-

UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SANTA
FACULTAD DE INGENIERIA
ESCUELA PROFESIONAL DE INGENIERIA EN ENERGIA

“Propuesta de un sistema de vapor flash para la disminucion enel
consumo de vapor vivo en zona de cocinas COPEINCA-
CHIMBOTE”

TESIS PARA OBTENER EL TITULO PROFESIONAL DE
INGENIERO EN ENERGIA

AUTOR:
Bach. Robles Castro, Gianmarco Valenti

ASESOR:
M. Sc. Cedron Maguifia, Ricardo Antonio
COD. ORCID 0000-0003-3925-4094

NUEVO CHIMBOTE - PERU
2023-09-21




UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SANTA

UNS FACULTAD DE INGENIERIA

UNIVERSIDAD ESCUELA PROFESIONAL DE

NACIONAL DEL SANTA

INGENIERIA EN ENERGIA

CONFORMIDAD DEL ASESOR

La presente de Tesis para Titulo ha sido revisada y desarrollada en cumplimiento del objetivo
propuesto y retne las condiciones formales y metodoldgicas, estando encuadrado dentro de las
areas y lineas de investigacion conforme al reglamento general para obtener el titulo profesional

en la Universidad Nacional del Santa (Resolucion N° 492-2017-CU-RUNS) de acuerdo a la

denominacidn siguiente:

TESIS PARA OPTAR POR EL TITULO PROFESIONAL DE
INGENIERO EN ENERGIA

“PROPUESTA DE UN SISTEMA DE VAPOR FLASH PARA LA
DISMINUCION EN EL CONSUMO DE VAPOR VIVO EN ZONA DE
COCINAS COPEINCA-CHIMBOTE”

TESISTA : GIANMARCO VALENTI ROBLES CASTRO

M. Sc. CEDRON MAGUINA RICARDO ANTONIO
DNI: 72839286
COD. ORCID 0000-0003-3925-4094



UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SANTA

UNS FACULTAD DE INGENIERIA

aaaaaa ESCUELA PROFESIONAL DE

INGENIERIA EN ENERGIA

CONFORMIDAD DEL JURADO

El presente proyecto de investigacion de Tesis titulado:

“PROPUESTA DE UN SISTEMA DE VAPOR FLASH PARA LA
DISMINUCION EN EL CONSUMO DE VAPOR VIVO EN ZONA
DE COCINAS COPEINCA-CHIMBOTE”

Elaborado por el tesista:

Gianmarco Valenti Robles Castro

Revisado y probado por el siguiente jurado Evaluador

/4

omingo Benites Villegas M.Sc. Julio Hipodlito Néstor Escate Ravello
Presidente Secretario
DNI: 17821639 DNI: 32850228
COD. ORCID 0000-0002-8809-6371 COD. ORCID 0000-0001-9950-2999

M.Sc. Rieardo Antonio Cedron Maguifia
Integrante
DNI: 72839286
COD. ORCID 0000-0003-3925-4094

11



UNS  FACULTAD DEINGENIERIA

Direccién E.P. de Ingenieria en Energia

UNIVERSIDASB
MNACIONAL DEL SANTA

ACTA DE SUSTENTACION DE TESIS

A los 21 dias del mes de setiembre del afio dos mil veintitrés, siendo las 12:00 de la tarde, se reunieron en
el aula E3 de la EPIE, el Jurado Evaluador designado mediante T/Resolucion N° 525-2023-UNS-CF| de

fecha 23.08.23, integrado por los siguientes docentes:

» Mg. Héctor Domingo Benites Villegas Presidente
» M.Sc. Julio Hipdlito Néstor Escate Ravello Secretario
» M.Sc. Ricardo Antonio Cedron Maguifia Integrante

Y segun la T/Resolucion Decanal N°671-2023-UNS-F| de fecha.18.09.23, se declara expedito a los bachiller
para dar inicio a la sustentacion y evaluacion de la Tesis titulada: “PROPUESTA DE UN SISTEMA DE VAPOR
FLASH PARA LA DISMINUCION EN EL CONSUMO DE VAPOR VIVO EN ZONA DE COCINAS COPEINCA
- CHIMBOTE", perteneciente al bachiller: GIANMARCO VALENTI ROBLES CASTRO con cédigo de matricula
N°® 0201611049, teniendo como asesor al docente M.Sc. Ricardo Antonio Cedron Maguifia, segun
Resolucion Decanal N° 542-2022-UNS-FI de fecha 15.09.2022.

Terminada la sustentacion del Bachiller, respondi6 las preguntas formuladas por los miembros del jurado y el
publico presente.

El Jurado después de deliberar sobre aspectos relacionados con el trabajo, contenido y sustentacion del
mismo y con las sugerencias pertinentes, en concordancia con el articulo 71° del Reglamento General de

Grados y Titulos de la Universidad Nacional del Santa, declara:

BACHILLER PROMEDIO PONDERACION

GIANMARCO VALENTI ROBLES CASTRO A7 BUENO

Siendo las 01:00 p.m. del mismo dia, se da por terminado el acto de sustentacion, firmando los integrantes
del jurado en sefal de conformidad.

Mg. Héctor o Benites Villegas M.Sc. Julio Hipgfito Néstor Escate Ravello

PRESIDENTE W
M.Sc. Ricafdo Antonio Cedron Maguiiia

INTEGRANTE




turnitingJ)
Recibo digital

Este recibo confirma quesu trabajo ha sido recibido por Turnitin. A continuacién podra ver
la informacién del recibo con respecto a su entrega.

La primera pagina de tus entregas se muestra abajo.

Autor de la entrega:  Gianmarco Valenti Robles Castro
Titulo del ejercicio:  Tesis Robles
Titulo de la entrega: ~ PROPUESTA DE UN SISTEMA DE VAPOR FLASH PARA LA DISMI...
Nombre del archivo:  Tesis_ROBLES_CASTRO.pdf
Tamafio del archivo:  3.57M
Total paginas: 128

Total de palabras: 23,379
Total de caracteres: 120,240

Fecha de entrega:  13-oct.-2023 12:50p. m. (UTC-0500)

Identificador de la entre... 2194813953

. B

UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SANTA
FACULTAD DE INGENIERIA

ESCUELA ACADEMICO PROFESIONAL DE INGENIERIA EN

ENERGIA

“PROPUESTA DE UN SISTEMA DE VAPOR FLASH PARA LA
DISMINUCION EN EL CONSUMO DE VAPOR VIVO EN ZONA
DE COCINAS COPEINCA-CHIMBOTE”

AUTOR

‘GIANMARCO VALENTI ROBLES CASTRO

ASESOR

M. Sc. CEDRON MAGUINA RICARDO ANTONIO

TESIS PARA OBTENER EL TITULO PROFESIONAL DE
INGENIERO EN ENERGIA

NUEVO CHIMBOTE-PERU

k AGOSTO-2023 J

Derechos de autor 2023 Turnitin. Todos los derechos reservados.



PROPUESTA DE UN SISTEMA DE VAPOR FLASH PARA LA
DISMINUCION EN EL CONSUMO DE VAPOR VIVO EN ZONA DE
COCINAS COPEINCA-CHIMBOTE"

INFORME DE ORIGINALIDAD

14, 14, 1. 24

INDICE DE SIMILITUD FUENTES DE INTERNET  PUBLICACIONES TRABAJOS DEL
ESTUDIANTE
FUENTES PRIMARIAS
repositorio.uns.edu.pe 1 20
Fuente de Internet %

hdl.handle.net <1 %

Fuente de Internet

=)

www.researchgate.net <1«
0

Fuente de Internet

e

docplayer.es 1
Fuente de Internet < %

-~

Submitted to Escuela Politecnica Nacional <1
%

Trabajo del estudiante

e

Submitted to Submitted on 1687756298870 <1
%

Trabajo del estudiante

dokumen.pub <1 o

Fuente de Internet

BH B

archive.org <1 o

Fuente de Internet




DEDICATORIA

Dedico el presente trabajo a mis padres ya que sin
su apoyo no podria haber logrado mucho, también
a mis hermanas, las cuales me han animado a lo
largo de todo el camino universitario y en los

tiempos de preparatoria.

La presente tesis es dedicada para ustedes

familia hermosa.



RECONOCIMIENTO

Brindo un reconocimiento especial a todos mis
maestros de la escuela profesional Ingenieria en
Energia por las ensefianzas curriculares y también
por las extracurriculares, sus consejos y palabras
de aliento para culminar satisfactoriamente mi

etapa universitaria.

Al M.Sc. Ricardo Antonio Cedrén Maguifia, mi
asesor el cual, a pesar de no haber sido mi docente
en mi tiempo en la facultad, me ha brindado todo
su apoyo, dedicacion y herramientas para que este

informe sea presentado.



AGRADECIMIENTOS

Agradecer principal y grandemente a Dios el cual
me brindé la sabiduria y la vida para poder
culminar mi etapa universitaria y la presente tesis

de manera satisfactoria.

A mi familia y seres queridos, los cuales sin su
ayuda, motivacion y carifio no podria haber

logrado nada.

Agradezco a mis maestros de la escuela por sus
ensefianzas en cada materia y fuera de las aulas
por cada consejo y recomendacion para poder
lograr un buen desarrollo profesional, nunca los

olvidaré.



INDICE DE CONTENIDO

DEDICATORIA. ..ottt sttt n e s as s 1]
RECONOCIMIENTO ....ouoeieieeeeeeeeeeesees sttt \Y
AGRADECIMIENTOS .....ooiiieieeeeseve e teeteeessee s s sess st snss s s s snessesnsanens \Y
RESUMEN ..ottt ettt sttt ettt en s sne s s s et ns e 16
ABSTRACT ..ottt sttt an s sttt 17
CAPITULO I: INTRODUCCION ..ot sesiese s s s asses s ssne s 18
1.1. FORMULACION DEL PROBLEMA .......cooiieieiersiesieneesiesesssissessesssss s 19
1.2, ANTECEDENTES ....ooieiiesieseeeetee ettt sttt 20
1.3, JUSTIFICACION ..ottt 22
1.4, FOMULACION DE HIPOTESIS .....cviiieiieieeeeeeeeeeseeeieseeseesesessessess s 23
1.5, OBJIETIVOS......ooeieeieeieeeeeeeseeses ettt sne st see st 23
1.5.1. OBJIETIVO GENERAL ....c...ooiviieeeeeeeeeeeseeeeves st en s enes s s 23
1.5.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS.........o.ovireieeieeerseeeessisiesiesieneesissssnessessessssn s 23

1.6. LIMITACIONES DEL TRABAJO ........coiiiiiteeeeseeseeseseees s 24
CAPITULO 11: MARCO TEORICO ..o tees et enesiss s sanenas 25
2.1. ELABORACION DE HARINA Y ACEITE DE PESCADO........ccccocovvmrsrsrenrerirennen. 26
2.1.1. PROCESO DE LA HARINA DE PESCADO.........cocoviiveiiereirssesreseeneenieninann, 26
2.1.2. PROCESO DEL ACEITE DE PESCADO ........coovieieieeeeeeeeseseeeeseeeennn, 34
2.1.3. PROCESO DE RECUPERACION SECUNDARIA........cccooomeiemeeeeeeseeerenenn. 36
2.1.4. PROCESO DE RECUPERACION TERCIARIA .......cc.oovevieiieeeereeeveneeennan, 38

2.2. INTRODUCCION A SISTEMAS DE VAPOR........oovvirreeierirersessssssesss s 39
2.2.1. VAPOR DE AGUA ...ttt 39
2.2.2. COMO FUNCIONA EL VAPOR DE AGUA ..o, 39
2.2.3. VAPOR COMO FUENTE DE ENERGIA ........ooovveeeeeeeeeeeeeeee e, 39
2.2.4. VAPOR COMO FUENTE DE CALOR......coocsvivseeereeeeeeeeeeeessssssesenieninion, 40
2.2.5. TIPOS DE VAPOR DE AGUA ......coooieieieeeeeeeeeeeeeeeee oo, 40

2.3. GENERADORES DE VAPOR........c.iiieteteeeeeeeeeeeeeeeesee oo 41

2.3.1. DEFINICION . ....c.oiiiiiiiii e 41



2.4.

2.5.

2.6.

2.7.

2.8.

2.3.2. CLASIFICACION DE CALDERAS........coieicee e 42

2.3.3. PARTES DE CALDERA PIROTUBULAR .......coiiiiiiiieee e 42

BALANCES DE MATERIAY ENERGIA ..o 43
2.4.1. BALANCE DE MATERIA ..o 43
2.4.2. CALOR ESPECIFICO DE MATERIA ORGANICA .........coooeveeeereeere e, 44
2.4.3. BALANCE DE ENERGIA ... ....ooiiiiii e 44

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN EQUIPOS DE COCCION Y SECADO

E INTERCAMBIADORES DE CALOR.......cccciiiiiiiiic e 45
2.5.1. BALANCE DE MASA'Y ENERGIA EN COCINAS ... 45
2.5.2. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EQUIPOS SECADORES........... 52
2.5.3. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIAENPAMA ........cccooovuirerererereriane, 56

GENERACION DE VAPOR FLASH..........coiiiiiieeeeeesee e 58
2.6.1. VAPOR FLASH ..ot 58
2.6.2. COMO SE GENERA EL VAPOR FLASH.......ccoiiiiiiiiiiieiieee e 59
2.6.3. CALCULO DE VAPOR FLASH GENERADO .........cccoiiiiiiiiiiiiie 60
2.6.4. ENERGIA CUANTIFICADA DEL VAPOR FLASH .......ccccooviiieierereresiae, 61

DIMENSIONAMIENTO DE TANQUES FLASH. ......ccciiiiiciiecce e 63
2.7.1. TANQUE FLASH ..ottt 63
2.7.2. VOLUMEN DE TANQUE FLASH ......cccoiiiiiii 63
2.7.3. DIAMETRO INTERNO DE TANQUE FLASH .....cc.cocovviieiieieeererereeeeeenan, 63
2.7.4. ALTURA DEL TANQUE FLASH ......cooiiiiiiiieiiec e 65
2.7.5. DIAMETRO DE INGRESO DE CONDENSADO.........cccooveeuereireerereerrieneen, 67
2.7.6. DIAMETRO DE SALIDA DE VAPOR FLASH .......cccooviiiiieieeieieeeeeeenae, 68
2.7.7. DIAMETRO DE SALIDA DE CONDENSADO..........cccoemiureieeeerereresreereninann, 69

INDICADORES DE DESEMPERNO........ooiuiieeieeeeeieiesee e 69
2.8.1. INDICADOR ENERGETICO .....ociiiiiiiieiieie et 69
2.8.2. INDICADOR TECNICO ...ttt 70
2.8.3. INDICADOR ECONOMICO.......ccciiiiiiiiiieese e 70

2.8.4. INDICADOR AMBIENTAL.....oiiiiiiiiiiieiieieeree e 70



2.9, EVALUACION ECONOMICA . ... oo e e e e e ae e s e 71

2.9.1. VALOR ACTUAL NETO (VAN) .....oiiitieereiirsteseeestesesseteses st esesnes e, 71
2.9.2. TASA INTERNA DE RETORNO (TIR) c..covveiierrsieinieieieeieeessessssessessessensnean, 72
2.9.3. PAYBACK .....ooooieiieeieeeeeeee e tes e es s aesa st 72
CAPITULO HI: MATERIALES Y METODOS .....cocvivieieveeeeieseeeteesesesesssessssenesiss s sennes 73
3.1 MATERIALES......oooooeceeteeeee ettt sttt 74
311, SUSTANCIAS ..ot s sttt 74
3.1.2. INSTRUMENTOS Y EQUIPOS DE MEDICION........cccoccsvmrernrnrnrneinrerinenn, 74
3.1.3. FORMATOS ..ottt sttt ne et 75
3.1.4. INVENTARIO DE EQUIPOS......c.coiiiieieiieeiesteee et 75
3.1.5. SISTEMA DE VAPOR Y CONDENSADO PLANTA COPEINCA-CHIMBOTE

79

32 Y/ =4 0] 510 T 81
3.2.1. METODO DE INVESTIGACION ......oivuiiieeeeiesieeeeeseeeseseesse s, 81
3.2.2. DISENO DE LA INVESTIGACION .......ooiieireeeeeseieesiesesssseses s, 81
3.2.3. POBLACION Y MUESTRA .......ootiiiieeiseereiseeeesssess s sessessess s, 81
3.2.4. TECNICAS O FUENTES PARA LA OBTENCION DE DATOS..................... 82
3.2.5. TRATAMIENTO DE LA INFORMACION........cooiveiiieeieeeeeeeeeeeeereeern o, 82
3.2.6. TECNICAS DE PROCEDIMIENTO Y ANALISIS DE LOS RESULTADOS .82

CAPITULO IV: CALCULOS ..o ses et nes s asses s ses st 83

4.1. CONSIDERACIONES PREVIAS .......cooieiieeeeeieeeeeseseseees s ssess s sne s 84
4.1.1. CONSIDERACIONES DEL PROCESO .....c.ooivieieeeeeeeeeeeeeeseeseeeesee e, 84
4.1.2. CONSIDERACIONES DE LA GENERACION DE VAPOR FLASH.............. 84
4.1.3. CONSIDERACIONES EN LA EVALUACION ECONOMICA .........cccouve...... 84

4.2. CALCULO TERMICO DE EQUIPOS .......ooivieeieeeeeeeeeeeeeeeseeseeeeees s 85
4.2.1. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN COCINAS.......cocvvoiveeerreernnnn. 85
4.2.2. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN SECADORES.........cccccovuueiunnnn. 92
4.2.3. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN ZONA PAMA.........cccoovverereenn. 95

4.3. CALCULOS DEL SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR FLASH ................... 98



4.3.1. DISPONIBILIDAD DE VAPOR FLASH GENERADO........c.ccceeiiiiiiiciiinnn, 98
4.3.2. DISENO DE TANQUES DE VAPOR FLASH .......ccccooeverieeeeereeeeeeeeernne, 99

44. CALCULO DE VARIACIONES DE CONSUMO DE VAPOR VIVO Y
COMBUSTIBLE ...t 102
4.4.1. VAPOR VIVO AHORRADO POR GEN. DE VAPOR FLASH...........cccceene. 102
4.4.2. AHORRO DE COMBUSTIBLE POR GENERACION DE VAPOR FLASH.104

4.5, CALCULO DE INDICADORES........coooeeteeeeeeeeee et eeeeer e e ereeee e aesseeeseressereseesseens 104
4.5.1. INDICADOR ENERGETICO ..o oo e eeeeee e e e e esaeee e eenaeen s 104
4.5.2. INDICADOR TECNICO ..o oo eeee e e e en s 105
4.5.3. INDICADOR ECONOMICO ..o en s 105
4.5.4. INDICADOR AMBIENTAL . ....oovooeeeeeeeeeeee oo e e eeer e e e e eeseese e eeesaeesenanes 105

4.6, CALCULOS ECONOMICOS . oottt e e es e esaees e eeesaeen e 106
4.6.1. CALCULO DE AHORRO ECONOMICO ANUAL .....coooeveeeeeeeeeeeeeeeere, 106
4.6.2. CALCULO DE GASTOS POR INSTALACION, OPERACION Y

MANTENIMIENTO DE TANQUES FLASH ......viiieeteeeeeeete e 106
4.6.3. CAJA DE FLUJO NETO ...t ooieeeeee oo oo e e eee e eees e e e es e eesaees e aeesaeenenanes 107
CAPITULO V: RESULTADOS Y DISCUSIONES ....ooovioeeeeeeeeeeeeeee oo 109

5.1, RESULTADOS ..ot e e oo ee e et e e e e et e et e e e e ea e e et e et e s e e et e er e s ananes 110
5.1.1. VAPOR VIVO AHORRADO .....ooooeeeeeeeeee oo oo eeee e e aeesaeen e 110
5.1.2. DIMENSIONES TANQUES DE VAPOR FLASH .....covovieeeeeeeeeeeeeeenn, 110
5.1.3. INDICADORES .....oi oot et et e e et e et s e et es e e e er e s aeans 111
5.1.4, ECONOMICOS ..ot et e et r e et es e e e e e s ae s 111

5.2, DISCUSIONES ... oottt et e e e et e e e s e e e et e et e e es et e e e s e e et e e s et e s eree s 112

CAPITULO VI: CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.......coov oo, 114
B.1. CONCLUSIONES. ....oe oottt e e e e e e e s e et e et e s e e e er e e s e e es e e er e e s 115
6.2. RECOMENDACIONES .....coo oo e ee e 116

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .....oo oo e e, 117

ANEXOS ... 120



Tabla 1.
Tabla 2.
Tabla 3.
Tabla 4.
Tabla 5.
Tabla 6.
Tabla 7.
Tabla 8.

Tabla 9.

Tabla 10.
Tabla 11.
Tabla 12.
Tabla 13.
Tabla 14.
Tabla 15.
Tabla 16.
Tabla 17.
Tabla 18.
Tabla 19.
Tabla 20.
Tabla 21.
Tabla 22.

Tabla 23.

