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RESUMEN

En la presente tesis se tiene por objetivo general evaluar la influencia que tiene un sistema de
vapor flash en el &rea de secado en la reduccion del consumo de combustible en la planta de
harina de pescado Copeinca Chancay. Para cumplir este objetivo, la investigacion se ha

realizado en dos fases definidas, la de campo y de gabinete.

En la fase de campo se hizo el reconocimiento de planta y proceso en general, luego del
sistema en particular a estudiar. Se realiz6 un estudio de los modos de operacién de los
equipos de interés los cuales fueron las calderas, cocinas, secadores a vapor indirecto e
intercambiadores de calor directo del &rea de PAMA. También se realizaron entrevistas con
los operadores de la planta y se recopilo los parametros de operacion de los equipos asi como

la informacidn técnica pertinente para el estudio.

En la fase de gabinete de se procesd la informacion recopilada en la fase de campo, se
calculo una eficiencia de calderos de 91.48%. Se realizaron balances de materia y energia, se
calculd las dimensiones de los tanques flash y se determin6 que estos producen un flujo de
3504.71 kg/h de vapor flash a una presion de 1.4 Barg, con este vapor flash producido se
logra reducir el consumo de combustible en un 3.68% en la planta de harina. Esta reduccién

de consumo de combustible representa un ahorro econémico anual de USD 94 975.

Finalmente se hizo un analisis econdmico en base al ahorro y los costos de inversion y
mantenimiento que representa la implementacion del sistema de vapor flash, concluyendo la
factibilidad econdémica de la implementacion del sistema de vapor flash, por lo que se

recomienda su instalacion.

Palabras clave: Vapor Flash, Ahorro Energético, Reduccion del consumo de
Combustible, recuperacién de condensado.



ABSTRACT

The general objective of this thesis report is to evaluate the influence of a flash steam system
in the drying area in order to reduce fuel consumption in the fish meal plant Copeinca -
Chancay. In order to achieve this objective, the research has been carried out in two defined

phases, field research and desk research.

In the field research recognition of the plant facilities and the process were made. Then the
operation mode of the boilers, cooking area, indirect steam dryers and direct heat exchangers
of the PAMA area were studied. Also, interviews with plant’s workers were made and the

operation and technical data of the studied equipment were compiled.

In the desk research the collected information were gathered and analyzed, obtaining an
efficiency of the boiler area of 91.48%. They were made balances of material and energy,
then the dimensions of the flash tanks were calculated and it was determined that the flash
tanks produce 3504.71 kg / h of flash steam at a pressure of 1.4 Barg, using the energy of the
flash steam generated, the fuel consumption of the plant is reduced in 3.68%. The reduction

of fuel consumption is equivalent to a cost saving of USD 94 975.

Finally, an economic analysis based on the savings, investment and maintenance costs of the
flash steam system implementation was made, concluding that is economically feasible the

implementation of the flash steam system, so its installation is recommended.

Keywords: Flash Steam, Energy Saving, Fuel Consumption Reduction, condensate

recovery.
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CAPITULO I:
INTRODUCCION



1.1. ANTECEDENTES

Se encontrd la tesis para obtener el grado de Ingeniero en Energia realizado por
Urcia Sosa, Gary & Zavaleta Dominguez, Jean (2016) titulado:
“IMPLEMENTACION DE UN SISTEMA VAPOR FLASH PARA REDUCCION
DEL CONSUMO DE VAPOR EN AREA DE COCCION-EMPRESA PESQUERA
CENTINELA S.A.C”, cuyo objetivo fue implementar un sistema vapor flash en el
area de coccion para reducir el consumo de vapor en dicha area. Asi, plantearon la
implementacién de unos tanques flash para para aprovechar el condensado saliente
de los equipos de secado. Se propuso la instalacion de 03 tanques flash, uno para el
area de secadores rotadiscos, con un total de 722.13 kg/h vapor flash generado, otro
tanque para generar 966.94 kg/h de vapor flash en los secadores Rotatubos y el final
para el secador de aire caliente que genera 323.68 kg/h de vapor flash. Como
conclusion se determing la reduccion del consumo de vapor en un 11.24% en el &rea
de coccidn, un ahorro de combustible de 29.36 gal/h de petroleo R-500 equivalente

a un ahorro econémico de 98356.0 U$/afo.

De la misma manera, se encontro la tesis para obtener el grado de Ingeniero Forestal
en la Universidad Nacional Agraria la Molina, realizado por Suérez Cabellos,
Froylan (2015) en su trabajo de investigacion titulado: “DETERMINACION DEL
AHORRO ENERGETICO A PARTIR DE LA RECUPERACION DEL VAPOR
CONDENSADO EN UNA FABRICA DE PAPEL TISSUE”, donde, primero se
realizé el analisis energético del sistema inicial de vapor, el cual descargaba el
vapor condensado proveniente de la maquina papelera al tanque de alimentacion del
caldero, venteando, al igual que en nuestro caso de estudio, vapor flash a la
atmasfera. Luego, se determino el calor total generado por un sistema de vapor, en
el cual se reingresa el vapor condensado directamente al caldero. Para determinar si
existia una diferencia significativa entre los calores totales generados por ambos
sistemas se realizo la prueba de Wilcoxon para diferencia de medias relacionadas,
determinandose una diferencia. Finalmente logré determinar un calor ahorrado
equivalente a 6.82 x 10° de kJ/h, el cual representa un ahorro del 19.87% en el

consumo de gas natural generando un ahorro de 8.8 x 10* délares por afio.
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De la misma forma Ledn Tello, Darwin (2009) en su tesis para optar el grado de
Ingeniero en Energia en la Universidad Nacional del Santa, titulada “4AHORRO
ENERGETICO CON LA PRODUCCION DE VAPOR FLASH A TRAVES DE LOS
CONDENSADOS RECUPERADOS DE PROCESO EN LA EMPRESA COPEINCA-
HUARMEY” concluye lo siguiente: Se cuantifico el flujo de condensado de retorno
al tanque desareador para la linea de secado a fuego directo el cual es 25,38 TON de
condensado por hora a 3,5 kgi/cm?, mientras que el flujo de condensado de la linea
de secado a vapor es de 27,90 TON de condensado/hora a 3,5 kgdcm?, totalizando
en Total de Planta de 53,28 TON de condensado/hora a 3,5 kgi/cm?®. Asimismo se
cuantifico la generacion de vapor flash a 4 niveles de presion: 3.0, 2.5, 2.0y 1.5
kgi/cm?, obteniéndose que es mucho mas rentable técnico y econémicamente la
generacion de vapor flash a 1.5 kgi/cm?. Finalmente se mejora los Indicadores
Energéticos y Econdmicos en el orden del 4,12 % en toda la Planta, estableciendo
que la Instalacion de un Sistema de Generacion de Vapor Flash es rentable
energética y técnicamente. La linea de secado a vapor SD tuvo una mejora de 5.08%

mientras la linea de secado a fuego Directo una de 3.43%.

Asimismo Custodio Rodriguez, Juan y Solis Pérez, Enzo (2017) en su tesis para
optar el grado de Ingeniero en Energia en la Universidad Nacional del Santa,
titulada “EVALUACION DEL SISTEMA DE RECUPERACION DE PURGAS DE
FONDO Y DE NIVEL DE LAS CALDERAS PIROTUBULARES EN LA EMPRESA
PESQUERA AUSTRAL GROUP S.A.A. — COISHCO” concluyen lo siguiente: Tras
evaluar la eficiencia de las calderas, se calculé un valor del 85% generando un flujo
de condensado de purgas de 9 617.33 Kg/h a una presion de 120 PSI, el cual genera
un flujo de vapor flash de 1 206.01 Kg/h a una presién de 7.5 PSI. Tras una
evaluacion econdémica se determiné una tasa interna de retorno (TIR) de 52.5%, un
periodo de repago de inversion de 23 meses y la relacion Beneficio-Costo del
proyecto de 2.68 por lo que el sistema recuperador de calor mixto permitié un
ahorro de 17632.40 Gal R-500/afio.



1.2.

Otra Investigacion es la realizada por Purizaca Felipa, Rafael (2015) en su tesis para
optar el grado de Ingeniero Mecéanico en la Universidad Cesar Vallejo, titulada
“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.” concluye lo siguiente: El rendimiento actual de los calderos
pirotubulares de 400 BHP-01, 400 BHP-02, 600 BHP, 700 BHP y 800 BHP son:
79.61%, 79.23%, 76.92%, 77.10% y 75.82% respectivamente. Se calculé el flujo
masico de purgas por cada caldero pirotubular de 400 BHP-01, 400 BHP-02, 600
BHP, 700 BHP y 800 BHP, obteniendo: 2689.2 kg/h, 1760.4 kg/h, 2286 kg/h,
2739.6 kg/h y 3150 kg/h. Se pudo obtener el flujo masico de vapor flash por las
purgas en un tanque de revaporizado por cada caldero pirotubular de 400 BHP-01,
400 BHP-02, 600 BHP, 700 BHP y 800 BHP, obteniendo: 14.96% de vapor flash,
es decir: 255.6 kg/h, 262.8 kg/h, 342kg/h, 410.4kg/h y 471.6 kg/h respectivamente.
Para las calderas se seleccioné un tanque de revaporizado modelo FV18. Con el
vapor flash recuperado se logro calentar el agua de alimentacion incrementado la
temperatura de 60 °C a 80°C, ahorrando 35.1 gal de combustible/h. Este proyecto
obtiene un beneficio de 1 152 572 soles/afio con un retorno de inversion de 2 meses.
FORMULACION DEL PROBLEMA

A lo largo de la historia se ha vislumbrado una siempre creciente demanda de
energia, y se proyecta una demanda ain mayor a futuro. Por ejemplo, el Ministerio
de Energia y Minas del Pert en su Plan Energético Nacional 2014-2025; sefiala
que, entre el afio 2003 al 2013, el consumo de energia eléctrica se increment6 en
92%, mientras que la demanda de hidrocarburos aument6 en un 100%. Asimismo se
estima que, desde el 2014 al 2025, habra un crecimiento entre el 65% y 100% de la

demanda de energia nacional.

La creciente demanda energética trae consigo un mayor consumo de combustibles
fésiles y junto a esto mayor emision de gases de efecto invernadero junto a otros
tipos de gases contaminantes que generan gran impacto ambiental degradando

nuestro medio ambiente y poniendo en riesgo las diferentes formas de vida.



La industria es uno de los sectores con mayor demanda energética a nivel mundial y
nacional. Si a lo sefialado en los dos parrafos le agregamos junto al elevado y
creciente precio del combustible, hace que las industrias estén en constante

busqueda de mejoras e implementen programas para reducir el consumo de energia.

La industria pesquera es una de las industrias mas desarrolladas en nuestro pais
siendo fuente de ingresos de grandes divisas a nuestra economia desde hace ya
varias décadas atras. Sin embargo, ésta ha tenido un decaimiento en los Gltimos afios
debido a las nuevas regulaciones que buscan la preservacion de la materia. Esta
regulacion debido a la sobreexplotacion trajo consigo una serie de normas que
fiscalizan estrictamente el proceso productivo. Asimismo, debido a la problemética
medioambiental existente, hace unos afios se promulgd una normativa que busca el
compromiso del sector pesquero para el cumplimiento y preservacion del ambiente.
De no cumplir las normativas mencionadas, las empresas pesqueras enfrentarian

desde pequefias sanciones hasta inclusive su cierre.

La empresa Pesquera Copeinca, - Planta Chancay, tiene una capacidad de
procesamiento de 168 toneladas por hora, para lo cual requiere una gran cantidad de
energia, usando fundamentalmente vapor para la realizacion de sus procesos
productivos. El vapor es generado en calderas pirotubulares duales las cuales
cuentan con un sistema de combustion por gas natural y uno por petréleo Bunker,
esto debido a que el abastecimiento de GNC (gas natural comprimido) que debe ser
en promedio unos 40 000 m3 diarios puede no darse al 100% y por ende no es
suficiente para un dia de produccién continua, viéndonos obligados a utilizar el caro

y contaminante petréleo bunker de ser necesario.

Dentro de un programa de mejora continua, en la planta se busca mejoras los ratios
de energia, por lo que se prioriza tener las lineas de distribucion de vapor y equipos
con aislamiento térmico, y se evita tener fugas de vapor. A pesar de esta busqueda
de eficiencia energética, la energia de los condensados calientes en una de las etapas
de secado no es aprovechada correctamente y se observa un constante venteo de
vapor flash en el tanque de condensado; perdiéndose asi tanto energia como agua al
ambiente, ambas costosas e importantes para el proceso. Esto nos llevd a la

siguiente pregunta, . EN QUE MEDIDA UN SISTEMA DE VAPOR FLASH EN
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1.3.

1.3.1.

1.3.2.

EL AREA DE SECADO, INFLUIRA EN LA REDUCCION DEL CONSUMO DE
COMBUSTIBLE EN LA PLANTA DE HARINA COPEINCA CHANCAY?

Figura 1: Venteo de vapor flash en el tanque de condensados en la planta Copeinca
Chancay

FUENTE: Elaboracion Propia

OBJETIVOS

OBJETIVOS GENERALES

Evaluar la 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.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

Determinar las eficiencias de las calderas.
Determinar el consumo energético de los equipos de coccion, secado y PAMA.
Determinar la cantidad de vapor flash que se puede recuperar de los condensados en
el area de secado a vapor.
Disefar las dimensiones de los tanques flash.
Evaluar el aprovechamiento energético del vapor flash en las areas de coccién y
PAMA.
Evaluar los Indicadores energéticos, econdomicos y ambientales.
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1.4.

1.5.

1.6.

Realizar un analisis econémico de la rentabilidad y las oportunidades de inversion
para la implementacion del sistema de vapor flash

FORMULACION DE LA HIPOTESIS

En el presente proyecto de investigacion, se plantea la siguiente hipotesis: UN
SISTEMA DE VAPOR FLASH INFLUIRA EN UN 3% EN LA REDUCCION
DEL CONSUMO COMBUSTIBLE EN LA PLANTA DE HARINA COPEINCA
CHANCAY.

JUSTIFICACION

Los sistemas de vapor flash para reducir el consumo de vapor, es una de las formas
de ahorro de energia que se practica en muchas empresas del sector industrial que
usan vapor como su principal fuente de energia térmica, esta practica conlleva a la
generacion de un vapor llamado flash a partir de condensados calientes, el mismo

que no requiere de combustible para su produccion.

El presente trabajo de investigacion surge tras observar, que los condensados
salientes de los secadores rotatubos se regresan al tanque de condensado sin
aprovechar su calor almacenado, lo que genera un constante flasheo de vapor en el
tanque de condensado, perdiéndose este vapor al ambiente. Esta observacion motivo
a la realizacion de un estudio para establecer en qué medida la aplicacion de la

tecnologia de vapor flash influye en la reduccién del consumo de combustible.

Al realizarse el trabajo de investigacion, se podra cuantificar la reduccion del
consumo de combustible asi como la mejora econdmica y el impacto ambiental que
esta genera; ademéas de determinar la factibilidad técnica y economica para la

implementacion del sistema de vapor flash.
LIMITACIONES DEL TRABAJO
Las principales limitaciones de esta investigacion fueron:

La ausencia de flujometros para medir el consumo de vapor en la planta.

Las variaciones en la composicién de la anchoveta en solidos y grasas.



CAPITULO II:
MARCO TEORICO



2.1. TEORIA DEL VAPOR
2.1.1.VAPOR COMO FUENTE DE ENERGIA

El vapor jugd tuvo un rol principal en la revolucion industrial. La evolucion del
motor de vapor a comienzos del siglo XVIII conllevd a desarrollar nuevas
invenciones como la locomotora de vapor, el barco a vapor entre otros. (TLC,
2018)

En los dltimos afios, sin embargo, los motores de combustion interna y la
electricidad han desplazado al vapor como fuente de energia. Sin embargo, el vapor
aun usado en las plantas térmicas para generacion eléctrica asi como en industrias

como, por ejemplo, a industria pesquera. (TLC, 2018)
2.1.2.EL VAPOR COMO FUENTE DE CALOR

El vapor es usado principalmente para el calentamiento, transfiriendo el calor de

forma directa e indirecta

a. Calentamiento Directo de vapor

Cuando hablamos del calentamiento directo de vapor, nos referimos al proceso
donde el vapor se pone en contacto directo (mezcla) con el producto que esta siendo

calentado.

b. Calentamiento Indirecto de vapor

Cuando hablamos del calentamiento directo de vapor, nos referimos al proceso

donde el vapor esta separado del producto y estos nunca entran en contacto directo.

Este tipo de calentamiento provee un calentamiento rapido y parejo. Este método
generalmente utiliza un intercambiador de calor para calentar el producto. Las
ventajas que ofrece este método sobre el calentamiento directo de vapor es que las
gotas de agua formadas durante el calentamiento no afectaran al producto. Por lo
tanto el vapor puede ser usado en una variedad de aplicaciones tales como secado,
derretimiento, hervimiento etc. (TLC, 2018)



2.2.

Figura 2: Intercambiador de calor indirecto.

FUENTE: Alfa Laval

GENERADOR DE VAPOR

2.2.1.ESTACION DE GAS NATURAL COMPRIMIDO

El objetivo de la Estacion de Descompresion es reducir la presion del gas natural
comprimido (GNC) proveniente de vehiculos (contenedores) para alimentar las
redes de distribucion locales, que pueden ser mercados residenciales, comerciales e

industriales de la region.

La alimentacién de la estacion de descompresion es realizada a través de vehiculos
que transportan GNC hasta una presion de 250 bares. Estos vehiculos son
conectados al Sistema de Descompresion, el cual realiza la reduccion de presion
hasta 8 bar a partir de ese punto, el gas natural es transferido a la estacion de
medicion.

El proceso de suministro de gas se inicia cuando un Full es conectado en el punto
de recepcion de gas en el equipo RCU-4000. Siempre habra un punto de recepcion
en operacioén y las otras dos en modo stand-by. La faja de presion de trabajo que las

carretas operan es de 250 bar hasta 15 bar.
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Cuando la presion de una carreta estd abajo de 15 bar, el sistema cambia
automaticamente para la otra carreta (totalmente cargada). De esta manera, el
suministro de gas nunca es interrumpido. Si solo hay una carreta conectada, el

sistema solo abrira su respectiva mesa de descompresion.

Después del punto de recepcidn, el gas pasa por el filtro interno a la RCU, donde
las particulas sélidas son separadas. La faja de presion de entrada en la RCU es la

misma de las carretas, de 250 bar a 15 bar.

Dentro de la RCU existen dos etapas de reduccion de presion. En la primera, la
reduccion de presion es desde los 250 bar hasta 90 bar. En la segunda, la reduccién
es desde los 90 bar hasta el minimo de 8 bar. La presion de salida de la segunda

etapa corresponde a la presion requerida por el proceso y aplicacion del cliente.

Cuando la presion de entrada en la primera etapa de reduccion esta abajo de 90 bar,

el flujo de gas pasa directamente para la segunda etapa de reduccion (by-pass).

Cuando el descenso de presion ocurre (tanto en la primera como en la segunda
etapa de reduccion), la temperatura del gas cae debido al efecto Joule -Thompson.
Para compensar este efecto y mantener la temperatura requerida del gas en la salida
del sistema de descompresion, la RCU posee un sistema de calentamiento de gas.
Este sistema consiste en 1 calentador, que calienta y a través de un sistema de
bombas, fuerzan el agua caliente para hacer circular en los intercambiadores de
calor situados dentro de la RCU. En esto intercambiador de calor acontece el

cambio de calor entre el agua caliente y el gas.

Todo el sistema es controlado y monitoreado por un sistema de automatizacion
(PLC). En algunos puntos estratégicos, esta central l0gica, lee informaciones de
temperatura y presion, tanto del gas como del agua y también la temperatura local.
La informacion mas importante es la temperatura de salida del gas de la RCU. Otro
elemento que es parte del sistema de seguridad es el sensor de gas, que se activa si

el nivel de gas es superior que el especificado.
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Figura 3: Unidad de reduccion y control de presion — RCU de Copeinca Chancay.

FUENTE: Elaboracion Propia

Toda la operacion del sistema de descompresion de GNC también puede ser
monitoreada y controlada por acceso remoto en Internet, a través de la NEOsat, si
es contratado por el cliente. Eso significa mas seguridad y agilidad en los casos de

mantenimiento.

