b b b b b b b b b b
h HP "kJ/kg"
/ 3449.4 /
h MP "kJ/kg"
/ 3092.3 /
h LP "kJ/kg"
/ 2732.4 /
h cooler "kJ/kg"
/ 2603.7 /
hout deaerator "kJ/kg"
/ 418.47 /
h water "kJ/kg"
/ 63.079 /
hin FW_pump "kJ/kg"
/ 418.47 /
hout FW pump "kJ/kg"
/ 418.62 /
hin HP boiler "kJ/kg"
**********************************;***********************************‘k*‘k*‘k*‘k*‘k*

****************************UPPER AND LOWER BOUNDS******************************

SCALARS

R R R R R R R R R R R I R I R b I R b R R R R R R R R R I R I I I R R I R R R R R I R R I b b b b b b b b b b b IR b b b b b b b b b b b b b O

U _stream "upper bound for the flowrate in any stream of the system in kg/s"

/ le3 /

U _stream boiler "upper bound for the flowrate into boilers in kg/s"
/ 27.7 /

L stream "lower bound for the flowrate in any stream of the system in kg/s"
/ 15 /
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72
73
74
75
76
77
78
79
80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92
93
94
95
96
97
98
99
100
101
102
103
104
105
106
107
108
109
110
111
112
113
114
115
116
117
118
119
120
121
122
123
124
125
126
127
128
129
130
131
132
133
134
135
136
137
138
139
140
141
142

U cost "upper bound for the cost of any unit of the system in $"

/ 5e7 /
U duty "upper bound for the duty of a boiler in kW"
/ Ted / ;

R R R R R R I R I R R R R R I R I R b S I R b R R R R R R R R I R I R I R R I R R R R R R R I b I b b b b R I b b b R b b b b b b b b b b b b b

****************************RELATED TO COSTS************************************

SCALARS

R R R R R R R R R R R I R I R b I R b R R R R R R R R R I R R R R b I R R R R R R R I b I b b b b R I b b b R b b b b b b b b b b b b b O

price fuel "$/kg"
/ 0.1395 /

price water "$/kg"
/ 1.32e-5 /

**********************Update Factor**

Update Factor Turton "CEINDEX2016/CEINDEX2001"

/ 1.364 /
Update Factor Woods "CEINDEX2016/CEINDEX1979"

/ 2.269 /
Update Factor New Frontiers "CEINDEX2016/CEINDEX2012"

/ 0.927 /
*CEINDEX2001 "for cost equations from Turton" / 397 /
*CEINDEX1979 "for cost equations from Donald Woods" / 397 /
*CEINDEX2012 "for cost equations from New Frontiers" / 584.6 /
*CEINDEX2016 "current value" / 541.7 /

**********************Annualizing Factor**
Annualizing Factor "1/years"
/ 0.163 /
*interest rate / 0.1/
*life time "years" / 10 /

**********************HP TURBINES**

cost extraction HP turbine
/20000/
*CF
value CF HP turbine
/ 45000 /
*CV
value CV_HP turbine
/25 /
Fhkkkxkkkxkkxkkxxkkkxxkk+*MP TURBINES**
cost extraction MP turbine
/ 11500 /
*CF
value CF MP turbine
/ 45000 /
*CV
value CV_MP turbine
/25 /

**********************BOILER**

value CF HP boiler
/ 1.15e6 /

value CF MP boiler
/ le6 /

value CF LP boiler
/ le6 /

**********************DEAERATOR**

*CF
value CF deaerator

/ 14500 /
*CV

value CV deaerator
/ 315.51 /

**********************PUMPS**

*CF
value CF pump

/ 3941.9 /
*CV
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143 value CV_pump

144 / 85.83 /

145 Fhkkhkkxkkkxkkxkk Ak kA xx Ak AHEAT EXCHANGER* *

146 *CF

147 value CF cooler

148 / 18920 /

149 *Ccv

150 value CV cooler

151 /  59.527 / ;

152 R R I S S S I S S e I S S S S I S S R S S S S I S I S R S b S S S I b S b i b S R S e I S b S b Y
153

154 *********************************EFFICIENCIES***********************************

155 PARAMETERS

156 R R R R R R R R R R R I R I b b I R b R R R R R R R R R I R I R I R I b I R I R R R R R R I IR I b b b b b I b b b b b b b b b b b b b b b b b O

157 eff HP(hturb)

158 /hturbl=0.65

159 hturb2=0.65

160 hturb3=0.65 /

161 eff MP(mturb)