INDICE DE TABLAS

Datos de calderas piro tubulares, copeinca Chimbote ............ccocvvieiiienciiiiiie 75
Datos de cocinas, copeinca ChimbOLE .........cooveiiiieiieieeie e e 76
Datos de secadores rotadisk, copeinca Chimbote...........cccccvvvevviie i, 77
Datos de secadores rotatubos, copeinca Chimbote...........cccvvveveiveiiiene e, 78
Datos de coagulador de espumas, copeinca Chimbote..........cccocveveiieeieiieiiienieenennn 78
Calculo del calor especifico de la MP (anchoVveta) ..........ccocoevevieenenniieneciesieis 85
Calculo del calor especifico de la materia prima (anchoveta)...........c.cccccccvivveieennnne 85
Perdida de calor por radiaCion €N COCINAS ........c.ccverveieerieeieeieeseeieesee e aeseesre e 86
Vapor requerido en cocinas con una perdida por conveccion de 1%...........c...c....... 87

Demanda de vapor en chaquetas para una pérdida de calor por conveccion del 1%87

Calculo del coeficiente convectivo del Vapor..........cccceiveiecieeseese e 88
Calculo de la primera iteracion de pérdida de calor por conveccion........................ 89
Iteraciones para determinar las pérdidas de calor por conveccion ...........c..ccccveuvanen. 89
Demanda total de energia en forma de calor en &rea de COCINAS ..........c.ccccevvvrvrennne. 90
Demanda total de vapor en area de COCINGS...........coveiveeieeieiie e 91
Flujo masico de combustible R-500 en el area de COCINAS ...........ccceevvevverieieeieenns 91
Datos de humedades y rendimiento de harina............ccocovvineninieicnenc e 92
Calculo de harina ProdUCITA ..........cceiiiiiiiieieee e 92
Solidos grasos en las diferentes etapas de SECadO .........cceevveviveeriiiie e 93
Agua total evaporada por los secadores de vapor indirecto ..........ccccceveevvevieiiveennnn. 93
Demanda de vapor secadores de vapor INAIreCtO ..........ccocvvvrerininieienc e 94
Demanda de energia en forma de calor en secadores de vapor indirecto................. 95

Calor especifico de espumas de zONa PAMA ..o 95



Tabla 24.
Tabla 25.
Tabla 26.
Tabla 27.
Tabla 28.
Tabla 29.
Tabla 30.
Tabla 31.
Tabla 32.
Tabla 33.
Tabla 34.
Tabla 35.
Tabla 36.
Tabla 37.
Tabla 38.
Tabla 39.
Tabla 40.
Tabla 41.
Tabla 42.
Tabla 43.
Tabla 44.
Tabla 45.
Tabla 46.

Tabla 47.

Demanda de calor para calentamiento de espumas PAMA ..........cccccceiviveieerie e, 96
Perdidas de calor por conveccion y radiacion en coagulador...........cccccoveeviviinnenn, 96
Demanda total de calor para el calentamiento de espumas PAMA.............c.cccceeene. 97
Flujo masico de comb<ustible equivalente para calentamiento de espumas............ 97
Flujo masico de vapor a generar por tanque de vapor flash ..........c.cccoovevvieiiens 98
Diametro boquilla de ingreso condesado a alta presion ..........cccceeveveieieieiecneene 99
Diametro boquilla de salida vapor flash baja presion..........c.cccceovereinincininennns 100
Diametro boquilla de salida condensado baja presion...........ccccccevveveeieesieerie s 100
Volumen de tanques Flash............coooeii i 101
Diametro de 10S tanques flash............ccooiiiiiiiii s 101
Alturas de 10S tanques flash ..o 102
Vapor vivo ahorrado por tanque flash de secador rotatubos ...........c.ccccceeeieieennene 103
Vapor vivo ahorrado por tanque flash de secador rotadiSCoS..........c.ccceveivieieennene 103
Ahorro de combustible gracias a generacion de vapor flash ... 104
Indicador energético sin 'y con el sistema de flaheo ........c.ccecveveveicic i, 104
Indicador técnico sin y con el sistema de vapor flash ..............cccoooviiiiiiiiies 105
Indicador técnico sin y con el sistema de vapor flash .............ccccooveviciiiicies 105
Indicador técnico sin y con el sistema de flasheo............ccccecveveveici i, 105
Ingresos anuales por ahorro de combustible R-500............cccoviiiiieninininine 106
Costos directos por inversion de proyecto tanques flash............ccccceeviiiiicinenee, 106
Costos de operacion y mantenimiento de tanques flash .............c.ccccooviiien, 107
Caja de TIUJO NETO .....ciuiieieieee s 107
Valores de analisisS ECONOMICO.........ccuuieiieiieieseese e se e sree e 108

Resultados de vapor, combustible y dinero ahorrados ............ccccceevvvevieiiiciieiiinns 110



Tabla 48. Resultados de dimensiones de tanques de vapor flash ...........ccccccceeivieiiiciienns

Tabla 49. Resultado de variacion a favor de indicadores ......c..eeeeeeeeeeee e

Tabla 50. Resultado del analisis econémico



INDICE DE FIGURAS

Figura 1. Perdida de vapor flash en el tanque de condensados de copeinca Chimbote............ 20
Figura 2. Pescado anchoveta (EngrauliS rNQENS) .......cccooviiieriiieiieie e 26
Figura 3. Chata DC-3. Copeinca Chimbote ..........cccccveviiiiiiece e 27
Figura 4. Desaguador rotativo y malla transportadora............ccceevveieiiesieenesie e 27
Figura 5. Tolva de pesaje 2000 kg. Copeinca Chimbote .............ccocoiiiiiiiiiicieic e 28
Figura 6. Almacenamiento de 500 TM. Copeinca Chimbote ............ccocvoiiiiiieninies 28
Figura 7. Zona de cocinas de 50 Ton. Copeinca Chimbote ............ccccceevevieeiiiie e 29
Figura 8. Pre-strainers y prensas de Copeinca Chimbote ...........cccccevviieiiieie e s 30
Figura 9. Etapa de homogenizacion (Secadores Rotadisk). Copeinca Chimbote..................... 31
Figura 10.Etapa de presecado (secadores rotatubos). Copeinca Chimbote ..............cccccoceriine 31

Figura 11.Etapa de secado final (Secadores de recirculacion Intensiva). Copeinca Chimbote 32

Figura 12.Enfriadores de haria. Copeinca Chimbote ..........ccccccviieiieii i 33
Figura 13.Etapa de molienda (molidos de martillo). Copeinca Chimbote.............ccccoceninnine 34
Figura 14.Etapa de recuperacion de solidos (torre de tromells y tolvin de escamas) ............... 36
Figura 15.Etapa de recuperacién de grasas (Trampa de grasa y Celda DAF) .........cccccceevvene. 37
Figura 16.Sala de licores PAMA (separadoras, centrifugas y pulidoras) ............ccccccceevveveennnne 38
Figura 17.Funcionamiento del vapor de agUa ............cooeiiriiieiine i 39
Figura 18.Caldera PirOtUDUIAT ............ooiiiiiiieie e 43
Figura 19.Volumen de control cocina de anChoVeta...........cccceevveiieiiiciic e 47
Figura 20.Circuito de resistencia térmicas al paso de calor en cocinas .............cccceveveeieeieennnns 48
Figura 21.Etapas de secado en la planta copeinca Chimbote............cocooviiiiiieienenc s 52
Figura 22.VVolumen de control-intercambiador de calor a vapor direCto ..........cccooevererernnins 56

Figura 23.Formacion de vapor flash por caida de presSion...........cccoceveeeieeie e s 59



Figura 24.Volumen de control tanque flash ..o 60

Figura 25.Medidas de un tanque fIash ............coooiiiiiiiii e 66
Figura 26.Sistema de vapor y condensado sin tk flash, copeinca chimbote ................cc.ccoeeee. 79
Figura 27.Sistema de vapor y condensado con tanque flash, copeinca chimbote..................... 80
Figura 28.Demanda de energia €N COCINGS........ccvirueiveiueiiiieesie e seeste e e e sae e e saesaessaeneeas 90
Figura 29.Demanda de vapor vivo de los equipos de coccion y Secado ..........ccoevvrerereecriennas 94

Figura 30.Grafica de porcentaje de vapor flash generado.............ccocoviiiiiiiienci s 99



Anexo 1.

Anexo 2.

Anexo 3.

Anexo 4.

Anexo 5.

Anexo 6.

Anexo 7.

Anexo 8.

INDICE DE ANEXOS

Tabla de propiedades termodindmicas del agua saturada (liquido-vapor) ............. 120
Formato de registro de operacion del &rea de COCINGS ..........cccververierereieseseeienes 121

Formato de registro de operacion del area de Homogenizado (Secadores Rotadisk)

Formato de registro de operacion del area de presecado (Secadores Rotatubos)... 123

Plantilla en Excel para los calculos de demanda de vapor vivo en el area de cocinas

COPEINCA ChIMDOLE ..o 124
Plantilla en Exc el para los calculos de dimensionamiento de tanques flash ......... 125
Plano dimensionamiento de tanque flash 1 ... 126

Plano dimensionamiento de tanque flash 2 ..., 127



RESUMEN

La investigacion presente se orienta a proponer un sistema de generacion de vapor flash para la
reduccion de consumo de vapor directo en el &rea de cocinas de la planta COPEINCA-
Chimbote. Con el fin de poder cumplir con lo trazado, la investigacion se realiz6 una etapa de

recoleccion de datos en campo Y otra de analisis en escritorio.

En la recoleccion de datos realizada en el capo, se llevo a cabo como primer punto el
reconocimiento de planta y el principio de funcionamiento de las zonas principales, como la
zona de coccidn la cual cuenta con 5 equipos con una capacidad de 50 Ton/h, homogenizado
que cuenta con 4 secadores rotadiscos con 3500 Tonno evap/h de capacidad, pre secado el cual
estd formado por 2 rotatubos con una capacidad de 8000 Tonh2o evap/h, e intercambiadores de
calor PAMA. Se obtuvo informacion de pardmetros de funcionamiento de dichos equipos e

informacion técnica.

En el analisis de escritorio se procesd toda la informacion obtenida en la etapa anterior, como
la eficiencia de caldera, obteniendo 92%, balances de energia y materia de la zona de cocinas,
homogenizado, pre secado y PAMA, determinando un consumo de 75.7 Ton/h de vapor vivo y

por ello un flujo de condensado potencial para ser utilizado de 50.67 m3h

En los resultados del presente estudio, con el sistema de vapor flash y sin este sistema, se
determind una variacién del 13%, que son 3.95 Ton/h de vapor vivo ahorrado por 60.5 Gal/h de

combustible no consumido y 93 473.13 USD no gastados implementar el sistema.

El dimensionamiento del tanque de vapor flash se hizo en base al manual de disefio de
(Ahlgren,1991) obteniendo alturas de 2300mm y 1500mm, didmetros de tanque de 734mm y
450mm, esbelteces de 3.13 y 3.09, generacion de 3173 kg/h y 563 kg/h de vapor flash para el

primer y segundo tanque respectivamente.

La inversion del proyecto de calculo en 70 900.00 USD, con un tiempo de retorno de inversion

de 9 meses

Palabras clave: Vapor flash, energia, procesos, ahorros.
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ABSTRACT

The present research is aimed at proposing a flash steam generation system to reduce direct
steam consumption in the kitchen area of the COPEINCA-Chimbote plant. In order to be
able to comply with what was outlined, the research carried out a stage of data collection in

the field and another stage of desktop analysis.

In the data collection carried out in the hood, the first point was the recognition of the plant
and the principle of operation of the main areas, such as the cooking area which has 5 pieces
of equipment with a capacity of 50 Ton/h, homogenized that has 4 rotary disc dryers with a
capacity of 3500 Tonh2o evap/h, pre-drying which is made up of 2 rotatubos with a capacity
of 8000 Tonh2o evap/h, and PAMA heat exchangers. Information on operating parameters

of said equipment and technical information was obtained.

In the desktop analysis, all the information obtained in the previous stage was processed,
such as the boiler efficiency, obtaining 92%, energy and material balances of the kitchen
area, homogenized, pre-drying and PAMA, determining a consumption of 75.7 Ton/ h of live

steam and therefore a potential condensate flow to be used of 50.67 m3/h

In the results of this study, with the flash steam system and without this system, a variation
of 13% was determined, which is 3.95 Ton/h of live steam saved by 60.5 Gal/h of fuel not
consumed and 93,473.13 USD not spent implementing the system.

The sizing of the flash steam tank was made based on the design manual of (Ahlgren, 1991)
obtaining heights of 2300mm and 1500mm, tank diameters of 734mm and 450mm,
slenderness of 3.13 and 3.09, generation of 3173 kg/h and 563 kg /h of flash steam for the

first and second tank respectively.

The project investment was estimated at 70,900.00 USD, with a return on investment time of

9 months.

Keywords: Flash steam, energy, processes, savings.
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CAPITULOI:
INTRODUCCION
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1.1. FORMULACION DEL PROBLEMA

A nivel mundial la contaminacion es un tema que incumbe a todas las empresas de
diversos rubros industriales, lo cual ha llevado a todos los sectores a tomar acciones

para poder disminuir sus emisiones de efecto invernadero.

En el Peru las empresas del sector pesquero, produccion de aceite y harina de pescado,
utilizan grandes cantidades de energia térmica, asi como eléctrica, para sus procesos.
Debido a la dltima crisis mundial causada por la pandemia COVID 19 los precios de
los combustibles han alcanzado valores fuera de rango estimado de las empresas, mas

aun si la principal fuente de energia es la térmica (uso de vapor de calderas).

Estos hechos han llevado a que las empresas aumenten la eficiencia tanto de sus

equipos, asi como de sus procesos y uso de la energia.

En el intento de las industrias de subsistir en un campo laboral de constante mejora se
han tomado medidas para poder aprovechar al maximo la energia que contiene el vapor
de agua hasta incluso aprovechar el condensado el cual en un proceso normal iria a un
tanque de condensados, pero aun con cierto porcentaje de calor latente en bruto, el cual
se puede obtener haciendo que ese condensado pase por un sistema de flasheo,

consiguiendo asi vapor en base a condensados.

Este vapor flash tendria menor presion de trabajo y en menor cantidad también, pero

ayudaria en el tiempo a ahorrar una cierta cantidad de vapor de calderas.

Sabiendo que los condensados de la etapa de homogenizacién y pre secado aun
contienen energia térmica de la cual se podria obtener un pequefio flujo de vapor por
medio de un proceso de flasheo para ser usado en la zona de cocinas, la incognita seria
el efecto que causaria el flasheo de estos condensados al consumo de vapor de calderas
en la zona de coccion de la empresa, lo que nos lleva a plantearnos la pregunta.
¢Laimplementacion de un sistema propuesto de vapor flash hara posible que se reduzca
el consumo de vapor vivo en la zona de cocinas de empresa pesquera COPEINCA-
CHIMBOTE?
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1.2.

Figura 1. Perdida de vapor flash en el tanque de condensados de copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia

ANTECEDENTES

Urcia, G. & Zavaleta, J. (2016), En su tesis “IMPLEMENTACION DE UN SISTEMA
VAPOR FLASH PARA REDUCCION DEL CONSUMO DE VAPOR EN AREA DE
COCCION-EMPRESA PESQUERA CENTINELA SAC”, nos hablan sobre la factibilidad
técnica y econdémica de implementar un sistema de vapor flash en el area de cocinas, el
cual sera alimentado de vapor flash obtenido de la reutilizacion de los condensados que
liberan los equipos del area de secado. Segun su balance de masa y energia, indican que
se debe instalar tres tanques flash, el primero en la zona de homogenizacion (secadores
rotadisk) el cual generaria 722.13 kg/h de vapor flash, el segundo en la zona de presecado
(secadores rotatubos) el cual generaria 966.94 kg/h y el tercero en el area de secado final
(secadores de aire caliente) el cual estaria generando 323.68 kg/h; asi llegaron a la
conclusién que se podria reducir el consumo de vapor en 11.24%, permitiendo asi un
ahorro de 29.36 Gl/h de R-500 equivalente a un ahorro econémico de 98356.0 U$/afio.
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Ramos, J. & Valle, K. (2019), En la tesis “INFLUENCIA DE UN SISTEMA DE VAPOR
FLASH EN EL AREA DE SECADO PARA LA REDUCCION DEL CONSUMO DE
COMBUSTIBLE EN LA PLANTA DE HARINA COPEINCA CHANCAY, 20197
realizaron su estudio en dos fases, una de gabinete y otra de campo, realizando un
recorrido de reconocimiento y principio de funcionamiento de los equipos de interés,
como lo es la caldera en el cual hicieron un célculo para determinar su eficiencia
obteniendo un valor de 91.48%, entre otros equipos como las cocinas, secadores e
intercambiadores de calor de la zona PAMA. Concluyendo asi con el dimensionamiento
del tanque flash el cual daria un flujo de 3504.71 kg/h de vapor flash a una presion de 1.4
Bar, logrando asi reducir el consumo de combustible en un 3.68%.

Leyva, J. (2020), En la tesis “ESTUDIO DEL APROVECHAMIENTO DEL VAPOR
FLASH DE PURGAS DE SUPERFICIE PARA INCREMENTAR LA TEMPERATURA
DEL AGUA DE ALIMENTACION DE LAS CALDERAS PIRO TUBULARES DE LA
EMPRESA SOCIEDAD AGRICOLA VIRU S. A.” plantea proponer un sistema de purgas
que permita reutilizar dicha agua desechada por la caldera, la cual cuenta con altas
temperaturas, para el calentamiento del agua de reposicion. Inici6 su estudio con el
andlisis de diferentes circunstancias en la generacion como lo son el flujo de vapor
producido, el consumo de combustible actual, la cantidad de purgas que se realizan y
cuanto liquido libera cada purga para poder posteriormente con ayuda de equipos de
medicién (mandmetros, termometros, flujometros) y realizando balances de masa y
energia dimensionar el sistema con el fin de reducir el consumo de combustible.

Concluyendo que se puede lograr un ahorro de 3.61 gl/h. que es dinero serian S/. 83217.72

Purizaca, F. & Rafael, A. (2015), en su tesis “DISENO TECNICO-ECONOMICO DE UN
SISTEMA DE RECUPERACION DE VAPOR FLASH DE PURGAS CONTINUAS PARA
CALENTAR EL AGUA DE ALIMENTACION DE LAS CALDERAS DE LA EMPRESA
PESQUERA RIBAUDO S.A.” pretenden disefiar un sistema de reutilice la energia
desperdiciada por las purgas de 5 calderas pirotubulares, para el calentamiento del agua

de alimentacion. Realizando una recoleccion de los datos de los equipos de estudio obtuvo
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1.3.

el flujo masico de condensado de cada caldera y por medio de balance de energia y masa
concluye que se debe utilizar un tanque de vaporizado FV18, logrando asi recuperar el
vapor flash y calentar el agua de alimentacion de 60°C a 80°C, ahorrando un 35.1 gal/h

de combustible.

Bargaran, L. (2014), en su tesis “DISENO DE UN SISTEMA DE PURGA AUTOMATICA
DE FONDO Y SUPERFICIE PARA AHORRO Y DISPONIBILIDAD DE ENERGIA
TERMICA EN UNA CALDERA PIROTUBULAR DE 1000 BHP ” propone el disefio de un
sistema de purgas de fondo y superficie automatica con el fin de poder evitar el desecho
innecesario de agua y/o vapor, y asi reutilizar dichas purgas para calentar el agua de
alimentacion a la caldera de 100 BHP. EIl autor realizd su estudio por el método de
observacién de variable y por medio de balances de masa y energia logré concluir que la

eficiencia de la operacion de la caldera aumentaria del 80 al 82%

JUSTIFICACION

En las empresas industriales en donde su fuente primordial de energia es la generacion de
vapor (energia térmica) se suele tener poco control y cuantificacion sobre las pérdidas o
posibles pérdidas de esta fuente de energia creando asi un sistema ineficiente.

En un sondeo a la planta de harina de pescado Copeinca-Chimbote, mientras se realizaba
el reconocimiento de algunos equipos y procesos, se observo que el tanque de
condensados emanaba una gran cantidad de vapor de agua, producto del venteo de los
condensados llegados de los equipos de cocinado, homogenizado y secado.

Observandose que la cantidad de vapor emanada por la chimenea del tanque de
condensados era muy alta, se dedujo que dicho vapor enviado al ambiente aun contenia
energia que podria ser aprovechada nuevamente en los procesos de la planta; proponiendo
asi el estudio de la factibilidad de implementar un sistema de flasheo el cual permitira

poder reaprovechar el vapor que se suele emanar al ambiente.

De esta forma nace la propuesta del presente trabajo de investigacion, con el fin de poder

cuantificar la cantidad de condesando que se obtiene después del proceso de entrega de
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calor a los equipos de coccion y secado de la planta; asi poder calcular las pérdidas de
energia que se liberan al ambiente y realizar un dimensionamiento para el sistema de

generacion de flasheo.

Finalmente, con la propuesta del sistema antes mencionado calcular la cantidad de vapor
ahorrado y por consecuencia el ahorro de combustible que se lograria implementando la
propuesta.