La RCU posee los siguientes equipos de apoyo que garantizan el proceso de
descompresion de GNC: mesas de descompresion integrada, sistema de

calentamiento de agua y tablero de control. La Figura 4 muestra la RCU.

Figura 4: RCU 4000
FUENTE: NEO GAS
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Funcionamiento

El equipo permitira reducir la presion desde 250 bares a 8 bares. La reduccion de
presion es hecha en dos etapas, el sistema utiliza valvulas de alta performance e alta

tecnologia constructiva.

Cada etapa posee una linea principal y otra de redundancia, teniendo la linea de
redundancia capacidad para abastecer la potencia nominal de la maquina.

La linea de redundancia es activada automéaticamente en caso ocurra una falla de la

linea principal o para mantenimiento preventivo

Elementos mecénicos de funcionamiento y seguridad del descompresor

El equipo consta de valvulas, tubos, mangueras, accesorios y elementos de fijacion
con elevados coeficientes de seguridad. Todo el cableado y la electrnica se ajustan
a las normas que rigen un equipamiento para trabajar en areas peligrosas de Clase 1
Division 1.

Entre sus elementos principales se tiene:

b.1. Reguladores En Cada Etapa

Son los dispositivos que permiten el cambio de presion en cada etapa de
descompresion hasta llegar desde los 250 bares hasta los 8 bares en la salida del
equipo

b.2. Filtros De Particulas De Gas

Son unidades que permiten la limpieza del GNC antes de iniciar el proceso de
regulacion y descompresion del GNC, toda particula posteriormente serd drenada
del sistema.

b.3. Intercambiador De Calor

En cada proceso de descompresion el GNC se enfria por el propio proceso y
comportamiento fisico de la sustancia, para evitar el congelamiento se usa
intercambiadores de calor, estos permiten mantener el GNC a una temperatura
manejable para su uso.

b.4. Valvulas De Alivio

El sistema trae incorporado en todo el proceso valvulas de alivio de presion

conectados al sistema de venteo, cada valvula permite liberar la presion si se
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sucediera un incremento peligroso para el sistema.

b.5. Elementos De Control Y Monitoreo

El sistema trae incorporado mandmetros, presostatos, termostatos, valvulas de corte
manual y automatico en cada linea, todo el conjunto estd enlazado a un sistema
inteligente que permite controlar la descarga en forma segura.

b.6. Sistema De Venteo

Es a través de una tuberia SCH40 de 2”de F y estd conectada al escape de las
valvulas de seguridad, la tuberia esta erguida en una de las esquinas de la unidad en

forma recta a 3m como minimo del techo del equipo cumpliendo ademaés con:

Modulo Calentador

La linea de entrada de gas al modulo calentador estd conectado al equipo
descompresor RCU- 4000. El gas que fluye al modulo calentador puede pasar a
través de la entrada

Las vélvulas que se pueden utilizar para aislar el modulo calentador.

Un regulador y mandmetros estén instalados antes de la caldera entrada para
asegurar una presion de alimentacién correcta.

Es necesario que fluya agua caliente hacia el equipo descompresor, ya que por el
fendmeno fisico que se desarrolla en el equipo, (bajar la presién de 250 bares a 8
bares), el gas tiende a congelarse para evitar eso se usa el modulo calentador,
conformado por calderas que usan como combustible gas del equipo descompresor.
Los compresores de aire ubicados en el médulo calentador sirven para actuar sobre
las valvulas servos comandados ubicados en el equipo de descarga y equipo de

descompresor.
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Figura 5. Unidad de calentamiento y tanque de agua de RCU 4000

FUENTE: Elaboracion Propia

2.2.2.ESTACION DE REGULACION Y MEDICION (ERM)

El gas natural que se suministra ha de tener unas condiciones muy determinadas,
debe tener una presidn en un rango concreto, debe llegar a una temperatura correcta
y el grado de limpieza debe estar controlado. Ademas, la composicion quimica del
gas natural tiene que estar controlada. Por ultimo, debe conocerse la cantidad de gas
que se consume Yy su poder calorifico, a efectos de facturacion del combustible
consumido. La estacion de regulacion y medida (ERM) tendr4 como funcion
regular la presion del suministro de gas para mantener siempre una presion
constante y medir la cantidad suministrada a la instalacion. El sistema de medicién
debe cumplir con los requerimientos de la compafiia suministradora.

Por lo tanto las principales funciones de la estacion de gas son:

- Que el gas que se reciba en los calderos y quemador del HLT tenga una presién
constante y dentro de unos rangos muy concretos ya que la presion del gas
suministrado a la ERM puede variar dependiendo del gaseoducto que nos
alimentemos, si nos alimentamos de depdsitos propios la podremos regular

15



nosotros mas facilmente, no dependiendo que otro consumidor nos pueda tirar
la presion de dicho gaseoducto al consumir mucho de repente.

- Que la temperatura sea la adecuada, para evitar la formacion de hielo por la
condensacion del vapor de agua.

- Que el gas se reciba limpio, sin particulas que puedan ocasionar problemas.

- El caudal y la composicion deben ser conocidos

a. Elementos de una ERM
Una estacion de regulacion y medida estd compuesta principalmente por los

siguientes equipos:
a.l. Filtros
Limpian el gas de las posibles impurezas solidas que se pudiesen arrastrar. Pueden
ser de varios tipos: de cartucho, ciclénicos, etc. Ademas de los filtros anteriores se
colocan otros antes de la turbina para conseguir un filtrado mas fino, intentando que
no pase ninguna impureza.
a.2. Valvulas reductoras de presion:
Si el gas tiene mas presion de la que se necesita en la turbina, tendrd que atravesar
unas valvulas reductoras de presion hasta ajustarse a la necesaria.
a.3. Cromatdgrafo y Caudalimetro:
La compariia suministradora necesita, para facturar, que se instalen caudalimetros
para saber el caudal de gas consumido. Ademas, hay que tener en cuenta que el gas
no se factura por volumen o peso, sino que se factura como energia por tanto, es
necesario saber cual es el poder calorifico del gas, pues el caudalimetro nos dara el
volumen de gas que ha atravesado la linea. Para conocer este poder calorifico se
instala un cromatografo, debidamente calibrado, que se encargara de aportar el dato
de la composicion y el poder calorifico del gas. Habitualmente, caudalimetros y
cromatdgrafos pueden estar duplicados, pues las cantidades de dinero que se
facturan a través de ellos justifican sobradamente la instalacién de equipos de

reserva.
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Figura 6: Distribucidn de la estacion de gas natural de la Planta Chancay

FUENTE: Area Produccion de Copeinca Chancay

2.2.3. CALDEROS
La caldera es un recipiente metalico, cerrado, que sirve para producir vapor o
calentar agua, esto gracias a la inyeccion de calor a una temperatura superior a la
del ambiente y presion mayor que la atmosférica. (Abarca)
Podemos definir a las calderas como un equipo térmico que calienta y/o convierte
agua en vapor aplicando calor o energia proveniente de la combustion en el

quemador.

Figura 7: Caldera desarrollada por Babcock y Wilcox en 1877
FUENTE: Kakac (1991)
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a. Calderas Acuotubulares
Las calderas acuotubulares son aquellas en donde el fluido de trabajo (agua) viaja
por el interior de los tubos mientras los gases de combustion circulan por el exterior
de los tubos. Son ideales si se requiriere una presion de vapor mayor a los 22 bar.
(FENERCOM, 2013)

Figura 8: Detalle de una caldera acuotubular.

FUENTE: FENERCOM (2013)

b. Calderas Pirotubulares
En este tipo de calderas el por el interior de los tubos circula los gases de
combustion mientras, los cuales atraviesan el agua, la que se encuentra ubicada
dentro de un recipiente, su aplicacion es principalmente para sistemas con presiones
inferiores a los 22 Bar. (FENERCOM, 2013)
Las calderas pirotubulares son menos costosas y sus costos por mantenimiento son
menores en comparacion con las calderas acuotubulares. (Franz, 2012)
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2.3.

SALIDA DEL VAPOR VALVULAS DE SEGURIDAD

A LA CHIMENEA

CONTROLES DE
SEGURIDAD

,,,,,,

3 =N V ' B : HE :
= N »
AN TAPA POSTERIOR

(] ,’

PIROTUBOS
VENTILADOR

DEL TIRO FORZADO

Figura 9: Detalles de una caldera pirotubular y sus accesorios.

FUENTE: ABARCA

EVALUACION DE EFICIENCIA EN CALDERAS

Para evaluar la eficiencia de las calderas existen dos métodos

2.3.1.EVALUACION DE LA EFICIENCIA POR METODO DIRECTO

Conocido como el Método de Entrada y Salida de la caldera debido al hecho que
esto necesita sélo la salida util (el vapor) de calor contenida en el vapor y la entrada

o suministro de calor (el combustible) a través de una fuente de energia primaria

como el combustible, para evaluar la eficiencia. (Guevara, 2017)

Exige la disponibilidad de instrumentos de medicién adecuados para el caso del

aire: registrar el volumen, presion, temperatura, para el combustible:

composicion y para el caso del vapor: la presion y cantidad de produccion.
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Esta eficiencia puede ser evaluada usando la formula:

Energia o Potencia Calorifica Util

n= Energia o Potencia Calorifica suministrada * 100%
m, X (h, —h
= v‘rhC(XZPCI D\ 100% ... e (D)

Donde
my, : Flujo masico de vapor generado
(h2-hy): Variacion de entalpia de vapor.
me: Flujo masico del combustible consumido,
PCI: Poder calorifico inferior.

2.3.2.EVALUACION DE LA EFICIENCIA POR EL METODO INDIRECTO

Conocida también como el método de las pérdidas de calor ya que calcula varias
pérdidas de calor asociadas con la caldera. Una ventaja importante de este método
consiste en que los errores en la medida no hacen el cambio significativo de la

eficiencia.

La aplicacion de este método se basa en la NORMA TECNICA PERUANA:
350.300.2008.

La eficiencia se determina de la siguiente forma:

6
n=100% — Z SR ¢)
i=1

Donde:

Neaa.: Eficiencia de la Caldera (%)

P;: Perdida por la entalpia de los gases secos

P,: Perdida por la entalpia del vapor de agua en los gases
P3: Perdida por inquemados gaseosos

P,: Perdida por inquemados solidos
20



Ps: Perdida por conveccion

Pg: Perdida por radiacion

Pérdida por la entalpia de los gases de escape secos

Es la pérdida porcentual de calor debida a la entalpia en los gases de escape, en base

seca, se calcula mediante:

«(T. —
P, = k%g;g—zco? ..(3)

Donde:

Ty : Temperatura de los gases a la salida de la chimenea °C)

T, : Temperatura ambiental o del ingreso al quemador, °C.

%Volcoz: Concentracion volumétrica de CO, en los gases de escape, base seca.
k = Constante de Siegert para el Combustible.

Cuadro 1: Propiedades de los Combustibles

TIPO CTE DE SIEGERT (k) | CO,max% | CONSTANTE (Ky)
RESIDUALES 0.53 15.8 54
DESTILADOS 0.48 155 53
GLP 0.4 13.8 48
GAS NATURAL 0.35 11.9 40

FUENTE: NTP 350.300.2008

El valor de la constante de Siegert puede ser calculado para cualquier combustible,
mediante:

%WtC

k = 255 % PEg

.. (4)
Donde:

%WLtC : Porcentaje en peso de C contenido en el combustible, %.

La relacion entre los contenidos de CO, y O; es:
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%Vol
%Volgo, = (1 - 02) £ 90V0lco, pyax - v e o vre e+ (5)

Los Valores tipicos de %Volcoamax S& muestran en el cuadro

Pérdida por la entalpia del vapor de agua en los gases.

La pérdida porcentual de calor debida a la entalpia del vapor de agua en los gases de

escape, se calcula mediante:

(%Wtyao + 9 * %Wt H) x (2488 — 4.2Ta + 2.1Tg)
PCS

..(6)
Donde:

%Wt H,O:  Porcentaje en peso de H,O contenido en el combustible, %.

%Wt H: Porcentaje en peso de H contenido en el combustible, %.

PCS: Poder calorifico superior del combustible, kJ/kg.

Pérdida por Inquemados Gase0sos

La perdida porcentual de calor bebido a los inquemados gaseosos, se calcula

mediante:
%VOlCO
P3:k1 0 0 (7)
%oV ol coz t A)VOlCO
Donde:
Ky: Es la constante de Inquemados del Combustible.

%Vol cos: Concentracién volumétrica de CO;en los gases de escape.

%Vol co: Concentracién volumétrica de CO en los gases de escape, base seca.

Pérdida por Inquemados Solidos
La pérdida porcentual de calor bebida a los inquemados sélidos, se calcula mediante:

P,=0.14*B?+ 0.08*B + 0.07... ... ccs ees evv oor.. (8)
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Donde:

B : Indice de Bacharach, mediante el cual se evalla la opacidad de los gases de la

combustién.

Cuadro 2: Valores del indice de Bacharach

INDICE DE )
BACHARACH CALIFICACION EFECTOS

1 Excelente No hay hollin

2 Buena Hollin muy reducido
3 Regular Cierta cant. De hollin
4 Pobre Hollin visible

5 Muy pobre Hollin muy visible

6a9 Pobrisima Hollin muy muy visible

Fuente: NTP 350.300.2008

Pérdida por Conveccion

La pérdida porcentual de calor debida a la conveccion, se obtiene sumando las

pérdidas porcentuales por conveccion para cada tipo de superficie exterior, mediante:

QpS

P: =80 x — ..(9
5 *Wc 9)

Donde:

Qps = Ner*Ar*(Tst — Ta) + heg™Ag*(Tsg— Ta)

het = (1.973*1073)*(T— To)"**(2.857*v+1)°°

heg = (1.973*10°)*(Tgy — To)*?**(2.857*v+1)%°

Wc = 9.81*BHP

Donde:

Qps:  Calor perdido por conveccion, por unidad de tiempo kW.

hee: Coeficiente de conveccion de la superficie exterior de la caldera, que cubre al
fluido de trabajo, KW/m?°C

23



he : Coeficiente de conveccion de la superficie exterior de la caldera, que cubre a
los gases de la combustién, kW/m?°C

Ts: Temperatura de superficie exterior de la caldera, que cubre al fluido de trabajo,

°C (se asume la temperatura exterior del tambor o cilindro del caldero).

Tsg: Temperatura exterior de la caldera, que cubre a los gases de la combustion,

°C (se asume la temperatura exterior de la chimenea).

As . Superficie de la superficie exterior de la caldera, que cubre al fluido de

trabajo, m? (se asume la superficie exterior del caldero)

Aq . Superficie de la superficie exterior que cubre los gases de escape, m? (se

asume la superficie exterior de la chimenea).
vV Velocidad del viento alrededor de la caldera, m/s.

W.: Potencia de la caldera, KW.

Pérdida por Radiacion

La pérdida porcentual de calor debida a la radiacion, se obtiene sumando las pérdidas

porcentuales por radiacion para cada tipo de superficie exterior, mediante:
P =80%— ..o oo e e e .. (10)

Donde:

Qps = IF*As + 1g*Aq

lf = 5.763*10™* e*[(Tq; + 273)* — (Ta + 273)"]
ly = 5.763*10 ™ *e*[(To + 273)* — (T + 273)"]
W, = 9,81*BHP

Donde:

ls: Flujo de calor radiante en la superficie exterior de la caldera, que cubre el
fluido de trabajo, kW/m?

lg: Flujo de calor radiante en la superficie exterior de la caldera, que cubre los
gases de la combustion, KW/m?
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2.3.3.

2.4.
24.1.

e: Emisividad del material que cubre al caldero.

EVALUACION DE LA EFICIENCIA DEL SISTEMA DE GENERACION

La eficiencia del sistema de generacion viene a ser el promedio de las eficiencias
para cada caldero. Debido a que los calderos no tienen las mismas caracteristicas de

potencia, se hara uso del promedio ponderado.

Z?:l(ncaldi X BHPi)

Ncald prom = " BHP, T G & 8
Donde:
MNcald prom - Eficiencia promedio de las calderas, en %
M caldi - Eficiencia del caldero i, en %
BHP; : Potencia del caldero i, en BHP

FUNDAMENTO DE BALANCE DE MASA Y ENERGIA

BALANCE DE MASA

La conservacion de la masa es uno de los principios fundamentales de la naturaleza y
de algun modo cada uno de nosotros esta familiarizado con ella.

La conservacion de la masa es la ley que establece que la masa de un sistema
permanece constante, siendo asi la masa una propiedad conservada que no se puede
crear ni destruir. (Potter et al, 2002)

El principio de conservacion de la masa para un proceso de flujo estacionario
(constante) se puede expresar como: La cantidad de masa total que ingresa a un
volumen de control es igual a la cantidad de masa que sale del mismo (ecuacion 12);
esto debido a que durante un proceso de flujo estacionario (constante), la cantidad
total de masa contenida dentro de un volumen de control (sistema abierto) no cambia

con el tiempo. (Cengel, 2012):

Mentrada = Msalidg = ==+ === wen wen =en (12)
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24.2.

2.4.3.

CALOR ESPECIFICO DE LA MATERIA ORGANICA
El célculo se realiza conociendo las composiciones de los distintos componentes de

la materia, asi Choi y Okos proponen la ecuacion siguiente:

Cp anch — Z cpi D 4 P (13)
Donde:
. . . k
Cpanchove : Calor especifico de la materia prima (anchoveta), en ngo -
. .. k
Cpi : Calor especifico de la materia i, en Kg]oc
Xi : Porcentaje de la materia i en la anchoveta, en %

BALANCE DE ENERGIA
La primera ley de la termodindmica, conocida también como el principio de
conservacion de la energia, indica que, al igual que la masa, la energia no se puede

crear ni transformar, por ende es indestructible y solo se transforma.

Asimismo la cantidad que ingresa a un sistema es igual a la que sale de él. El
principio de conservacion de la energia se expresa como: el cambio neto (incremento
y/o disminucion) de la energia total de un sistema durante un proceso es igual a la
diferencia entre la energia total que ingresa y la energia total que sale del sistema
durante el proceso. (Cengel, 2012).

AEgistema = Eentrada — Esqt v vve oo voe o (14)

La primera ley de la termodindmica, relaciona la transferencia de calor, el trabajo y
el cambio de energia. Asi se establece que el cambio de energia total (cinética,
potencial e interna) de un sistema es igual de la velocidad de transferencia de calor
de un sistema menos la velocidad la que este sistema realiza un 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 termodindmica se expresaria como:
(Avallone et al, 1995)
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2.5.

2.5.1.

Z

Q

<
N =

172
—+
g

N =

(n+

v: 9.z
)en.men + Qyc + Wy = <h+ .3+g7>s.ms e een .. (15)

Asimismo, si se quiere expresar la energia requerida para producir cambio de la
temperatura de una masa “m” de sustancia de calor especifico “Cp” en una variacion

“AT”, en un tiempo “t”, si y solo si no se presente un cambio de fase, es 1a siguiente
(Cengel, 2012).

_ Cp xm XAT

Q= ; TR ¢ 1)

Para el célculo del flujo masico de vapor presenta la siguiente relacion: (Cengel,
2012)

Q

Cp XA T a7

myep =

BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN LOS EQUIPOS DE COCCION,
SECADO E INTERCAMBIADORES DE CALOR

BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN EQUIPOS DE COCCION

Balance de Masa

De acuerdo al principio de la conservacion de la materia, el flujo de entrada es igual

al flujo de salida, asi como lo describe la ecuacion 1, donde para este caso:
Mentrada = Mmp.E + Myapeje. T Myap.chaq -+ - - (18)

Msalida = Mup.s. T Mcond.eje. T Mcond.chaq -+ - (19)

Donde:
m vpe : Flujo de ingreso de materia prima (Anchoveta) a las cocinas.
m wps. : Flujo de salida de materia prima (Anchoveta) de las cocinas.
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M vap.eje : Flujo de vapor en el eje de las cocinas

1M vap.chag- : Flujo de vapor en la chaqueta de las cocinas
M cond.eje :Flujo de condensado del eje las cocinas
M Cond.chag- : Flujo de condensado de la chaqueta las cocinas

Reemplazando 18 y 19 en 12, se tiene:

MpypE- mVap.eje. + mvap.chaq = Mmyps. + mCond.eje. + mvap.chaq peree (20)

El flujo mésico de vapor que ingresa es el mismo que del condensado que

sale, asi definimos:

Meonda = Myap. = Myap.eje T Myap.chaq -+ -+ - e (21)
Donde

1h vapor €S el vaporo total que ingresa a los cocinares.