162 /

163 mturb2=0.65

164 mturb3=0.65 / ;

165 R R R R R R R R R R R R I R I R b I R b R R R R R R R R R I R R R R R I R R R R R R R I IR I b b b b b I b b b b b b b b b b b b b b b b b O

166 SCALARS

167 R R R R R R R I R R R R I R I R b I R b R R R R R R R R R R R I R I R R I R R R R R R R I b I b b b b R I b b b IR b b b b b b b b b I b b b I

168 eff boiler

169 /0.9/

170 eff FW pump

171 /0.65/ ;
172

173 **********************************POWER DEMAND**********************************

174 SCALARS

175 R R R R R R R R R R R I R b S I R b R R R R R R R R R R R I R I R R I R R R R R R R I b b b b b b b I b b b R b b b b b b b b b b b b b

176 electric power demand "kW"

177 /32030 /

178 external power demand "kW"

179 / 12771/ ;

180 R R R S i S S S S e S S S I S S I e S S S S S I S I S R S S SR S S I b S R I b S R S I S b S b S
181

182 *******************************OTHER RELEVANT DATA******************************

183 SCALARS

184 R R R R R R R R R R R I R I R b I R I R R R R R R R R I R I R I R I b I R R R R R R I R I b I b b b b b I b b b R b b b b b b b b b b b b b

185 blowdown ratio

186 / 0.05 /

187 LHV_ fuel "kJ/kg"

188 /43950/

189 venting ratio

190 / 0.05 /

191 annual operation "hours/year"

192 / 8400 /

193 combustion ratio "kg air/kg fuel necessary for the combustion reaction in the boilers»
(with 10%excess)"

194 / 3.83 /

195 U _coeff "W/m2K"

196 / 3000 /

197 DTln "K"

198 / 14.14 /

199 ;

200 R R R R R R R R R R R R I R I I R I R R R R R R R R I R R I R I I R R R R R R R R I IR I b b b b b I b b b b b b b b b b b b b b b b b I

201 R R R R R R I R R R R I R I R I R b I R I R R R R R R R R R I R I R I R R I R R R R R R R I b b b b b b b I b b b b b b b b b b b b b b b b b O

202

203

204 *************************PAR_AMETER/SCALARS EQUALITIES***************************
205 hin donor('cooler') = h cooler ;

206 hin HP boiler = hout FW pump ;

207 R R R R R R I R R R R I R I b I S I R b R R R R R R R R R R I R I I R I R R R R R R R R I b b R b b b b I b b b b b b b b b b b b b b b b b

208 R R R R R R R R R R R R I b b I R b R R R R R R R R b I R I R R R R b I R R R R I R I R I b I b b b b R I b b b b b b b b b b b b b b b b b O

209
210 positive VARIABLES
211

212 **FLOWRATES*********************************************************************



213 Fin (unit) "flow into unit u in kg/s"

214 Fout (unit) "flow out of unit u in "
215 Fin node (node) "flow into node n in kg/s"
216 Fout node (node) "flow out of node n in kg/s"

217 F2_HP(HP_ turbine
218 F3 HP(HP turbine

) "flow F2 of the high pressure turbine HP turbine in kg/s"
)
HP turbine) "flow F4 of a high pressure turbine,extraction at MP in kg/s"
)
)

"flow F3 of the high pressure turbine HP turbine in kg/s"

(

219 F4 HP(

220 F5 HP(HP turbine "flow F5 of a high pressure turbine,extraction at LP in kg/s"

221 F6_HP(HP turbine "flow F6 of a high pressure turbine,extraction to the cooler in kg»
/s"

222 F3 _MP(MP_ turbine) "flow F3 of a medium pressure turbine in kg/s"

223 F5 MP(MP_ turbine) "flow F5 of a high pressure turbine,extraction at LP in kg/s"

224 F6_MP(MP_ turbine) "flow F6 of a high pressure turbine,extraction to the cooler in kg»
/s"

225 F_MP_steam "kg/s"
226 F_LP_steam "kg/s"
227 F_fuel (boiler) "kg/s"

228 Fin donor (heat exchanger) "flow of heat donor fluid into a heat exchanger in kg/s"

229 Fout donor (heat exchanger) "flow of heat donor fluid out a heat exchanger in kg/s"

230 Fin receiver (heat exchanger) "flow of heat receiver fluid into a heat exchanger in kg/»
S"

231 Fout receiver (heat exchanger)"flow of heat receiver fluid out of a heat exchanger in k»

g/s"
232 F_water "kg/s"
233 F_LP steam to deaerator "kg/s"
234 F blowdown "kg/s"
235 F_dearated water "kg/s"
236 F_vent "kg/s"
237 F_air(boiler) "kg/s"
238
239 **HEATS*******************************‘k*‘k*‘k*****‘k*‘k*****************************
240 Q(boiler) "kw"
241