1.4, FOMULACION DE HIPOTESIS

La implementacion del sistema propuesto de vapor flash disminuird en un 10% el
consumo de vapor vivo en la zona de cocinas en COPEINCA-CHIMBOTE

1.5. OBJETIVOS
1.5.1. OBJETIVO GENERAL

e Cuantificar la disminucion en el consumo de vapor vivo en la zona de cocinas,
planteada por la propuesta de un sistema de vapor flash COPEINCA CHIMBOTE

1.5.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Hallar la demanda actual de vapor requerida para los equipos de cocinado,
homogenizacién y presecado.

Calcular el flujo de condensado obtenido de los homogenizadores “rotadisk” y pre

secadores “rotatubos”.

Determinar la generacion de vapor flash en base a los condensados recuperados de los

equipos de homogenizacién y pre secado.

Dimensionar un tanque o tanques flash adecuandolo a la necesidad de los equipos de

coccion.

Calcular los diferentes indicadores sin y con la propuesta del sistema de flasheo.
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1.6. LIMITACIONES DEL TRABAJO
Las limitaciones més resaltantes de la investigacion fueron:

Ausencia de medidores de caudal (flujometros) para medir la demanda de vapor de
los equipos de coccion y secado.

Los cambios repentinos en los componentes de la materia prima respecto a las grasas
y sélidos.
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CAPITULO II:
MARCO TEORICO
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2.1.

2.1.1.

ELABORACION DE HARINA'Y ACEITE DE PESCADO

La planta pesquera COPEINCA SAC-Chimbote es una fabrica donde se elabora harina y
aceite de pescado, usando como materia prima el pescado de nombre cientifico Engraulis

ringens (anchoveta).
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Figura 2. Pescado anchoveta (Engraulis ringens)
Fuente: Wikipedia

Cuenta una con una capacidad nominal de proceso (velocidad de planta) de 250 Ton de
pescado/h. siendo esta la planta mas grande a nivel peruano y liderando la produccién y
exportacion de estos insumos los cuales son usados para la alimentacion balanceada de la

ganaderia, e incluso alimentacion de los mismos peces en criaderos acuicolas.

El proceso en general se divide en 2 ramas principales y otras secundarias las cuales son:

PROCESO DE LA HARINA DE PESCADO
A. Descargay recepcion de Materia prima

COPEINCA SAC-Chimbote cuenta con 2 zonas de descarga, una chata “DC-3” y un
muelle, cada zona tiene 2 lineas de descarga, haciendo un total de 4 lineas para transportar

el pescado.

La chata “DC-3” tiene absorbente lado norte y sur las cuales funcionan con un sistema de
presion-vacio de marca TRANSVAC con una capacidad de 200 m®h, las cuales son
accionadas con un grupo electrogeno, transportando asi la mezcla de agua-pescado con
unarelacion 1:1 por unas tuberias de material HDPE de 16” de diametro con una distancia

de 600 metros hasta llegar a los desaguadores rotativos.
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Figura 3. Chata DC-3. Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia

El muelle tiene absorbente lado norte y sur las cuales funcionan con un sistema de presion-
vacio de marca FISHVAC con una capacidad de 200 m®h, transportando la mezcla de
agua-pescado con una relacion 1:1 por unas tuberias de material HDPE de 16 de didmetro

con una distancia de 400 metros hasta llegar a los desaguadores rotativos.

Cuatro desaguadores rotativos de capacidad 300 ton/h, largo de 4.5 m y diametro de 1.63
m, reciben a la mezcla agua-pescado, separandolas y colocando el pescado en las mallas
transportadoras las cuales tiene una capacidad de 300 ton/h, una distancia de 22 m, un

ancho de 1.8 m y una altura de 0.8 m.

Figura 4. Desaguador rotativo y malla transportadora
Fuente: Elaboracion propia
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Al final de la malla transportadora la materia prima es ingresada en 4 tolvas de pesaje de
tipo electro-neumaticas de la marca RICE LAKE las cuales tienen una capacidad maxima

de pesaje de 2 ton. y estan programadas para pesar 1.2 ton. De pescado por batch.

T

Figura 5. Tolva de pesaje 2000 kg. Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracién propia

B. Almacenamiento

La planta cuenta con 4 pozas de almacenamiento de 500 toneladas cada una de material
de concreto, con fondo inclinado el cual facilita la extraccion del pescado por medio de

transportadores helicoidales.

Figura 6. Almacenamiento de 500 TM. Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia
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C. Cocciodn

Las 2 bombas lamelas de 200 m%h. de capacidad y de marca HAARSLEV son las
encargadas de impulsar el pescado desde la salida de las pozas de almacenamiento hasta
las cocinas, las cuales 4 tienen una capacidad de 50 Ton/h, siendo la cocina 1y 2 de la
marca INEMEC, las cocinas 4 y 5 de la marca FABTECH vy la cocina 3 tiene una
capacidad de 60 Ton/h, la cual es de la marca DELINDUSTRIA.

Las 5 cocinas operan a vapor indirecto, contando por ende con 2 zonas de ingreso de vapor
(eje y chaquetas). Tienen una velocidad de giro maximo de 5 RPM, un tiempo de
residencia de 15 a 20 min. dependiendo de la composicién del pescado, trabajan con una
presion de 2 a 5 Bares y una temperatura de 95 a 100 °C.

Culminado el cocido se da una operacion de drenaje escencial que se da a cabo en los Pre-
strainers que cuentan con una capacidad de 50 ton/h de marca FABTECH de doble tambor
rotativo con malla perforada de 5.5 mm, los cuales trabajan con una velocidad
recomendable promedio de 26 RPM, la cual permite la salida del liquido para que se logre

una eficiente operacion del prensado.

7
o

Figura 7. Zona de cocinas de 50 Ton. Copeinca Chimbote

7 A

Fuente: Elaboracién propia
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D. Prensado

El prensado es producto de la accion de una fuerza mecanica compresora sobre el pescado
cocido, el cual permite separar la fase solida de la liquida ayudandonos a obtener en la

fase solida humedades menores al 48% y un porcentaje de grasa en el rango de 3.8 a 4.6%.

Copeinca Chimbote tiene 5 prensas de tipo doble tornillo, 4 de 50 Ton/h de capacidad y
una de 60 ton/h de capacidad, siendo la primera de la marca MYRENS vy las 4 restantes
de la marca STORD INTERNATIONAL, la cual expulsa 2 productos llamados “torta de

prensa’ que es la fase solidad y “licor de prensa” que es la fase liquida.

Fuente: Elaboracién propia

E. Homogenizado

El proceso de homogenizado es la mezcla de 3 productos de fase sélida que son la “torta
de prensa”, “torta hiller”, “torta de separadoras” y un producto de fase liquida proveniente
de las plantas evaporadoras que es el “concentrado”; estas antes de ingresas a los
homogeneizadores se encuentran a diferentes temperaturas, humedades y porcentajes de

grasas; denominandose al producto de salida de homogenizado como “torta integral”.

La operacion de homogenizado lo realizan 4 secadores rotativos del tipo rotadisk que
cuentan con una capacidad de evaporacion de 3500 kg/h de agua evaporada, de la marca
ATLAS FIMA las cuales usan vapor indirecto como fuente de energia y con tiempo de
residencia de 10 min. Aprox, al igual que la cocina cuenta un eje y chaquetas que

aumentan el area de transferencia dejando la humedad del producto en un rango de 42 a
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46%. El agua evaporada se reutiliza en las plantas evaporadoras para extraer su energia

térmica.

Figura 9. Etapa de homogenizacion (Secadores Rotadisk). Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia

F. Presecado

Este proceso se lleva a cabo con 2 secadores rotativos de tipo rota tubos los cuales cuentan
con una capacidad de evaporacion de 800 kg/h de agua evaporada y son de la marca FIMA
también con 2 secadores de recirculacion intensiva con una capacidad de 900 kg/h de agua

evaporada y de la marca ENERCOM

Los rota tubos operan con vapor indirecto por medio de los bancos de tubos ubicados en
sus domos mientras que los secadores de recirculacion intensiva operan con aire caliente
de forma directa, ambos equipos logran disminuir la humedad de la torta hasta el rango de
14 a 19%. El agua evaporada se reutiliza en las plantas de evaporacion previa recuperacion

de finos en los conos de ciclones.
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Figura 10. Etapa de presecado (secadores rotatubos). Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia
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G. Secado Final

La funcidn principal de esta etapa de secado final es deshidratar el Scrap hasta los limites
minimos de humedad establecidos por el area de calidad que es de 7 a 9%, permitiendo
asi que la vida microbiana no sobreviva en la harina sin malograr la digestibilidad y
calidad proteica de la harina. Este proceso se lleva a cabo en 2 secadores de recirculacion
intensiva de una capacidad de 900 kg/h de agua evaporada y un tiempo de residencia de
10min. aprox, la cual funciona con aire caliente aplicado de forma directa al scrap que es

generada en una camara de combustién y transportada por un ventilador.

Figura 11. Etapa de secado final (Secadores de recirculacién Intensiva). Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracién propia

H. Enfriado

Cuando el scrap sale del secador final tiene una temperatura de 90°C en promedio, luego
pasa por 2 enfriadores que tienen una capacidad de 30 ton/h y 1 enfriador con una
capacidad de 20 ton/h los cuales por medio de ventiladores ingresan el aire de manera
directa y un exhaustor se encarga de extraer lo ingresado, pasando por 174 y 159 mangas
retenedoras de finos evitando la expulsién de estos al aire y logran disminuir la

temperatura del producto hasta 25°C
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Figura 12. Enfriadores de haria. Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia

I. Purificado

El scrap saliente de los enfriadores pasa por un purificador el cual cuenta con un tamiz de
agujeros con diametros variables cumpliendo la funcion de filtrar y separar materias

extrafias provenientes de etapas anteriores.

J. Molienda Seca

Esta operacion se realiza por medio de 3 molinos de martillo que tienen una capacidad de
20 ton/h de la marca GOALCO, el scrap pasa por esos equipos para ser triturados por 92
martillos cronic hasta conseguir la particula de tamafio Optimo para que pase sin
problemas por el tamiz cumpliendo asi la granulometria deseada, y asi pueda ser un
componente facil de mezclar con otros componentes para formar raciones alimenticias

balanceadas.
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Figura 13. Etapa de molienda (molidos de martillo). Copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracién propia

K. Envasado

A la harina se le afiade antioxidante para evitar que se eleve excesivamente la temperatura,
pasando luego hacia las 4 balanzas automaticas calibradas a 50 Kg. el cual se introduce
en sacos de polipropileno, los cuales son cosidos con maquinas para su posterior guardado.
Esta zona solo ingresa personal autorizado, el cual es registrado y monitoreado cada dia

en épocas de produccion.

L. Almacenamiento y despacho

Los sacos de harina son almacenados segun su calidad comercial en rumas de 1000 sacos
y rotulados (nimero de ruma, calidad y fecha de produccién) hasta su comercializacion y

recojo.

PROCESO DEL ACEITE DE PESCADO

A. Separacion solido-liquido

El liquido obtenido de los pre-streiner y prensas llegan a la sala de licores donde se ubican
7 separadoras horizontales de diferentes capacidades, las 4 primeras de 50 m°h, 2

siguientes de 30 m®h y el ultimo de 18 m®/h; las cuales aprovechando la fuerza centripeta
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separan los solidos de los liquidos, obteniendo “torta de separadoras” que es enviado a los
homogeneizadores y “caldo de separadoras” que es enviado a la siguiente etapa, para una

buena separacion la temperatura del “licor de separadoras” debe estas promediando los

90°C.

B. Separacion liquido-liquido

Esta operacion es realizada primeramente por 6 centrifugas verticales de diferentes
capacidades, siendo las 3 primeras de 40 m®/h, la cuarta de 60 m*/h, la quinta de 18 m*/h
y la sexta de 30 m®/h las cuales por medio de altas velocidades de rotacion logran separar
el “caldo de separadoras” en 3 fases las cuales son “agua de cola” que es enviada a las
plantas evaporadoras, “lodos” que es enviada al tanque de licor de prensas y el “aceite”

que es enviado a las pulidoras.

Las 2 pulidoras de capacidades 5 m3h y 8 m3/h, separan en 2 fases el aceite recibido,
entregando 2 productos los cuales son “aceite pulido” que es enviado a los tanques de

aceite y “lodos” que van al mismo punto de los lodos de las centrifugas.

C. Evaporacion

El agua de cola obtenido de las centrifugas es enviado a las 3 plantas evaporadoras de
agua de cola de 3 efectos, 2 con una capacidad de 50 m*/h y una con capacidad de 35 m%/h,
usando los vahos de los diferentes tipos de secadores como medios de calefaccidn logran
disminuir el porcentaje de humedad en el agua de cola el cual es cual es trasportada por
delgados tubos de arriba hacia abajo en cada etapa con la finalidad de obtener su producto
“concentrado” con un porcentaje de concentracion de 45% aproximadamente y asi ser

ingresada al proceso de harina y asi aumentar la produccion.

D. Almacenamiento y despacho de aceite crudo

El aceite emergente de las pulidoras es almacenado en tanques diarios en donde se les deja

reposar para asentar las impurezas. Los del area de aseguramiento de la calidad decide el
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tanque en donde se almacenard segin su porcentaje de acidez obtenida con analisis
previos.

La entrega se hace en cisternas previamente pesadas y evaluadas.

PROCESO DE RECUPERACION SECUNDARIA

A. Recuperacion fisica de solidos

El agua bombeo y sanguaza son almacenadas en pozas las cuales aun teniendo escamas y
restos de pescado son enviadas a 4 primeros filtros rotativos llamados tromels los cuales
tienen orificios de 5 mm de diametro para retener los solidos y una capacidad de 200 m/h

gue mientras giran enviarlos a un tolvin de escamas.

El liquido que queda con menos solidos pasa por otros 4 tromells con orificios de 3mm de
diametro y 200 m®h de capacidad, dejando el agua de bombeo y sanguaza con mucho
menos solidos y pasandola a la siguiente etapa de recuperacion.

Figura 14. Etapa de recuperacion de solidos (torre de tromells y tolvin de escamas)

Fuente: Elaboracion propia
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B. Recuperacion de grasas

El agua se deja llenar en 3 trampas de grasa de 250m? de volumen para poder obtener por
medio de arrastre superficial y con un tiempo de 45 min de inmovilidad los restos de grasa

en forma de espuma que tiene el agua de bombeo.

Luego el mismo liquido pasa a 2 trampas DAF cuyo volumen es de 250 m3 para que por
medio de la adicién de aire disuelto en forma de burbujas pueda elevar los pocos residuos
de grasa que contiene el agua de bombeo y todas esas espumas de grasa ser enviadas al

siguiente proceso.

|ZONA DE TRAMPAS |

DE GRASA

Figura 15. Etapa de recuperacion de grasas (Trampa de grasa y Celda DAF)

Fuente: Elaboracién propia

C. Separaciony centrifugado

Tres separadoras de capacidad 18 m®/h de marca ALFA LAVAL, son las que reciben a
las espumas obtenidas del proceso anterior previamente calentado para separar cualquier
indicio de solidos y asi estos ser enviados al proceso de harina, derivando el caldo de

separadoras a las centrifugas.

Para que las 3 centrifugas de distintas capacidades, dos de 16 m*/h y una de 18 m*/h, para
puedan hacer un correcto proceso de separacion se debe calentar el caldo a unos 95°C para
obtener pequerfias cantidades de aceite y sean enviadas a un tanque de aceite recuperado
CHI.
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2.14.

Figura 16. Sala de licores PAMA (separadoras, centrifugas y pulidoras)

Fuente: Elaboracion propia

PROCESO DE RECUPERACION TERCIARIA

A. Recuperacion quimica de solidos

Este proceso final es para limpiar casi por completo el agua de bombeo que ingreso a la
planta, y asi retornarlo al mar con el limite maximo de 700ppm de solidos disueltos,
establecido por la fiscalizadora APROFERROL, con el fin de no contaminar ni dafiar la

fauna marina.

Cuatro separadoras ambientales o “decanters” de 120 m3/h de capacidad y marca HILLER
son las que realizan la operacion de separar los sélidos disueltos en el agua de bombeo,
por medio de la adicion de 2 componentes (coagulante y floculante) causantes de una
reaccion quimica que permite agrupar y elevar solidos imperceptibles al ojo humano. Se
obtiene 2 productos delas decanters y son el “agua tratada” y “torta de hiller” la cual es

reingresada al proceso de harina para ser homogenizada.

Esta “torta de hiller” es ingresada al proceso en pequeias cantidades debido a su alto

porcentaje de grasas y cenizas.
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INTRODUCCION A SISTEMAS DE VAPOR

VAPOR DE AGUA

Segun Carolina et al. (2020), el vapor se genera a partir del agua en un generador,
caldera o recuperador de calor, donde su entalpia aumenta al absorber el calor liberado
por una combustion o fuente térmica. Posteriormente, en el punto de uso, el vapor libera
esta energia al cedérsela al medio a calentar o, en caso contrario, la transforma en

energia mecanica, como sucede, por ejemplo, en una turbina.

COMO FUNCIONA EL VAPOR DE AGUA

“En el agua liquida, las moléculas de H20 estan continuamente unidas y separadas. No
obstante, al calentar el agua, las uniones que conectan a las moléculas empiezan a
romperse mas rapidamente de lo que pueden formarse. Con el suministro suficiente de
calor, algunas moléculas se liberaran completamente. Estas moléculas "libres™

constituyen el gas transparente que conocemos como vapor.” (TVL, s.f.)

Liguido

Figura 17. Funcionamiento del vapor de agua
Fuente: TLV

VAPOR COMO FUENTE DE ENERGIA

“El vapor desempefio un papel fundamental en la Revolucion Industrial. La
modernizacion del motor de vapor a principios del siglo 18 condujo a importantes
avances, como la creacién de la locomotora y el barco a vapor, ademas del uso del
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vapor en hornos y martillos de vapor. Este ultimo no se refiere al "Golpe de Ariete" en
las tuberias de vapor, sino a un martillo impulsado por vapor que se utilizaba para dar

forma a fundiciones.” (TVL, s.f.)

“En la actualidad, los motores de combustion interna y la electricidad han
practicamente reemplazado al vapor como fuente de energia. A pesar de ello, el vapor
todavia tiene un papel importante en las plantas que generan electricidad y se utiliza

ampliamente en temas industriales de gran envergadura.” (TVL, s.f.)

VAPOR COMO FUENTE DE CALOR

El vapor es cominmente conocido por sus diversas aplicaciones calentando, funcionando
como fuente directa e indirecta de calor.

e Vapor para calentamiento directo.

“El método de calentamiento directo de vapor se refiere al proceso en el cual el vapor esta
en contacto directo con el producto que esté siendo calentado.” (TVL, s.f.)

e Vapor para calentamiento indirecto.

“En este tipo de calentamiento, no hay un contacto entre el vapor y el producto. Es muy
utilizado en el sector industrial porque brinda un calentamiento rapido y equitativo.”
(TVL, s.f)

TIPOS DE VAPOR DE AGUA

“Si se eleva la temperatura del agua por encima de su punto de ebullicién, esta se convierte
en vapor. Sin embargo, no todo el vapor es el mismo. Las propiedades del vapor cambian

en gran manera dependiendo la presion y la temperatura a la que estad.” (TVL, s.f.)
e Vapor himedo

Segun MS Ingenieria (s.f.), la forma mas comin de vapor que se encuentra en plantas es
el vapor humedo. Cuando se genera vapor utilizando una caldera, generalmente contiene
humedad debido a las particulas de agua que no se vaporizan y son arrastradas hacia las

lineas de distribucion de vapor. Incluso las calderas mas eficientes pueden descargar vapor

40



2.3.

2.3.1.

con un contenido de humedad del 3% al 5%. A medida que el agua se acerca al estado de
saturacion y comienza a evaporarse, una pequefia cantidad de agua, normalmente en forma
de gotas, es arrastrada con el flujo de vapor y llevada a los puntos de distribucion. Esta es
una de las principales razones por las cuales se utiliza la separacion para eliminar el

condensado de la linea de distribucion.
e Vapor saturado

Segun MS Ingenieria (s.f.), el vapor saturado se encuentra en entornos donde la presion
y la temperatura permiten que el vapor y el agua coexistan. Dicho de otra forma, esto
sucede cuando el rango de vaporizacion del agua es igual al rango de condensacion. El
vapor saturado posee propiedades especificas que lo convierten en una fuente de calor
eficiente, primordialmente a temperaturas de 100 °C (212 °F). Estas caracteristicas lo

hacen ventajoso para aprovechamiento.

- La presion de trabajo puede manipular la temperatura
- Coeficiente de transferencia de calor elevado.
- Calentamiento rapido y equilibrado

e Vapor sobrecalentado

De acuerdo con MS Ingenieria (s.f.), el vapor sobrecalentado se obtiene al calentar el
vapor saturado o himedo mas alla de su punto de saturacién. Esto significa que el vapor
sobrecalentado tiene una temperatura mas alta y una menor densidad en comparacion con
el vapor saturado a la misma presion. El vapor sobrecalentado se utiliza mayormente para
trabajos de movimiento e impulso, como en turbinas, y no para evaporar agua

transfiriéndole calor.