Se define:

m cond = M cond. eje +m cond.chaq === == rrr wes rrr wee e (22)

Donde m cong €S €l condensado total de los cocinares.
Balance de Energia.

Se realiza el balance de energia para determinar la cantidad de vapor que se utiliza
durante el proceso de coccion de la materia prima, basados en el volumen de control

mostrado en la figura 10.
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MATERIA PRIMA (T=20°C)

=> CONDENSADO

4

VAPOR (1) $

MATERIA PRIMA PERDIDAS
T= 100°C

Figura 10: Volumen de control de una cocina

FUENTE: Elaboracién Propia

Aplicando la primera ley de la termodinamica al volumen de control de la figura 10
Q+ W =nm ypghy + M conghs — Mygphy — M ypghs v v v (23)
Desarrollando las ecuaciones:
[Q] = [mVap (h1 - h4)] - [rhMP (hs - hz)]
[mVap(hfgaPresion Operacién)] = [thyp. (hs — h)] + [Q] v s v . (24)
Energia entregada por el vapor = Calor coccion de la MP — Calor perdidas

Calor requerido para la coccion del pescado:
A partir de la ecuacién 17, determinamos la energia que se requiere para la coccién

del pescado mediante la siguiente ecuacion:

Q Coc.Pescado — IhMP. X CpAnchov X (TCoc - Ti anch) ERRCEE LI (25)
Donde:
Qcocpescado - Calor requerido para la coccion del pescado, en :—;
Myp. . Flujo de materia (pescado) procesado en las cocinas, en %"
Cpanchov - Calor especifico de la materia prima (anchoveta), en k;{ c
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Teoc : Temperatura de coccién de la materia prima, en °C
Ti anch :  Temperatura de ingreso a las cocinas de la materia prima, en °C

Calor perdido por Conveccion y Radiacion
d.1. Pérdida de Calor por Conveccion
Para determinar las pérdidas de calor al medio ambiente, partiremos de la figura 11,

la cual nos muestra las resistencias al flujo de calor:

Figura 11: Resistencias al flujo de calor desde la camara de vapor al ambiente.

FUENTE: Holman (1998)

Para el céalculo de flujo de calor se usaran las siguientes ecuaciones:

__h-lh 26

Qconvec = R, + Ry+R, vee e e (26)

Ry = ! 27

A _ZXTL'XLXTth"“""”( )
n

B oxmxLxkey &

T3
in (32)

R¢ e (29)

ZZankatub"'
Donde:

Jeconv: Calor perdido por conveccion.

Ti:  Temperatura en la cdmara, en °C

T4:  Temperatura en la superficie de aislamiento, en °C
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Radio interior de la camara de vapor, en metros (m)
Radio exterior de la cAmara de vapor, en metros (m)

Radio exterior del aislante, en metros (m)

Coeficiente convectivo, en

m2°C

Conductividad térmica del Acero, en

°C

Conductividad térmica del Aislante, en %

Determinacién del Coeficiente de Conveccion(h): Para determinar el
coeficiente de conveccion dentro de la cdmara de vapor, nos basaremos en la
definicion del nimero de Nusselt:

N _hxD
YETR

De la definicion d este numero adimensional, despejamos el coeficiente

convectivo quedando:

A= e . (30)

Donde:

Nu:  Ndmero de Nusselt (adimensional)

h: Coeficiente convectivo, en —

m=°C
k: Conductividad térmica del fluido, en —
D: Diametro de la camara de vapor, en m

Determinacién del NUmero de Nusselt: Para determinar el nimero de
Nusselt para un flujo completamente desarrollados en tubos lisos se sugiere
utilizar las ecuaciones de Gnielinski. (Holman, 1998)

Nu = 0.0214(Re®® — 100)Pr%* ...................(31)

Para 0.5< Pr<1.5, 10" < Re < 5 x 10°

Nu = 0.012(Re®®7 — 280)Pro4 ... .. (32)
Para 1.5< Pr <300, 3000 < Re < 10°
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_ D X Gmax

Re =—— .. oo i e ... (33
0 (33)
Caudal
Gmax =— d? e (34)
Area libre
pxXCp
== R €1+ |
Donde:
Nu:  Ndmero de Nusselt (adimensional)
k:  Conductividad térmica del fluido, en %
D: Diametro de la camara de vapor, en m

Re:  Numero Reynolds (adimensional)
Gmax. Flujo masico (adimensional)

Pr: Numero de Prandtl (adimensional)

W Viscosidad dinamica del fluido, en X2

‘m2
Cp:  Calor especifico del fluido, en %

d.2. Pérdida de Calor por Radiacion

Cuando se tiene una superficie a Temperatura Ty (superficie exterior de cocina)

encerrada completamente en otra superficie mucho mayor a T, (medio ambiente), la

transferencia de calor por radiacion se reduce a la siguiente formula: (Holman, 1998)

Trad = €ace 0 Asup ext.coc (T — Timp) voe voe vvv vor v ene. (36)

Donde:

kj

Orag:  Calor perdido por Radiacion, en P

T, Temperatura en la superficie de aislamiento, en °C

Tamb: Temperatura en la superficie de aislamiento, en °C

€ Emisividad del acero Inoxidable, en m”:c
o: Constate de Stefan-Boltzmann, 5.669 x 1078 mg"m

Asup.ext:Area de la superficie exterior de la cocina.
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Flujo de calor y Vapor requerido por las cocinas
El calor total requerido en las cocinas se determina mediante la siguiente ecuacion:
Q Coc.Total — q Coc.Pescado + Qconvec + Qrad = = =r wee oee e s (37)

Donde:

. . k
Qcoctota:  Calor Total requerido en las cocinas, en é

El calor total requerido en las cocinas es el equivalente de la energia entregada por el
vapor, asi igualando ecuacion 24 con la 37 tenemos.

. _ Q Coc.Total __ q Coc.Pescado + Gconvec T Qrad 38
Myep =7 = P cer e eee e e - (38)
fg pre.ope fg pre.ope
Donde:
. . . k
My g, . Calor Total requerido en las cocinas, en 79
_ . . . . k]
hsg pre.ope:  Entalpia de Evaporizacion a la presion de trabajo, en P

Flujo masico de combustible equivalente en las cocinas:
Para determinar el flujo masico de combustible equivalente, usaremos la formula de

la eficiencia de calderos por el método directo, despejando el flujo de combustible

tenemos:
. QCoc.Total
m, = P (1
€ Nequa X PClgy X 4.18 (39)
Donde:
3
m, . Masa de combustible — gas natural, en mT

. . k
QcocTotal - Calor Total requerido en las cocinas, en é

neaa . Eficiencia de los calderos, en %

kCal
m3

PCI;y : Poder calorifico inferior del gas natural, en
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2.5.2. BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN LOS EQUIPOS DE SECADO A

VAPOR INDIRECTO
El area de secado tiene tres etapas, las dos primeras es secado a vapor indirecto y la

ultima etapa es a través de aire caliente.

TORTA
INTEGRAL

Agua
'é Evaporada
secador
Rotalisk

Y Agua

) g~ * Evaporada
¥ Secador

Rotatubos

SCRAP 2 l

Agua
Evaporada
Secador Aire
caliente

HARIMA

Figura 12: Diagrama de flujo de area de secado de la empresa Copeinca Chancay.
Fuente: Elaboracién Propia.

a. Balance de Materia
a.l. Calculo de la harina Producida
Para el célculo de la harina producida, utilizaremos el ratio de produccién de harina,
asi tenemos:

Vplanta

Myaring = —————— e vee vee vee vee wee s (40
Harina ratioHar ( )

34



Donde:

. . TON

Myaring - Harina Producida, en —
. TON
Vreanta . Velocidad de planta, en -

a.2.  Determinacion de los sélidos grasos
Los solidos grasos, se determina mediante las siguientes ecuaciones:

%SG haring = 100 — %Hyaring o e vee eoe eoe e (41)

0, . Y .
/OSGHarma * Mygrina

SGHarina = 100 v eee e (42)
%SGscrapz = 100 = %Hgrap 2 oo ov woevoe eee voe - (43)
_ SGHarina
S%"”z_ﬁw%wwy )"mmmmm“m@
100
%SGscrap1 = 100 = %Hgrap 1 oo ev eosvoe eee woe - (45)
_ SGHarina
SGSC‘rap 1 %SGSC—,«-ap 1/ eae sus ses wus wes sau s (46)
( 100)
_ SGHarina
SGTI - (%SGTI/ ) Men mEs mmE owas www omm s (48)
100

Donde:

My .ring: Harina producida, en 7

%Hqring - POrcentaje de humedad en la harina, en %

%SG haring - POrcentaje solidos grasos en la harina, en %
SGyarinag - Solidos grasos en la harina, , en %

%Hgcrqp 2 - POrcentaje de humedad en el scrap 2, en %
%S Gscrap 2 - POrcentaje solidos grasos en el scrap 2, en %

. t
SGserap 2 - Solidos grasos en el scrap 2, en -

35



%Hgcrqp 1 - POrcentaje de humedad en el scrap 1, en %

%SGserap 1 - POrcentaje solidos grasos en el scrap 1, en %
. t
SGserap1 - Solidos grasos en el scrap 1, en -

%Hr; : Porcentaje de humedad en la torta integral, en %

%SGy : Porcentaje solidos grasos en la torta integral, en %

SGy; : Solidos grasos en la torta integral, en %

a.2. Determinacion del agua evaporada en cada equipo de Secado a Vapor
Indirecto:
Basados en el Flujo de proceso de secado (Figura N°12), el agua evaporada en cada

equipo de secado se determinard mediante las siguientes ecuaciones:
MEgya Rth — SGScrapl - SGScrapZ faa aee res e ees ee s (49)

MEgpa Rtd = SGTL - SGScrapl Pen ee wee wae es e (50)
Donde:

. , . k
Meparep . FIUjO Mésico de agua evaporada en Secador Rotatubos, en ~229%4

. , - . k
Mevq rea . FlUjo masico de agua evaporada en Secador Rotadiscos, en ~2=222

a.3.  Determinacién del vapor de agua requerido por cada equipo de Secado a
Vapor Indirecto:

Para poder determinar el flujo de vapor de agua requerido por los equipos de vapor,

haremos uso de la eficiencia térmica del equipo la cual es suministrada por el

fabricante y se refiere a la cantidad de vapor de vapor necesaria para evaporar un

Kilogramo de agua, matematicamente se expresa de la siguiente manera:

Consumo de vapor

fiTérmica = Capacidad de Evaporacion
Reordenando tenemos:

mvapor = mevapor X N TErmica »+e wve wre wvr vee vees (51)
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2.5.3.

Donde:

kg vapor de agua
h

Myapor - Flujo vapor requerido por equipo de secado, en

. . k .
Mevapor - FIUjo de agua evaporada por equipo de secado por, en M
kg vapor de agua

kg agua evap.

Nrermicas  EfiCiencia térmica por equipo de secado por, en

a.4.  Determinacion del flujo de calor requerido por cada equipo de Secado a
Vapor Indirecto:

Para poder determinar el flujo energético en forma de calor requerido por cada

equipo de secado basta con multiplicar el flujo de vapor que ingresa por el calor

latente del vapor saturado a la presion de trabajo.

Consumo de Energético = Mygpor X hsg «. v v (52)
Donde:
Myapor ©  FIUjo vapor requerido por equipo de secado, en <2 mpo:lde e
hsg Calor latente (entalpia de vaporizacion) del vapor de agua a la presion

de trabajo, en Lk
kg

BALANCE DE MASA Y ENERGIA EL PAMA

El tratamiento PAMA se divide en 3 etapas, descritas a continuacion:

- Primera Etapa: Recuperacion de Sanguaza de pozas y solidos mayores a 0.3 mm
en Agua de Bombeo. Los equipos de esta primera etapa son llamados filtros

rotativos.

- Segunda Etapa: Recuperacion de grasas disueltas de los remanentes de la primea

etapa, esta grasa recibe el nombre de espumas.

- Tercera Etapa: Recuperacion de solidos y grasas de los remantes de la segunda
etapa. EI método de recuperacion consiste en remover coagular y flocular los
remanentes de agua de rebombeo, haciendo que floten en la superficie y

recuperandolos con una torta en un “clarificador”
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En el PAMA, solo las espumas necesitan calor, por ende solo estas seran objeto de
estudio en la Tesis.

. Proceso de Recuperacion de Espumas

Como se habia mencionado anteriormente, luego de quitar los s6lidos mayores a 0.3
mm del Agua de rebombeo y de la sanguaza, este liquido remanente es enviado a un
equipo llamado Trampa de Grasa para extraccion de grasas del agua de bombeo en

forma de espuma.
a.l. Trampa de Grasa

La trampa de grasa es un tanque rectangular con un fondo inclinado lo hace que los
solidos se precipiten y la grasa en forma de espuma se ubique en la superficie, esto
sucede cuando el agua de rebombeo es circulada por la trampa de grasa a una baja
velocidad lo que hace un flujo laminar facilitado asi el ascenso de la grasa (espuma)
a la superficie. La Planta Copeinca Chancay cuenta con dos trampas de grasa

a.2. Celda DAF

Luego de pasar por la trampa, el agua de rebombeo es enviado a la Celda DAF, el
cual es un equipo que tiene un sistema de inyeccion de burbujas, las cuales son
inyectadas cuando el agua de rebombeo circula a baja velocidad por la Celda DAF.
El motivo de la baja velocidad es conseguir un flujo laminar para que asi, las
burbujas de aire generadas puedan adherirse a las grasas y sélidos disueltos,
generando nuevamente espumas en la superficie. La Planta Copeinca Chancay cuenta

con solo con una celda DAF.
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Figura 13: Celda DAF de la planta Copeinca Chancay.
FUENTE: Elaboracion Propia
a.3. Coagulacién de Espumas

Luego de ser recuperadas de la trampa de grasa y celda DAF, las espumas pasan un
proceso de coagulacion, proceso en el cual se eleva su temperatura hasta los 95 - 100
°C.

La espuma es enviada a 3 tanques, llamados Precoaguladores, donde la espuma es
calentada, afiadiéndole vapor de forma directa, desde la temperatura ambiente hasta
los 70 °C.
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Figura 14: Precoaguladores de la panta Copeinca Chancay.

Fuente: Elaboracion Propia

Una vez alcanzados los 80 °C, la espuma pasa desde los precoaguladores a un tanque
coagulador, el cual es un pequefio tanque al cual se inyecta vapor flash de forma

directa para asegurar que la espuma alcance los 100 °C.

Figura 15: Tanque coagulador de la planta Copeinca Chancay.

Fuente: Elaboracién Propia
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b. Balance de Masa
En la figura 16 se muestra el volumen de control de Intercambiadores de calor
(coaguladores) del PAMA.

VAPOR

ESPUMA ;
—_—

ESPUMA MIX
—p>

Figura 16: Volumen de control para los intercambiadores de calor directo del area de
PAMA de la empresa Copeinca Chancay.

Fuente: Elaboracion Propia

Mmix = Mespuma T Muapor calent esp -+ +e= +ee ve 1ne - (53)

Donde:

. , - k
M mix.  flujo masico compuesto por espuma y condensado, en 7“"

. i kg
M espuma; FIUJO Masico de espuma, en ~

. . k
M vap cal espuma: FIUjO Vapor que ingresa para calentar la espuma, en Tg

c. Balance de Energia
El calor requerido por los equipos térmicos es igual al calor necesario para el
calentamiento de la espuma mas las pérdidas por conveccién y radiacion,

matematicamente se expresa de la siguiente forma:

Q X.Total — Q Cal espuma + Qpérdidas AR L))

Donde:

. k
Q xTorai:  Calor Total requerido en el coagulador y/o precoaguladores, en é

. kJ
Qcal espuma: Calor necesario para calentar las espumas, en o

Qpeérdidas:  Calor perdido al ambiente por radiacion y conveccion, en é
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c.l. Calor Necesario para calentar la espuma

A partir de la ecuacidn xx, obtenemos la siguiente ecuacion para el célculo:

Q Cal espumas = Mespuma. X CPespumas X (Tr = Ti) wev evs ov eve v eee (55)
Donde:
. . k
Qcal.espumas: ~ Calor requerido para el calentamiento de la espuma, en é
. . . £ - kg
Mespuma. - FIUjO masico de espuma, en ~
) ces kJ
Cpesjuma - Calor especifico de la espuma, en P

T fespuma : Temperatura final de la espuma, en °C

Tiespuma : Temperatura inicial de la espuma, en °C
c.2.  Calor Perdido por conveccion y Radiacion

El calor perdido por Conveccion y Radiacién para los tanques coaguladores se

determina mediante la siguiente formula

Qperaidzo = A X U(Tiniciar — Trinat) « «or wov vor wee o0 (56)
Donde:
Qperdido: Calor perdido por conveccion y radiacion, en%
A: Area de Transferencia de calor, en m?
U: Coeficiente Global de Transferencia de Calor, en hockfmz
Tinicial: Temperatura inicial del aire, en °C
Tsinal Temperatura Final del aire, en °C

Determinacion del Coeficiente Global de Tranefrencia de Calor:

U = 84 + 006(Tals - Tinicial) TR (57)
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2.6.
2.6.1.

Donde:

Tinicial Temperatura inicial en el equipo, en °C

Taisl: Temperatura en el aislamiento, en °C

RECUPERACION DE VAPOR CONDENSADO

VAPOR FLASH

Si se tiene condensado caliente o0 agua hirviendo, presurizados, y esta se libera a una
presion inferior, un porcentaje de esos liquidos se vuelven a evaporar, a este vapor se

le asigna el nombre de Vapor Flash o Vapor Secundario. (Armstrong, 1998)

'
T(*C)

A\
2 N~

5 (Kilkg®C)

Figura 17: Formacién de vapor flash a partir de la caida de presion del vapor
Condensado.
FUENTE: Elaboracién Propia

El % de vapor flash generado (a partir del flujo condensado a alta presion) puede ser

calculado de la siguiente manera. (Armstrong, 1998)

hey — R
F=L"TT2 .. (58)

hrgo
Donde:

P re- ., ., k
hi:  Entalpia especifica del condensado a la presion 1 (mayor presion), en é

kJ

h¢, Entalpia especifica del condensado a la presion 2 (menor presion), en Yo
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2.6.2.

kJ

hiz  Entalpia especifica del condensado a la presion 2 (menor presion), en Yo

SALIDA DE VAPOR FLASH

-
I —

INGRESO DE
CONDENSADO

SALIDA DE
CONDEHNSADO

Figura 18: Volumen de control de tanque flash.
FUENTE: Elaboracion Propia

A partir de la figura 18, aplicando la primera de la termodinamica podemaos tener la
siguiente ecuacion:
My = My + M3 v cer vee v er e . (59)
Donde:
m;:  Flujo de ingreso de condensado al tanque flash, en kg/h
m,  Flujo de salida de vapor flash al tanque flash, en kg/h

ms:  Flujo de salida de condensado al tanque flash, en kg/h

TANQUE FLASH

También Ilamados tanques de revaporizado, sirven para separar el condensado del
vapor flash.