242 **COSTS*************************************************************************

243 cost_turbine(turbine) "cost of a turbine in $"

244 cost turbine total

245 cost boiler (boiler) "cost of the steam boiler in $"
246 cost boiler total

247 cost deaerator "cost of the deaerator in $"

248 cost FW pump "cost of the FW pump in $"

249 cost cooler "cost of the vacuum condender 'cooler' in S$"
250 CAPEX "$"

251 anual CAPEX "$/year"

252
253 cost fuel "cost of the needed fuel in $/year"
254 cost fresh water "cost of the needed fresh water in $/year"

255 cost cooling water "cost of the needed fresh water in $/year"
256 OPEX "S$/year"

257

258 **WORK**************************************************************************
259 W _turbine (turbine) "kW"

260 W FW pump "kW"

261

262 A exchange "m2"

263 ;

264

265

266 VARIABLE

267

268 total cost ;

269

270 binary VARIABLES

271 **********************TURBINES**

272 y HP(hturb,HP turbine) "binary variable associated to the existence of one of the
turbines that form a HP turbine"
273 y MP(mturb,MP turbine) "binary variable associated to the existence of one of the

turbines that form a MP turbine"
274 y HP extractionl (HP_ turbine)
275 y HP extraction2 (HP_ turbine)
276 y MP extraction2 (MP_turbine)
277 y boiler(boiler)

»

»
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278
279
280
281
282
283
284
285
286
287
288
289
290
291
292
293
294
295
296
297
298
299
300
301
302
303
304
305
306
307
308
309
310
311
312
313
314
315
316
317
318
319
320
321
322
323
324
325
326
327
328
329
330
331
332
333
334
335
336
337
338
339
340
341
342
343
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y_FW pump
y _cooler

EQUATIONS
***************************MASS BALANCE EQUATIONS*******************************
bml

bmNODE

bm2

*HP Boiler

bmBOILER1

bmBOILER2

*HP steam header

bm3

*NOdes 1,2,3 - Output from turbines
bm5

bm6

bm7

*MP steam header

bm9

bm10

*NOdes 4,5 - Output from turbines
*pbmll

bml2

bml3

*LP steam header

bml4

bml5

*Mass balances inside turbines
bm2 6

bm27

bm28

bm29

bm30

*bm31

*Heat exchangers (Cooler)
bmlo6

bml17

*pbml8

bml9

bm20

*Deaerator and node 6
bm21

bm22

bm23

********************************UNITS*******************************************

**STEAM BOILER
boilerl
boiler?2
boiler3
boiler4
boiler6
boiler9
boiler?7
boilers8
node6

**HP TURBINES
HPturbinesl
HPturbines3
HPturbines31l
HPturbines4
HPturbines4l
HPturbines5
HPturbines51
HPturbines6
HPturbines?7
HPturbines8
HPturbines9
HPturbinesl0
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376
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379
380
381
382
383
384
385
386
387
388
389
390
391
392
393
394
395
396
397
398
399
400
401
402
403
404
405
406
407
408
409
410
411
412
413
414
415
416
417
418
419

HPturbinesll
HPturbinesl2
HPturbinesl3
**MP TURBINES
MPturbinesl
MPturbines3
MPturbines3l
MPturbines4
MPturbines4l
MPturbinesb5
MPturbines6
MPturbines?7
MPturbines8
MPturbines?9
**HEAT EXCAHNGERS (Cooler)
heatexchangerl
coolerl

cooler3
**DEAERATOR
deaeratorvent
deaeratorl

**FW PUMP
FWPUMP1

FWPUMP3
**DEMANDS TO BE SATISFIED
demandl

demand?2

*CAPEX

hpboiler
mpboiler
lpboiler
HPturbines?2
MPturbines?2
deaerator?2
FWPUMP2

cooler?2
capexcalculation
annualizedcapex
*OPEX

costfuel
costfreshwater
costcoolingwater
opexcalculation
boilers

turbines
**BJECTIVE FUNCTION
fo ;

R R R R R R R R R R R I R I R b I b b R R R R R R R R b I R I R I R I I R R R R R R I IR I b b b b b I b b b IR b b b b b b b b b b b b b O