GENERADORES DE VAPOR
DEFINICION

Segun Rivera y Fernando (2006), un generador de vapor, conocido como una caldera y
sus equipos complementarios, tiene la funcién de convertir agua en estado liquido a un

estado gaseoso a temperaturas y presiones distintas a las de la atmosfera.
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CLASIFICACION DE CALDERAS

- Segun el paso del agua. Pueden ser acuotubulares o pirotuulares.

- Segun el tipo de tiro. Puede ser de tiro natural, forzado o inducido.
- Segun el numero de pasos. De un solo paso o de varios pasos.

- Segun el combustible usado. Puede ser de carbon, combustible liquido o gaseoso.
(Climastar, 2019)

PARTES DE CALDERA PIROTUBULAR

Las calderas piro tubulares son equipos en donde los gases del quemado pasan dentro de
un banco de tubos delgados y el agua cubre dichos tubos externamente y sus partes mas

importantes son:

- Bomba de agua; cumple la funcién de brindar y reponer agua que se evaporara.

- Cémara de combustion; es el lugar donde se realiza la reaccion quimica en cadena
[lamada combustion.

- Control de nivel; todos los evaporadores tienen este control el cual permite poder
gobernar la bomba para contar con un nivel de agua 6ptimo. Pueden ser de tipo
porcentual o de tipo encendido-apagado.

- Mirilla de nivel; muestra en tiempo real al operador del equipo el nivel en el que se
encuentra el agua dentro de la caldera.

- Presostato; encargado de controlar al quemador y garantizar una presion adecuada
en el hogar. Como el control de nivel, este puede ser de dos tipos ya mencionados.

- Manometro; Su funcion principal es comunicar en tiempo real al operario la presion
dentro de la caldera.

- Valvula de seguridad; todas las evaporadoras pirotubulares deben tener al menos
una, para que asi en caso la presion dentro del equipo alcance niveles peligrosos,
pueda ser descargada por medio de dicha valvula de forma rapida y segura.

- Quemador; es el responsable de permitir el paso de los componentes reactivos al
hogar para poder generar la combustion, es decir puede iniciar y finalizar la reaccion

quimica que produce la llama.
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- Cémara de combustion; también llamada hogar es el espacio en donde se efectia y

contiene la llama de combustion.

- Chimenea; es la tuberia de posicion vertical por donde se expulsan al ambiente los

gases generados por el quemado del combustible, luego de traspasar su energia

calorica al agua.

- Sistema de trasferencia de calor; es el banco de tubos el cual evitan la combinacion

de gases y liquido, también como area de transferencia de energia. (David, 2017)

Figura 18. Caldera pirotubular
Fuente: Babcock wanson

BALANCES DE MATERIA'Y ENERGIA

BALANCE DE MATERIA

Uno de los principios fundamentales de la naturaleza y con la cual estamos familiarizados
es CONSERVACION DE LA MASA. Esta ley nos indica que la masa de un sistema

permanece constante, es decir o se puede crear ni destruir. (Potter et al, 2002)

El principio de conservacion de la masa para un proceso de flujo estacionario se puede
explicar de la siguiente manera: La cantidad de masa total que entra a un volumen de

control es igual a la cantidad de masa que egresa del mismo. Esto se debe a que, en un
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proceso de flujo estacionario, la cantidad total de masa dentro de un volumen de control

no varia con el paso del tiempo. (Cengel, 2012):

Mentrada = Msalida++---- (l)

CALOR ESPECIFICO DE MATERIA ORGANICA

Reconociendo la composicion de los distintos componentes de la materia, Choi y Okos

proponen la ecuacion siguiente

CPanchov = Z Cpixi...... (2)

Donde:

CPanchoveta - Calor espec. de la materia prima (anchoveta), en kJ/kg.°C
Cp; : Calor espec. de la materia i, en kJ/kg.°C

X; : Porcent. de la materia i en la anchoveta, en %

BALANCE DE ENERGIA

Conocida también como el principio de la conservacion de la energia, la primera ley de la
termodinamica nos indica que la energia no se puede crear ni destruir, solo transformarse;

y en un sistema aislado permanece constante a lo largo del tiempo.

“De igual manera, el ingreso de una cantidad a un sistema es igual a la que emite o expulsa.
Conservacion de la energia es este principio se define como: la variacion neta (aumento
y/o reduccidn) durante un proceso de la energia total de un sistema se describe como la
diferencia entre la energia total entrante y la energia total saliente del sistema en todo el

proceso.” (Cengel, 2012).

AEsistema = Eentrada - Esalida ------- (3)

La primera ley de la termodindmica establece una relacion entre la transferencia de calor,

el trabajo y el cambio de energia en un sistema. Segun esta ley, la variacion de energia

44



2.5.

2.5.1.

total de un sistema es igual a la rapidez de transferencia de calor hacia el sistema, menos
la rapidez a la cual el sistema realiza trabajo. (Potter et al,2002)

Si se aplica el principio de conservacion de la energia a un sistema abierto pero que
experimenta un flujo estable la primera ley de la termodinamica se expresaria como:
(Avallone et al, 1995)

(h+%.§+z) -men‘l‘ch"‘WVC:(h‘l'%'%z-"Z) Mg ()

en

Entonces, si deseamos expresar la cantidad de energia demandada para lograr un cambio
de temperatura en una masa "m" de una sustancia con un calor especifico "Cp" en una
variacion "AT", durante un intervalo de tiempo "t", siempre y cuando no haya un salto de

fase, la formula es la siguiente: (Cengel, 2012)

La relacién que se muestra para el calculo del flujo méasico de vapor es presentada por
Cengel (2012).

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN EQUIPOS DE COCCION Y
SECADO E INTERCAMBIADORES DE CALOR

BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN COCINAS

A. Balance de masa

En base al fundamento de la conservacién de la materia, el flujo de masa que ingresa es
idéntico al flujo de masa que sale, tal como se muestra en la ecuacion 1, que para nuestro

caso particular seria:

Mentrada = Myp.ent + mvap.eje + mvap.chaq ------ (7)
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Msalida = MumPp.sal + mcond.eje + mcond.chaq ~~~~~~ (8)

Donde:

Mprp ent : Flujo de ingreso de materia prima a las cocinas
Myap.eje : Flujo de vapor al eje de las cocinas

Myap.chaq : Flujo de vapor a las chaquetas de las cocinas

Myp sal : Flujo de salida de materia prima de las cocinas
Meond.eje : Flujo de condensado del eje de cocinas

Meond.chag : Flujo de condensado de las chaquetas de las cocinas

Si sustituimos las ecuaciones 8 y 7 en 1, se obtiene:

Mpypent + mvap.eje + mvap.chaq = Mpyp sal + mcond.eje + mcond.chaq ------- (9)

El flujo masico de vapor entrante es totalmente igual que el condensado saliente, entonces:

B. Balance de energia

Se aplica el balance de energia para encontrar el flujo de vapor usado el proceso de

cocinado de la anchoveta, en base al VVC siguiente:
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* Materia prima

-

Condenso

Vapor

==

* Perdidas *Materia prima

Figura 19. Volumen de control cocina de anchoveta

Fuente: Elaboracion propia
Usando la primera ley de la termodinamica en el VC de la figura 5:

Q + W =mypenchs + Meona.hy — mvap.hl — Mypsails. ... (13)

Ya que el VC no realiza trabajo, solucionando la ecuacion tenemos:
Q= [mvap.(hl - h4)] - [mMP.(hS - hz)]
[mvap.(hfg. pres. op.)] = [mMP.(hS - hz)] +0Q...... (14)

Energia del vapor entrada = Calor de coccion MP + Calor perdido

C. Calor de coccion de materia prima

Usando la ecuacion 6, encontraremos la energia necesaria para cocinar el pescado con la

ecuacion:
dcoc. anch. = Mmp. X CPanch. X (Teoc = Ting. ancn.)----- (15)
Donde
dcoc. anch. - Calor necesario para el cocinado de la anchoveta, W
Myp. . Flujo mésico de anchoveta en las cocinas, kg/h
CPancn. . Calor especifico de la anchoveta, kd/kg°C
Teoc : Temperatura de cocinado de la anchoveta, °C
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Ting. ancn. - Temperatura de ingreso de la anchoveta a las cocinas, °C

D. Calor perdido por conveccion

Es el tipo de calor que se envia al ambiente sin poder evitarlo, pero si controlar y disminuir

al minimo esta pérdida, guiandonos de la siguiente imagen.

Figura 20. Circuito de resistencia térmicas al paso de calor en cocinas
Fuente: Elaboracion propia

En el calculo de estas pérdidas ayudaran estas ecuaciones:

. 4T,
Geony = s (16)
1

Ra_ZXTrXLXrth """ (17)

Ln(r—2

— 1
Ry = srmr e (19)

Ln(2)
R.=——2— ... (19

2XTXLXKgis
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dconvy - Flujo de calor perdido por conveccion, W

T, Temperatura en la cdmara, °C

T, Temperatura superficie aislamiento térmico, °C
£ Radio interior camara vapor, m

7 Radio exterior cAmara vapor, m

T3 Radio exterior aislante, m

h Coeficiente convectivo, W/m2°C

ksce . Conductividad térmica acero, W/m°C

kuis © Conductividad térmica aislante W/m°C

Coeficiente de conveccion (h): Para hallar este coeficiente en la cAmara de vapor,

usamos la definicién del nimero de Nusselt.

Donde

Nu : Numero de Nusselt (adimensional)

h : Coeficiente convectivo, W/m2°C

Kvap : Conductividad térmica fluido, W/m°C
Dcv: Diametro camara de vapor, m

Numero de Nusselt: “Para calcular el nimero de Nusselt en un flujo completamente
desarrollado en tubos lisos, se recomienda utilizar las ecuaciones de Gnielinski.”
(Holman, 1998)
Nu = 0.0214(Re®® — 100)Pro*....... 1)
Para0.5<Pr<1.5,10*<Re <5 x 10°
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Nu = 0.012(Re®87 — 280)Pro4......... (22)
Para 1.5 < Pr < 300 , 3000 < Re < 10°

Re = PR (23)
QVapor
Gmax = ——......... (24)
libre
pr="~ kap ......... (25)

Donde

Nu : Numero Nusselt, adimensional

kyap : Conduc. térmico fluido, W/m°C

D., : Diametro camara de vapor, m

Re : Numero Rey nolds, adimensional

Gmax: Velocidad del vapor por el area libre, m/s
Pr . Numero Prandtl, adimensional

pu : Viscosidad dindmica del fluido, kg.s/m?
Cp : Calor especifico del fluido, kJ/kg.°C

Qvap: Caudal de vapor, m¥s

Ajipre: Area libre, m?

E. Calor perdido por radiacion

“Cuando una superficie a temperatura T1 (superficie exterior de la cocina) esta
completamente rodeada por otra superficie mucho mas grande a temperatura T2 (medio
ambiente), la transferencia de calor por radiacién se reduce utilizando la siguiente

formula.” (Holman, 1998)
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Qrad = €4ce 0 Asup.(TzfL - T/fmb) ~~~~~~~~ (26)
Donde
Qraa - Calor perdido por radiacion, W
T, : Temperatura superficie de aislamiento, °C
Tamp - Temperatura ambiente, °C
€4ce . EmMisividad acero inox, adimensional
o . Constante Stefan-Boltzmann, 5.669 x 108 W/m? K*

Asup. Area de la superficie exterior de la cocina, m?

F. Calor total requerido en cocinas

El calor total de las cocinas se determina por la siguiente ecuacion:

Qtot. coc. — éhoc. anch. + C'Iconv + Qrad ~~~~~~ (27)

Donde

Qror. coc. . Calor total requerido por las cocinas, W

G. Vapor requerido en cocinas

La cantidad de vapor necesario para complacer la demanda de vapor de las cocinas se

hallara igualando los primeros miembros de las ecuaciones 14 y 27:

Qtot. coc. — mvap.(hfg. pres. op.)

. Otot. coc. dcoc. anch.tdconvtdrad
m = = 28
vap. (hfg. pres. op.) (hfg. pres. op.) ( )
Donde
My, - Flujo masico de vapor en cocinas, Kgvap/h

htg. pres. op. - Entalpia de vapori. a la presion de trabajo de cocinas, ki/kg
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H. Flujo de combustible equivalente en cocinas
Para el célculo de la equivalencia del consumo de combustible, aplicaremos la ecuacion

de eficiencia de caldero por método directo, despejando combustible obtenemos:

. Qtot. cocC.
m = ... 29
€omb "y 41q X PClysoo X 4.18 (29)

Meomp - Flujo masico residual 500, kg/h
Neaa - Eficiencia de caldera, %

PCl,sy : Poder calorifico inferior del residual 500, 10120 kcal/kg

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EQUIPOS SECADORES

n la zona de secado hay 3 etapas primordiales, una es la homogenizacion de tortas a
diferentes temperaturas a cargo de secadores rotadisk, la segunda etapa es la de secado
primario a cargo de secadores rotatubos y la tercera etapa es la de secado final con 2

secadores SRI. Los dos primeros tipos de equipos son a vapor indirecto y el tercero a

través de aire caliente.

VAHOS 2:
\fH 0s1:

]
g
SCRAP ROTADISK: SCRAP PRESECADO:
SCRAP SECADO FINAL:

Figura 21. Etapas de secado en la planta copeinca Chimbote

Fuente: Elaboracion propia
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A. Calculo de harina procesada

Para poder hallar la cantidad de harina producida, nos apoyaremos en la formula de la
ratio de produccion:

. V planta
m i T 30
harina rationgring ( )

Donde
Mparina . Harina procesada, Ton/h

rationqring - Velocidad de planta, Ton/h

B. Calculo de solidos grasos

Los sélidos grasos se hallan mediante las siguientes ecuaciones:

%SGScrap Sf. =100 — %HScrap Sfoeereerees (31)
%SGscra F*Mparina
SGerap sf = —— Plsofo ROTIRE ... (32)
%SGserap p. = 100 = Y%Hserap pooovn ... (33)
SG cra .
S Gscrap P. = %Sasimpppsf ......... (34)
%SGscrap r. = 100 — Y%Hgerap g vvome-- (35)
SG cra .
S Gscrap R. = %ggsimpp:f ......... (36)
/100)
%SGKM =100 — %HKM ......... (37)
Gy, = ool ... (38)
( "/100)
Donde
Mparina . Harina procesada, ton/h

%Hscrqp sp. - Porcentaje de hum. de la harina, %

%SGserap sy.- Porcentaje de solidos grasos de la harina, %
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SGerapsy - Solidos grasos de la harina, ton/h

%Hscrqp p. - Porcentaje de humedad scrap presecado, %
%SGserqp p.: PoOrcentaje de solidos grasos scrap presecado, %
SGgerap p. - Solidos grasos del scrap presecado, ton/h
%Hgcrqp r. - PoOrcentaje de humedad scrap rotadisk, %
%SGserap r.: PoOrcentaje de solidos grasos scrap rotadisk, %
SGyerapr. - Solidos grasos del scrap rotadisk, ton/h

%Hy ;. Porcentaje de humedad de keke mix, %

%SGy . Porcentaje de solidos grasos de keke mix, %

SGky - Solidos grasos de keke mix, ton/h

C. Agua evaporada en equipos de secado

Guiandonos de la figura 7, la cantidad de agua evaporada en los equipos de

homogenizacién, presecado y secado final se hallaran con las siguientes ecuaciones:
Thevap. rtd — SGKM - SGscrap R.veeevenns (39)

mevap. rth = SGscrap R. SGscrap Poovececee: (40)

Donde
Meyap. rea - FIUjO Mas. de agua evap. de homogeneizador rotadisco, Kg ag. evap. /h

Meyap. rep - FIUjO Mas. de agua evap. de secador primario rotatubos, Kg ag. evap. /h

D. Demanda de vapor en secadores de vapor indirecto

Para que podamos hallar la demanda de vapor necesaria para los homogeneizadores y

secadores primarios nos apoyaremos en la eficiencia térmica de los equipos el cual es un
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dato brindado por la empresa fabricante, que no es mas que la cantidad de vapor necesaria

para poder evaporar un kilogramo de agua, y su ecuacion es la siguiente:

consumo vapor

Meerm capacidad de evaporacion

Que logrando despejar lo que necesitamos obtendriamos:

Myap = Mepapo * Mterm --------- (41)
Donde

Myep - Flujo masico de vapor demandado por secador, kgvap./h
Mevapo . FIUjO Masico de agua evaporada por secador, Kg agua evap. /n

Neerm - Eficiencia térmica de los equipos de secado, kQuap./ Kg agua evap.

E. Demanda de flujo de calor en cada equipo de secado de vapor indirecto

Para el célculo de la demanda de energia en forma de calor que se necesita en los equipos
de secado, haremos uso de la formula de transferencia de calor, la cual nos indica la
multiplicacién del flujo de vapor de ingresa al equipo por la entalpia de evaporacion a la

presion de trabajo del equipo, que se expresa en la siguiente ecuacion:
Demanda energetica = q = Mygy * heg......... (42)

Donde
Ty,q, - Flujo masico de vapor demandado por secador, Kgvap. /h

hsy, . Entalpia de vaporizacion de vapor a presion de trabajo, ki/kg
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2.5.3. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN PAMA

En el &rea de PAMA consiste en muchos procesos anteriormente mencionados y descritos,
en esta parte del estudio nos dedicaremos al proceso donde requiere vapor, para realizar

los balances necesarios.

En la sala de licores PAMA donde se encuentran los equipos de separacion y centrifugado
Ilegan las espumas recuperadas de procesos anteriores como la trampa de grasa y celda
DAF, pero antes de ingresar a sala antes mencionada, las espumas ingresan a un
“coagulador” el cual sera nuestro VC donde también se inyecta vapor de agua y se mezclan

ambos productos con el fin de obtener la temperatura mas préxima de los 100°C.

A. Balance de masa

Nuestro volumen de control serd el coagulador y definimos sus ingresos y salidas de

materia en este

Vapor
Por ! | coAGULADOR | [ Espumas
DE WAS

*mix

Figura 22. VVolumen de control-intercambiador de calor a vapor directo

Fuente: Elaboracién propia

mmix = mespumas + mvap espu.rrrr (43)
Donde
Moix . Flujo masico de combinacion de espuma y vapor, kg/h

Mespumas - F1UJO masico de espumas, kg/h

Myap espu..  FIUJO de vapor para calentar las espumas, Kgvap. /h
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B. Balance de energia

La demanda de calor necesaria para que el coagulador caliente eficientemente las
espumas, se encontraran en base a la suma del calor que necesitan las espumas y las

pérdidas de conveccion y radiacion del equipo.
Qtot esp — Qcal esp T Qperd ~~~~~~~~~ (44)
Donde

Qror esp - Calor total demandado por el coagulador, ki/h
Qcal esp . Calor necesario para el calentamiento de las espumas, kl/h

Qperd . Calor de pérdidas al ambiente, kJ/h

C. Demanda de calor para espumas

Por célculo de transferencia de calor y a partir de la ecuacion 6 tenemos:
Qcat esp = Mesp. X CPesp. X (Tr — T (45)
Donde

Qcal esp - Calor necesario para el calentamiento de las espumas, kJ/h

Mesp. . Flujo masico de espuma, kg/h

Cpesp. - Calor especifico de la espuma, kJ/kg°C
Tr . Temperatura final de espuma, °C

T; . Temperatura final de espuma, °C
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2.6.

2.6.1.

D. Perdida de calor por conveccion y radiacion

En el siguiente calculo de la perdida de energia calorica por conveccion y radiacién nos

apoyaremos en la ecuacion de transferencia de calor:
Qpera =A*Ux(Tr —T))......... (46)
A : Areade transf. de calor, m?
U : Coef. global de transf., kW/°C.m?
Ty . Temp. final del aire, °C
T; : Temp. inicial del aire, °C
Calculo del coeficiente global de transferencia de calor:
U=284+0.06(Tyis — Tini)ee--..... 47)
Donde
T,is : Temp. en el aislamiento, °C

T;; - Temp. inicial del equipo, °C

GENERACION DE VAPOR FLASH

VAPOR FLASH

El término "Vapor Flash" se utiliza para describir el vapor que se forma a partir del
condensado caliente cuando experimenta una disminucién en la presion. En realidad, el
Vapor Flash no difiere significativamente del vapor normal; simplemente es un término
conveniente que se emplea para explicar el proceso mediante el cual se genera vapor a
partir del condensado caliente al reducir la presion. Exactamente, el condensado de alta
temperatura contiene una gran cantidad de energia que no puede mantenerse en estado
liquido bajo presiones mas bajas, ya que posee una energia total mayor que la necesaria

para mantenerse como agua saturada a esa presion menor.” (TLV, s.f.)
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2.6.2. COMO SE GENERA EL VAPOR FLASH

"El vapor flash se produce debido a las variaciones del punto de saturacion del agua segun
la presion. Por ejemplo, el punto de saturacion del agua a presion atmosferica es de 100
°C, mientras que a 1.0 barg es de 184 °C. El fendmeno ocurre cuando el condensado, que
se encuentra bajo presion a 184 °C, se libera hacia la atmdésfera. Dado que el condensado
contiene una cantidad significativa de energia (entalpia) para permanecer Unicamente en
estado liquido, una parte del mismo se evapora, lo que a su vez provoca una disminucién
en la temperatura del condensado restante hasta alcanzar una presion de saturacion.”
(TLV, s.f.)