Los tanques flash pueden ser fabricados con un tubo largo gran diametro, al que en
los extremos se le colocan. La salida del vapor se debe de tener en la parte superior,
y la descarga del condensado en la parte inferior. La entrada del condensado debe de

estar 150 - 200 mm mas arriba que la descarga de condensado.
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La dimension més importante es el didmetro interior. Esta dimension es critica, ya
que un tamafo adecuado ayuda a que la velocidad de mezcla no sea tan baja evitando
asi el acarreo de condensado junto al vapor flash generado. (Armstrong, 1998)

En el calculo de las dimensiones del tanque flash, se recomienda primero determinar
el volumen del tanque flash; el cual debe ser igual o mayor al volumen de la mezcla
que circula por el tanque en un segundo, matematicamente se escribe como:
(Ahlgren, 1991)

Vig = %0%’“ e (60)

Donde:

m;:  Flujo de ingreso de condensado al tanque flash, en kg/h

Vee: Volumen especifico de la mezcla vapor/condensado, en m*/kg
Vro:  Volumen del tanque flash, en m®

Calculo del Diametro del Tanque flash

Conocido el volumen del tanque flash, se procede a calcular el didmetro del tanque

flash mediante la siguiente formula:

4 X Vrg
Droge [/ i ee v eee e (61
ro- | o (61)
Donde:

D1q: Diametro de tanque flash, en m.

vw:  Velocidad de la mezcla en el interior del tanque flash, en m/s

Vro:  Volumen del tanque flash, en m®

El valor de V,, es importante debido a que de este depende el arrastre de condensado
en el vapor flash, se recomienda una velocidad de mezcla de 0.6 m/s para una éptima
separacion de vapor y agua. Una velocidad de mezcla baja acarrea un tanque flash de
mayores proporciones y por ende mayores costos, por lo que se fabrican tanques
flash de menor tamafio que permiten velocidades de mezcla maxima de 3 m/s.
(Ahlgren, 1991)

El tiempo ha demostrado que a una velocidad del vapor dentro del tanque de 3 m/s se

tiene una buena separacion del vapor flash y condensado. (Armstrong, 1998)
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Con la siguiente ecuacion se puede calcular la velocidad méxima de mezcla, si se

disefia los tanques con una velocidad superior a esta, se presentara problemas por
arrase de condensado. (Wankat, 2008)

Donde:

Vmax mez:
Pf:

Pg-

Ktanq:

/pf ~ Pg
Umaxmez = ktanq —p
g

Velocidad maxima de mezcla, en ft/s

Densidad del liquido saturado, en kg

m3

. k
Densidad del vapor saturado, en m—gg

e (62)

Constante empirica que depende del tipo de tanque.

Si bien King €s una constante empirica, Blackwell (1984) ajusto esta constante a la

siguiente correlacion: (Wankat, 2008)

Ktang = exp(A + BIn Fp, + C(InFy,)? + D(InFp,)? + E(InFp)*) ..... ... (63)

Donde:

my ’pg
Frpp=— |— .
v M/v pf

m¢:  Flujo de liquido, en kg/h

mg:  Flujo de vapor, en kg/h

Las constantes son:
A= -1.877478097
B=-0.8145804597
C=-0.1870744085
D=-0.0145228667
E=0.0010148518

.. (64)

El valor que se obtiene tipicamente de Kta,q va de 0.1 a 0.35
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b. Célculo de la Altura del Tanque de Vapor Flash

La altura total del tanque flash viene dada por 3 alturas, tal y como se muestra en la

1

figura 19.

T [
hv o ) -»
Boquilla _L—_— )
de enfrada ] T
h¢
- A Nivel
hL Liquido! e
X
L

Figura 19: Medidas de un Tanque de vapor flash.
FUENTE: Wankat (2008)

H=H,+Hg+Hy.oeeeeee eue .. (65)
Donde:
H: Altura total de Tanque Flash
H.:  Profundidad del liquido
He:  Altura intermedia del tanque flash
Hy:  Altura del tanque arriba de la tuberia de ingreso de vapor flash.

La profundidad del liquido (H, ) se calcula mediante la siguiente ecuacion:

‘/7"6‘5
H =———. i ie v . (66
L T X DTQ2 ( )

4

Donde:
D1q: Diametro de tanque flash, en m.

Viese:  Volumen de reserva de condensado que se desee, en m?
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2.6.3.

La altura intermedia del tanque flash (Hg ), viene dada por la siguiente expresion:

DTQ
Hp = 03048+ —> o (67)

Donde:

D1q: Diametro de tanque flash, en m.

De igual manera para la Altura del tanque arriba de la tuberia de ingreso de vapor
flash (Hy):

D
H, = 0.9144 +%Q... AR (1:)

Donde:
D1q: Diametro de tanque flash, en m.

Para corroborar unas correctas medidas se tiene que cumplir la siguiente expresion:

3< H <5
DTQ

Si se tiene valores menores a 3, debe de aumentarse el volumen de reserva de
condensado, para asi evitar liquidos, para valores mayores de 5 se deben de
considerar una velocidad de mezcla menor o trabajar con un tanque flash horizontal.
TUBERIAS DE INGRESO Y SALIDA DE VAPOR FLASH

Para calcular el tamafio de tuberia se sigue el proceso matematico basado en la ley de

continuidad, expuesto a continuacion:

4 XmX Vf
D= |[——— L o (69)
T X Uf

Donde:
D: Diametro de tanque flash, en m
m: Masa del fluido, en ks—g

3
Vi Volumen especifico del fluido, en Z‘—g

vi.  Velocidad del fluido, en ?

El volumen especifico de un fluido que se compone de una mezcla

vapor/condensado se puede calcular de la siguiente manera:
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2.7.

2.7.1.

2.7.2.

Donde:

3
Vc: Volumen especifico del condensado, en Z—g

3

Vv:  Volumen especifico del vapor, en Z‘—g
F: Porcentaje de vapor flash, en %

Para tuberias de distribucion de vapor saturado seco, la experiencia demuestra que
son razonables las velocidades entre 25 - 35 m/s, pero deben considerarse como el
méaximo sobre la cual aparecen el ruido y la erosién, particularmente si el vapor es
humedo. En lineas de suministro de longitudes considerables, es frecuentemente
necesario restringir las velocidades a 15 m/s si se quieren evitar grandes caidas de
presion. (SPIRAX SARCO)

ELABORACION DE INDICADORES

INDICADOR TERMICO
El indicador térmico es la relacion que compara el consumo de energia con toneladas
de harina producidas. (Chucuya, 2017)

Calor consumido
I.T

Tonelada de harina producida por hora 74)

Donde:

kj

I.T.: Indicador Térmico, en —————
Ton Har Prod

Calor consumido, en kd/h

INDICADOR ENERGETICO

El indicador energético es la relacién que compara el consumo de combustible con
toneladas de harina producidas. (Chucuya, 2017)

mcom

LE= Tonelada de harina producida por hora ™

e (75)

Donde:

kj

I.LE.: Indicador Energético, en ————
Ton Har Prod
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2.7.3.

2.74.

Mcom: Combustible consumido, en m*h

INDICADOR ENERGETICO ECONOMICO

El indicador energético economico es la relacion que compara el costo del
combustible consumido con toneladas de harina producidas. (Chucuya, 2017)

U$ por combustible consumido
I.E.E = - - TN ¢4
Tonelada de harina producida por hora

I.E.E =1.E x Costo
Donde:

U$

I.T.: Indicador Energético, en ———
Ton Har Prod

INDICADOR ENERGETICO AMBIENTAL

Todos los combustibles industriales son combinaciones carbono/hidrogeno y se
disocian en sus componentes antes de quemarse, produciéndose la combustion
siempre en forma basica y elemental: C + O, = CO, y 2H, + O, = 2H,0. (Guevara,
2017)

Se define al Indicador Energético Ambiental como la cantidad de CO, dejado de
emitir al ambiente, cuando se logra una disminucién en el consumo de combustible,

lo podemos calcular matematicamente con la siguiente formula: (Chucuya, 2017)

mGN ahor. X (FE COZ/GN) X PGN

IEA = 500 e e (77)
Donde:

IEA: Toneladas de CO, dejados de emitir

Magna Ahor Flujo masico de Gas Natural Ahorrado, en st

FEco2en: factor de emisiones de carbono por el Gas Natural Peruano, en %
PGN: Densidad del gas natural, en % (0.735 %)

Los factores de emisiones para los distintos combustibles, se pueden encontrar en

diferentes bibliografias. Si bien se puede encontrar un factor de emisiones de
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2.7.5.

carbono por el Gas Natural en la web, esta informacion corresponde a un Gas
Natural de Europa y/o otras localidades, gas natural que presente caracteristicas
diferentes al gas Natural Seco Peruano, por lo se procedera a determinar el factor de
emisiones de carbono por el Gas Natural Peruano, haciendo uso de una ecuacion
estequiométrica.
El gas natural peruano presenta las siguientes caracteristicas:(OSINERMING, 2015)
- Composicidn del gas Natural Peruano: 90% metano — 10% etano.
- Gravedad especifica: 0.6
Con estos datos presentamos la siguiente ecuacion estequiométrica:
(0.9CH, + 0.1C,Hg ) + a(0,210, 0,79 N,) = b CO, + c H,0 + d N,
De esta ecuacion solo nos interesa calcular el valor de b, el cual es:

09x1)+(0.1x2

09X +(01x2) _
1

Calculado el valor de b, procedemos a determinar el factor de emisiones de carbono

por el Gas Natural Peruano:

FE COLJGN 1.1(12 + 32) _ 575 K9 €0
2/GN = 09(12+4) +0.1(24+6)  ~'~ KgGN

e (78)
Donde:

FE CO,/GN : Factor de emisiones de carbono del Gas Natural Peruano, %

REDUCCION DEL CONSUMO DE COMBUSTIBLE
La reduccion en el consumo de combustible de la planta es igual a la variacion o
reduccion del Indicador energético de la planta (ratio de combustible de planta) y

esta se evaluara de la siguiente manera:

AI EPlanta = I EPlanta —_ AI ECOC - AI EPAMA fre e e (79)

Donde:
3
Al Epjanta. Variacion del consumo de combustible de la planta, en ————
Ton Har Prod
I.Eplanta.: Ratio de combustible de planta sin sistema de vapor flash, en
m3
Ton Har Prod

o1



2.8.

2.8.1.

2.8.2.

ALEcqc.: Variacion del Indicador energético en el area de coccion por

m3

influencia del sistema de vapor flash, en ———
Ton Har Prod

ALEpama..  Variacion del Indicador energético en el area del PAMA por

m3

influencia del sistema de vapor flash, en —
Ton Har Prod

FUNDAMENTOS DE LA INGENIERIA ECONOMICA

La ingenieria econémica consiste en un conjunto de técnicas de analisis para la toma
de decisiones de decisiones financieras en el aparato industrial. (Baca, 2007)
La ingenieria econdmica ofrece conocimientos basicos para una adecuada toma de
decisiones, teniendo como fin principal la rentabilidad y las oportunidades de
inversion. (Garcia, 2011)
VALOR ACTUAL NETO
El valor actual neto es una técnica que consiste en calcular el valor de futuras
cantidades monetarias en su equivalente del presente, se usa la siguiente ecuacion
para su calculo: (Baca, 2007)

FNE 4 FNE , FNE ,

VAN =-I+ it @ Tt aapn o @0
Donde:
VAN: Valor Actual Neto
I: Inversion Inicial
FNE: flujo neto de efectivo del afio n, que corresponde a la ganancia neta

después de impuestos en el afio n.
i Tasa minima aceptable de rendimiento (12%)
TASA INTERNA DE RETORNO
Es una tasa que nos garantiza la recuperacion de la inversion con el paso del tiempo,
midiendo la rentabilidad del proyecto, se calcula dandole un valor de cero al VAN.
(Garcia, 2011)

VAN =0= -1+ —NE2 | FNE, FNEx e (81)
(1+TIR)! (14 TIR)? (1+ TIR)"
Donde:
TIR: Tasa Interna de Retorno
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2.8.3. PAYBACK
Es una técnica que tiene por objetivo hacerse una idea aproximada del tiempo que se

tardard en recuperar la inversion inicial en funcién a los ingresos por ahorros

obtenidos.

P et (82)
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CAPITULO III:
MATERIALES Y
METODOS

54



3.1.
3.1.1.

3.1.2.

MATERIALES
SUSTANCIAS

Se tiene las siguientes sustancias que se estudiaran para el analisis:

Materia Prima: Engraulis ringens.
Sanguaza.

Scrap de equipos de secado.
Licores del PAMA.

Harina de Pescado.

Gas Natural Peruano.

Gases de Combustion de calderas.
Vapor saturado.

Vapor flash.

Condensado.

EQUIPOS E INSTRUMENTOS DE MEDICION

Instrumentos Instalados en el Proceso

TermoOmetros industriales bimetalicos: Para registrar temperaturas en los
diferentes puntos del proceso.

Mandmetros estdndar inundado con glicerina: Para registrar la presion de
operacion de los equipos a analizar.

Equipo de analisis de Gases de combustion: Instalados en cada una de las
Calderas, para registrar la concentracion y temperatura de los gases de
combustion y del ambiente. (El equipo incluye analizador de gases, termdmetros,
PLC y pantalla tactil).

Instrumentos Adicionales

Termometro infrarrojo con laser marca SKF: Para medir la temperatura en las

superficies.
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C. Equipo del Departamento de Control de Calidad

3.1.3.

3.2.

Se dispuso del laboratorio de control de calidad para poder determinar las
propiedades de la materia prima, sanguaza, scrap del proceso y licores del area
PAMA.

- Balanzas de precision eléctrica

- Balanza infrarroja para humedad

- Centrifugas

- Reactivos

- Estufas

- Probetas

FORMATOS

Los datos de operacion de equipos y procesos se muestran en los siguientes formatos,
adjuntos en los anexos N°02, N°03 y N°04.

- Formato reporte diario de produccion
- Formato control de proceso — area de Cocinado

- Formato control de proceso — area de secado

METODO DE INVESTIGACION

El método de la investigacion es el conjunto de procedimientos I6gicos con los
cuales se plantea el problema cientifico y se pone a prueba la hipotesis y los
instrumentos del trabajo de investigacion. Se tiene 3 métodos, uno de los cuales es el
Método Descriptivo, que se caracteriza porque se enfoca definir las caracteristicas
fundamentales de la muestra de estudio, utilizando criterios sistematicos que permitan
poner en manifiesto su estructura o comportamiento; los otros dos métodos son:
Método Explicativo y el Método Exploratorio. (Guevara, 2017)

El método de la investigacion es del tipo descriptivo, pues la preocupacion principal
de esta investigacion radica en describir en cuanto influye un sistema de vapor flash
en la reduccion del consumo de combustible; este vapor flash se ha de recuperar de
los condensados de los equipos de secado a vapor, este vapor generado sera
aprovechado en las chaquetas de la cocinas para la coccion de la materia prima

(anchoveta) y para suministrar energia térmica al area de PAMA.
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3.3. METODOLOGIA DE LA INVESTIGACION
La presente investigacion se realizd en diferentes fases, las cuales fueron:
A) La fase de campo consiste en el reconocimiento de planta y proceso en general,
luego del sistema en particular a estudiar. Se realizard un estudio de los modos de
operacion de las areas de interés, asi como entrevistas con los operadores de la planta
y se recopilard la informacion técnica pertinente para el estudio.
B) Desarrollo del procedimiento para determinar el ahorro de combustible, tal como

se explica en el diagrama de flujo de la siguiente figura 20

BCado para ia PauUCCIO el Co D ae Cco DLIS DIE

Ststema de Vapor Consumo combustible
Flash

Balance Energético v
consumo de
combustible sin
sistema da vapor flah

Disefio del Sistema de
Vapor Flash

Balance Energético v
consumo de
combustible con
sistema de vapor flash

Cumniificacién de fa vasiacidn dal
Consumo de Combustible

Bviuncndo_mudn Anilisis Econém Anilisis Ambiental

Figura 20: Diagrama de la metodologia aplicada para la determinacién de la
reduccién de combustible

Fuente: Elaboracion Propia
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3.3.1. CONSIDERACIONES DEL PROCESO

Se considera lo siguiente:

- Laproduccion de planta en su maxima capacidad es de 168 Ton/h.

- La Capacidad de 168 Ton/h viene limitada por la capacidad de procesamiento de
las prensas.

- Al tener todas las cocinas la misma capacidad, para una velocidad de 168 Ton/h,
se considera que cada cocina procesa 42 Ton/h.

- El producto final (harina de pesado) tiene una humedad final promedio de 7.43.

- Las calderas solo trabajan a gas natural y tienen una eficiencia promedio de

- Las calderas trabajan a fogueo alto para una produccion de 168 Ton/h.

3.3.2. CONSIDERACIONES DE LA GENERACION DE VAPOR FLASH Y
APROVECHAMIENTO DE LA ENERGIA DISPONIBLE

Para la generacion de vapor flash se tendré en cuenta las siguientes consideraciones:

- Se instalara un tanque de produccién de vapor flash para los secadores rotadiscos
y uno para los secadores rotatubos.

- La presion del condesando de los secadores rotadiscos es de 4.5 Barg mientras
que el condensado de los secadores rotatubos es de 5 Barg.

- La presidon de descarga del tanque flash es de 1.4 Barg.

- Se cuantifica el calor disponible en funcion del vapor flash producido, y se
determina el equivalente del calor generado en gas natural.

- En funcién a la cuantificacion del gas natural dejado de consumir, se determina

el ahorro econémico y las toneladas de CO, dejadas de emitir.

3.3.3. CONSIDERACIONES PARA LA EVALUACION ECONOMICA

Se considera lo siguiente:

- La Empresa Copeinca SAC — Chancay tiene licencia para producir 40 000
Ton/afio de harina de pescado.

- Se considera una vida 0til de 10 afios para los proyectos y una tasa de
rendimiento minima atractiva del 12%.

- El precio del gas natural puesto en planta es de 0.4163 USD/Sm?®
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3.4. INVENTARIO DE EQUIPOS DE GENERACION DE VAPOR, COCCION,
SECADO E INTERCAMBIADORES DE CALOR DEL AREA DE PAMA

3.4.1.

GENERADORES DE VAPOR

Se trata de calderas tipo pirotubulares de 4 pasos con quemadores duales (gas natural

y Petroleo Bunker) de tipo modulante, que modulan el fogueo ya sea en forma

automatica o manual, en funcion de la presion de vapor que esta fijada entre 90 psi

(minimo) y 120 psi (maximo). Los quemadores cuentan con un sistema mecanico de

varillas y levas que es posicionado por un modutrol para mantener una relacion aire-

combustible (exceso de aire) mas 0 menos constante en todo el rango de fogueo del

guemador.

Cuadro 3: Lista de calderos pirotubulares de la planta harinera Copeinca Chancay.

Calderos Marca Modelo Combustible P(oéel_rlls;a
Caldero N°1 pisTRAL | D000 | GAs/R-500 900
Caldero N2 o | e s | GAS/R-500 800
Caldero N°3 LN sy | GAS/R-500 1200
Caldero N°4 o oan | sy | GAS/R-500 1200
Caldero N°5 JOISTON | PETA I | GAS/R-500 1000
Caldero N°6 IOISION | FEIA | GAS/R-500 1500

FUENTE: Elaboracion Propia
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3.4.2. COCINAS
Copeinca SAC-Chancay, cuenta con las siguientes cocinas:

Cuadro 4: Lista de cocinas de la planta harinera Copeinca Chancay

Datos Cocina N°1 Cocina N°2 Cocina N°3 Cocina N°4
Marca ATLAS FIMA | ATLAS FIMA FABTECH FABTECH
Modelo AF-50 AF-50 C1-11616-30-1S C1'11f816'30'
Tipo Mixto Mixto Mixto Mixto
Rpm 5 5 5 5
Radio Del Cocina

1690 mm 1690 mm 1760 mm 1760 mm
Longitud Del
Cocina 1288 mm 1288 mm 1470 mm 1470 mm
Superficie De 47 m? 47 m? 65 m? 65 m’
Calefaccion Estator
Superficie De 113 m? 113 m? 125 m? 125 m?
Calefaccién Rotor
Capacidad
(Tmp/H) 50 50 50 50

FUENTE: Elaboracion Propia
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3.4.3. SECADORES DE VAPOR INDIRECTO

Copeinca SAC-Chancay, cuenta con las siguientes Secadores de Vapor del Tipo
Indirecto:

Cuadro 5: Lista de secadores rotadiscos de la planta harinera Copeinca Chancay.