R R R R R R R R R R R I R I R b I I b I R R R R R R R R I R I R I R I b I R R R R R R I b I b b b b R I b b b b b b b b b b b b b b b b b I

***************************MASS BALANCE EQUATIONS*******************************

bml (unit) .. Fin(unit) =E= Fout (unit) ;
bmNODE (node) .. Fin node (node) =E= Fout node (node) ;
bm2.. sum (HP boiler, Fout (HP_boiler)) =E= Fin('HP_ steam header') ;
*HP Boiler
bmBOILER1.. Fout node('node7') =E= sum(HP boiler,Fin(HP boiler)) ;
bmBOILERZ.. Fin node('node7') =E= Fout ('FW pump') ;
*HP steam header
bm3.. Fout ('HP steam header') =E= Fin('HP valve')+sum(HP turbine,Fin (HP_ turbine));
*NOdes 1,2,3 - Output from turbines
bm5.. Fin node('nodel') =E= sum(HP turbine,F4 HP(HP turbine)) ;
bm6.. Fin node('node2') =E= sum(HP turbine,F5 HP(HP turbine)) ;
bm7.. Fin node('node3') =E= sum(HP turbine,F6 HP(HP turbine)) ;
*MP steam header
bm9.. Fin('MP_ steam header') =E= Fout node('nodel') + Fout('HP valve')
+ sum(MP_boiler, Fout (MP_boiler)) ;
bml0.. Fout ('MP_steam header') =E= Fin('MP valve')+sum(MP_turbine,Fin (MP turbine))

+F MP steam ;
*NOdes 4,5 - Output from turbines
bml2.. Fin node('noded4') =E= sum( MP turbine, F5 MP(MP_ turbine) ) ;
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bml3.. Fin node('node5') =E= sum( MP turbine, F6 MP(MP_ turbine) ) ;
*LP steam header
bml4..Fin('LP steam header') =E= Fout node('node4')+Fout node ('node2")
+Fout ('MP_valve')+sum(LP boiler,Fout (LP_boiler));
bml5.. Fout ('LP_steam header') =E= F_LP_steam + F _LP steam to_deaerator ;
*Mass balances inside turbines
bm26 (HP_turbine) .. F4 HP(HP turbine) =E= Fin(HP turbine)-F2 HP (HP_ turbine) ;

bm27 (HP_turbine
bm28 (HP_turbine
bm29 (MP_turbine F5 MP
bm30 (MP_turbine) .. F6 MP
*Heat exchangers (Cooler)

F5 HP
F6 HP

)
HP turbine) =E= F2 HP(HP turbine)-F3 HP(HP turbine) ;
HP turbine) =E= F3 HP(HP_ turbine) ;
MP turbine) =E= Fin(MP_ turbine)-F3 MP (MP turbine) ;
)

)

) ..
) ..
) MP turbine) =E= F3 MP(MP turbine) ;

bml6.. Fin donor('cooler') =E= Fout node('node3') + Fout node('node5') ;
bml7 (heat exchanger) .. Fin(heat exchanger) =E= Fin donor (heat exchanger)
+ Fin receiver (heat exchanger) ;
bml9 (heat exchanger) .. Fin donor (heat exchanger) =E= Fout donor (heat exchanger) ;
bm20 (heat exchanger) .. Fin receiver (heat exchanger) =E= Fout receiver (heat exchanger);
*Deaerator and node 6
bm21.. Fin('deaerator') =E= F_LP steam to_deaerator + Fout_donor ('cooler')+F_water ;
bm22.. Fout ('deaerator') =E= Fin node('node6') + F vent ;
bm23.. Fout node('node6') =E= F blowdown + F dearated water + Fin('FW pump')

+sum (MP_boiler,Fin (MP_boiler))
+sum (LP boiler,Fin(LP boiler)) ;

********************************UNITS*******************************************

**STEAM BOILER******************************************************************

boilerl (boiler).. Q(boiler) =E= eff boiler*LHV fuel*F fuel (boiler) ;

boiler2 (HP_boiler) .. Fout (HP boiler) =E= Q(HP boiler) / (h_HP-hin HP boiler) ;
boiler3 (MP_boiler).. Fout (MP boiler) =E= Q(MP boiler) / (h_MP-hout deaerator) ;
boiler4 (LP_boiler).. Fout(LP boiler) =E= Q(LP boiler) / (h_LP-hout deaerator) ;
boiler6 (boiler).. Fin(boiler) =L= U stream boiler* y boiler (boiler) ;
boiler9(boiler) .. Fin(boiler) =G= L stream* y boiler (boiler) ;

boiler7 (boiler) .. Q(boiler) =L= U duty ;

boiler8 (boiler).. F air(boiler) =G= F fuel (boiler) *combustion ratio ;

node6.. F blowdown =E= blowdown ratio * sum(boiler, Fin(boiler)) ;

*Logical propositions: NONE.