Plpsil A

Ta

Linea de Liquido
Saturado \

PL |- - — - — _ N - - - - - —

" Linea de Vapor
Saturadp

P2 [— - - - - - - - - - = —

»

h (k)/kg)

Figura 23. Formacion de vapor flash por caida de presion
Fuente: Cengel, Y., & Boles, M. (2012)
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2.6.3. CALCULO DE VAPOR FLASH GENERADO

De la figura 9 podemos determinar el porcentaje de vapor flash que se genera en base a la

cantidad de condensado que esta ingresando:

4.
sm

n

m2
Figura 24. Volumen de control tanque flash ‘

Fuente: Elaboracién propia

Donde
x . Fraccién de vapor flash generado
my . Flujo méasico de vapor flash, kQvap. flash/h

m, . Flujo masico de condensado a baja presién, kgconda/h

Por principios de la conservacion de la materia nosotros conocemos que:

Donde
m, : Flujo masico de condensado a alta presion, kgcond/h

Entonces reemplazando la ecuacion 49 en 48 obtenemos:
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2.6.4.

Sabemos también por termodinamica que la calidad de una combinacion de liquido vapor

se relacionan con sus entalpias:

hfl = hz = hfz + X(hfgz) ......... (51)

Reemplazando la ecuacion 50 en 51 y despejando el flujo masico de vapor tenemos:

ms
h, = hfz + m_1 (hfgz)

S ml*(hfl_hfz)
My = = (52)

Donde
h¢y : Entalpia de liquido saturado a presion 1 (mayor presion), kJ/kg
hs, . Entalpia de vapor saturado a presion 2 (menor presion), kl/kg

h4»: Entalpia de vaporizacion a presion 2, kl/kg

ENERGIA CUANTIFICADA DEL VAPOR FLASH
A. Calor maximo a entregar

La cantidad maxima de calor latente definida por “Q1” que podria entregar el vapor flash

es definida por la siguiente ecuacion:
Q1 = 1y * h3
Y sabiendo que h; = hy, entonces:
Oy =tz *hgpoo...... (53)
Donde

Q; : Flujo de calor latente maximo a entregado por el vapor flash, kJ/h

hg, . Entalpia de vapor saturado a presion 2 (baja presion), kJ/kg
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B. Potencia de caldera ganada
Con esta ecuacion se determina los BHP que ganamos al reutilizar los condensados:

s * (hs — hy)

PCganado - 35318

Sabiendo que h; — h, = hs4, entonces tenemos:

Donde

PCyanaao - Potencia de caldera ganado, BHP
ms . Flujo masico de vapor flash, kgvap. fias/h

htgo . Entalpia de vaporizacion a presion 2, ki/kg

C. Flujo mésico de combustible equivalente

Para el célculo del equivalente de potencia ganada en combustible, se usara la siguiente

formula:
m, = ”CZ‘:: e (55)
Prs00
Donde
m, . Flujo masico de combustible residual 500
Neaa . Eficiencia de caldera (85%)

PCl,5y0 : Poder calorifico inferior de residual 500, 41030 kJ/kg

Prsoo - Densidad del residual 500, 3.675 kg/gal
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2.7.

2.7.1.

2.7.2.

2.7.3.

DIMENSIONAMIENTO DE TANQUES FLASH

TANQUE FLASH

Suelen ser llamados también como tanques de revaporizacion, son utilizados para poder
dividir correctamente el condensado del vapor flash. Su fabricacion suele ser de la forma
de una gran capsula alargada verticalmente, el cual cuenta con un ingreso lateral del
condesado y dos salidas, una en la tapa superior para la salida del vapor flash y otro en la

tapa inferior para la expulsion del condensado a baja presion.

VOLUMEN DE TANQUE FLASH

"Al calcular las dimensiones del tanque flash, se sugiere comenzar por determinar su
volumen, el cual debe ser igual o mayor al volumen de la mezcla que fluye por el tanque

en un segundo. Matematicamente, esto se expresa como:" (Ahlgren, 1991)

Vig = ";16*;’5“ ......... (56)

Donde
m, : Flujo méasico entrante de condensado al tanque flash, en kg/h
Vrk @ Volumen del tanque flash, en m*

v,e . Volumen especifico de la mezcla vapor/condensado, en m® /kg

DIAMETRO INTERNO DE TANQUE FLASH

"La dimension mas crucial es el diametro interior. Esta medida resulta critica, debido a
que un tamaro apropiado contribuye a mantener una velocidad de combinacion dptima,

evitando asi el arrastre de condensado junto al vapor flash producido.” (Armstrong, 1998)

Una vez conociendo el volumen del tanque flash, podemos calcular el diametro interno

del tanque con la ayuda de la siguiente ecuacion:
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Donde

Drx : Diametro de tanque flash, m.
Vrx : Volumen del tanque flash, m®

Umez . Velocidad de combinacion en el interior del tanque flash, m/s

La importancia del valor de la velocidad de la mezcla radica en su influencia sobre el
arrastre de condensado en el vapor flash. Se sugiere que se mantenga un valor de 0.6 m/s
para lograr una adecuada separacién entre vapor y agua. Un valor reducido de velocidad
conlleva a la necesidad de construir tanques flash méas grandes, lo que implica mayores
costos. Por esta razon, se fabrican tanques flash mas pequefios que permiten alcanzar

velocidades méaximas de hasta 3 m/s. (Ahlgren, 1991)

Mediante esta ecuacion, seré posible calcular la méxima velocidad de combinacion. Al
disefiar tanques con una velocidad mayor a la recomendada, surgiran problemas de
arrastre de liquido saturado. Es esencial evitar superar dicha velocidad para garantizar un

funcionamiento 6ptimo del sistema. (Wankat, 2008)

Vmax. mez. = Ktk * /% ......... (58)

Donde

Vmax. mez. . Velocidad maxima de combinacion, ft/s

pr . Densidad liquido saturado, kg/m?
Py . Densidad vapor saturado, kg/m?
krx . Constante empirica varia segun el tanque

Se sabe que krx es una constante que depende del tanque pero en 1984 Blackwell encontrd

una correlacion para determinar el valor de dicha constante: (Wankat, 2008)
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2.7.4.

K. = exp[A + B(InFp,,) + C(InF,,)? + D(InF,)3 + E(InF,,)*]......... (59)

Sabiendo que:

_ ,Pg
F, = ol TR
34 Pf

Donde
m, : Flujo mésico de liquido saturado, kg/h

my . Flujo mésico de vapor saturado, kg/h

Los valores de las constantes son

A=-1.8774780970

B=-0.8145804597

C=- 0.1870744085

D=-0.0145228667

E= 0.0010148518

Se tiene también como informacion previa al calculo que el valor promedio obtenido de

K estaentre 0.1 y 0.35.

ALTURA DEL TANQUE FLASH

LA medida de la altura del tanque flash es dependiente de 3 alturas segin se muestra en

la figura 11.
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Figura 25. Medidas de un tanque flash
Fuente: Wankat, 2008
H=HF+HL+HV ......... (61)

Donde

H : Altura general tanque flash, m

Hp : Altura intermedia del tanque, m

H; : Profundidad del liquido, m

Hy : Altura de tanque por encima de tuberia de ingreso de condensado, m

La profundidad del liquido la determinamos con la siguiente ecuacion:

Vres
H L = T 7 eeeeeeens (62)

Donde
Dy . Diametro del tanque flash, m

V.es - Volumen reserva de condensado que se considere, m*
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2.7.5.

La altura intermedia del tanque la determinamos con la siguiente ecuacion:

Hp = 0.3048 + 22K . (63)

2
De la misma forma la altura del tanque por encima de la entrada del condensado la
determinamos con la siguiente expresion:

Hy = 09144 + 22 . (64)

Para que podamos comprobar que los valores de las alturas halladas son correctos se debe

cumplir la siguiente ecuacion:

3< H <5
Drg

En los casos que la division de como respuesta valores menos a 3, entonces se debe elevar
el volumen de reserva, para evitar liquidos. En el caso que el valor sea mayor a 5 entonces
se debe pensar en una velocidad de combinacién mas baja o utilizar un tanque flash de

otra disposicion y caracteristicas.

DIAMETRO DE INGRESO DE CONDENSADO

Se hallaré el diametro de la tuberia de entrada de condensado al tanque con la ayuda de la

siguiente expresion:
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2.7.6.

Donde

D,. : Diametro entrada de condensado al tanque flash, m

A,  Areade latuberia de ingreso, m?

m, : Flujo masico de condensado de entrada, kg/h

v, - Volumen especifico de mezcla vapor condensado, m®/kg

v, : Volumen especifico de condensado, m®kg

v, . Volumen especifico de vapor, m%kg

Veona. Velocidad de condensado, 1.5 m/s segin recomendacion de MOTT

F : Porcentaje de vapor flash, %

DIAMETRO DE SALIDA DE VAPOR FLASH

Hallaremos la medida diametral del pico de salida de vapor flash del tanque usando las

siguientes ecuaciones:

D, : Diametro tuberia salida de vapor flash, m
Ag,  Areadel tubo de expulsion de vapor, m?

mg . Flujo masico de vapor de salida, kg/h

v, . Volumen especifico de vapor a 15 psi, m%/kg

. Velocidad de salida del vapor, 20 m/s Segun recomendacion de Morse M.
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2.7.7.

2.8.

2.8.1.

DIAMETRO DE SALIDA DE CONDENSADO

Usando las siguientes ecuaciones, determinaremos la medida diametral del pico de salida

de condensado del tanque:

A = Pem g (69)
Donde
D,. . Diametro tuberia salida de condensado a baja presion, m
As. - Areadel tubo de evacuacion de condensado, m?
m, . Flujo masico de condensado de salida, kg/h
v, . Volumen especifico de condensado a 15 psi, m%/kg

Vscona- Velocidad de salida del condensado del tanque flash, 1.5 m/s recom. MOTT

INDICADORES DE DESEMPENO

INDICADOR ENERGETICO

El indicador energético relaciona la energia total utilizada en forma de calor durante toda

la produccion y la cantidad de harina producida, se denotada por la siguiente ecuacion:

Flujo de calor utilizado

I.E.=

"~ Toneladas de harina porducidad

Donde

I.E. :indicador energético, kJ/ton harina
Flujo de calor utilizado, kd/h

Toneladas de harina producida, ton /h
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2.8.2.

2.8.3.

2.8.4.

INDICADOR TECNICO

El indicador técnico establece una conexion entre la cantidad de combustible utilizada
durante todo el proceso productivo y las toneladas de harina generada. Esto se representa

mediante la siguiente ecuacion.:

I.T.= Moomp (71)

" Toneladas de harina porducidad

Donde
I.T. :indicador técnico, Gal/ton harina

Mcomp- FIUJO Masico de combustible usado, Gal/h

INDICADOR ECONOMICO

El indicador econdmico establece una conexion entre el costo de combustible utilizado
durante el proceso productivo y las toneladas de harina generada, se denotada por la

siguiente ecuacion:

| E. = U$ por combustible consumido

" Toneladas de harina porducidad

= [.T.x costo comb. ......... (72)

Donde

I.E. :indicador econdmico, U$/ton harina

Costo combustible, U$/Gal

INDICADOR AMBIENTAL

El Indicador Energético Ambiental es la medida de CO2 que se evita liberar al medio
ambiente al reducir el consumo de combustible. Matematicamente, puede calcularse

utilizando la siguiente férmula segun Chucuya (2017).

A = Qahorr*(Fem €02 1500) (73)

"7 106xtoneladas harina producida
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2.9.

2.9.1.

Donde
1. A. : Cantidad de CO dejada de emitir, Tonco2/TONharina
Qanorr . Flujo de energia ahorrado, kJ/h

Fom co2rs00 - Factor de emisiones de CO2 del r500, 77.4 Toneo2/TJ

EVALUACION ECONOMICA

“La ingenieria econémica brinda informacion esencial para una correcta toma de
decisiones, teniendo como Unica y primordial funcién las oportunidades de inversion y la
rentabilidad.” (Garcia, 2011)

VALOR ACTUAL NETO (VAN)

“El valor actual neto es una herramienta técnica que radica en la determinacion del valor
de cantidades futuras de dinero en su equivalente del hoy, esta ecuacion es utilizada para
el célculo:” (Baca, 2007)

FNE; = FNE, FNEj,

VAN = -+ 51 + oo a+in

Donde
VAN : Valor actual neto

I . Inversion inicial

FNE,,: Flujo neto de efectivo del afio n, perteneciente a la ganancia neta luego de

impuestos en el afio n.

i . Tasa minima aceptable de rendimiento (12%)
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2.9.2.

2.9.3.

TASA INTERNA DE RETORNO (TIR)

“Esta tasa nos da la seguridad de la recuperacion de la inversion al transcurso del tiempo,
evaluando la rentabilidad del proyecto, se determina designando un valor de cero al
VAN.” (Garcia, 2011)

Para el célculo de la tasa nos respaldaremos en la siguiente ecuacion:

FNE; FNE, FNEp,

VAN =0= -1+ (1+TIR) | (14TIR)? (1+TIR)™

Es primordial conocer que el proyecto es viable, si se logra obtener un TIR>i

PAYBACK

Indicador que nos ayuda a poder avizorar un tiempo aproximado del retorno de la

inversion en base a los ahorros que esta generard, se calcula con la siguiente ecuacion:
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CAPITULO III:
MATERIALES Y
METODOS
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3.1.

3.1.1.

3.1.2.

MATERIALES

SUSTANCIAS

Para el presente estudio se analizaran las siguientes sustancias:

e Materia prima: Anchoveta
e Harina de pescado

e Scrap de equipos de secado
e Petréleo R500

e Vapor saturado (vivo)

e Vapor Flash

e Condensado

INSTRUMENTOS Y EQUIPOS DE MEDICION
A. Instrumentos propios de los equipos

Manometros. Instrumento para la medicion de la presion interna de los equipos que

trabajan con fluidos.

Termdmetros. Instrumento para la medicion en diferentes partes del proceso y 0 equipos

internos.

B. Instrumentos adicionales

Pirometro de 2 puntos. Equipo para la medicion de temperatura en superficies de equipos

y/o tuberias

C. Instrumentos de laboratorio

Analizador de harina. Equipo el cual brinda datos de humedad, grasas, cenizas entre otros

datos respecto al scrap a lo largo del proceso.
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3.1.3.

3.1.4.

FORMATOS

Los operadores ingresan cada hora los datos de operacion de los equipos en tiempo real

en los formatos que se adjuntan en los anexos N°2, N°3 y N°4

e Formato de operacion de cocinas
e Formato de operacion de rotadisk

e Formato de operacion de Rotatubos

INVENTARIO DE EQUIPOS
A. CALDERAS PIROTUBULARES

La planta copeinca-Chimbote cuenta con 6 calderas y sus caracteristicas se presentan en

el siguiente cuadro:

Tabla 1. Datos de calderas piro tubulares, copeinca Chimbote

N° DE POTENCIA CAP. # DE
CALDERA | MARCA MODELO ~ COMBUSTIBLE *“giip)"  GENERACION PASOS

CalderaN>1 | JHONSTON  oerp 19004 R-500 1200BHP 18780 kgh 4
BOILER

CalderaN2 | JHONSTON - oerp 19004 R-500 1201BHP 18780 kgh 4
BOILER

CalderaN°3 | JHONSTON ey 45004 R-500 1500BHP 23475 kgh 4
BOILER

CalderaN4 | JHONSTON ey i8003 R-500 1800BHP 28170 kgh 3
BOILER

. | JHONSTON
Calderas | "HONSTON  pETAg004 R-500 800BHP 12520 kglh 4
Calderag | "TONSTON  pETAS004 R-500 800BHP 12520 kglh 4

Fuente: Elaboracion propia
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B. COCINAS

La planta coepinca-chimbote cuenta con 5 cocinas para poder procesar la materia prima

de manera eficiente, sus caracteristicas se presentan en el siguiente cuadro:

Tabla 2. Datos de cocinas, copeinca Chimbote

CARACTERISTICAS Co,\c‘;ing;ior Co,\c‘;inggor Co’\cl;Lnggor Co’\cl;Lnggor Col\(l:lnggor
MARCA INEMEC INEMEC  DELINDUSTRIA FABTECH FABTECH
TIPO MIXTO MIXTO MIXTO MIXTO MIXTO
CAPACIDAD (ton/h) 50 50 60 50 50
VELOCIDAD (RPM) 5 5 5 5 5
LONGITUD (m) 13 13.25 13.16 14.65 14.65
DIAMETRO (m) 1.218 1.22 1.535 1.562 1.562
TF{T/\EB“jIxibD(EC) 95-08 95-08 95-98 9508 9598

Fuente: Elaboracién propia

C. SECADORES VAPOR INDIRECTO

Para el secado se cuenta con tres etapas de reduccion de humedas, la primera es la
homogenizacién y se lleva a cabo con 4 secadores rotadisk que se especifican en el

siguiente cuadro:
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Tabla 3. Datos de secadores rotadisk, copeinca Chimbote

Secador Secador Secador Secador
CARACTERISTICAS Rotadisk Rotadisk Rotadisk Rotadisk
N° 01 N° 02 N° 03 N° 04
MARCA ATLASFIMA  ATLASFIMA  ATLASFIMA  ATLAS FIMA
CAPA. DE EVAPORACION 3500 2500 3500 3500
(Kg g evap/h)
LARGO (m) 95 95 95 95
DIAMETRO (m) 224 224 224 224
TIEMPO DE RESIDENCIA 0 0 0 0
(min)
VELOCIDAD DEL ROTOR
Ro 14 14 14 14
HUMEDAD(OD/S INGRESO 53-56 53-56 53-56 53-56
HUMEDAE()%D)E SALIDA 4548 4548 4548 4548
AREA DE ((DQIQ)EFACCION - - - -

Fuente: elaboracion propia

La segunda etapa de secado es realizada por 2 equipos de secadores rotatubos y sus

caracteristicas se especifican en el siguiente cuadro:
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Tabla 4. Datos de secadores rotatubos, copeinca Chimbote

CARACTERISTICAS Secado,\rlo%ﬂtatubos Secado,\rlolgc;tatubos
MARCA ATLAS FIMA ATLAS FIMA
CAPA. DE EVAPORACION (kg ag evap/h) 8000 8000
PRESION DE TRABAJO(Barg) 5 5
LONGITUD (m) 19.3 19.3
DIAMETRO (m) 35 35
AREA DE CALEFACCION (m2) 1745 1745
NUMERO DE TUBOS 192 192
VELOCIDAD DEL ROTOR (RPM) 7 7
TIEMPO DE RESIDENCIA (min) 30 30

Fuente: elaboracion propia

La tercera etapa que es la de secado final estd a cargo de los secadores de recirculacion

intensiva SRI los cuales trabajan con aire caliente aplicado de forma directa, solo utilizan

vapor para la atomizacion del combustible, por dicha razén no las incluiremos en el

presente estudio.

D. COAGULADORES

Tabla 5. Datos de coagulador de espumas, copeinca Chimbote

TEMPE.DE TEMPE TIPODE TIEMP.
COAGULADOR ~ MARCA  TIPODEIC CAPAC. "“wino™™  ENAL  VAPOR  CALENTAMIENTO
COAGULADOR  FAB.  IC.AVAPOR VAPOR
N1 NACIONAL  DIRECTO 14 80 100 AsH CONTINUO

Fuente: elaboracion propia
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3.1.5. SISTEMA DE VAPOR Y CONDENSADO PLANTA COPEINCA-CHIMBOTE

A. CIRCUITO SIN EL SISTEMA DE TANQUES DE VAPOR FLASH

SISTEMA DE VAPOR Y CONDENSADO - SEDE CHIMBOTE NORTE

TEVENDA
l ™ |
P =5 AGUA DURA —
o AGUA BLANDA
- [AGUA DE ALIMENTACION
T SAMUERA ‘ - VAPOR [
& c o
b PURGA DE CALDEROS

1 -

TANQUE FLASH RT

+J PURGA DE SUPERFICIE

=B PURGA DE FONDO

VAHOS RD + RT

RETORNO OE CONDENSADOCODMAS A
Y

FETORNODE CONORNSADORRD %,

1111

VBPOR FLASH BT

VAFOR FLIGH KD

£~

Figura 26. Sistema de vapor y condensado sin tk flash, copeinca chimbote

Fuente: elaboracion propia
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B. CIRCUITO CON EL SISTEMA DE TANQUES DE VAPOR FLASH

SISTEMA DE VAPOR Y CONDESADOS CON TK FLASH - SEDE CHIMBOTE NORTE

LEYENDA

|acua pura —_—
aGua BLANDA —_—
|AGUA DE ALMENTACION ~ vovrrereonns
varor ——
VAPOR FLASH

CONDENSADO ——

[VAROS

PURGA DE CALDEROS

H u_

RETCRMODE COMDEMSADG COUMAS

RETERMD D CON DEN SAD0 AT &

AT AN DF COMDIMSADKOR. AD ]

P ®

Figura 27. Sistema de vapor y condensado con tanque flash, copeinca chimbote

Fuente: elaboracion propia
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3.2.