Datos Secador Secador Secador Secador
Rotadiscos N°1 | Rotadiscos N°2 | Rotadiscos N°3 | Rotadiscos N°4

Marca FIMA FIMA FIMA FIMA
Modelo ADD-1968 ADD-1968 ADD-1968 ADD-1968
Humedad Ingreso 52-55 52-55 52-55 52-55
(%)
Humedad Salida 44 - 47 44 - 47 44 - 47 44 - 47
(%)
Reduccién De
Humedad % 8 8 8 8
AREADE
CALEFACCION 355 355 355 355
M2
Rpm Del Rotor 14 14 14 14
Tle_mpo Residencia 12 12 12 12
(Min.)
Presion De Trabajo A_45 A_45 A_45 4_45
(Barg)
Capacidad 3500 3500 3500 3500
(Kg H,0 Evap/Tmp)
Eficiencia Térmica 1.3 1.3 1.3 1.3

Fuente: Elaboracion Propia
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Cuadro 6: Lista de secadores rotatubos de la planta harinera Copeinca Chancay

Datos

Secador Rotatubos

Secador Rotatubos

Secador Rotatubos

N° 1 N° 2 N° 3
Marca HAARSLEV HAARSLEV HAARSLEV
INDUSTRIES INDUSTRIES INDUSTRIES
Modelo RTD 3522-22 RTD 3522-22 RTD 3522-22
Presion de méaxima
(Barg) 6 6 6
Presion de trabajo 4_5 4_5 4_5
(Barg)
Peso Tambor ( Ton) 100 100 100
Area de calefaccion m? 1758 1758 1758
Diametro exterior
35 35 35
(M)
Longitud del Tambor
22 22 22
(M)
N° Tubos 192 192 192
Dimensiones de tubos L=22m L=22m L=22m
$114.3x3.06 $114.3x3.06 $114.3x3.06
Inclinacion 1.53° 1.53° 1.53°

Potencia De Motor

110 KW (150 HP)
(3x440 V, 60 Hz)

110 KW (150 HP)
(3x440 V, 60 Hz)

110 KW (150 HP)
(3x440 V, 60 Hz)

Rpm 7 / !
Capacidad de

Evaporacion 8000 8000 8000
(Kg H20 Evap/H)

Consumo nominal de 16000 16000 16000
vapor (Kg vapor/H)

Flujo Extraccion Vahos 9900 9900 9900

(M°/H)

FUENTE: Elaboracién Propia
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3.4.4.

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE PAMA
Copeinca SAC-Chancay, cuenta con las siguientes Intercambiadores de calor en el

area del PAMA.

Cuadro 7: Intercambiadores de calor en el area del PAMA.

Calentamiento.

Datos Pre coagulador | Precoagulador | Pre coagulador Tanque

1 2 3 Coagulador
Marca Fab. Nacional Fab. Nacional Fab. Nacional Fab. Nacional
;I;\itF:e c;clia)r‘;bia dor IC a vapor Directo | IC a vapor Directo | IC a vapor Directo ICD?rzgfoor
g"gr?/ﬂ?ad 45 4.2 45 14
g 2 2 <
lfnr;‘f’(ergt)“ ra 80 80 80 100
Tipo De Vapor Vapor Vivo Vapor Vivo Vapor Vivo Vapor Flash
Tiempo De Continuo Continuo Continuo Continuo

FUENTE: Elaboracion Propia
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3.5. CIRCUITO DE VAPOR Y CONDENSADO DE LA PLANTA COPEINCA

CHANCAY
3.5.1. CIRCUITO DE VAPOR SIN SISTEMA DE VAPOR FLASH
El circuito de vapor sin el sistema de vapor flash se muestra en la figura 21.
— -

|’\3\_| —_— .| Condensado a Alta presidn regresa
- — Q4jl al tanque de condensado, el
'iz,,:' | cambio sibito de presién genera

venteo de vapor flash.

Vapora alta
presion
- Condensado
45 Barg 4.5 Barg
) — -
I 4Barg -
(1) ' " .
N ] Pr Atmosfi 0 Bar,
. e —
¥ Mayor Consumo de Combustible.
_ ¥ Perdida de agua blanda
- ¥ Mayores costos de Produccidn
Flujo de Gas Natural ‘ /' Mayor Emisién de gases de
efecto invernadero
Condensado

2 Barg

2 Barg

Fuente: Elaboracion propia

) Y

Condensado

) Y

INTERCAMBIADORES DE CALOR
DE TRATAMIENTO DE LICORES

Figura 21: Diagrama del sistema de vapor Flash sin la implementacion del sistema de vapor
flash.
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3.5.2. CIRCUITO DE VAPOR CON LA IMPLEMENTACION DEL SISTEMA DE
VAPOR FLASH

El circuito de vapor con la implementacion del sistema de vapor flash se muestra en
la figura 22.

(1) EEINL -

4.5 Barg

TANQUE DE CONDENSADO
LEYENDA
—lp Vapor a alta Presidn —ly Condensado a alta Presion
> apor Flash — Condensado a baja Presidn

Figura 22. Diagrama del sistema de vapor Flash sin la implementacion del sistema de vapor
flash.

Fuente: Elaboracién propia
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CAPITULO IV:
RESULTADOS Y
DISCUSIONES
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4.1.

DETERMINACION DE LA EFICIENCIA DE LAS CALDERAS

Para la evaluacion de la eficiencia de las calderas se ha evaluado siguientes
parametros que resultan cruciales para un proceso de combustion y que influyen
grandemente en la eficiencia térmica de una caldera.

- Exceso de aire (reflejado por la concentracion de oxigeno de chimenea).

- Temperatura de gases.

- Opacidad de humos (reflejado por el indice de Bacharach).

En la Cuadro N°8 se muestran los resultados de las mediciones realizadas en las
cinco calderas operativas de la planta quemando gas natural, con respecto a los
parametros antes sefialados.

Cabe sefalar que periédicamente (cada 2 0 3 meses) un técnico externo a la planta
realiza ajustes del sistema de combustion del quemador de cada caldera con la

finalidad de lograr un minimo de exceso de aire.

Cuadro 8: Andlisis de gases y otras mediciones en las calderas

Caldera Caldera Caldera Caldera Caldera Caldera
Variables
N°1 N°2 N°3 N°4 N°5 N°6
Tg Inoperativa 178 174 181 172 179
Ta Inoperativa 27 27 27 27 27
% CO, | Inoperativa 9.5 9.6 10.1 9.7 9.8
% O, Inoperativa 4 3.9 3 3.7 4,8
PCS GN _
5. | Inoperativa 9200 9200 9200 9200 9200
(kCal/m®)
CO (ppm) | Inoperativa 0 0 0 0 0
B Inoperativa 0 0 0 0 0

FUENTE: Elaboracion Propia
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En el Cuadro N°9 se presentan los resultados correspondientes de las eficiencias
térmicas de las calderas. Se incluyen las pérdidas térmicas en porcentaje con

respecto a la energia del combustible.

Cuadro 9: Eficiencia de calderas pirotubulares evaluadas

Pérdida Caldera 2 | Caldera3 | Caldera4 | Caldera5 | Caldera 6
Prom
Pond
Nombre Simb | 800 BHP | 1200 BHP | 1200 BHP | 1000 BHP | 1500 BHP
Calor Sensible |, | ¢ g0 5.36% 5.34% 5.23% 543% | 5.44%
En Gases
VaporDe Agua | | (150 0.16% 0.16% 0.16% 0.16% | 0.16%
En Gases
Inquemados P, 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% | 0.00%
Gaseosos
Inquemados P, 1.27% 1.27% 1.27% 1.27% 127% | 1.27%
Solidos
Conveccién
Paredos Ps 1.05% 1.00% 1.02% 0.94% 1.00% | 1.02%
Radiacion Pe 0.60% 0.67% 0.68% 0.63% 061% | 0.63%
Paredes
p 8.64% 8.46% 8.47% 8.23% 8.47% |8.52%
) 2P
Eficiencia newd | 91.36% | 91.54% | 91.53% | 91.77% | 91.53%
Promedio
Ponderado fcald 91.48%
Eficiencias prom

FUENTE: Elaboracién Propia

Cabe sefalar que para el céalculo de la eficiencia Total del Area de calderas se utilizo

el promedio ponderado basado en la potencia de los Calderos. En la Figura N° 21 se

muestra el diagrama de Sankey que ilustran las energias Utiles y pérdidas de energia

en el Area de calderas de la Planta, el cual se hizo en base a los promedios

ponderados de las 5 calderas operativas.
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GENERADORES DE VAPOR
5700 BHP

Pérdida por vaporde
agua en los gases gases
0.16%

Pérdidas por Radiacidn
0.63%

Pérdidas por Conv eccién

1.02%

Pérdidas por
Inguemados Solidos
1.27%

Pérdidas Calor en los
Gases de Escape

5.44%

Salida de energia Util
producida en el Area de
Generacion de Vapor

91.48%

Figura 23: Diagrama Sankey del area de generacion de vapor

FUENTE: Elaboracion Propia
A continuacion, en la figura 22, podemos apreciar que la caldera con mayor

eficiencia es la caldera N°05 y la de menor eficiencia es la caldera N°02.
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4.2.

4.2.1.

91,90%

Eficiencia por Caldero

91,80%

91,70%

91,60%

91,50%

Efciecnia

91,40%

91,30%

91,20%

91,10%

Caldera 2

Caldera 3

Caldera 4

Caldera 5

Caldera 6 ‘

‘ Seriesl

91,36%

91,54%

91,53%

91,77%

91,53%

Figura 24: Eficiencias maxima y minima de las cinco calderas pirotubulares de

la planta de vapor.

FUENTE: Elaboracion Propia

EVALUACION TERMICA DE LOS EQUIPOS

BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN EQUIPOS DE COCCION

Determinacion del Cp. De la Anchoveta

Para determinar el Cp. De la anchoveta, hacemos uso de la ecuacion N° 13:

Cuadro 10. Determinacion Cp. de la anchoveta

Composicion Composicion M.P (A) Cp.(B) (AX(B)
Avchovsta Perans % @/ko0) | (9/1g70)
Agua 76.94% 4.184 3.219
Grasa 3.56% 2.092 0.074
Sélidos 19.50% 1.339 0.261
Cp. Anchoveta 3.555

FUENTE: Elaboracion Propia
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b. Flujo de calor requerido para la coccion del pescado

Una vez obtenido el Cp de la anchoveta, pasamos a utilizarlo en la ecuacion N°25

para determinar el flujo calor requerido para la coccion de 168 TON/h de pescado

Cuadro 11: Flujo de calor requerido para coccién del pescado

Parametros Simbolo Cocina 1 g Ot‘f’ll 5 Unidad
ocinas

Materia Prima Procesada Mup 42000.00 168000.00 Kg/H

Calor Especifico De M.P Cpanchov 3.555 3.555 kJ / kg.°C

T Coccion Tcoc- 100 100 °C

T Ingreso De Anchoveta T ing anchv 15 15 °C

Calor Coccion Del

Pescado Q coc. 12690373.25 | 50761492.99 | kJ/h.

FUENTE: Elaboracion Propia

c. Flujo de Calor Perdido por Radiacion
Se determina el calor perdido por radiacion, mediante la ecuacion N°36:
Cuadro 12: Flujo de calor perdido por radiacién
Parametros Simbolo | Cocina 1l | Cocina 2 | Cocina 3 | Cocina4 | Unidad

Radio de la cocina R 1.69 1.69 1.76 1.76 m
Longitud de la cocina L 12.88 12.88 14.70 14.70 m
Temperatura de T ai 35 40 35 39 °C
aislamiento

Temperatura exterior o
superficie cilindrica T extoares %9 % I 100 ¢
Temperatura ambiente T amb 20 20 20 20 °C
Area superficie Awpal | 15470 | 15470 | 182.01 | 18201 | m?
cilindrica
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Continuacion:

Avrea las caras A caras 7.50 7.20 7.50 7.26 m?®

Coeficiente emisividad

del acero inoxidable €aceinox | 0.30 0.30 0.30 0.30 )

Coeficiente emisividad - 0.44 0.44 0.44 0.44 i

del fierro

Calor perdido por Q rad 6460 | 5954 | 6076 | 6510 | kJ/h

radiacion en caras fad cares ' ' ' '

Calor perdido por Quisw | 1270 | 2274 | 1494 | 2400 | Kki/h
superficie cilindrica cil

Calor total perdido por | Qs | 7730 | g228 | 7571 | 89.10 | ki/h
radiacion por cocina cocin

FUENTE: Elaboracion Propia.

d. Flujo de calor perdido por Conveccion

Para calcular el Flujo de calor perdido por conveccion utilizamos las ecuaciones 26

al 35. Debido a que se desconoce los flujos de vapor dentro de las cocinas, se

realizard un algoritmo basado en iteraciones, donde tomaremos como punto base una

pérdida de calor de calor por conveccion del 1% (pérdida base o supuesto), del flujo

de calor requerido por las cocinas y se determinara el flujo de vapor requerido.

Cuadro 13: Balance de energia con una pérdida de calor por conveccion base de 1%
Parametros Simb Cocina 1 Cocina 2 Cocina 3 Cocina 4 Unid.
| -

Calor Coceion Q coc. | 12690373.25 | 12690373.25 | 12690373.25 | 12690373.25 | kJ/h
del pescado

Calor perdido

por radiacion en | Q rad cara 64.60 59.54 60.76 65.10 kl/h
caras

Calor perdido

por superficie Q rad cil 12.70 22.74 14.94 24.00 kl/h
cilindrica

Calor perdido

por conveccion | Q cony 634522.53 634522.78 634522.45 634523.12 | kJ/h
1%

Calor total

requerido Q reqcoc | 13324973.07 | 13324978.30 | 13324971.40 | 13324985.47 | ki/h
Cocinas
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Continuacion:

Entalpia
vaporizacion de | Hfgagarg 2108.00 2108.00 2108.00 2108.00 KJ/Kg
vapor a 4barg
Flujo de Vapor | m v 1.76 1.76 1.76 1.76 Kgls
Requerido coci
FUENTE: Elaboracién Propia.
Con el valor del flujo de vapor requerido para las cocinas del Cuadro 13 se procede a
calcular el flujo de vapor que circula por las chaquetas de las cocinas
Cuadro 14: Flujo de vapor requerido por la cocinas en base a una pérdida de calor por
conveccion del 1%
Parametros Simbolo | Cocinal | Cocina2 | Cocina3 | Cocina4 | Unidad
Flujo de vapor
_ Q req coc 1.76 1.76 1.76 1.76 Kgls
Requerido
Superficie )
. S cal est 47 47 65 65 m
Calefaccion Estator
Superficie )
., S cal rot 113 113 125 125 m
Calefaccion Rotor
Flujo de Vapor en M vap
0.5158 0.5158 0.6007 0.6007 kgls
Chaqueta chaquet

FUENTE: Elaboracién Propia.

Con este valor se procede determinar la pérdida de calor por conveccion, siendo esta

la primera iteracion.
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Cuadro 15: Célculo del calor perdido por conveccién - primera iteracion

Pardmetros Simbolo Cocina 1 Cocina 2 Cocina 3 Cocina 4
Sl?rﬂfém Interior del D car 1.400 1.400 1.480 1.480
Eﬁ:&itt? Interior de la D s 1.420 1.420 1.500 1.500
?h':gl‘gtf exteriordela | 5 . | 1.428 1.428 1.508 1.508
g’l's?;“nfgcr’n%"t de Dae 1.59 1.59 1.66 1.66
Longitud de la cocina L 12.88 12.88 14.70 14.70
Presion Vapor P 4 4 4 4
Temperatura Vapor T vapor 146.62 146.62 146.62 146.62
Temperatura de T ais 35 40 35 39
(?(?:chcite}?/tiZ:g del acero Kagero 43 43 43 43
conduntividad fibra vigrio | K o | 0,035 0.035 0.035 0.035
Calor especifico vapor CP vap 2.29 2.29 2.29 2.29
fha;qduﬂtge vapor por m 0.516 0.516 0.601 0.601
Avrea libre de chaqueta A libre 0.017794 0.017794 0.018799 0.018799
Viscosidad Dinamica M 0.000014 0.000014 0.000014 0.000014
Flujo mésico de Vapor Grmax 28.99 28.99 31.95 31.95
NUmero de Reynolds Re 2940074.26 | 2940075.41 | 3423534.43 | 3423538.04
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Continuacién

NUmero de Prandtl Pr 1.03 1.03 1.03 1.03
NUmero de Nusselt (1) Nu 3237 3237 3657 3657
Coeficiente de
conductividad del vapor K vapor 0.000031 0.000031 0.000031 0.000031
Coeficiente Convectivo hi 70.881 70.881 75.797 75.797
Diferencia de AT 112 107 112 108
Temperaturas
Resistencia termica del R, | 00002455 | 0.0002455 | 0.0001905 | 0.0001905
fluido vapor
Resistencia térmica de la R, 0.0000016 | 0.0000016 | 0.0000013 | 0.0000013
chaqueta
Resistencia térmica del Rs 0.0379385 | 0.0379385 | 0.0297069 | 0.0297069
aislante
Calor Perdido por
Conveceion Q perd conv 10523 10052 13440 12958
FUENTE: Elaboracién Propia.
Ahora se procede a repetir el proceso hasta que el valor de la pérdida de calor por
conveccion converja a un valor.
Cuadro 16: Iteraciones para el calculo de las pérdidas de calor por conveccion
Parametros Simb | Cocinal | Cocina2 | Cocina3 | Cocina4 | Unidad |lteracion

Calor perdido
por conveccion 1 | Q perconv | 634522.53 | 634522.78 | 634522.45 | 634523.12 | kJ/h lo
%
Calor perdido

., Q per conv | 10523.128 | 10051.746 | 13439.803 | 12958.176 | kJ/h I
por conveccion
Calorperdido | 110520480 | 10049.215 | 13436.469 | 12954.959| ki/h | I,
por conveccion
Calorperdido | 110520480 | 10049.215 | 13436.469 | 12954.959| ki/h | Iy
por conveccion

FUENTE: Elaboracién Propia.
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Flujo de calor total requerido en las cocinas

El calor total requerido en las cocinas es igual a la suma del calor requerido para la

coccion del pescado y el calor requerido por conveccion y radiacion, empleando la

ecuacion N°37, se tiene:

Cuadro 17: Resultado de flujo de calor total requerido en las cocinas

Parametros Simbolo | Cocina 1 Cocina 2 Cocina 3 Cocina4 |Unidad
Calor Coccién del
Q coc. |12690373.25|12690373.25|12690373.25|12690373.25| ki /h
pescado
Calor perdido por
L, Q rad cara 64.60 59.54 60.76 65.10 kJ/h
radiacion en caras
Calor perdido por
radiacion en la Q rad cil 12.70 22.74 14.94 24.00 kl/h
superficie cilindrica
Calor perdido por
y Qeonv | 10520.48 | 10049.21 | 13436.47 | 12954.96 | kI/h
conveccion
Calor total
Q reqeoc |12700971.03 | 12700504.74 | 12703885.42 | 12703417.31| kI/h

requerido Cocinas

FUENTE: Elaboracion Propia
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Distribucion consumo energia de la zona de Cocinas

Calor perdido por conveccion

Calor perdido por radiacion cilindros

Calor perdido por radiacion en caras

Calor Coccion del pescado

lares

0,000

10000,

000

20000,000

30000,000

40000,000

50000,000

Calor Coccion del pescado

Calor perdido por radiacion en
caras

Calor perdido por radiacion

cilindros

Calor perdido por conveccion

‘ H Series1

50761492,992

250,003

74,380

46961,123

Figura 25: Distribucion del consumo de energia de la zona de cocinas.

FUENTE: Elaboracién Propia

f. Flujo de Vapor total requerido en las Cocinas

La masa de vapor requerido en las cocinas, se determina mediante la ecuacion N° 38:

Cuadro 18: Resultado de vapor requerido del area de coccién

Parametros Simbolo| Cocinal Cocina 2 Cocina 3 Cocina4 |Unidad
Calor total requerido
Cocinas Q reqeoc |13324973.07 | 13324978.30 | 13324971.40 | 13324985.47 | k/h
Entalpia de H, | 210800 | 210800 | 210800 | 210800 |KJ/Kg
vaporizacion a 4barg
Flujo de Vapor
Requerido M vap coci 1.6736 1.6736 1.6740 1.6740 Kg/s
Flujo de Vapor Total
Requerido en el area m e 6.6952 Kgls
de Coccion Total cocl

FUENTE: Elaboracion Propia.
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g. Flujo Masico de combustible equivalente del Area de Coccidn

Mediante la ecuacidon N° 39, se determina el flujo masico equivalente, basado en la
eficiencia del area de generacion de vapor calculado anteriormente.

Cuadro 19: Resultado flujo masico combustible equivalente

Parametros Simbolo Valor Unidad

Calor total requerido por las Cocinas Q Total req coc | 50808778.499 ki/h

Promedio Ponderado de las Eficiencias MNcald prom 91.48 %
Poder calorifico inferior del Gas Natural PCI 8280 kCal/m®
Flujo méasico combustible equivalente M combequ | 1604.744809 m3/h

FUENTE: Elaboracién Propia.

4.2.2. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EQUIPOS DE SECADO A
VAPOR

Segun datos de produccidn se obtiene el siguiente cuadro:

Cuadro 20: Datos de produccién.