**HP TURBINES*******************************************************************

HPturbinesl (HP turbine).. W _turbine (HP turbine) =E=

eff HP('hturbl')* (h HP-h MP)*Fin (HP turbine)

+eff HP('hturb2')*(h MP-h LP)*F2 HP(HP turbine)

+eff HP('hturb3')* (h LP-h cooler)*F3 HP(HP turbine);
HPturbines3 (HP turbine)..Fin(HP turbine)=L= U stream*y HP('hturbl',6HP turbine);
HPturbines31 (HP turbine).. Fin(HP_ turbine) =G= L stream*y HP('hturbl',KHP turbine);
HPturbines4 (HP turbine)..F2 HP(HP turbine)=L= U stream*y HP('hturb2', 6 HP turbine) ;
HPturbinesd4l (HP turbine)..F2 HP(HP turbine) =G= L stream*y HP('hturb2', K HP turbine);
HPturbines5 (HP turbine)..F3 HP(HP turbine)=L= U stream*y HP('hturb3',6 HP turbine) ;
HPturbines51 (HP turbine)..F3 HP(HP turbine) =G= L stream*y HP('hturb3',KHP turbine);
HPturbines6 (HP turbine)..F4 HP(HP turbine)=L=U stream*y HP extractionl (HP_ turbine);
HPturbines7 (HP turbine)..F5 HP(HP turbine)=L= U stream*y HP extraction2 (HP_ turbine);
*Logical propositions
HPturbines8 (HP turbine).. y HP('hturbl',6KHP turbine)-y HP('hturb2',6KHP turbine)=G=0;
HPturbines9 (HP turbine).. y HP('hturb2',6HP turbine)-y HP('hturb3',6KHP turbine)=G=0;
HPturbineslO (HP_ turbine)..

(1-y HP extraction2 (HP turbine))+y HP('hturb2', K HP turbine) =G= 1;
HPturbinesll (HP_ turbine)..
(1-y HP extractionl (HP turbine))+y HP('hturbl', K HP turbine) =G= 1;

HPturbinesl2 (HP_ turbine).. y HP('hturbl',6 HP turbine) =L= Fin (HP turbine);

*

HPturbinesl3 (HP turbine).. W turbine (HP turbine)=L=20000*y HP('hturbl',KHP turbine);

**MP TURBINES*******************************************************************

MPturbinesl (MP_turbine).. W _turbine (MP turbine) =E=

eff MP('mturb2')*(h MP-h LP)*Fin (MP_turbine)

+eff MP('mturb3')* (h LP-h cooler)*F3 MP(MP_ turbine);
MPturbines3 (MP_turbine)..Fin (MP turbine) =L= U stream* y MP('mturb2',KMP turbine);
MPturbines31 (MP turbine).. Fin(MP turbine) =G= L stream* y MP('mturb2',KMP turbine);
MPturbines4 (MP_turbine)..F3 MP(MP_ turbine) =L= U stream* y MP('mturb3',6MP turbine);
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MPturbines4l (MP turbine)..F3 MP(MP turbine) =G= L stream* y MP('mturb3',KMP turbine);
MPturbines5 (MP_turbine)..F5 MP(MP turbine) =L= U stream* y MP extraction2 (MP_ turbine);
*Logical propositions

MPturbines6 (MP_turbine).. y MP('mturb2',6 MP turbine)-y MP('mturb3',MP turbine)=G= 0;
MPturbines7 (MP_turbine) ..

(1- y MP extraction2 (MP_ turbine))+ y MP('mturb2',K MP turbine)=G= 1;
MPturbines8 (MP_turbine).. y MP('mturb2',6MP turbine) =L= Fin(MP_ turbine);
*
MPturbines9 (MP_turbine).. W _turbine (MP turbine) =L= 5000*y MP('mturb2',6MP turbine);
**HEAT EXCHANGERS*********************‘k*‘k***************************************

*Energy balance
heatexchangerl (heat exchanger) ..