3.2.1.

3.2.2.

3.2.3.

METODOS

METODO DE INVESTIGACION

El trabajo de investigacion presente es de tipo pre-experimental y de naturaleza
descriptiva, debido a que no hemos implementado el proyecto aun para poder tomar
datos reales de la influencia en el consumo de vapor, también es de naturales
descriptiva porque nuestro fin es poder determinar y describir el cambio positivo que
podria sufrir el consumo de vapor, de combustible asi como la mejora de los
indicadores al realizar los calculos necesarios para adelantarnos a los resultados de la

implementacion de un sistema de vapor flash con un correcto dimensionamiento.

DISENO DE LA INVESTIGACION

Siendo la investigacion de tipo pre-experimental, se establece una relacion entre la
causa y el efecto. Se le aplica un estudio previo al estimulo y luego otro estudio después

de haber realizado el estimulo o tratamiento.

G.E. 01 X ___, 02

O1: Consumo de vapor vivo en zona de cocinas sin sistema de vapor flash.
02: Consumo de vapor vivo en zona de cocinas con sistema de vapor flash.
X: Sistema de vapor flash

G.E: Cocinas de pescado a vapor de la planta COPEINCA.

POBLACION Y MUESTRA

La poblacion y la muestra de esta investigacion son unicas, siendo la muestra

intencional para este caso las 5 cocinas de pescado en la planta COPEINCA.
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3.2.4.

3.2.5.

3.2.6.

TECNICAS O FUENTES PARA LA OBTENCION DE DATOS.

Las técnicas principales usadas en la investigacion fueron:

- Medicion convencional

TRATAMIENTO DE LA INFORMACION

Para el tratamiento de la informacion se utilizaron estadisticas de analisis descriptivo,
el cual consiste en poder relacionar las variables de estudio para que puedan ser
presentados de una forma precisa, sencilla y clara para la comprension del lector. Se
hizo usos de cuadros y diversos graficos para las presiones, flujos, temperaturas entre

otros.

TECNICAS DE PROCEDIMIENTO Y ANALISIS DE LOS RESULTADOS

La informacion del presente informe fue recolectada en el 2022 siendo de un tiempo
de antigtiedad de 1 afio, el permiso de toneladas de produccién de haria sigue vigente
para el 2023.

Lo primero que se realizd con la informacion recolectada es un balance de energia para
asi poder determinar la demanda de vapor de los siguientes equipos:

- Cocinas

- Homogenizadores (rotadisk)

- Pre secadores (Rota tubos)

Posteriormente se usaron hojas electrénicas de Excel para la determinacién de
condensado total generado, perdidas de calor y el dimensionamiento del sistema de

vapor flash.

Finalmente se realizaron los calculos del ahorro de vapor, combustible y dinero que se

generaria si se implementase dicho sistema de vapor flash.

El informe fue redactado teniendo en cuenta lo detallado en el Reglamento de grados
y titulos de la Universidad Nacional del Santa, la cual se realizo a través del procesador
de textos WORD.
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CAPITULO1V:
CALCULOS
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4.1.

4.1.1.

4.1.2.

4.1.3.

CONSIDERACIONES PREVIAS
CONSIDERACIONES DEL PROCESO

o La capacidad maxima o velocidad maxima de la planta es de 220 Ton/h

e La capacidad nominal de la planta es de 250 esta por las cocinas.

e Para cumplir la capacidad de 220 se considera a cana cocina con una capacidad de 44
ton/h.

e Laharina a la salida de las tolvas de ensaque tiene una humedad prom. de 6.

e Las calderas trabajan con petréleo r500.

e Los datos termodinamicos para calculos seran extraidos de la tabla termodinamica

Shapiro, anexo 1.

CONSIDERACIONES DE LA GENERACION DE VAPOR FLASH

e Se considerara la instalacion de 2 tanques de vapor flash, uno para los condensados de
los rotadisk y otro para los rotatubos

e El condensado de los rotadisk tiene una presion de 4.5 Barg y el condesado de los
rotatubos una presion de 5 Barg

o El tanque flash tendra una presion de descarga de 1.4 Barg

¢ El calor ganado se determina en funcion al vapor flash generado y se halla su igualdad
en galones de R-500.

e El ahorro econdmico se calcula en funcién a los galones de que dejo de utilizar y su
precio en el mercado por galon.

e Las emisiones de CO2 no lanzadas al ambiente se determinan en funcién a la energia

que se dejo de utilizar y un factor.

CONSIDERACIONES EN LA EVALUACION ECONOMICA

e Parael proyecto se asume una vida util de 10 afios y una minima tasa de rendimiento
del 12%

e El valor del petréleo residual 500 es de 2.70 USD/gal
e La planta de copeinca SAC, especificamente en la planta de Chimbote, tiene una

licencia de produccion de 30 000 Ton/afio de harina de pescado.
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4.2. CALCULO TERMICO DE EQUIPOS

4.2.1. BALANCE DE MATERIA'Y ENERGIA EN COCINAS

A. Calculo del Calor especifico de la anchoveta

Para el siguiente calculo haremos uso de la ecuacion 2:

Tabla 6. Calculo del calor especifico de la MP (anchoveta)

COMPUESTOS DEL ANCHOVETA AGUA GRASA SOLIDOS
Porcentaje de cada compuesto. 0 0 0
(A) (%) 72.95% 1.74% 19.3100%
Cp. de cada compuesto.
(B) (kJ/kg°C) 4184 2.092 1.339
(A) X (B)
(kJ/kg°C) 3.052 0.162 0.259
CP del anchoveta (kJ/kg°C) 3.473

Fuente: Elaboracion propia

B. Demanda de calor para la coccion del pescado

Luego de calcular el valor del calor especifico del pescado se reemplaza en a la ecuacion
3 para una capacidad maxima de 44 ton/h de pescado por cocina:

Tabla 7. Calculo del calor especifico de la materia prima (anchoveta)

Total 5

Parametro simbolo 1 cocina cocinas unidades
Capacidad de cocina Myp 44 220 Ton/h
Cp de la anchoveta CPanch 349 3.49 kd/kg °C
Temp. de coccion Teoc 100 100 °C
Temp. inicial de la MP | Tipg ancn 20 20 °C
Calor para coccion  |Gcoc.anch| 12293.857  61469.2848 | MJ/h

Fuente: Elaboracion propia
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C. Perdida de calor por radiacion
Para el célculo de las pérdidas de calor por radiacién nos apoyaremos en la ecuacion 26:

Tabla 8. Perdida de calor por radiacion en cocinas

Parametro simbolo | cocina1 cocina2 cocinad cocina4 cocina5b unid
Diametro cocina | 9 cocina 1.218 1.22 1.535 1.562 1.562 m
Longitud cocina L 13 13.25 13.16 14.65 1465 | m
Temp. .
Aies’l‘;?niemo Toisla 40 38 39 39 37 C
Temp. Tapas Ttapa 98 08 97 99 97 |°C
Temp. Ambiente Tamb. 20 20 20 20 20 °C
gfer;::]agﬁtde O | 567E-08 567E-08 567E-08 5.67E-08 5.67E-08 | W/im2K¢
Radio cocina Tcocina 0.61 0.61 0.77 0.78 0.78 m
é\”ri?%rsiggemc'e Aci. | 5207 53.12 67.16 75.72 7572 | m2
Area de tapas Atapa. 1.17 117 1.85 1.92 1.92 m2
Z%ee‘;oEmm;' Eqce. 0.30 0.30 0.30 0.30 0.30
‘;‘i):r‘;'oEm's" Eriorro | 044 0.44 0.44 0.44 0.44
Perdida por rad. | ¢ 34283 33797 52562 56383 54428 | W
en tapas rad. tapa . . . . .

Perdidas por

rad. en

superficie _ 7963.07 844514 1081563 12194.01 11883.66 | W
cilindrica Arad.citin

Pérdida total

de calor por Graq | 2090123 31619.20 40828.52 4592821 44740.57 | kiih
radiacion

Fuente: Elaboracién propia

D. Perdida de calor por conveccion

Para poder realizar este célculo de la energia perdida por conveccion usaremos las
ecuaciones desde el 16 al 25, con la ayuda de un algoritmo de iteraciones se realizara el
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proceso, debido a que desconocemos el flujo de vapor dentro de las cocinas. Se tomara

como valor inicial una pérdida de energia por conveccion del 1% del requerimiento total

de vapor de las cocinas y asi conoceremos el valor real de las pérdidas de calor:

Tabla9. Vapor requerido en cocinas con una perdida por conveccion de 1%

Parametro simbolo | cocina1 cocina2 cocina3 cocina4 cocina5 | unid
Calor para coccion Qcoc.anch| 12293.86 12293.86 12293.86 12293.86 12293.86 | MJ/h
Perdidas de calor .

Perdidas de calor ]

?100; ‘)3°”VGCC'0” qconv 124 48 124.50 124.59 124.64 124.63 | MJ/h

0

Calor tot. requerido q

en cocinas tot.coc.| 1244824 1244998 12459.28 12464.43 12463.23 | MJ/h
Entalpia de hfgavar | 2108 2108 2108 2108 2108 | ki/ke
vaporizacion a 4bar

Flujo de vapor |7, ., 100 | 500524  5906.06 501047 591292 591235 | ke/h

requerido

Fuente: Elaboracion propia

Se inicia el célculo del flujo de vapor por chaquetas usando el resultado del flujo de vapor

requerido:

Tabla 10. Demanda de vapor en chaquetas para una pérdida de calor por conveccion

del 1%

Parametro simbolo | cocina1 cocina2 cocina3 cocina4 cocina5 | unid
’e*;f;:re calefaccion | 4 .| 4800 4800 5600 5100 5100 | m2
fortff; decalefacdion | 4 .| 11400 11400 12100 11900  119.00 | m2
EL‘ggudeet;?f&rsfor Htpapenaq| 173330 173357 185363 175739  1757.20 | kis

Fuente: Elaboracion propia

El flujo de vapor demandado en chaquetas sera la clave para nuestra primera iteracion y

asi poder encontrar la perdida de calor por conveccién:
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Tabla 11. Calculo del coeficiente convectivo del vapor

Parametro simbolo | cocina1 cocina2 cocina3 cocina4 cocinab unid
Radio int. chaqueta r 0.524 0.525 0.683 0.524 0525 | m
Radio ext. Chaqueta Ty 0.528 0.529 0.687 0.528 0529 |m
redoextAiskne | | 009 0610 0768 0609 0610 |m
Radio ext. Cam. no | 0514 0515 0673 0514 0515 |m
Temp Encamarade | g, | 14360 14360 14360 14360 14360 | °C
Jemp Enexterorde |7, | 3500 3500 3800 3500 3700 |°C
Viscocidad dindmica | v | 139E-05 139E-05 139E05 1.39E05 1.39E-05 | kgims
?jgfigad delaguaa |, 17136 17136 17136 17136 17136 | kg/m3
g‘ﬁgﬁf’;ﬂig u | BOSE-06 8.0SE-06 8.0BE-06 B8.08E-06 8.08E-06 | m2ls
S:;ereSpeC' De Covap | 2.29 229 229 229 229 | klkgK
ngfouc' Termi. kace | 43 43 43 43 43 | wmec
2;?:;‘; Termi. kais | 0035 0035 0035 003 0035 |Wme°C
S:g‘fruc' Termi.Del ) ey | 003 003 003 003 003 |Wm°C
Dmetro gi;; Doy | 103 1.03 135 103 103 | m
Numero de Nusselt Nu 1.46E+03 1.46E+03 1.55E+03 1.48E+03 1.48E+03
Numero de Prant Pr 1.02 1.02 1.02 1.02 1.02
Numero de Reynolds | Re | 1.10E+06 1.10E+06 1.17E+06 1.11E+06 1.11E+06
Zggﬁ:gf: devaporel | G .. | 862 8.60 7.06 8.74 872 | mis
Area Libre Aw, | 003 0.03 0.04 0.03 003 | m2
Caudal de vapor Quap | 0.28 0.28 0.30 0.28 028 | m3ls
Coefi. Conv. Del hare | 4414 4406 3567 4464 4455 | Wim2.°C

aire

Fuente: Elaboracién propia
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Determinando el valor del coeficiente convectivo del vapor, se realiza la primera iteracion

para hallar la perdida de calor por conveccion segln la ecuacion 16:

Tabla 12. Calculo de la primera iteracion de pérdida de calor por conveccion

Parametro simbolo | cocina1 cocina2 cocina3  cocina4  cocinad | unid
Resis. Convectiva A Ry 529E-04 5.19E-04 4.42E-04 4.64E-04 4.65E-04 | °C/W
Resis. Conductiva B Rp | 217E-06 2.12E-06 1.46E-06 1.92E-06 1.92E-06 | °C/W
Resis. Conductiva C R 0.0499 0.0489 0.0343 0.0443 0.0442 | °C/W
PERD. POR CONV. I 7749.40 791223 10953.05 8733.98  8588.10 | KJ/h

Fuente: Elaboracion propia

Ahora se vuelve a realizar el proceso de iteracion por las veces que se necesiten hasta que

este valor se vuelva constante:

Tabla 13. Iteraciones para determinar las pérdidas de calor por conveccion

Parametro Iterac. | cocina 1 cocina 2 cocina 3 cocina 4 cocina5 | unid
To/'iRD- PORCONV. |\ 10 | 12448241 12449976 12450278 12464429 124632.30 | KJjh
PERD.PORCONV. | 1, | 7749405 7912235 10953.050 8733.977  8588.097 | KJjh
PERD.PORCONV. | 1, | 7748794 7911610 10952031 8733.302 8587.431 | KJih
PERD.PORCONV. | I, | 7748794 7911610 10952031 8733302 8587.431 | KJ/h

Fuente: Elaboracién propia
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E. Demanda total de calor en cocinas

La demanda total de calor total en cocinas no es mas que la suma de la energia de coccion,

las pérdidas de radiacion y conveccion tal como se muestra en la ecuacion 27:

Tabla 14. Demanda total de energia en forma de calor en rea de cocinas

Parametro simbolo cocina 1 cocina 2 cocina 3 cocina 4 cocina 5 unid

Calor de coccion | Gcoc.anch. | 1.23E+07 1.23E+07 1.23E+07 1.23E+07 1.23E+07 | KJ/h
Perdida por

did raa 2000123 3161920 4541350 4592821 4474057 | KJh
radiacion
Perdida por dconv 7748794 7911610 10952031 8733302  8587.431 | Klh
conveccion
CALOR TOT.

REQUE. POR Qtot.coc. |12331506.99 12333387.77 12350222.49 12348518.47 12347184.97 | KJ/h
COCINAS

Fuente: Elaboracién propia

Demanda de energia por cocina

12355000.00

12350000.00
12345000.00
12340000.00
12335000.00
12330000.00
12325000.00

12320000.00

Energia ki/h

cocina 1 cocina 2 cocina 3 cocina 4 cocina 5

Equipos

Figura 28. Demanda de energia en cocinas
Fuente: Elaboracion propia
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F. Demanda de vapor en cocinas

El flujo de vapor total demandado en zona de cocinas se determina con la ecuacion 28:

Tabla 15. Demanda total de vapor en area de cocinas

Parametro simbolo | cocina 1 cocina 2 cocina 3 cocina 4 cocina 5 unid
Calor total demandado |, | 12331507 12333387.8 123502025 123485185 12347185 | Kuh
en cocinas
aalpia devaporz. Iy apar | 2108 2108 2108 2108 2108 | klikg
Flujo de vapor Myap | 5849.86 585075 585874  5857.93 585730 | Kgh
requerido
FLUJO DE VAP. "
TOTAL REQUERIDO | 7Pt 8.13 Kgls

Fuente: Elaboracion propia

G. Consumo de combustible equivalente

Usando la ecuacion 29 se calcula el combustible consumido equivalente para generar

vapor, para la ecuacién se asumira una eficiencia de caldera del 92%.

Tabla 16. Flujo mésico de combustible R-500 en el &rea de cocinas

Parametro Simbolo Valores Unid
Calor total requerido por cocinas Qtot. coc. | 61710820.7 | kJ/h
Eficiencias de calderas Ncaldera 92 %
PCI Bunker residual PCln_s500 41030 kJ/kg
Densidad del R-500 PR-500 3.675 Gallkg
FLUJO MASICO COMBUSTIBLE Mcomp. 444.85 Gal/h

Fuente: Elaboracién propia

Todos los calculos descritos anteriormente se realizaron en una plantilla interactiva

disefiada en Excel la cual se muestra en el anexo 5.
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4.2.2. BALANCE DE MATERIAY ENERGIA EN SECADORES
En base a la informacion de la produccion se presenta este cuadro:

Tabla 17. Datos de humedades y rendimiento de harina

Parametro Simbolo | Cantidad | Und
Capacidad de Planta Voianta 220 Ton/h
Rendimiento Harina 4.20

NHarina
Humedad keke Mix %Hp, 51.00 | %
Hum. Scrap Rotadisk %Hscrapy 4750 | %
Hum. Scrap Presecado %Hscrap? 2150 | %
Hum. Scrap Secado final %Hngring | 600 | %

Fuente: Elaboracion propia

A. Calculo de harina producida
Se calcula el valor de la harina procesada con la ayuda de la ecuacién 30:

Tabla 18. Calculo de harina producida

Parametro Simbolo Cantidad Und

Harina producida My arina 524 Ton/h

Fuente: Elaboracion propia
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B. Calculo de solidos grasos en la harina
Para el célculo de los s6lidos grasos nos apoyaremos de las ecuaciones 31 al 38

Tabla 19. Solidos grasos en las diferentes etapas de secado

Parametro Simbolo Cantidad Und
% Solid. Grasos en scrap secado final %SGscrap sf. 94.00 %
% Solid. Grasos en scrap presecado %SGscrap p. 78500 | %
% Solid. Grasos en scrap rotadisk %SGscrap r. 52.50 %
% Solid. Grasos en keke mix %SGscrapkm.|  49.42 %
Solid. Grasos en scrap secado final SGscrap sf. 49.24 Ton/h
Solid. Grasos en scrap presecado SGscrap p. 62.72 Ton/h
Solid. Grasos en scrap rotadisk SGscrap r. 93.79 Tonlh
Solid. Grasos en keke mix SGscrap k.. 99.63 | Ton/h

Fuente: Elaboracién propia

C. Calculo de agua evaporada en secadores
Las formulas 39 y 40 para el calculo del agua evaporada por los secadores

Tabla 20. Agua total evaporada por los secadores de vapor indirecto

Parametro Simbolo Cantidad | Und

Agua evaporada en rotatubos Mevap. rtb 31.06 | Ton/h
Agua evaporada en Rotadisk Mevap. red 5.85 Ton/h
Total de agua evaporada en secadores 36.91 | Ton/h

Fuente: Elaboracién propia
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D. Demanda de vapor en equipos de secado a vapor indirecto

La demanda de vapor en los equipos se hallard dependiendo la eficiencia de cada equipo

de secado y con la ayuda de la ecuacion 41:

Tabla 21. Demanda de vapor secadores de vapor indirecto

Parametro Simbolo | rotatubos | Rotadisk Undidades
Flujo de agua evaporada Mepap. 31.06 5.85 TONH20 evap./h
Eficiencia equipo desecado Nterm 1.25 1.30 Tonyap/ TONH20evap
Demanda de vapor Myap. 38.83 760 | Tonwgh
Demanda total de vapor en .
secadores de vapor indirecto Mvap. tot Bk Tonu/h

Fuente: Elaboracion propia

45.00
40.00
35.00
30.00
25.00
20.00
15.00
10.00

5.00

0.00

Vapor vivo Ton/h

COCINAS

Demanda de vapor

ROTATUBOS

Equipos

Figura 29. Demanda de vapor vivo de los equipos de coccidn y secado

Fuente: Elaboracion propia
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4.2.3.