Parametros Simbolo Cantidad Unidad
Velocidad de Planta V Planta 168 kg/h
Rendimiento de Harina 1 Harina 4
Humedad torta integral %H 1. 55 %
Humedad Scrap 1 %H scrap1 44.8 %
Humedad Scrap 2 %H scrap2 16.42 %
Humedad harina %H Harina 7.43 %

FUENTE: Elaboracion Propia.
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C.

Determinacion de la Harina Producida
Para determinar la harina producida, empleamos la ecuacion N° 40.

Cuadro 21: Resultado de harina producida

Parametros Simbolo Cantidad Unidad

Harina Producida M Harina Prod 42000 kg/h

FUENTE: Elaboracién Propia

Determinacion de los Solidos Grasos
Para determinar los sélidos grasos, se emplea el intervalo de ecuaciones N° 41 al
N°48

Cuadro 22: Resultado de solidos grasos en etapas de secado

Calculo Harina Producida
% Solidos grasos en la harina 92.57 %
Solidos grasos en la harina 38879.4 Kg/h
% Solidos grasos en Scrap 2 83.58 %
Solidos grasos en Scrap 2 46517.59 Kg/h
% Solidos grasos en Scrap 1 55.20 %
Solidos grasos en Scrap 1 70433.70 Kg/h
% Solidos grasos torta integral 45 %
Solidos grasos torta integral 86398.67 Kg/h

FUENTE: Elaboracion Propia
Determinacion del agua evaporada en cada equipo de Secado
Para determinar el agua evaporada en los equipos de secado a vapor indirecto, se

emplea las ecuaciones N° 49 y N° 50.
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Cuadro 23. Agua evaporada (kg/h) en cada equipo de secado

Parametros Simbolo Cantidad Unidad
Agua evaporada en RT M evap RT 23916.11 kg/h
Agua evaporada en RD ™M evap RD 15964.97 kg/h
Total 39881.08 kg/h

FUENTE: Elaboracién Propia

Determinacién de vapor requerido el los equipos de Secado a vapor

El vapor requerido se calculard en base a la eficiencia térmica de los secadores,

usando la ecuacién 51 tenemos:

Cuadro 24. Resultado de vapor requerido por &rea de secado a vapor indirecto

Cantidad De Agua Eficiencia Térmica Vapor De Agua
Equipo Evaporada (K9 vapor/ Kg H20 Requerido Por Area de
(Kg/h) Evap) Secado (Kg/h)
Mevap RD 15964.97 1.3 20754.46
Mevap RT 23916.11 1.238 29596.18

FUENTE: Elaboracion Propia

Vapor Consumido por Secadores
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Rotadisk Rotatubos

’ M Seriesl 20754,46232 29596,18329

Figura 26: Vapor consumido por los secadores a vapor.

FUENTE: Elaboracion Propia
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e. Determinacion de Consumo energético de los equipos de Secado a vapor

4.2.3.

El consumo energético se calculara en base al calor latente del vapor, usando la

ecuacioén 52 tenemos:

Cuadro 25: Resultado del consumo energético de los secadores a vapor indirecto

Vapor De Agua Requerido -
Equino ) Consumo energético
aap Calor Latente (kl/Ke) Por Area de Secado (Kg/h) (kd/h)
Secadores | 46 49 (2 4.5 Barg) 20754.46 43295597.43
Rotadiscos
Secadores 20596.18
Rotatubos | 2075-77 (2 5 Barg) 61434956.71

FUENTE: Elaboracién Propia

B Secadores Rotadisk

M Secadores Rotatubos

Figura 27: Consumo energético de los secadores a vapor indirecto

FUENTE: Elaboracién Propia

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EL AREA DE PAMA

Determinacién del Calor Especifico de la Espuma de PAMA

Se procede a determinar el calor especifico de la espuma, haciendo uso de la ecuacion

13.
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Cuadro 26: Resultado de calor especifico de la espuma.

Composicion Composicion
. Cp.(B) (A)x(B)
Quimica M.P (A)
Anchoveta % (kJ/kg. °C) | (kJ/kg.°C)

Agua 65.00 % 4.184 2.7196
Grasa 28.00 % 2.092 0.58576
Solidos 7.00 % 1.339 0.09373
Cp. Anchoveta 3.399

FUENTE: Elaboracion Propia

. Evaluacién de los Precoaguladores
b.1. Determinacion del calor necesario para calentar la espuma en los

Precoaguladores

Cuadro 27: Resultado del calor necesario para calentar la espuma en Precoaguladores

Parametros Simbolo e Unidad
coagulador
Temperatura Inicial espuma Tinesp 20 °C
Temperatura Final espuma T fin espuma 80 °C
Materia Prima Procesada M espuma 4 666.67 kg/h
Calor especifico de M.P CP espum 3.40 kl/kg °C
Calor Calentamiento de Espuma Q espum 951720 ki /h

FUENTE: Elaboracion propia
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b.2.  Calor perdido por Radiacion y conveccion

Cuadro 28: Calor perdido al ambiente por radiacion y conveccion en Precoaguladores

Parametros Simbolo Pre coagulador Unidad

Diametro del Pre coagulador D 1.00 m
Longitud del Pre coagulador L 3.00 m
Temperatura Inicial T inesp 20 °C
Temperatura Final T fin espuma 80 °C
Temperatura aislamiento T ais 45 °C
Coef. Global de Transf. Calor U 9.90 kd/h°C -m?
Calor Perdido Q per 14 927 ki/h

FUENTE: Elaboracion Propia.

b.3.  Flujo de calor total requerido en los Precoaguladores
Cuadro 29: Calor total requerido en los precoaguladores

Parametros Simbolo e Unidad
coagulador
Calor Calentamiento de Espuma Q espum 951720 kd/h
Calor Perdido al Ambiente Q per 14927 ki/h
Calor total requerido por Pre coagulador | Q reqpor coa 966647 kJ/h
Numero Precoaguladores N° 3
Calor total requerido Qreqeoa | 2899.940.869 | kJ/h

FUENTE: Elaboracién Propia.
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b.4.  Flujo de vapor en los Precoaguladores

Cuadro 30: Flujo de vapor a los precoaguladores

Pardmetros Simbolo Pre coagulador | Unidad
Calor total requerido Cocinas Q req coc 966646.96 kJ/h
Entalpia de vaporizacion a 2barg Hrg 2163.5 KJ/Kg
Flujo de Vapor Requerido M vap coci 0.1241 Kals

FUENTE: Elaboracion propia

b.5. Flujo Masico combustible equivalente en los Precoaguladores

Cuadro 31: Flujo de gas natural equivalente en los precoaguladores

Parametros Simbolo | Precoaguladores | Unidad
Calor total requerido Cocinas Q req coc 2899940.87 kJ/h
Promedio Ponderado de las Eficiencias Tcald prom 91.48 %
Poder calorifico inferior del Gas Natural PCI 8280 kCal/m®
Flujo mésico combustible equivalente M comb equ 91.59175233 m*/h

FUENTE: Elaboracion Propia.

c. Evaluacion Coagulador

c.l.  Calor Necesario para calentar la espuma en el Coagulador

Hacemos uso de la ecuacion 55
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Cuadro 32: Resultado del calor necesario para calentar la espuma en el coagulador

Parametros Simbolo Coagulador Unidad
Temperatura Inicial espuma T inesp 80 °C
Temperatura Final espuma T fin espuma 100 °C
Flujo masico mezcla espuma

M mezcla esp + cond 5113.46 kg/h
condensado
Calor especifico de M.P CP espum 3.40 kl/kg °C
Calor Calentamiento Espuma Q espum 347613 ki/h

FUENTE: Elaboracidon propia
c.2.

Calor perdido por Radiacién y conveccion

Para determinar las pérdidas de calor al ambiente usamos las ecuaciones 56.

Cuadro 33: Calor perdido al ambiente por radiacion y conveccion en coagulador

Parametros Simbolo Coagulador Unidad
Temperatura Inicial T inesp 80 °C
Temperatura Final T fin esp 100 °C
Temperatura aislamiento T ais 45 °C
Area Coagulador A cog 3.10 m?
Coeficiente Global de )
Transferencia de Calor Y goo >0 krem
Calor Perdido al Ambiente Q per 614.48 kJ/h

FUENTE: Elaboracion propia
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c.3.  Flujo de calor total requerido en el Coagulador
Cuadro 34: Calor Total Requerido en el coagulador

Parametros Simbolo Coagulador | Unidad
Calor Calentamiento de Espuma Q espum 347613.31 kJ /h
Calor Perdido al Ambiente Q per 614.48 kd/h

Calor total requerido en el coagulador Q req coa 348227.7917| kJ/n

FUENTE: Elaboracién Propia

c.4.  Flujo Masico combustible equivalente en el Coagulador

Cuadro 35: Flujo de gas natural equivalente en el Coagulador

Parametros Simbolo Coagulador | Unidad
Calor total requerido Cocinas Q req coc 348227.79 kd/h
Promedio Ponderado de las Eficiencias Tcald prom 91.48 %
Poder calorifico inferior del Gas Natural PCI 8280 kCal/m?®
Flujo mésico combustible equivalente Meomb equ 10.998 m*h

FUENTE: Elaboracién Propia.
4.3. DIMENSIONAMIENTO DEL SISTEMA DE VAPOR FLASH
4.3.1. VAPOR FLASH GENERADO
El vapor flash generado se calculard a partir de las ecuacion 58, se evalGa a una
presion del trabajo de 1.4 Barg, que es la contrapresion maxima que alcanzan los

condensado salientes de los secadores.
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Cuadro 36: Calculo del Vapor Flash producido por los condensados de los secadores.

, . Secador | Secador :

Parametros Simbolo Rotadiscos | Rotatubos Unidad
Presion de Trabajo
(Secador) Py 4.5 5 Barg
Presion de Descarga (TQ
Flash) Py 1.4 14 Barg
Entalpia condensado hfx | 669.99 | 68372 | kikg
presion Trabajo
Entalpia condensado a hfy | 52579 | 52579 | kikg
presion Descarga
Entalpia de evaporaciona | e, | 518760 | 2187.60 | klkg
presion Descarga
Volumen Especifico de los
Condensados a la Presion Vg 0.001065 | 0.001065 | m*/Kg
de descarga
Volumen Especifico del
Vapor a la Presion de Vo 0.708648 | 0.708648 | m%Kg
Descarga
Velocidad de la Mezcla V,, 20.000 20.000 m/s
Recomendada
Flujo de Condensado a
Transportar m; 20754.462 | 29596.183 kg/h
Porcentaje Vapor Flash F 6.59% 7.22% %
Vapor flash Producido m3 1368.07 | 2136.65 Kg/h

FUENTE: Elaboracién propia
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4.3.2.

B SECADOR  m SECADOR
ROTADISK ROTATUBO

Figura 28: Vapor flash producido por los secadores a vapor indirecto

Fuente: Elaboracion propia

DISENO DEL SISTEMA DE VAPOR

El sistema de vapor flash disefiado contara con dos tanques flash, uno para los
secadores Rotadiscos y otro par los Rotatubos. Si bien se tiene una cantidad
considerable de condensado, el cual permitiria la instalacion de 2 tanques flash para
los secadores Rotadiscos y tres para rotatubos, se considera solo uno para cada tipo
ya que, en el disefio, se prioriza el ahorro de espacio y de inversidén sobre la

robustez.
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Diametro de Tuberia de Ingreso al Tanque Flash
Cuadro 37: Resultado del didmetro de tuberia de ingreso de condensado a alta presion

al tanque flash

Secador

Secador

Pardmetros Simbolo Rotadiscos | Rotatubos Unidad
Presion de Trabajo
(Secador) Py 4.5 5 Barg
Presion de Descarga (TQ
Flash) Pqg 1.4 1.4 Barg
Entalpia condensado hfx |  660.99 683.72 Ki/kg
presion Trabajo
Entalpia condensadoa | e | 52579 525.79 kilkg
presion Descarga
Entalpia de evaporaciona| e | 218760 | 2187.60 Ki/kg
presion Descarga
Volumen Especifico de
los 3
Condensados a la Presion Va 0.001065 0.001065 m/Kg
de descarga
Volumen Especifico del
Vapor a la Presion de Vod 0.708648 0.708648 m*/Kg
Descarga
Velocidad de la Mezcla
Recomendada Vu 20 20 m/s
Flujo de Condensado a m, | 20754462 | 29596.183 | kg
Transportar
Porcentaje Vapor Flash F 6.59% 7.22% %
Volumen especifico del
fluido (mezcla Vi 0.04771 0.05215 m3/kg
vapor/condensado
Area de la Tuberia A 0.01375 0.02144 m?
Dlam,etro interno de la D 132323 165.205 mm
tuberia
Didmetro Nominal D 5-1/4 6 - 3/4 inch

FUENTE: Elaboracién propia
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Cuadro 38: Resultado del didmetro de tuberia salida de vapor flash

b. Diametro de Tuberia de Salida de Vapor Flash del Tanque Flash

Parametros Simbolo R?)(te;gidszgs RSoetZ?Stc))(;s Unidad
E[S:;]?n de Trabajo (TQ P, 14 14 Barg
Vapor flas Producido m? 1368.07 | 2136.64 | Kg/h
Velocidad de Vapor Vw 20 20 m/s
xg:)‘g:‘e” Especifico del Voo | 0708648 | 0.708648 | m?/Kg
Area de la Tuberia A 0.013 0.021 m?
Ejige”;?;ro Interno de la D 130.936 | 163633 | mm
Diametro Nominal D 5-1/4 6-3/4 inch

FUENTE: Elaboracién propia

Diametro de Tuberia de salida de Condensado del Tanque Flash.

Cuadro 39: Resultado del didametro de tuberia de salida de condensado a baja presion

del tanque flash

] . Secador | Secador .
Parametros Simbolo Rotadiscos | Rotatubos Unidad

Presion de Trabajo (TQ Flash) Pt 1.4 1.4 Barg
Contrapresion Pg 0.35 0.35 Barg
Entalpia condensado presion Trabajo |  hfy; 525.79 525.79 kJ/kg
Entalpia condensado a presion

P P hfpd | 456.82 | 456.82 | kikg
Descarga (Contrapresion)
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Continuacion:

Entalpia de evaporacion a presion
) hf . : kJ/k
Descarga(Contrapresion) Opd 2230.93 | 2230.93 g
Volumen Especifico de los
Condensados a la Presion de Vg 0.001048 | 0.001048 | m®/Kg
descarga (Contrapresion)
Volumen Especifico del 3
Vapor a la Presion de Descarga Vi 1.37500 | 1.37500 m*/Kg
Velocidad de la Mezcla Vi 20 20 m/s
Recomendada
Flujo de Condensado a m® | 19998.569 | 28518.268| kg /h
Transportar
Porcentaje Vapor Flash F 3.09% 3.09% %
Volumen especifico del fluido 3
\Z 0.04353 | 0.04353 m®/ kg
(mezcla vapor/condensado
Area de la Tuberia A 0.01216 | 0.01734 m?
Di&metro interno de la tuberia D 124.424 | 148.582 mm
Didmetro Nominal D 5 6 inch

FUENTE: Elaboracién propia

Dimensiones Tanques Flash

Cuadro 40: Calculo de velocidades maximas admisibles para tanque flash

Pardmetros Simbolo Rifggg?:gs Rsoetg?l?t?cr)s Unidad
ggiggf)e Trabajo P, 45 5 Barg
IP:IrS:;gn de Descarga (TQ P 14 14 Barg
E:‘J;'(g’ﬁigg‘;fg‘sado hfy | 66099 | 68372 | kikg
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Continuacion:

Entalpia condensado a hf 52579 525.79 Kl/kg
presion Descarga
Entalpia de evaporaciona | g | 218760 | 2187.60 | kikkg
presion Descarga
Volumen Especifico de
los Condensados a la \VA 0.001065 0.001065 m®/ Kg
Presion de descarga
Volumen Especifico del
Vapor a la Presion de Vo 0.708648 0.708648 m®/ Kg
Descarga
Vello_C|dad de la Mezcla V,, 2750 2750 m/s
Maxima
FUENTE: Elaboracién propia
Cuadro 41: Dimensionamiento de tanques flash
. . Secador Secador .

Pardmetros Simbolo Rotadiscos | Rotatubos Unidad
Presion de Trabajo (TQ Flash) Pt 1.4 1.4 Barg
Contrapresion Pg 0.35 0.35 Barg
Volumen Especifico de los
Condensados a la Presion de Vy 0.001065 | 0.001065 | m*/Kg
descarga
Volumen Especifico del
Vapor a la Presion de Vpd 0.708648 | 0.708648 | m*/Kg
Descarga
Velocidad de la Mezcla Vi, 2000 2 000 m/s
Recomendada
Flujo de Vapor a Transportar ml 20754.462 | 29596.183 | kg/h
Porcentaje Vapor Flash %F 6.59% 7.22% %
Volumen especifico del fluido Vs 0.0477 0.0521 m® / kg
(mezcla vapor/condensado
Volumen del Tanque Flash \ 0.275 0.429 m?®
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Continuacion:

Diametro del Tanque Flash D 0.418 0.522 m
condencado deseado. Ve | 0100 | 0100 | m
Profundidad del Liquido Hy 0.357 0.357 m
Altura Intermedia He 0.514 0.566 m
Altura tanque arriba del H, 1124 1176 m
ingreso de condensado

Area de Tanque Flash A 0.138 0.214 m?
Altura de tanque flash H 1.99 2.10 m
Relacion A/D r (H/D) 4.8 4.0 <3-5>

FUENTE: Elaboracion propia

Resumen del Medidas de los Tanques flash

Cuadro 42: Resumen de las dimensiones de los tanques flash

Dimensiones simbolo TQ Flash _Secador TQ Flash Secador Unidad
Rotadiscos Rotatubos

Diémetro ingreso de D 5.1, 6-3/4 inch
condensado tanque flash
Diametro salida de vapor D 5.1, 6-3/4 inch
flash
Didmetro salida de :
condensado tanque flash D > 6 inch
Diametro tanque Flash Do 420 525 mm
Altura Tanque Flash H 1990 2100 mm

FUENTE: Elaboracion propia
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4.4,

44.1.

DETERMINACION DE LA VARIACION DEL CONSUMO DE
COMBUSTIBLE

DETERMINACION DE LA GANANCIA DE CALOR A PARTIR DE VAPOR
FLASH

El vapor flash recuperado de los secadores Rotadiscos sera utilizado para el
calentamiento de las espumas, este ingresa como vapor saturado a 1.4 Barg y sale

mezclado con la espuma como liquido saturado a presion atmosférica.

Cuadro 43: Ganancia de calor en BHP a partir del vapor flash generado de los

condensados de los secadores rotadiscos

. ) Secadores :
Parametros Simbolo _ Unidad
Rotadiscos

Flujo de Vapor Flash Generado a

Myap flash gen 1368.07 kg/h
1.4 barg

2713.37 kJ/k

Entalpia del vapor a 1.4 barg hsy 1.4 barg 33 Ykg
Entalpia del condensado a 0 barg h¢ 0 barg 419.06 kJ/kg
Flujo de Calor Q dis vap flash 88.87 BHP

FUENTE: Elaboracién Propia

En el caso del vapor recuperado de los secadores Rotatubos, este ingresa como vapor

saturado y sale como liquido saturado a 1.4 Barg.
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Cuadro 44: Ganancia de calor en BHP a partir del vapor flash generado de los
condensados de los secadores rotatubos

. 5 Secador :
Parametros Simbolo Unidad
Rotatubos
Flujo de Vapor Flash Generado a
Myap flash gen 2136.64 kg/h
1.4 barg
Entalpia del evaporacion a 1,4
barg

FUENTE: Elaboracién Propia

4.4.2. DETERMINACION DEL AHORRO DE COMBUSTIBLE A PARTIR DE LA

GANANCIA DE VAPOR

Cuadro 45: Ahorro de combustible por la produccién de vapor flash

Fuente: Elaboracion Propia

Equipos De [ Calor Disponible | PClg, | Eficiencia Generadores | Ahorro de Gas
Secado (BHP) kCal/m?® De Vapor Natural (m*/h)

Rotadiscos 84.74 8289 91.48% 93.51

Rotatubos 132.34 8289 91.48% 146.04
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4.5. ANALISIS DE INDICADORES

Los indicadores se elaboraran para dos escenarios, uno sin el sistema de vapor flash
y el otro con el sistema de vapor flash.
45.1. INDICADOR TERMICO
a. Escenario sin Sistema de vapor flash
a.1. Indicador Térmico de cocinas:

[T = 50808 778.49 kJ/h
17€%¢ T 42 Ton Har prod/h

kJ

I.T,,c = 1209 732.82
coc Ton Har prod

a.2. Indicador Térmico del PAMA

El calor necesario en el area de PAMA es la suma del calor requerido por los
precoaguladores y el coagulador

1 _ 3248168.66 k] /h
FTPAMA T 42 Ton Har prod/h

k]
Ton Har prod

I. TPAMA = 77 337 35

b. Escenario con Sistema de vapor flash

b.1. Indicador Térmico de las cocinas:

[T = 46 134 654.36 kJ /h
"7C9¢ " 42 Ton Har prod/h

k]
I.T,,c = 1098 444.32
co¢ Ton Har prod

b.2. Indicador Térmico del PAMA

1 _255376.03 k] /h
TPAMA T 42 Ton Har prod /h

kJ
Ton Har prod

I'TPAMA = 6 08038
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45.2.