Fin donor (heat exchanger)*hin donor (heat exchanger)
-Fout donor (heat exchanger) *hout donor (heat exchanger)
=E= Fout receiver (heat exchanger)*hout receiver (heat exchanger)

-Fin receiver (heat exchanger)*hin receiver (heat exchanger);

coolerl.. A exchange =E= ((hin donor('cooler')-hout donor ('cooler'))
*Fin_donor('cooler')*lOOO)/(U_coeff*DTln) ;

cooler3.. Fin donor('cooler') =L= U stream* y cooler ;
**DEAERATOR***************************‘k*****************************************

deaeratorvent.. F vent =E= venting ratio * F LP steam to deaerator ;

*Energy balances

deaeratorl..F LP steam to deaerator*h LP +Fout donor('cooler')*hout donor ('cooler')
+F_water*h_water =E= Fin_node('node6') *hout_deaerator + F_vent*h LP;

*Logical propositions: NONE. Always exists.

**FW PUMP**********************************************************************

FWPUMP1..Fin ('FW pump') *hin FW pump =E=

Fout ('"FW_pump') *hout FW pump-W FW pump*eff FW pump ;
FWPUMP3..Fin ('FW pump') =L= U stream*y FW pump ;
**DEMANDS TO BE SATISFIED*************‘k*‘k*‘k*************************************

demandl.. sum(HP turbine,W turbine (HP turbine)) =G= electric power demand ;
demand2.. sum(MP turbine,W turbine (MP_ turbine)) =G= external power demand +W FW pump;
F MP steam.lo= 34.75 ;

F LP steam.lo= 52 ;
F dearated water.lo= 76.4 ;
*Flowrates in kg/s

**OTHER RESTRICTIONS************************************************************

Fin receiver.up('cooler')=500 ;
*Flowrates in kg/s

**COSTS EVALUATION**************************************************************

*CAPEX
hpboiler (HP_boiler) .. cost boiler (HP boiler) =G=

(value CF HP boiler * y boiler (HP boiler)) * Update Factor Woods ;
mpboiler (MP_boiler) .. cost boiler (MP boiler) =G=

(value CF MP boiler * y boiler (MP boiler)) * Update Factor Woods ;
lpboiler (LP_boiler) .. cost boiler (LP boiler) =G=

(value CF LP boiler * y boiler (LP boiler)) * Update Factor Woods ;

HPturbines2 (HP turbine) .. cost turbine (HP_ turbine) =G=
(value CF HP turbine*y HP('hturbl',6 HP turbine)
+value CV _HP turbine*W turbine (HP turbine)
+ cost extraction HP turbine* y HP extractionl (HP_ turbine)
+ cost extraction HP turbine* y HP extraction2 (HP turbine))
*Update Factor New Frontiers ;

MPturbines2 (MP_turbine).. cost turbine(MP turbine) =G=
(value CF MP turbine*y MP('mturb2',KMP turbine)
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+value CV_MP turbine*W turbine (MP turbine)
+ cost extraction MP turbine* y MP extraction2 (MP_ turbine))
*Update Factor New Frontiers ;

deaerator2.. cost deaerator =G=
(value CF deaerator + value_CV_deaerator*Fin('deaerator')*(300/1000))
*Update Factor Turton ;

FWPUMP2.. cost FW pump =G=
(value CF pump*y FW pump + value CV pump * W FW pump) *Update Factor Turton ;

cooler2.. cost cooler =G=
(value CF cooler*y cooler + value CV cooler * A exchange)*Update Factor Turton;
*
capexcalculation.. CAPEX =E= sum(turbine,cost turbine (turbine))
+sum (boiler, cost boiler (boiler))
+ cost deaerator
+ cost FW pump
+ cost cooler ;
annualizedcapex.. anual CAPEX =E= CAPEX * Annualizing Factor ;

*OPEX

costfuel..cost fuel =E= sum(boiler,F fuel(boiler))*price fuel*annual operation*3600;
costfreshwater.. cost fresh water =E= F water*price water*annual operation*3600;
costcoolingwater.. cost cooling water =E=

Fin receiver ('cooler')*price water*annual operation*3600;
*

opexcalculation.. OPEX =E= cost_fuel + cost fresh water + cost_cooling water;
boilers.. cost boiler total =E= sum(boiler,cost boiler (boiler)) ;
turbines.. cost turbine total =E= sum(turbine,cost turbine (turbine)) ;

**TOTAL COST = OBJECTIVE FUNCTION***********************************************
fo.. total_cost =E= OPEX + anual_ CAPEX ;

model wutility final /all/;

solve wutility final using MIP minimizing total cost ;
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