E. Demanda de energia en equipos de sacado

Utilizando la entalpia de vapor saturado a presiones de trabajo de cada equipo (rotatubo a

5 bar y rotadisk a 4.5 bar) y a la ecuacion 42 calculamos los resultados:

Tabla 22. Demanda de energia en forma de calor en secadores de vapor indirecto

Parametro Simbolo rotatubos | Rotadisk Und
Entalpia de vapor saturado hpre. ope 2075.77 2086.09 | kd/kg
Demanda de vapor Myap. 38.83 7.60 kg/h
Demanda de calor en secadores Gsec 80599.97 | 15851.35 | kJ/h
Demanda total de energia en .
secadores de vapor indirecto Usec. tot Rk S

Fuente: Elaboracion propia

BALANCE DE MATERIA'Y ENERGIA EN ZONA PAMA
A. Calculo del calor especifico de la espuma PAMA

Se realiza el calculo con la misma ecuacion que lineas arriba para el cp de la anchoveta,

ecuacion 2:

Tabla 23. Calor especifico de espumas de zona PAMA

COMAP#CE:CT)\?STE\E = AGUA  GRASA  SOLIDOS
Porcentaje d(i\ ;’?%6)‘ COMPUESIO- | g300%  15.00%  2.00%
Cp de( gf?l?J /T%r?ggjesto. 419 209 1.42
éfk*j /fg(fg) 3.478 0.314 0.028
CP de espumas (kJ/kg°C) 3.820

Fuente: Elaboracion propia
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B. Demanda de energia para calentamiento de espumas PAMA

Para el calculo del calor necesario para el calentamiento de las espumas usaremos la

ecuacion 45:

Tabla 24. Demanda de calor para calentamiento de espumas PAMA

Parametro Simbolo Cantidad Und
Temp. Inicial espuma T; 80 °C
Temp. Final espuma Ty 100 °C
Flujo masico mezcla Mesp. 450 | Tonh
Calor especifico de espuma CPesp. 3.82 kd/kg °C
Calor para calent. Espumas Qcal esp 343800 | kJ/h

Fuente: Elaboracion propia

C. Calor perdido por radiacion y conveccion en coagulador.

Para el calculo de las pérdidas de calor por conveccién y radiacién en el coagulador se

usara la ecuacion 46 y 47:

Tabla 25. Perdidas de calor por conveccion y radiacion en coagulador

Parametro Simbolo Cantidad Und

Temp. Inicial espuma T; 80 °C

Temp. Final espuma Ty 100 °C

Temp. Del aislamiento Tais 47 °C

Area coagulador Acoag 4.10 m2

Coef. global de o
transferencia u 6.42 kd/h*Cm2
Calor perdido rad. Y conv. Qperd. 526 kJ/h

Fuente: Elaboracion propia
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D. Demanda de calor total en coagulador

Utilizando la ecuacion 44 calculamos la demanda total de energia en forma de calor

necesaria para poder calentar las espumas de la zona PAMA de 80°C a 100°C:

Tabla 26. Demanda total de calor para el calentamiento de espumas PAMA

Parametro Simbolo Cantidad Und
Calor para calent. Espumas Qcaz esp 343800 kd/h
Calor perdido rad. Y conv. Qperd_ 526.44 kd/h
Calor total para calentar ;
espumas Qtotesp. 34432644 | kd/h

Fuente: Elaboracion propia

E. Flujo masico de combustible equivalente

Para calculo del flujo méasico equivalente de combustible en el coagulador, nos basamos

en la ecuacién numero 29:

Tabla 27. Flujo mésico de comb<ustible equivalente para calentamiento de espumas

Parametro Simbolo Cantidad Und
Calor para calentar espumas Qcal esp 344326.44 | kd/h
Eficiencia promedio de calderas Neald 91.5 %
PCI Bunker residual PCI 41030.00 | kJd/kg
Flujo masico de combustible r-500 mM, 500 9.17 kg/h

Fuente: Elaboracion propia
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4.3. CALCULOS DEL SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR FLASH

4.3.1. DISPONIBILIDAD DE VAPOR FLASH GENERADO

Para los calculos de la cantidad de vapor que se podra generar a partir de los condensados

de cada secador se utizan las ecuaciones de la 49 a la 52 y considerando que las presiones

de los condensados de salida del tanque seran de 1.4 Barg, ya que es la maxima

contrapresion de los condensados salientes de los secadores:

Tabla 28. Flujo masico de vapor a generar por tanque de vapor flash

Tk flash para

Tk flash para

Parametro Simbolo Secador RT | Secador RD Und
Presion de trabajo (alta presion) Py 5 45 Barg
Presion de descarga (baja presion) Pq 1.4 1.4 Barg
Entalpia de condensado a alta presion hsq 640.23 623.25 kJ/kg
Entalpia de condensado a baja presion hs, 457.7 457.7 kJ/kg
Entalpia de vaporizacion a baja presion hrg2 2233 2233 kJ/kg
Vol. especifico de cond. a baja presion Ufa 0.001051 0.001051 m3/kg
Vol. especifico de vapor a baja presion Vg2 1.266 1.266 m3/kg
Flujo de condensado a alta presion my 38828.95 7598.59 kg/h
Porcentaje de vapor flash generado X 8.17 7.41 %
Vapor flash generado LLE 3173.96 563.34 kg/h

Fuente: Elaboracién propia

98



m Tk flash para Secador RT = Tk flash para Secador RD

—y

Figura 30. Grafica de porcentaje de vapor flash generado

Fuente: Elaboracién propia

4.3.2. DISENO DE TANQUES DE VAPOR FLASH
A. Diametro boquilla de ingreso de condensado
Para esta parte de los calculos se utilizan las ecuaciones 65 y 66:

Tabla 29. Diametro boquilla de ingreso condesado a alta presion

. Tk flash para | Tk flash para
Parametro Simbolo Secador RT | Secador RD Und

Flujo de condensado a alta presion my 38828.95 7598.59 kg/h
Volumen especifico de condensado a alta Vi . 0.00 109 0.00109 m3/kg
presion
Velocidad ingreso de condensado a tk flash Vcona 1.5 1.5 m/s
Area de tuberia de ingreso condensado Agc 0.008 0.002 m2

D, 100.02 60.00 mm

Diametro de entrada de condensados
D,. 3.94 2.36 in

Fuente: Elaboracion propia
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B. Diametro boquilla de salida de vapor flash

Para esta parte de los calculos se utilizan las ecuaciones 67 y 68:

Tabla 30. Diametro boquilla de salida vapor flash baja presion

Tk flash para

Tk flash para

Parametro Simbolo Secador RT | Secador RD Und
Flujo de vapor a baja presion ms 3173.96 563.34 kg/h
Volumen especifico de vapor a baja presion vy 0.709 0.709 m3/kg
Velocidad salida de vapor flash Uvap 25 25 m/s
Area de tuberia de salida de vap. Flash Agy 0.025 0.004 m2
) . Dy, 178.38 75.15 mm
Diametro de salida de
flash
vaportas D,, 7.02 2.96 in
Fuente: Elaboracion propia
C. Diametro boquilla de salida de condensado
Para esta parte de los calculos se utilizan las ecuaciones 69 y 70:
Tabla 31. Diametro boquilla de salida condensado baja presion
. Tk flash para | Tk flash para
Parametro Simbolo Secador RT | Secador RD Und
Flujo de condensado a baja presion My, 35654.99 7035.25 kg/h
Volumen especifico de condensado a baja v, 0.001051 0.001051 m3kg
presion
Velocidad salida de condensado de tk flash Vcona 1.5 1.5 m/s
Area de tuberia de salida de cond. Age 0.007 0.001 m2
93.99 44.0
Diametro de salida de Dy, mm
condensado .
Dy, 3.70 1.73 in

Fuente: Elaboracién propia
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D. Volumen del tanque flash

Tabla 32. VVolumen de tanques flash

. Tk flash para | Tk flash para

Parametro Simbolo Secador RT | Secador RD Und
Flujo de condensado a alta presion my 38828.95 7598.59 kg/h
?)/ollumen Iespecmco de condensado a v, 0.001051 0.001051 m3/kg

aja presion
Vqu_men especifico de vapor a baja v 0.7086 0.7086 m3/kg
presion v
Volumen especifico de mezcla vapor Ve 0.058887 0.053507 m3/kg
condensado
Volumen de tanque flash Vg 0.64 0.11 m3
Fuente: Elaboracion propia
E. Diametro interno del tanque flash
Tabla 33. Diametro de los tanques flash
Tk flash
Parametro Simbolo Tskef(!,zzgfg'? para Und
Secador RD

Volumen de tanque flash Vrk 0.64 0.11 m3
Densidad de condesado a baja presion Pr 951.57 951.57 kg/m3
Densidad de vapor a baja presion Pg 1.411 1.411 kg/m4
Constante empirica del tanque Krx 0.2 0.4
Velocidad maxima de mezcla Vmez 1.5 1.5 m/s
Diametro del tanque flash Drg 734.26 450.0 mm

Fuente: Elaboracién propia
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F. Altura del tanque flash

Tabla 34. Alturas de los tanques flash

. Tk flash para | Tk flash para

Parametro Simbolo Secador RT | Secador RD Und
Diametro de tanque flash Drg 734.26 450.00 mm
Diametro boquilla de entrada De. 100.02 60.00 mm
Volumen de reserva de condensado Vies 042 0.02 m3
Altura del condensado hy 980.785 236.645 | mm
Altura c_iesde §uperficie de condensado h 347 1 3269 mm
a boquilla de ingreso f
AItura. desde boquilla de ingreso a tapa h, 9721 929 2 mm
superior
Altura total del tanque flash Hrg 2300.00 1500.00 mm
Relacion de esveltez Hrg/Drg 3.13 3.09 <3-5>

Fuente: Elaboracion propia

Cabe mencionar que los cuadros de calculos de las diferentes alturas didmetros y volumen de

los tanques flash, se realizaron en una interfaz interactiva disefiada en Excel la cual se muestra

en el anexo 6.

44. CALCULO DE VARIACIONES DE CONSUMO DE VAPOR VIVO Y

COMBUSTIBLE

44.1.

VAPOR VIVO AHORRADO POR GEN. DE VAPOR FLASH

Para este calculo aplicamos la ecuacion de transferencia de calor la cual relaciona la

energia entregada con el flujo masico de vapor flash y las entalpias de vapor y se liquidd

saturado del agua a las diferentes presiones, de la caldera, asi como del tanque flash:
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Tabla 35. Vapor vivo ahorrado por tanque flash de secador rotatubos

Parametro Simbolo gkeﬂzzgf;;.a Und

Vapor Flash generado a 1.4 barg Tig 3173.96 kg/h
Entalpia de vapor a 1.4 barg hys 2689.20 kJ/kg
Entalpia de condensado a 1.4 barg hs, 457.70 kJ/kg
Entalpia de vapor a 5 barg hg 2748.70 kJ/kg
Entalpia de condensado a 5 barg heq 640.23 kJ/kg
Flujo de calor ahorrado Qanorr 7082687.28 kJ/h
Flojo de Vapor vivo ahorrado Myap. aho 3359.16 kg vap/h
Potencia de caldera ahorrado Potgporr 200.56 BHP

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 36. Vapor vivo ahorrado por tanque flash de secador rotadiscos

Parametro Simbolo Tsigzzgrp;g Und

Vapor Flash generado a 1.4 barg 1M 563.34 kg/h
Entalpia de vapor a 1.4 barg hys 2689.2 kJ/kg
Entalpia de condensado a 1.4 barg hsa 457.70 kJ/kg
Entalpia de vapor a 4.5 barg hg1 2743.9 kJ/kg
Entalpia de condensado a 4.5 barg gy 623.25 kJ/kg
Flujo de calor ahorrado Qahorr 1257102.30 kJ/h
Flojo de Vapor vivo ahorrado Myap. ahg 592.79 kg vap/h
Potencia de caldera ahorrado Potp,r4 35.60 BHP

Fuente: Elaboracién propia
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4.4.2. AHORRO DE COMBUSTIBLE POR GENERACION DE VAPOR FLASH

Tabla 37. Ahorro de combustible gracias a generacion de vapor flash

Parametro Simbolo TSkefclaafjr:)rp;? TSZEZZerSE)a Und
Flujo de calor ahorrado Qanorr 7082687.28 | 1257102.30 | kd/h
Eficiencia promedio de calderas Ncald 915 91.5 %
PCI Bunker residual PCI 41030.00 41030.00 kJ/kg
Densidad de r-500 Pr-s00 3.675 3.675 kg/gal
Ahorro de combustible R-500 Mc ahorr 188.66 33.48 kg/h
Ahorro total de combustible R-500 60.45 Gal/h
Fuente: Elaboracion propia
4.5. CALCULO DE INDICADORES
45.1. INDICADOR ENERGETICO
Tabla 38. Indicador energético sin y con el sistema de flaheo
Parametro Sistema actual \S/:;in?agﬁ Und
Flujo de calor utilizado en cocinas y PAMA | 62055147.12 | 53715357.55 | kJ/h
Toneldada de harina producida 52.38 52.38 Ton/h
Indicador Energético (I.E.) 1184689.17 1025475.01 | kJ/Ton harina

Fuente: Elaboracion propia
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45.2.

45.3.

454.

INDICADOR TECNICO

Tabla 39. Indicador técnico sin 'y con el sistema de vapor flash

Parametro Sistema actual SRR Und
Vapor flash
Flujo de combustible usado en cocinas y
PAVMA 447.35 386.90 Galh
Toneldada de harina producida 52.38 52.38 Ton/h
Indicador Tecnico (L.T.) 8.54 7.39 Gal/Ton harina

Fuente: Elaboracion propia

INDICADOR ECONOMICO

Tabla 40. Indicador técnico sin 'y con el sistema de vapor flash

Parametro Sistema actual SIEIEIEIC Und
Vapor flash
costo de combustible usado en cocinas y
1737.05 1502.33 | $USD/h
PAMA
Toneldada de harina producida 52.38 52.38 Ton/h
Indicador Economico (I.E.) 33.16 28.68 $USD/Ton harina
Fuente: Elaboracion propia
INDICADOR AMBIENTAL
Tabla 41. Indicador técnico siny con el sistema de flasheo
Parametro Difgrencia i Und
sistemas
Flujo de energia ahorrado por sistema de vapor 8339789.58 kih
flash
Factor de emisiones de CO2, del r-500 77.40 Ton CO2/TJ
Toneldada de harina producida 52.38 Ton/h
Indicador Ambiental (I.A.) 12.32 Ton CO2/Ton harina

Fuente: Elaboracion propia
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4.6. CALCULOS ECONOMICOS

4.6.1. CALCULO DE AHORRO ECONOMICO ANUAL

Tabla 42. Ingresos anuales por ahorro de combustible R-500

Parametro Cantidad Und
Ahorro de combustible por tonelada de harina 1.15 Gal/Ton harina
Cantidad de harina procesada al afio 30000 Ton harina/afio
Precio del combustible R-500 2.7 $/Gal
Ahorro economico anual $ 9347313 | $/afio
Fuente: Elaboracion propia
46.2. CALCULO DE GASTOS POR INSTALACION, OPERACION

MANTENIMIENTO DE TANQUES FLASH

Tabla 43. Costos directos por inversion de proyecto tanques flash

. Precio unitario Total
Descripcion Cant | Und USD UsSD
Fabricacion de los tanques Flash 2 Un $ 6,800.00 | $ 13,600.00
Accesorllos de sist. de tanque flash (tuberias, 1 Gl $ 2030000 | $ 20.300.00
accesorios, trampas de vapor)
Mano de gbra por la instalacion ubicacién de 1 Gl $ 15,000.00 | $ 15.000.00
lineas de ingreso y retorno de condensados
Insumos para la instalacién de aisladores
térmico en los tanques, tubos y acces. 1 Glo $ 22,000.00 | $ 22,000.00
TOTAL $70,900.00

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 44. Costos de operacion y mantenimiento de tanques flash

Descripcion Precio USD
Mantenimiento general de los tanques flash $ 2,100.00
Mano de obra por actividades de mantenimiento $ 950.00
TOTAL S 3,050.00

Fuente: Elaboracion propia

4.6.3. CAJADE FLUJO NETO

Tabla 45. Caja de flujo neto

Afio EGRESO 1~ INGRESO~ EGRESO 2 ) Flujo de c?ja neto
Inversion ($/afio) | Ahorros ($/afio) | Costo Op. y Mtto($/afio) ($/ano)
0 $70,900.00 $ -70,900.00
1 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
2 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
3 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
4 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
5 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
6 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
7 S 93,473.13 S 3,080.00 $ 90,393.13
8 S 93,473.13 $ 3,080.00 $ 90,393.13
9 S 93,473.13 $ 3,080.00 $ 90,393.13
10 S 93,473.13 $ 3,080.00 $ 90,393.13

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 46. Valores de analisis econémico

Indicadores Valor Unidades
Tasa minima aceptable de rendimiento 12 %
Tiempo de Evaluacion 10 afios
V.AN. $ 43984132 |USD
T.IR. 127.46 %
Payback 9 meses

Fuente: Elaboracién propia
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CAPITULO V:
RESULTADOS Y
DISCUSIONES

109



5.1. RESULTADOS

5.1.1. VAPOR VIVO AHORRADO

Tabla 47. Resultados de vapor, combustible y dinero ahorrados

Parametro Simbolo Cantidad Und
Flujo de vapor vivo ahorrado por hora Myap. aho 3951.95 kg vap/h
Combustible ahorrado por vapor flash M; ghorr 60.45 Gin/h
Dinero ahorrado al afio por vapor flash USD 4horr 93473.13 $/afio

Fuente: Elaboracién propia

5.1.2. DIMENSIONES TANQUES DE VAPOR FLASH

Tabla 48. Resultados de dimensiones de tanques de vapor flash

Parametro Simbolo Tgégsggrps;a Tgééfjgrﬁéa Und
Volumen de tanque flash Vrik 0.64 0.11 m3
Diametro total del tanque flash D7k 734.3 450.00 mm
Altura del tanque flash Hrg 2300.0 1500.30 mm
Diametro de entrada de condensados D, 100.02 60.00 mm
Diametro de egreso de vapor flash Dy, 178.38 75.30 mm
Diametro de egreso de condensado Dy, 94.9 44.0 mm
Relacion de esveltes Hpg/Drg 3.13 3.09 <3-5>

Fuente: Elaboracion propia

Los detalles del dimensionamiento de los tanques de vapor flash se presenta a detalle en

los anexos 6 y 7, los cuales fueron realizados en el programa AutoCAD
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5.1.3. INDICADORES

Tabla 49. Resultado de variacion a favor de indicadores

Parametro Variacion a favor Und
Indicador Energetico (I.E.) 159214.16 kJ/Ton harina
Indicador Tecnico (I.T.) 1.15 Gal/Ton harina
Indicador Economico (I.E.) 3.12 $USD/Ton harina
Indicador Ambiental (I.A.) 12.32 Ton CO2/Ton harina
Fuente: Elaboracion propia
5.1.4. ECONOMICOS
Tabla 50. Resultado del analisis economico
Indicadores Valor Unidades
V.AN. $ 439,841.32 usD
T.IR. 127.46 %
Payback 9 meses

Fuente: Elaboracion propia
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5.2. DISCUSIONES

Para los célculos de eficiencia de calderas hay método directo e indirecto, en este estudio
debido a no contar con informar respecto al historial de consumo de combustible ni con
equipo analizador de gases, no se utilizd6 método alguno para cuantificar la eficiencia,
pero si se encontro registro de un estudio de eficiencia realizada por la empresa
JOHNSTON BOILER donde el promedio de las 06 calderas de diferentes potencias es
de 91.5 %, valor que se asemeja al de otros estudios de diversas tesis como la de Ramos
J & Valle K.(2019) y el estudio de Jara J. (2020).

En la zona de coccidn o cocinas cada equipo cuenta con una capacidad nominal de 50
ton/h, pero para este estudio se analiz6 a una capacidad de 44 ton/h por cada cocina para
asi obtener una capacidad total de 220 ton/h, cuya demanda de flujo energético es 61
710 820.49 kJ/h y esta energia segun célculos es abastecida por un flujo de vapor de 29
274.58 kg vap/h el cual en equivalencia de consumo de combustible dan como resultado
444.85 gal/h de combustible residual 500. Cabe recalcar que en la practica la demanda
de vapor de las cocinas varia en funcién a la composicién de la materia prima ya que

esta depende de factores como el TVN, el tamafio, el porcentaje de grasa del pescado.

Los célculos de la demanda de vapor en los secadores indirectos dependen de la
eficiencia secado de los equipos Yy el rendimiento de la haria, cabe mencionar que en la
practica la demanda de vapor en la esta zona aumenta poco a poco a medida que pasa el
tiempo debido el aumento de suciedad a lo largo de las areas de transferencia de calor,
lo que traerd por consecuencia, el aumento en los condensados que emitan estos equipos.
Determinando asi que los cuatro homogenizadores rotadisk necesitan en total un flujo
de vapor de 7 598.59 kg vap/h a una presion de 4.5 bar y los dos presecadores rotatubos

necesitan 38 828.95 kg vap/h @ una presion de 5 bar.

Los condensados generados por los secadores rotadisk y rotatubos que se han calculado,
en el campo varian a medida que aumenta la demanda de vapor de estos mismos equipos,
siendo para los rotadisk una cantidad emanada de 8.27 m3.ona/h y para los rotatubos una

cantidad de 42.42 m3cna/h cuya suma es 50.69 m3cona/h, cabe mencionar que este flujo
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volumeétrico es el principal insumo para la generacion de vapor flash por disminucion de

presion.

Realizando el andlisis de la cantidad de condensado con el que se cuenta, mencionado
lineas arriba, se opta por dimensionar dos tanques flash, los cuales se destinaran, uno
para los condensados de los rotadisk y otro para los condensados de los rotatubos.
Obteniendo que el tanque uno generard 563.34 kg vap/h y el tanque dos generard 3 173.96
kg vap/h ambas cantidades a una presion de 1.4 bar, representan el 15% y 85%
respectivamente del total de vapor flash generado, ahorrando asi 60.45 gal/h de
combustible R-500.