45.3.

INDICADOR ENERGETICO
Escenario sin Sistema de vapor flash

a.l. Indicador Energético de cocinas:

3

1604.74482 mT

L.E. . =
cocinadores 42 Ton Har pTOd/h
3

1. Ecocinadores = 38.20821

Ton Har prod
a.2. Indicador Energético del Area PAMA

3
m
102.59 T

I.E =
PAMA ™ 42 Ton Har prod /h
3

IL.E = 2.44262
paMA Ton Har prod

Escenario con Sistema de vapor flash
b.1. Indicador Energético de cocinas:

3
1458,70452 7

L.E. =
cocinadores 42 Ton Har prod/h
3

I.Ecocinadores = 34.73106 Ton Har prod

b.2. Indicador Energético del Area PAMA

3
m
9.082 e

L.E =
PAMA ™ 42 Ton Har prod/h
3

I'EPAMA s 021624‘

Ton Har prod
INDICADOR ECONOMICO
Escenario sin Sistema de vapor flash
a.1. Indicador Econémico de cocinas:
L.E.E.cocinadores = 38.20821 m x 0.4163 vsb
h m3
LE.E.cocinadores = 15.9068 vsb
Ton Har prod
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a.2. Indicador Econémico del Area del PAMA

3

m USD

USD
Ton Har prod

I. E E'PAMA = 10169

b. Escenario sin Sistema de vapor flash

b.1. Indicador Econémico de cocinas:

m? USD
I E.E-cocinadores = 3469 = x 04163 —
USD

Ton Har prodh

L.E.E.cocinadores = 144585

b.2. Indicador Econémico del area PAMA

I.E.E = 2.18 m 04163USD
. . -PAMA - . h x . m3
USD

Ton Har prod

I'E'E'PAMA= 090

45.4. INFLUENCIA DEL SISTEMA DE VAPOR FLASH EN LOS INDICADORES
TERMOECONOMICOS

a. Enlas cocinas

Cuadro 46: Variacion de los indicadores termoecondmicos en las cocinas

. . Sin Sistema Con Sistema . .
Indicador Unidad Vapor Flash Vapor Flash Variacion
k
IT J 1209 732.82 1098 444.32 111 288.5
Ton Har prod
m3
IE 38.20821 34.73106 3.47715
Ton Har prod
USD
IEE 15.90608 14.45854 1.44754
Ton Har prod

FUENTE: Elaboracién Propia
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b. Enel PAMA

Cuadro 47: Variacion de los indicadores termoecondémicos en el PAMA

. . Sin Sistema Con Sistema .,
Indicador Unidad Vapor Flash Vapor Flash Variacion
kj
IT 77 337.35 6 080.38 71256.97
Ton Har prod
m3
IE 2.44262 0.21624 2.22638
Ton Har prod
IEE usb 1.0157 0.9075 9.2495
Ton Har prod ' ' '

FUENTE: Elaboracién Propia

45.5. INFLUENCIA DEL SISTEMA DE VAPOR FLASH EN EL CONSUMO DE
COMBUSTIBLE DE LA PLANTA COPEINCA CHANCAY
El ratio de combustible (indicador) de la planta Copeinca Chancay, sin vapor flash es

de 155 m3/ton Harina

3 3 3

m m
I.LE =155 ————— 347715 —— — 2.22648 —M
Planta Ton Har prod Ton Har prod Ton Har prod

3

LE = 149.29647
Planta Ton Har prod

Esto representa una variacion de:

3

155— ™ 14920647
Ton Har prod ) Ton Har prod
AL Epignea = P — PTO% 100 %
155 Ton Har prod

A I.Eplanta = 368%
45.6. INDICADOR ENERGETICO AMBIENTAL
Con el ahorro de combustible determinado en el cuadro 45, y haciendo uso de la

ecuacion 77 y el factor calculado en la ecuacion 78 tenemos:

m3GN>< 2.78 Kg €O, ><0735Kg
. KgGN) T msd

IEA = 228 142.857 —
afo
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TON CO,dejados de emitir

IEA = 466.16 =
ano

4.6. ANALISIS ECONOMICO
4.6.1. CALCULO DEL AHORRO ECONOMICO
La planta Copeinca Chancay tiene una Licencia producir 40 000 Toneladas de harina

por afo.
3 ton har prod m3GN

m
AGN =5,70353 —— x40 000 ———— =228 141.2
anual Ton Har prod afio afio

El ahorro econémico anual vendria dado por:

3

Us
X 0.4163

m
AGN gpyar = 228 141.2 —

D USD
=94975.18——

N afio

4.6.2. GASTOS ECONOMICOS DEBIDO AL SISTEMA DE VAPOR FLASH

Cuadro 48: Listado de egresos por concepto de inversion del proyecto

L Precio Unit. Total
Descripcion Cant | UN USD USD

Fabricacion de tanques flash 2 UN 4500 9000
Materl,ales de sistema de tanques flash 1 Ghl 18000 18 000
(tuberias, accesorios, trampas de vapor)
Mano de obra por Ubicacion de tanques
flgsh, moc_j[flcaCIon de lineas de 1 Gol 12000 12 000
alimentacion de vapor flash y retorno de
condensado
Suministro e instalacion de aislamiento y
recubrimiento a tanque flash, tuberias y 1 Gbl 20000 20 000
accesorios

Total 59 000

FUENTE: Elaboracién propia
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Cuadro 49: Listado de egresos anuales por concepto de Mantenimiento

accesorios
- Mantenimiento de ganchos y soportes de las tuberias

Descripcion FLCER
uUSD
- Mantenimiento de tanques flash (incluye pruebas de
estanqueidad)
- Mantenimiento predictivo y correctivo de trampas de vapor
- Mantenimiento Preventivo de vélvulas, filtros y otros 2800

4.6.3. FLUJO DE CAJANETO

Cuadro 50: Flujo de caja neto

AROS Ingresos Egreso_s, 1 Egregos_ 2 Flujo de caja (neto

(Ahorro) (Inversion) | (Mantenimiento) anual)
0 0 59 000 -59 000
1 94 975 2800 92 175
2 94 975 2 800 92 175
3 94 975 2800 92 175
4 94 975 2800 92 175
5 94 975 2 800 92 175
6 94 975 2800 92 175
7 94 975 2 800 92 175
8 94 975 2 800 92 175
9 94 975 2800 92 175
10 94975 2 800 92 175

FUENTE: Elaboracion propia
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Aplicando las ecuaciones N° 80, N° 81 y N° 82 de la seccion 2.8, tenemos:

Cuadro 51: Herramientas de analisis econémico

INDICADORES VALOR UNIDAD
Tasa de descuento 12 %
Periodo de Evaluacion 10 afos
V.AN 461.810,33 Usb
TR 156,22% %
Payback 0.64 Afios

FUENTE: Elaboracién propia

4.7. DISCUSIONES
4.7.1. RESPECTO A LAS EFICIENCIAS DE LAS CALDERAS

- En este apartado se calculd la eficiencia de las calderas en base a la norma
técnica peruana, la toma de datos se realiz6 después de la calibracion de cada una
de las calderas, por lo que estas eficiencias son las mas altas que las calderas
pueden tener, ya que con las horas de uso el sistema de combustidn se descalibra
por lo que se recomienda hacer un seguimiento exhaustivo a los parametros de
combustion para tener una eficiencia alta.

- Se calcularon las eficiencias de las calderas 02 (800 BHP), 03 (1200 BHP), 04
(1200 BHP), 05 (1000 BHP) y 06 (1500 BHP), arrojando un valor 91.36%,
91.54%, 91.53%, 91.77% y 91.53% respectivamente; luego en base a la
eficiencia y potencia de cada caldera se calcul6 el promedio ponderado, cuyo
resultado representa la eficiencia del sistema de generacion de vapor y es de
91.48 %.
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4.7.2. RESPECTO AL CONSUMO ENERGETICO DE LOS EQUIPOS DE
COCCION, SECADO Y PAMA

El consumo energético total de las cocinas 1, 2 3 y 4 es de 50 808 778.49 kJ/h,
para generar este 1604,7448 m*/ h de gas natural. Cabe precisar que cada cocina
tiene una capacidad de 50 Ton/h, sin embargo, en el calculo de del calor de
coccidén de pescado se considerd que cada cocina procesa 42 Ton/h, lo que da un
total de 168 ton/h de capacidad, que es la capacidad maxima de procesamiento
que tiene el area de prensado.
El consumo energético en el area de coccion es variable y depende tanto de la
composicion (de esto depende el calor especifico) como de la temperatura de
ingreso de la materia prima. La composicion de la materia prima usada para los
calculo, son los valores promedios obtenidos de la materia prima procesada en la
temporada de pesca 2018 — II. Respecto a la temperatura de ingreso de la materia
prima, en la presente investigacion se considera 15°C, pero se debe de tener en
cuenta que la temperatura de ingreso de materia de barcos con sistema RCW
puede llegar a ser cercana a los 0 °C, mientras que la materia prima de los barcos
tradiciones ingres por lo general de 15 a 20 °C. Por lo expuesto se puede deducir
que el consumo energético en las cocinas calculado no es absoluto y variara
dependiendo de las condiciones de la materia prima.
El consumo energético total del PAMA es de 3 248 168.66 kJ/h, de esto
348227.78 kJ/h es consumido por el coagulador, mientas que el restante es
consumido de manera equitativa por los pre coaguladores, consumiendo cada
uno 966 646.96 kJ/h. El flujo masico equivalente de combustible para el area del
PAMA es de 102,5901813 m*/ h de gas natural.
El consumo energético en el area del PAMA es variable y depende tanto de la
composicion (de esto depende el calor especifico) de las espumas como de la
temperatura de ingreso de la materia prima. Respecto a su composicion, la
variable principal es la cantidad de sanguaza y al igual que con la materia prima,
los datos aqui presentados son los datos promedios de las espumas procesadas
por la planta Chancay en la temporada 2018 - Il .Respecto a la temperatura de
ingreso de las espumas, se considera 20 °C, ya que si bien las espumas pueden
ingresar a temperaturas menores, estas también pueden salir a temperaturas
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menores, siempre y cuando sean mayores o iguales a 90 °C. Por lo expuesto se
puede deducir que el consumo energetico en el PAMA calculado no es absoluto,
aunque, a diferencia de las cocinas, su variacion es menor.

El consumo energético en el area del Secado se calculd en base al rendimiento
térmico de los secadores y al rendimiento de la harina. Respecto al rendimiento
de la harina, la variacion de esta es minima entre dias de produccion. Respecto a
rendimiento térmico, este varia conforme el secador se va “ensuciando” con
harina que queda pegada a las superficies de los secadores, esto se ve reflejado
con el aumento de la presion de trabajo. Este cambio aumento de presion es mas
notorio en los secadores Rotadiscos que en los Rotatubos e indica que conforme
aumenta las horas de trabajo, se necesita mas vapor para secar el scrap por lo que
se generaria mas condensado.

Los equipos de secado a vapor indirecto tienen un consumo energético total de
104 730 554.14; de esto el 42% va a los secadores Rotadiscos en forma de un
flujo de 20754,46 kg/h de vapor saturado a 4.5 Barg, lo restante va a los
secadores Rotatubos en forma de un flujo de 29596,18 kg/h de vapor saturado a

5 Barg.

4.7.3. RESPECTO AL VAPOR FLASH RECUPERADO DE LOS CONDENSADOS
CALIENTES

En este apartado se determind que el condensado saliente de los secadores
rotatubos generan el 61% (2136.64 kg/h) del total de vapor flash generado
mientras los condensados salientes de los secadores rotadiscos generan el 39%
(1368,07 kg/h) de vapor flash, generandose en el &rea de secado un total de
3504.71 kg/h kg/h de vapor flash. El vapor flash generado por los secadores
rotadiscos serd enviado al area del PAMA, mientras que el generado en los
rotatubos seran utilizados en el area de coccion. El vapor flash en planta alcanza

un maximo de 1.4 Barg.
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4.7.4. RESPECTO AL DIMENSIONAMIENTO DE LOS TANQUES FLASH

En este apartado se determinaron las dimensiones principales de los tanques
flash como el didmetro ingreso del condensado alta presion, el diametro de la
salida del vapor flash, el diametro de salida del condensado no revaporizado a
baja presion, el diametro del tanque flash y su altura. Respecto a los Gltimos, es
importante sefialar que para su disefio se tomé una velocidad de mezcla menor a
la maxima permitida para asegurar la mitigacion de arrastre de condensado asi
como para dar un margen de seguridad en caso de que por ejemplo haya un
aumento de condensado ingresante a los tanques flash (esto puede darse en caso
se procese mayor scrap en los secadores o que por la humedad a la salida de las
prensas aumente debido a un fallo en el proceso de prensado). Asimismo seria
interesante hacer un tema de investigacion que se centre en simular el proceso de
separacion del vapor conformo varia la velocidad de mezcla en el tanque flash.

El tanque flash de los secadores rotadiscos ya se encuentra instalado y es

aprovechado para elevar la temperatura de las espumas del PAMA.

4.75. RESPECTO AL APROVECHAMIENTO ENERGETICO DEL VAPOR
FLASH GENERADO

En este apartado se cuantificO la ganancia energética que representa la
produccion del vapor flash generado, asi se tiene que el flujo masico de
combustible equivalente por la generacion de vapor flash, es de 93.51 m*h de
gas natural para los secadores rotadiscos, 146.04 m*/h de gas natural para los
secadores rotatubos.

El vapor flash producido por los secadores rotadiscos es usado para calentar la
espuma del PAMA, mientras que se propone que el vapor flash producido por los
secadores rotatubos sea aprovechado en las Gltimas chaquetas de las cocinas. No
se considera usar el vapor flash en los intercambiadores de calor del licor de
prensa y separadoras, debido a que para calentar estos licores lo ideal, debido a
que la sala de tratamiento de licores se ubica debajo de las cocinas, seria utilizar
los condensados de las cocinas para generar vapor flash y con este vapor calentar

los licores pero; esta evaluacion escapa de los limites de la presenta
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investigacion, por lo queda abierto una nueva investigacion para que evalue el

aprovechar los condensados de las cocinas.

4.7.6. RESPECTO AL ANALISIS DE LOS INDICADORES

En la evaluacion del indicador térmico (IT), con el sistema de vapor flash, en el
area de coccion se tiene una disminucion del 9.20 %, lo que significa que el
sistema de vapor flash genera un ahorro de 111288.5 kJ/Ton Harina, mientras
que en el PAMA se tiene una disminucién del 92.14 %, lo que significa que el
sistema de vapor flash genera un ahorro de 71256.97 kJ/Ton Harina.

En la evaluacién del indicador energético (IE), con el sistema de vapor flash, en
el area de coccion se genera un ahorro de 3.47715 m*® de GN/Ton harina,
mientras que en el PAMA coccién se genera un ahorro de 2.22638 m® de
GN/Ton harina.

Referente al indicador energético econdmico (IEE), relacionado a la facturacion
por consumo de gas natural, con el sistema de vapor flash, en la zona de coccién
se tiene un ahorro de USD 1.4475 por tonelada de harina producida, mientras
que en el PAMA se tiene un ahorro de USD 0.92686 menos por tonelada de
harina producida.

Finalmente se evalud el indicador ambiental, el cual nos indica con la instalacion

del sistema de vapor flash se deja de emitir 466.16 toneladas de CO, por afio.

4.7.7. RESPECTO AL ANALISIS ECONOMICO

Para el analisis economico de calculd que para la implementacion de los sistema
de vapor flash se tiene un costo de inversion de USD 59 000, se estimd también
uno costo anual por mantenimiento de USD 2800. Se determind que el sistema
de vapor flash, para una produccién de 40 000 toneladas de harina al afio, genera
un ahorro anual de USD 94 975.

Para un horizonte de duracién del proyecto de 10 afios y una tasa minima
atractiva del 12% se obtuvo un de VAN de USD 461 810.32, el ser este valor
mayor que cero y mas aun un valor cercano al medio millon de dolares, la

implementacion de los sistemas de vapor flash es sin duda alguna factible.
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En este apartado también se calcul6 la tasa interna de retorno, la cual ascendia a
156.22%, valor que nos dice que es econémicamente rentable para la empresa
implementar este sistema de vapor flash. Al comparar esta tasa con la calculada
por G. Urcia y J. Zavaleta en su tesis titulada: “Implementacion de un sistema
vapor flash para reduccion del consumo de vapor en &rea de coccidn-empresa
pesquera Centinela S.A.C”, la cual asciende a 323%, esta discrepancia se debe a
principalmente al hecho de que el precio del gas natural es mucho menor al
precio del combustible R 500, que es el combustible usado en el trabajo de Urcia
y Zavaleta. Esta discrepancia también la encontramos si comparamos nuestra
TIR con la evaluada por D. Leon en su tesis titulada “Ahorro energético con la
produccion de vapor flash a través de los condensados recuperados de proceso
en la empresa COPEINCA — HUARMEY”, donde consigue una Tasa interna de
retorno (TIR) para su proyecto de inversion de 205%, esto también debido a la
diferencia de precio entre los combustibles; dando asi un margen de rentabilidad
mayor a estas dos investigaciones.

Por dltimo pero no menos importante, se evalu6 el tiempo de retorno de la
inversion (payback), teniendo como referencia la inversidn, ingresos y egresos
anuales respectivos, arrojado un valor de 0.64 afios, esto nos indica que la
inversion realizada por la Empresa COPEINCA SAC serd recuperada en un

periodo realmente corto, menor a un afo.
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CAPITULO V:
CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES
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5.1.

CONCLUSIONES

Se determind las eficiencias de las calderas 02, 03, 04, 05 y 06, las cuales son
91.36%, 91.54%, 91.53%, 91.77% Yy 91.53% respectivamente; asimismo se
determind que en conjunto las calderas hacen una eficiencia de 91.48% para el
sistema de generacion de vapor, valor que al compararlo con otras plantas nos indica

un se tiene una buena eficiencia en las calderas evaluadas.

Tras realizar un balance de masa y energia en el area de coccion, se determiné que el
area de coccion tiene un consumo energético de 50 808 778.49 kJ/h (24102.84 kg
vapor de vapor a 4 Barg por hora) para cocinar 168 toneladas de materia prima por

hora, siendo estas los equipos con una mayor eficiencia térmica.

Tras realizar un balance de masa y energia en el area del PAMA, se determiné que el
area del PAMA tiene un consumo energeético de 3 248 168.66 kJ/h (348227.78 kJ/h
para el coagulador y 966 646.96 kJ/h para cada uno de los 3 precoaguladores) para
calentar 14 000 kg/h de espuma.

Tras realizar un balance de masa y energia en los secadores de vapor, se determino
que una consumo energético de 43 295 597.43 kJ/h (20 754.46 kg vapor de vapor a
4.5 Barg por hora) para los secadores rotadiscos, mientras que el consumo
energético de los secadores rotatubos es de 61 434 956.71 kJ/h (29 596.18 kg vapor
de vapor a 5 Barg por hora); esto para una produccion de 42 toneladas de harina de

pescado por hora.

Se determin6 que a partir de los condensados salientes de los secadores se puede
generar 3504.71 kg/h de vapor flash a una presion de 1.4 Barg, donde los cuatro
secadores rotadiscos aportan con 1368,07 kg/h vapor flash mientras que los tres
secadores rotatubos con 2136.64 kg/h de vapor flash.
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Se disefiaron los tanques de vapor flash para los dos tipos de secadores, los valores
de estas dimensiones son:

o Para el tanque flash de los secadores rotadiscos: Diametro de tanque de 420
mm, altura de tanque flash de 1990 mm, didmetro ingreso condensado a
tanque flash de 5-1/4”, diametro salida del vapor flash de 5-1/4”, diametro
salida de condensado de tanque flash 5”.

o Para el tanque flash de los secadores rotatubos: Didmetro de tanque de 525
mm, altura de tanque flash de 2100 mm, diametro de ingreso condensado a
tanque flash de 6-3/4”, diametro salida del vapor flash de 6-3/4”, didmetro
salida de condensado de tanque flash 6”.

La produccion de vapor flash genera una ganancia de energia util energia que puede
ser aprovechada, equivalente a 217,08 BHP; este flujo energético equivale a un

ahorro de 239,55 m*/h de gas natural para una velocidad de planta de 168 ton/h.

Con un sistema de vapor flash a partir de los condensados de los secadores a vapor,
se obtiene una mejora de los indicadores térmicos, energéticos, econémicos y
ambientales, quedando demostrado con los resultados obtenidos. Asimismo, a partir
de estos indicadores, se demostré que con el sistema de vapor flash se tiene una
disminucién en el ratio de consumo de combustible de 5.70353 m®Ton Harina, lo
que equivale a una reduccion porcentual de 3.68%, valor superior al 3% planteado
en la hipotesis.

En el analisis econdmico para un horizonte de 10 afios, se determind un de Valor
Actual Neto (VAN) de USD 461 810.32, una tasa interna de retorno (TIR) de
156.22%, muy superior a la tasa de interés de 12%, asi como un tiempo de retorno
de la inversion de 0.64 (222 dias). Del analisis econémico se concluye la factibilidad
econdémica de la implementacién de un sistema de vapor flash en el area de secado a

vapor.
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5.2.

RECOMENDACIONES

De los resultados obtenidos en el presente estudio, se recomienda que la industria
pesquera, la cual consume gran volumen de combustible, realice inversion en la
reingenieria o la sustitucion tecnoldgica para poder aprovechar la energia de los
condensados a alta presion para otros procesos, siendo una opcién el uso de un
sistema de vapor flash; cualquier medida que se tome para reducir el consumo de
combustibles tendra un impacto sobre el costo del producto, la eficiencia del proceso,

la calidad del producto y el cuidado del medio ambiente.

El vapor flash generado por los sacadores rotatubos debe de ser suministrado a las 2
Gltimas chaquetas de las cocinas, es decir en la salida del pescado cocinado;
suministrando vapor vivo al eje y las primeras chaquetas de las cocinas, asegurando

asi la coagulacion de proteina del pescado y la eliminacion de las bacterias.

Se recomienda ubicar el tanque flash de los secadores rotatubos a un costado de la
plataforma de las cocinas donde la salida de condensado del paquete de purga debe
estar a mas altura que el tanque desareador. Todo el condensado que saldria de estas
chaquetas se enviaria al tanque recolector de condensado de vapor flash. Lo
importante es que la salida de condensado de todos los tanques flash este por encima
del tanque desareador, tal como esta instalado el tanque flash de los secadores
rotadiscos, para que por gravedad todo el condensado llegue al tanque desareador, y

no se requiera una bomba para que todo el condensado sea impulsado.

Se recomienda tener un bypass para cada sistema de vapor flash, para poder alimentar
con vapor vivo directo del manifold de los calderos en caso haya un problema con los

tanques flash.
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Los calculos de la generacion de vapor flash son solo sobre la cantidad de energia que
contiene el condensado a diferentes presiones. Si las trampas para vapor de los
equipos tienen fuga de vapor todos los calculos no servirian al llegar condensado con
vapor de la caldera, por lo que se recomienda tener un especial cuidado con el
mantenimiento con las trampas de vapor de los equipos, haciendo un seguimiento de

la correcta operacion de las mismas.
Se recomienda que la responsabilidad de la operatividad de los sistema de vapor flash

recaiga en los operadores de las area beneficiadas ya que estan son las que estaran en

contacto con el vapor flash generado
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CAPITULO VII
ANEXOS
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ANEXO 1.

TABLA DE VAPOR SATURADO -
TABLA DE PRESIONES
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Bul saturada, Tabla de presiones

Volumen especifico, Energla interna, Entalpla, Entropia,
mYRg kg Kihg g - K
Temp. Lig. Vapor Li. Vapor Lig. Vapor  Lig. Vapar

Pres., st sat., s, sat,, Evap,, sat, sat, Evap, s#t sat, Evap., sat,
P xPa T' °C v v, u, Yy u, h, b. h s, Sy s,

10 6.97 0001000 129.19 29302 23552 23845 29303 24844 25137 0.1059 8869 B973%

1.5 13.02 0001001 87.94 54686 23381 23928 54688 24701 25247 0.19% 86314 88270
20 17.50 0001001 66.9%0 73431 23255 23989 73433 24598 25329 02606 8.462]1 87227
25 21.08 0001002 54242 B8422 23154 28038 B3424 24510 25394 03118 8.3302 B.6421
30 2408 0001008 45654 10098 23069 24079 10098 24439 25848 03543 B 2222 857685
40 2896 0001004 34.791 121.39 22931 24145 121.39 24323 2553.7 0.4224 80510 BA4732

50 32,87 0001005 28.18% 137,75 22821 24198 13775 24230 2%0.7 04762 79176 83938

75 40,29 0001008 19.233 16874 2261.1 24298 16875 24053 25740 0.5763 7.6738 B.2501
10 4581 0001010 14670 19179 22454 24372 19181 23921 25819 06492 7499 8l4ss
15 53.97 0001014 10.020 22593 22221 24480 22594 23723 25383 0.7589 72522 B.O071
20 60,06 0001017 7481 25140 22046 24560 25142 23575 26089 08320 7.0752 19073
25 6495 0001020 62034 27193 21904 24524 2719 23455 2617.5 0.B932 6.9370 7.8302
30 6909 0001022 52287 28924 21785 24677 28927 23353 26246 09441 68234 17675
a0 7586 0001026 39933 31758 21588 24763 31762 23184 2636.1 1.0261 6.6430 7.6691
50 81.32 0001030 32403 34049 21427 24832 34054 23047 26452 10012 65019 7.5931
75 91.76 0001037 22172 38436 21118 249.1 38444 22780 26624 12132 6.2426 7.4558
100 99.61 0001043 1681 41740 20882 25056 41751 22575 26750 13008 60562 7.3%89
101325 9997 0001043 16734 41895 20870 256.0 41906 2255 286756 1.30689 60476 7.3545
125 10597 0001048 1.37% 44423 20688 25130 44436 22406 26849 1.3741 59100 7.2841
150 111.35 0001053 1.1594 46697 20623 2519.2 467.13 22260 26931 1.4337 L7894 7.2231
175 11604 0001057 1.0037 48682 20377 2545 48701 22131 27002 1.48% 56865 7.1716
200 120.21 0001061 088578 50450 20246 25291 50471 22016 27063 1.5302 55968 7.1270
22% 12397 0001064 079329 52047 20127 25332 52071 21910 2711.7 L5706 55171 7.0877
250 127.41 0001067 O.71873 53508 20018 25368 53535 21812 27165 1.6072 54453 7.052%
275 130.58 0001070 065732 54857 19916 25401 54886 21720 27209 [.6408 53800 7.0207
300 133.52 0001073 060582 561.11 19821 25432 56143 21635 27249 16717 53200 6.9917
325 136.27 0001076 05199 57281 19731 25459 57319 21554 27286 1.7005 52645 6.965%
%0 13886 0001079 052422 SBS B9 19646 25485 58426 21477 27320 17274 52128 69402
375 141.30 0001081 049133 59432 1956 2559 58473 21404 27351 1.7526 5.1645 59171
400 143,61 0001084 046242 60422 19489 25531 60466 21334 27381 L7765 51191 6895
45 147,90 0001088 041392 62265 19345 25571 62314 21203 27434 1.B205 5035 ©£.85l1
500 151,83 0001093 O.37483 63954 19212 2580.7 64009 21080 27481 L[.8604 49603 68207
550 15546 0001097 034261 65516 19088 23563.9 65577 20966 27524 1.B970 4.8916 &.7885
600 15883 0001101 O350 66972 18971 2568 67038 20858 27%.2 19308 48285 6753
650 161.98 0001104 (29260 68337 18Bb.l 25694 68408 20755 2759.6 19623 4.7699 6.7322
700 16495 0001108 Q27278 69623 18756 25718 69700 20658 27628 19918 47153 67071
750 167.75 0001111 025552 70840 18656 25740 70924 2054 27857 20195 4.6642 6.6837
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ANEXO 2:

FORMATO CONTROL DE PROCESO —
AREA DE SECADORES ROTADISCOS
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COREINCA

SEDE CHANCAY

NORMAS DE PROCEDIMIENTO OPERACIONAL PLANTA

>

REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE SECADO

CcODIGO
SEDE

VERSION

FECHA REV.

PAGINA

1 04

: 01de 03

. GPP-FOR-907
: CHANCAY

. 05-11-2018

HORA

INGRESO A
HOMGENIZADOR

SECADOR ROTADISK N°1

SECADOR ROTADISK N°2

SECADOR ROTADISK N°3

SECADOR ROTADISK N°4

ADICION HUMEDAD

°BRIX

CONCENT TORTA

CONCENT

RADO INTEGRAL

AMPERAJ
E

INGRESO | SALIDA DE AMPERAJ
DEVAPOR VAHOS HUMEDAD E

INGRESO
DEVAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

AMPERAJ | INGRESO
E DEVAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

AMPERAJ
E

INGRESO
DE VAPOR

SALIDA DE
VAHOS

HUMEDAD

m3/Hr %

%

A

PSI °C %H A

PSI

°C

%H

A PSI

°C

%H

A

PSI

°C

%H

1:00

2:00

3:00

4:00

5:00

6:00

7:00

8:00

9:00

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

24:00

OBSERVACIONES:

RESPONSABLE REVISION

RESPONSABLE VERIFICACION

SUPERINTENDENTE © .....ooviiiiiiiiiiiiinicie e JEFEDEPLANTA 1 oo

RESPONSABLE DEL
TURNO

DIA :

NOCHE :
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ANEXO 3:

FORMATO CONTROL DE PROCESO —
AREA DE SECADORES ROTATUBOS
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>

COPEINCA

SEDE CHANCAY

NORMAS DE PROCEDIMIENTO OPERACIONAL PLANTA

REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE SECADO

cODIGO
SEDE

VERSION
FECHA

PAGINA

: GPP-FOR-907
: CHANCAY

. 06

: 09-11-2018

: 02de 03

FECHA :.........oocevviininennnnns

HUMEDAD

SECADOR ROTATUBOS N°1

SECADOR ROTATUBOS N°2

SECADOR ROTATUBOS N°3

ENTRADA
HORA M IX

AMPERAJE

ING.DE
VAPOR

SALIDA
VAHOS

SCRAP

TEMP HUMEDAD

AMPERAJE

ING.DE
VAPOR

SALIDA
VAHOS

SCRAP

TEMP

HUMEDAD

AMPERAJE

ING.DE
VAPOR

SALIDA
VAHOS

SCRAP

TEMP

HUMEDAD

%

PS|

°C

°C

%

PS|

°C

°C

%

PSI

°C

°C

%

1:00

2:00

3:00

4:00

5:00

6:00

7:00

8:00

9:00

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

24:00

OBSERVACIONES:

RESPONSABLE REVISION

SUPERINTENDENTE ..ot

RESPONSABLE VERIFICACION

JEFE DE PLANTA

RESPONSABL E DEL

TURNO

DA :

NOCHE :

125



ANEXO 4.

FORMATO CONTROL DE PROCESO —
AREA DE COCCION
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>

COREINCA

SEDE CHANCAY

NORMAS DE PROCEDIMIENTOS OPERACIONAL PLANTA

REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE COCCION

CcODIGO
SEDE

VERSION

FECHA REV.

PAGINA

: GPP-FOR-905
: CHANCAY

. 04

: 25-03-2018

: 0lde 02

HORA

COCINAN° 1 COCINA N° 2

VELOCIDAD
(RPM)

PRESION VAPOR TEMPERATURA PRESION VAPOR

ROTOR

TEMPERATURA

CHAQUETA (PSI) SALIDA DE SA:;Ig’;\ DE VEIE’S’S:V?)AD ROTOR CHAQUETA (PSl)
COCINA

(PSI)

N°1l N©°2 N°3 N° 4 () STRAINER (PSI) N°1l N©°2 N°3

(°C)

N°4

SALIDA DE
COCINA
(T)

SALIDA DE
PRE-
STRAINER
(°C)

1:00

2:00

3:00

4:00

5:00

6:00

7:00

8:00

9:00

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

24:00

RESPONSABLE REVISION

SUPERINTENDENTE : ......cooovvviiiiiiiinnens JEFEDEPLANTA @ ..o

RESPONSABLE |DIA:

RESPONSABLE VERIFICACION
DEL

TURNO NOCHE :
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>

COREINCA

SEDE CHANCAY

NORMAS DE PROCEDIMIENTOS OPERACIONAL PLANTA

REGISTRO DE OPERACION DE EQUIPOS DE COCCION

CODIGO
SEDE

VERSION

: GPP-FOR-905
: CHANCAY

1 04

FECHA REV. : 25-03-2018

PAGINA

: 02de 02

COCINAN° 3 COCINAN° 4

PRESION VAPOR TEMPERATURA PRESION VAPOR

TEMPERATURA

HORA VELOCIDAD

(RPM)

ROTOR

CHAQUETA (PSI) SALIDA DE | SALIDA DE|VELOCIDADY - o CHAQUETA (PSI)
COCINA PRE- (RPM)

SALIDA DE
PRE-

SALIDA DE
COCINA

(PSI)

TRAINER
No1 N°2 N°3 Ne4 () s

(o0) (PS Ne1 N°2 N°3

STRAINER

© (°0)

1:00

2:00

3:00

4:00

5:00

6:00

7:00

8:00

9:00

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

24:00

RESPONSABLE REVISION

SUPERINTENDENTE = ....cocovvvvivieiiiieiee JEFEDEPLANTA @ ..o

DIA :
RESPONSABLE

RESPONSABLE VERIFICACION DEL

TURNO

NOCHE :
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ANEXO 5:

DIMENSIONES DE LOS TANQUES
FLASH
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TANQUE FLASH PARA LOS
SECADORES ROTADISK

1124 mm

Ingreso de Condensado:
20754 .46 ka/h

Vapor Flash Producido:
1368.07 kg/h

21mMmm

TANQUE FLASH PARALOS
SECADORES ROTATUBOS

S5 mm

BEIL"

.-"__.;-F'_ _‘"-\.\_\_\‘ ¥

1176 mm

-] EH.'-.-1®

Ingreso de Condensado:
29596.18 ka/h

Vapor Flash Producido:
21536.64 kg/h
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ANEXO 0:

FICHAS TECNICAS DE LOS EQUIPOS
USADOS PARA LA MEDICION
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Datos técnicos

Sonda proporconada

Precisitn de rango total

Limites de entorno

Tiempo de respuesta (905}
Resolucon de pantalla

Aespuwesia espectral
Artraacion de la retroiumi-
macicn de pantalia
Artiaarion del puntero Bzer

oo e alarma

Apagads automatio
Propedades ambientales
ajustables

Modo fata y vides

TKTL 30

Termodmetro infrarrojo y de contacto
con un amplio rango de medicién y
doble laser.

Tobj = Oa 625 % +21 de

kecturan 2 *C {4 °F), o que =ea

mayar.

Dipseracicn 0 2 50 2C
(320 122 °F)
1ba9siHA

Almarenae 20 a «45 "
[~ 0 +1497)
10 a 95T HR.

«1 000 m=

0,1 *CF desde =9,9-199.9,
zima 1 "0F

B-14 pm
Bo, slempre encendida

Bo, siempre encendids
Temperabua mdadma

Claze 2

155 x Tl 48 mm
(7.7 = 27 % 1.9 puig]

Caja de cartdm

230g (05 in.)

2w AAM Alcalina tipo |EC LAO3

18 horas

TETL 20

THMOT 2-3], adecuado p
wso hasta 900 °C (1 450

Toky. = 02 &35 °C 21 df
lechura o 2 3T {£ °F), lo g

TETL 30 40

THADT 2-30, adecuado para su 2-10, adecuada para su
wso basta 900 °C (1 450 %F) - S00°C 1 450 °F)

pctura o1 °C (1.8 FL

+2% de lectura o 2 °C (4 FL
|0 gue sea mayor.

T,

Operacion 0 a 50 °C Operacion 0ia S0 °C

#2 o122 F) (320122 %F)

10a 951 HR. 10a%5L HR

Almacemaje ~20 a +45 20 Almacenaje -20 a +&5 °C

(=4 o +149 3F) (=4 @ #1469 °F)

10a 951 HR. 10a 955 H.R

<1 D00 ms <1 000 e

0.1 *CF desde =9.9-199, 0.1 *0/F desde =9,9-199.9, hasta 1 000° delo
sino 1*C'F sino1*CF ¥

=14 pm E=14 pm

Oy CEF Ot ercencida
O/ CEF OntDf

M, min., media, diferencial. Ml min., media, diferencial,

modcs dual temperabura fibr mescdcs dual temperabura por dual temperatura por
somdafIR somda/ 1. .

Alarrra de rivel bajo y Alarma de nivel lajo yaltoon A bajo con sefal de
alarma de awiso audible: alarma de aviso audible. ENCia sonor

Oase 2 COlase 2

195 x 70 x 4B mm 23,3197 w 47 mm 155 x 42 mm

(P 7w 27w 1.9 puig) (0w 7.7x 1.8 pulg) [ &1 2.4 puig )
Maleta resistente Maleta resistente resEie

530 = 85 x 180 mm 530 = 85 x 180 mm 85 x 180 mm
09w 34 xF0in) (2009 % 3.4 & F.0in ) 34 x Tilin)

Total [maleta incl -1 100

(24 i)

TETL 30: 230 g (0.5 %)
2w AAS Mlcaling tipo IEC

18 horas

1700928 &

Total {maletaincl.k 1 300 g
40600 g(13ih)

(2.9}
TETL 30 3700g {18 )

2 x AbAAlcalina tipp ECLROE 1

ia recargable Li-ion
1 400 mah 52W
3 e usn continds

140 horas con laser y
retroiluminanan desacthados
Sino, 18 horas.

Programasie
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e, INSTRUMENTS
A FLIR COMPANY

E x TE CH Experience chd;

Mini Thermo-Anemometer Series

Pocket Air Velocity meters
Wi deplys of Temper sture, Relatie Huradity and Dew Fort

Features:

* Fold up protoctive housing extands to 9° for battar raach

* Large dual display of ar welocity and temparatura

» Data Hold to froazs most recent display

» Auto shutoff 15 minutes after last kay s prossad

» Water rasistant housing floats and Drop tastod to 6 fact

» Complate with CH2032 lthium battary and lanyaed
Windspeed:

» Measurcs ft/min, MPH, m/s, km/h, Knots and Bsaufort Foroo
» Salectable averaging funciion of &, 10, or 13 socond intarvals
* Haplaceabla non-corrosive plastic wind vane (impaliar)
Temperature and Windchit:

* Moasurca from 0 to 122°F {-18 to 50°C) EXTECH

M Nawser 4

Model 45158 Additional Features:

Relative Humkiity and Dew Point:

* Dual display of air velocity and relative humidity
* Moasures FH from 109 to 95%

» Moasure Dow Point from 32°F to 122°F

£ et e e 100 i L300 S'wn % kg .
oo fowters 2w second) 055 ok Dink A%k + 10
onh fdometery por Soar 185 1006 ot [ * g + 1 0oy
W e per o Ll mas W o + Oty - LT
W ;A =k o bart 108 A e [ + (kg + Loets
Do fa e OF 1 at
Tty o LR e dC ke aries AR
Fatutes Momity Modd €958 1% o N 1% .0
Dow Surt Mo 1538 It e O 1= A
s COT |t e
e_— AZ RIS (1232 M x el
Wit Do suka of Do wst L L]
sy Bom e P

Ordering Information:

C€

www.extech.com P
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ANEXO 7:

FOTOGRAFIAS



Foto 1: Medicion de Temperaturas de
Superficie de Calderas

Foto 2: Medicion de Espesor de la
chaqueta de las cocinas.
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Foto 3: Toma de Datos de los Parametros
de Combustion
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Foto 4: Zona de generacion de Vapor
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