En el dimensionamiento de los tanques de vapor flash, se optd por destinar un tanque a
cada tipo de secador, es decir un tanque para los 4 rotadisk y otro para los 2 rotatubos;
hay diferentes tipos de tipos de dimensionamientos segun variados autores, en el presente
estudio se siguio el proceso que recomienda Amstrong International debido a la cantidad
de condensado con la que se planea trabaja. Cabe mencionar que se realiz6 el calculo de
diversas alturas por separado para asi poder evitar errores de arrastre de condensado
donde también se consider6 un volumen de prudente para el caso de aumento de

condensado.

El resultado del analisis econdmico nos dio como resultado un Tasa de retorno (TIR) de
127.43 % indicando asi que la implementacion de este proyecto para la empresa
COPEINCA CHIMBOTE es muy rentable, el tiempo para poder observar la inversion
retornar es en menos de un afio lo cual ayuda a la empresa a verse muy tentada a realizar

la propuesta.
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CAPITULO VI:
CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES
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6.1. CONCLUSIONES

e Una vez ejecutado todo el estudio de consumo de vapor vivo con el sistema actual y
como seria con el sistema de vapor flash, se concluyé que el consumo de vapor vivo

disminuird en un 13 % es decir se ahorraran 3951.95 kg/h de vapor vivo.

e Al realizar balances de materia y energia en cada una de las 5 cocinas, que para el
estudio se analiz6 a una capacidad de 40 ton/h por cocina, se encontrd una demanda
actual de vapor en dicha area de 29274.58 kg vap/h a 5 bares para la coccion de 220
ton/h de materia prima, para los secadores de vapor indirecto se encontré una demanda
de vapor de 38828.95 kg vap/h a 5 bares para los rotatubos y 7598.59 kg vap/h a 4.5
bares para los rotadisk.

e En base la ley de la conservacién de la masa de concluye que el caudal de condensado
que expulsan los secadores de vapor indirecto son de 42.42 m3ena/h para los rotatubos

y 8.27 m®cona/h para los rotadisk, sumando un total de 50.69 m3cond/

e Aplicando las ecuaciones presentadas en el capitulo Il referente a la generacion de
vapor, es concluye que los condensados de los secadores Rotadisk produciran 563.34
kg/h de vapor flash y condensados de los rotatubos 3173.96 kg/h a una presion de 1.4

bares, sumando un acumulado de 3737.30 kg/h de vapor flash.

e Segun la cantidad de condensados se decidié dimensionar dos tanques flash, siendo sus
medias de altura, didmetro del tanque, didmetro de entrada de condensado, diametro de
egreso vapor flash y diametro de salida condensados; 2300mm, 734mm, 100mm,
178mm, 95mm para el tanque 1 y, 1500mm, 450mm, 60mm, 75mm, 44mm para el

tanque 2 respectivamente.

e Se concluyé que la implementacion del sistema mejorara los indicadores del ambito
energético, técnico, econémico y ambiental, siendo sus variaciones de 159214.16
kJ/tonharina, 1.15 galr-s00/tONharina, 3.12  $USD/tONharina, 12.32  ToNco2/tONharina
respectivamente.
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6.2. RECOMENDACIONES

- Se recomienda a la empresa Copeinca Chimbote, en base a la etapa de reconocimiento
de equipos y procesos, realizar un cambio de aisladores térmicos en todo el circuito de
distribucion de vapor flash, ya que se observé desprendimiento de este, e incluso tramos
en la red que no cuentan con aislamiento térmico, causado asi perdidas de calor y

probablemente disminuyendo la sequedad y calidad del vapor.

- El vapor flash que se produzca en los tanques instalados deben ser enviados a las
chaquetas finales de cada cocina para que en las primeras chaquetas se pueda garantizar
la coagulacién de las proteinas y la exterminacién de las bacterias propias de la materia

prima.

- Se recomienda la ubicacion de los taques flash a una distancia del piso superior a la del
tanque desareador, para que asi el condensado a baja presién que saldra de los tanques
sea enviada asi el tanque desareador solo por gravedad y no se tenga que hacer uso de

una bomba.

- En el manifold que distribuira el vapor flash a las ultimas chaquetas de cada cocina, se
recomienda hacer uso de un bypass que permita hacer uso de vapor vivo de calderas en

el caso de mantenimiento de los tanques o mal funcionamiento de los mismos.

- El presente estudio no comprende la posibilidad de fugas en la red de vapor flash, vapor
vivo y/o trampas de vapor, por lo que se recomienda tener el mayor cuidado en estos
implementos mencionados para que los calculos de vapor energia generada por vapor

flash reales sean los méas acertados posibles a los valores calculados en este estudio.
- Se recomienda que los parametros de operacion de los tanques de vapor flash, sea

responsabilidad de los operarios de cocinas porque son ellos los beneficiados y quienes

saben la cantidad de vapor necesaria para la correcta coccién de la materia prima.
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ANEXOS

Anexo 1. Tabla de propiedades termodinamicas del agua saturada (liquido-vapor)

Tabla A3 Propiedades del agua saturada (liquido-vapor): Tabla de ¢
Volumen especifico|  Energia interna Entalpia Entropia
m3fkg kl/kg kl/kg K/kg - K
Liquido | vapor | Liquido | Vapor | Liquido | Vapori- | Vapor | Liquido | Vapor
Presion | Temp,| Sat_ sat. sat. sat. sal. | zacién | sat sat. sat.
bar | °C | wx10°| U g hy hgg hy s 5

28920 | 24684 | 289,23 | 2336,1 0,9439
317,53 | 2477,0 | 317,58 | 2319,2 1,0259
340,44 | 2483,9 | 340,49 | 23054 1,0910
359,79 | 2489.6 | 359,86 | 2293,6 1,1453
376,63 | 2494,5 | 376,70 | 22833 1,1919

535,37 | 21815 1,6072
561,47 | 2163,8 1,6718
584,33 | 21481 1,7275
604,74 | 2133,8 1,7766
623,25 | 2120,7 1,8207

1,1273 762,81 | 20153 | 2,1387
1,1539 844,84 | 19473 2,3150
1,1767 908,79 | 1890,7 2,4474
1,1973 962,11 | 1841,0 2,5547 | 6,2575
1,2165 1008,4 | 17957 2,6457 | 6,1869

I

70,0 | 2859 | 1,3513 | 0,02737| 1257,6 | 2580,5 |1267,0 | 1505,1 | 2772,1 | 3,1211 | 5,8133
80,0 12951 | 1,3842 | 0,02352| 1305,6 | 2569.8 [1316,6 | 1441,3 | 2758,0 | 3,2068 | 5,7432
90,0 |303,4 | 1,4178 | 0,02048| 1350,5 | 2557,8 |1363,3 | 1378,9 | 2742,1 | 3,2858 | 5,6772
100, |311,1 | 1,4524 | 0,01803] 13930 | 25444 | 14076 | 1317,1 | 2724,7 | 3,3596 | 5.6141
110, |318,2 | 1,4886 | 0,01599] 1433,7 | 2529,8 |1450,1 1255,5 | 2705,6 | 3,4295 | 5,5527
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Anexo 2. Formato de registro de operacion del &rea de cocinas

>
COPEINCA

SEDE CHIMBOTE

NORMAS DE PROCEDIMIENTO OPERACIONAL PLANTA

REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE COCCION

CODIGO : GPP-FOR-907
SEDE : CHIMBOTE
VERSION : 06

FECHA : 12-06-2019
PAGINA : 01deO1

FECHA:

COCINA1

COCINA 2 COCINA 3

COCINA 4

COCINA S

HORAS

VELOC. | PRESION DE VAPOR

ROTOR

CHAQUETA

TEMP.

VELOC.

PRESION DE VAPOR VELOC.| PRESION DE VAPOR

TEMP. TEMP.
ROTOR |CHAQUETA ROTOR |CHAQUETA

VELOC.

PRESION DE VAPOR

ROTOR | CHAQUETA

TEMP.

VELOC.| PRESION DE VAPOR

ROTOR | CHAQUETA

TEMP.

RPM PSI

PSI

RPM

PSI PSI °c RPM PSI PSI °c

RPM

PSI

PSI

RPM PSI PSI

01:00

02:00

03:00

04:00

05:00

06:00

07:00

08:00

09:00

10:00

11:00

12:00

13:00

14:00

15:00

16:00

17:00

18:00

19:00

20:00

21:00

22:00

23:00

00:00

OBSERVACIONES:

FIRMA DEL OPERADOR DE TURNO

FIRMA DEL JEFE DE PLANTA
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Anexo 3. Formato de registro de operacion del &rea de Homogenizado (Secadores Rotadisk)

r NORMAS DE PROCEDIMIENTO OPERACIONAL PLANTA CODIGO  : GPP-FOR-307
J SEDE : CHIMBOTE
VERSION : 06
COPEINCA REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE HOMOGENIZACION FECHA  : 12-06-2019
SEDE CHIMBOTE PAGINA : 01de 01
FECHA:

HORAS

INGRESO A

HOMOGENIZADOR

SECADOR ROTADISK N°1

SECADOR ROTADISK N°2

SECADOR ROTADISK N°3

SECADOR ROTADISK N°4

ADICION
DE
CONCENT.

HUMEDAD
TORTA
INTEGRAL

°BRIX
CONCENT.

AMPERAJE

INGRESO DE
VAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

AMPERAJE

INGRESO DE
VAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

INGRESO DE

AMPERAJE VAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

AMPERAJE

INGRESO
DE VAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

m3/h

% %

A.

PSI|

% H

% H

A.

PSI

% H

% H

A. PSI|

% H

% H

A.

PSI

% H

% H

01:00

02:00

03:00

04:00

05:00

06:00

07:00

08:00

09:00

10:00

11:00

12:00

13:00

14:00

15:00

16:00

17:00

18:00

19:00

20:00

21:00

22:00

23:00

00:00

OBSERVACIONES:

FIRMA DEL OPERADOR DE TURNO

FIRMA DEL JEFE DE PLANTA
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Anexo 4. Formato de registro de operacion del &rea de presecado (Secadores Rotatubos)

NORMAS DE PROCEDIMIENTO OPERACIONAL PLANTA

£
COPEINCA

SEDE CHIMBOTE

REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE PRE-SECADO

CODIGO

SEDE

VERSION
FECHA
PAGINA

: GPP-FOR-907
: CHIMBOTE

: 06

: 12-06-2019

: 0l1de 01

FECHA:

HUMEDAD

SECADOR ROTATUBOS N° 1

SECADOR ROTATUBOS

N° 2

ENTRADA

HORAS MIX

AMPERAJE

ING. DE VAPOR

SALIDA VAHOS

SCRAP AMPERAJE

TEMP HUMEDAD

ING. DE VAPOR

SALIDA VAHOS

SCRAP

TEMP HUMEDAD

% A.

PSI|

°

C

% A.

PSI|

o

C

%

01:00

02:00

03:00

04:00

05:00

06:00

07:00

08:00

09:00

10:00

11:00

12:00

13:00

14:00

15:00

16:00

17:00

18:00

19:00

20:00

21:00

22:00

23:00

00:00

OBSERVACIONES:

FIRMA DEL OPERADOR DE TURNO

FIRMA DEL JEFE DE PLANTA
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Anexo 5. Plantilla en Excel para los calculos de demanda de vapor vivo en el &rea de cocinas copeinca Chimbote

% Agua 72.95% Simbologia
% Grasa 7.74%
% Solidos 19.31% [[@cocancn|cALOR PARA cOCCION 12293.86 Mi/h
"hup__|Capacidad de cocina 44 Ton/h
CPancn_|Cp anchoveta 3.49 k/kg °C
Teoe __|Temp. Coccion 100 o
Ting. anch [Temp. Inicial de la MP 20 °C

cocina 1 cocina 2 cocina 3 cocina 4 cocina 5
[ dca|CALOR PARA CALE. Y MAN (W) 1235004 1235004 1235904 1298880 1298880
Meoc | Masa de cocinas (Kg) 31400 31400 31400 33000 33000 kg
CPacero_|Cp acero (ki/kg"C) 0.48 0.48 0.48 0.48 0.48 ki/kg °C
Ticoc _|Temp. Ini. Cocina (°C) 18 18 18 18 18 eC
Tf coc Temp. fin. Cocina (°C) 100 100 100 100 100 °C
Gradia_|PERDIDAS POR RADIACION (ki/h) 29901.23 31619.20  45413.50 45928.21 44740.57
@ cocing |Diametro (m) 1.218] 1.22| 1.535] 1.562] 1.562]
L Longitud (m) 13 13.25 14.8] 14.65 14.65
Taista__|Temp. Aislamiento (°C) 35 38 39 39 37,
Teapa__|Temp. Tapas (°C) 99| 98 97| 99 97|
Tamp._|Temp. Ambiente (“C) 20 20 20 20| 20
0 |ctte de Stefan bolt. (w/m2.K) 5.67E-08)| 5.67€-08 5.67E-08)] 5.67E-08)] 5.67E-08]
Tcocing _|Radio (m) 0.609] 0.61] 0.7675 0.781 0.781]
Acyt._|Area superficiecilindrica (m2) 52.073] 53.121 75.070 75.721 75.721
Acapa_|Area de tapas (m2) 1165 1.169 1.851 1.916 1.916
£qcinox |coef. Emisi. Acero inox 03 0.3] 0.3 0.3 0.3
. _ (Ta —Tc) Efierro_|coef. Emisi. Fierro 0.44] 0.44] 0.44] 0.44] 0.44]
Aeonv = R4+ Rr + R: '_'Imd_m,,a perdidad por rad. En tapas (w) 342.83) 337.97, 525.62| 563.83 544.28|
. Grad.citin_|perdidas por rad. En sup. Cilin. (w) 7963.07] 8445.14] 12089.24) 12194.01 11883.66
.
1
Ra 2.m.L.ry.h PERDIDAS POR CONVECCION (W) 7748.794] 7911.610|  10952.031] 8733.302] 8587.431|k)/h
ﬁ 7 |Radioint. chaqueta 0.524] 0.525 0.6825 0.524] 0.525|m
Ln(’i/q) 7 |Radio ext. Chaqueta 0.528] 0.529 0.6865 0.528] 0.529|m
‘ AN Teo Rg=—"—""— 73 |Radio ext. Aislante de calor 0.609} 0.61 0.7675 0.609 0.61[m
2 ‘ 2.m. L. Kgee s |Radio ext. Cam. Coccion 0.514] 0.515] 0.6725 0.514] 0.515|m
Ty __|Temp. En camara de cocina 143.6 143.6 143.6 143.6) 143.6/°C
- T4 ___|Temp. En exterior de aislante 35 35 38 35 37]°c
Ln(®/5) v |Viscocidad dinamica (kg/m.s) 1.39E-05 1.39-05 1.39E-05 1.39E-05 1.39E-05|kg/ms
Re = 2L koo » idad del agua a 146°C (kg/m3) 1.71] 1.71] 171 171 1.71|ke/m3
R Ry Re s Tats - 3 Vi i i ica (m2/s) 8.08E-06) 8.08E-06| 8.08E-06| 8.08E-06| 8.08E-06|m2/s
T, AT, T T Pvap _|Calor espec. De vapor (kJ/kg.K) 2.29) 2.29 2.29| 2.29 2.29|kJ/kg.K
EAANAEANNASAN N kqce _|Conduc. Termi. Acero 43 43 43] 43| 43|w/m.c
kais__|Conduc. Termi. Aislante 0.035 0.035} 0.035 0.035 0.035|W/m.°C
COCINAL _ COCINA2 _ COCINA3 COCINA4 _COCINAS haire _|Coefi. Conv. Del aire 44.14] 44.06) 35.67] 44.64) 44.55|W/m2.°C
[FLUIO DE VAP REQUERIDO [ ssa9.61] 5850.75321] 5858.73932] 5857.93096] 5857.29837]Ke/h kvap _|Conduc. Termi. Del vapor 0.031 0.031] 0.031 0.031 0.031|w/m.°c
Dy |Diametro de la camara de vap. 1.028 1.03] 1.345 1.028 1.03|m
FLUJO DE VAP. TOTAL REQUERIDO 513 Nu___|Numero de Nusselt 1464] 1464 1548)] 1480| 1480]-
(TON VAP/H) Pr___|Numero de Prant 1.02] 1.02] 1.02] 1.02] 1.02|-
Re___|Numero de Reynolds 1.1E+06| 1.1E+06] 1.2E+06] 1.1E+06| 1.1E+06|-
Gmax__|Velocida de vapor el area libre (m/s) 8.62] 8.60) 7.06] 8.74] 8.72|m/s
Aup__|Area Libre(m2) 0.033 0.033] 0.043 0.033 0.033|m2
Quap__|Caudal de vapor (m3/s) 0.28] 0.28] 0.30] 0.28] 0.28m3/s
CALOR TOT. REQUE. POR COCINAS 61710821 [ki/h Ra__|Resis. Convectiva A 5.29E-04] 5.19E-04 4.42E-04] 4.64E-04) 4.65E-04]°C/W
PROMEDIO DE EFICIENCIAS 92% Rp__|Resis. Conductiva B 2.17E-06 2.12E-06 1.46E-06 1.92E-06) 1.92E-06|°C/W
PCI BUNKER RESIDUAL 6 41030 k/keg Rc__|Resis. Conductiva C 0.050) 0.049) 0.034] 0.044] 0.044|°c/W
FLUJO MASICO COMBUSTIBLE 3.68 Gal/keg
FLUJO MASICO COMBUSTIBLE 44485 |Gal/h CALOR COCCION 12293856.96]  12293856.96] 12293856.96] 12293856.96] 12293856.96|Ki/h
PERDIDAS POR RADIACION (kJ/h) 29901.23 31619.20]  45413.50) 45928.21 44740.57|Ki/h
PERDIDAS POR CONVECCION (kJ/h) 7748.794 7911.610|  10952.031 8733.302 8587.431|KI/h
CALOR TOT. REQUE. POR COCINAS (ki/h) | 12331506.99]  12333387.77] 12350222.49] 12348518.47] 12347184.97]K)/h
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Anexo 6. Plantilla en Excel para los célculos de dimensionamiento de tanques flash

TANQUE FLASH 1 TANQUE FLASH2 | unidades
P1 5 4.5 bar
ml 38829.0 7598.6| kg/h
Precion alta h1l 640.23 623.25| ki/kg
V1 0.0010926 0.0010882| m3/kg
FRACCION 8.17% 7.41%
Precion Baja P2=P3 1.4 1.4 bar
m2 35654.99| 7035.25 kg/h
Vapor Flash h2 2517 2517|  ki/kg
V2 1.266000 1266000 m3/kg
Condensados de m3 3173.96 563.34] kg/h
. . . h3 457.7) 457.7 ki/kg
linea de presion baja
V3 0.0010509 0.0010509] m3/kg
Mezcla ENTALPIA DE LA MEZCLA 625.94 610.29 ki/kg
V MEZCLA 0.1044 0.094784] m3/kg
Tanque Flash 69 69 m/s
0.02 0.03 m3
VOLUMEN DEL TANQUE
) FLASH 1.126) 0.200 m3/s
Diametro =
DIAMETRO DEL TANQUE
FLASH 0.456 0.192 m
0.123 1.035! m
0.533 0.401 m
Altura 1.142 1.010 m
1.798] 2.446 m
. RELACION ALTURA-
Relacion (A/D) DIAMETRO 3.944 12731
Tuberia de ingreso al 125 14 m/s
109.56 45.70| mm
Tanque flash z -
DIAMETRO DE ENTRADA 4.31 1.80 in
VELOCIDAD DE SALIDA
DEL VAPOR FLASH 26 27 m/s
Tuberia de salida de [DIAMETRO DE SALIDA DEL
vapor flash VAPOR FLASH 783.60, 341.57 mm
DIAMETRO DE SALIDA
DEL VAPOR FLASH 30.85 13.45 in
VELOCIDAD DE SALIDA
DEL CONDENSADO 1.2 1.4 m/s
Tuberia de salida de |DIAMETRO DE SALIDA DEL
condensado CONDENSADO 31.35 12.23 mm
DIAMETRO DE SALIDA
DEL CONDENSADO 1.23 0.48] in
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Anexo 7. Plano dimensionamiento de tanque flash 1

2836.4

$2100.0

@163.9

VISTA FRONTAL

2300.0

VISTA SUPERIOR

347.1

a734.3

3178.4

@100.0

9721

L—
980.8

@95.0

—_— ]

VISTA LATERAL

[(CARRERA PROFESIONAL:

INGENIERIA
EN
ENERGIA

(ESPECIALIDAD:
MECANICA

ESCALA: _
S/E

TQF-1

PLANDS:

TANQUE FLASH N°1

[FrRoFET=RIO:

GIANMARCO ROBLES

UBICACION:

CHIMBOTE - AV. INDUSTRIAL
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Anexo 8. Plano dimensionamiento de tanque flash 2

1833.7

@125.3

172.5
|

1500.3

VISTA FRONTAL

VISTA SUPERIOR

334.8

@450.0

929.2

236.0

VISTA LATERAL

CARRERA PROFESIONAL

ANOS:
TANQUE FLASH N°2

INGENIERIA ||__

EN CPIETARION
GIANMARCO ROBLES

ENERGIA

UBICACION:

FEFECIALIDAD

LAMINA N
MECANICA T F 2
L L

CHIMBOTE - AV. INDUSTRIAL

S/E
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