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RESUMEN

El presente trabajo de experiencia profesional analiza el factor de carga de un caldero
pirotubular de 800 BHP ubicado en la planta de concentrado proteico de Colpex International
S.AC.

La planta de concentrados proteicos al ser una tecnologia diferente a las pesqueras
convencionales, en el transcurso de los afios de construccién y funcionamiento, ha ido
actualizando su proceso y en ello modificando la red de vapor, incrementando procesos que
no fueron considerados inicialmente, lo cual para una proyeccion de produccion continua era

necesario evaluar la capacidad del caldero.

El objetivo principal del presente trabajo es determinar el factor de carga, y las
variables con las que interactda, para lo cual se ha realizado balances de masa y energia
determinando el calor neto requerido por proceso, las pérdidas por conveccion y radiacion y
pérdidas de calor en las redes de vapor y condensado, con lo cual se determind el flujo de
vapor total requerido y por ende el factor de carga del caldero.

En el transcurso de ejecucion del trabajo se ha identificado como variable directa la
temperatura de agua de alimentacion del caldero, la cual depende de variables como el
porcentaje de recuperacion del condensado que retorna al tanque desaireador y flujo de vapor

adicional que ingresa al mismo.

Como resultados se obtuvo que el factor de carga inicial fue de 0.95 y un costo de
combustible de GN de 341.08 USS/h, lo cual se fue optimizando a través de implementacion
de sistema de vacio en las etapas de pre secado ““secador de paletas”, etapa de secado final
“secador rotadisco” y proyecto a tener en cuenta a futuro de instalacion de sistema de
aislamiento en las redes de vapor, llegando a alcanzar un factor de carga de 0.87 y un
consumo de combustible de GN de 309.13 USS/h.

Con el factor de carga del caldero optimizado y un ahorro econémico significativo
de 31.95 Kg/h, la planta de concentrado proteico esta en condiciones de operar bajo una

produccion anual continua con un caldero de 800 BHP.



ABSTRACT

This work of professional experience analyzes the load factor of an 800 BHP fire tube

boiler located in the protein concentrate plant of Colpex International S.A.C.

The protein concentrate plant, being a different technology from conventional
fishery, over the years of construction and operation, has been updating its process and
thereby modifying the steam network, increasing processes that were not initially considered,
which for a projection of continuous production it was necessary to evaluate the capacity of

the cauldron.

The main objective of this work is to determine the load factor, and the variables with
which it interacts, for which mass and energy balances have been carried out, determining
the net heat required by the process, convection and radiation losses, and heat losses. In the
steam and condensate networks, with which the required total steam flow was determined

and therefore the load factor of the boiler.

During the execution of the work, the boiler feed water temperature has been
identified as a direct variable, which depends on variables such as the percentage of recovery
of the condensate that returns to the deaerator tank and the additional steam flow that enters
it.

As aresult, it was obtained that the initial load factor was 0.95 and a NG fuel cost of
341.08 Uss/hr, which was optimized through the implementation of a vacuum system in the
pre-drying stages “paddle dryer". , final drying stage "rotadisc dryer" and project to take into
account in the future for the installation of an insulation system in the steam networks,

reaching a load factor of 0.87 and a NG fuel consumption of 309.13 Uss/h .

With the optimized boiler load factor and significant economic savings of 31.95
Kg/h, the protein concentrate plant is able to operate under continuous annual production
with an 800 BHP boiler.



. Tema Especifico Abordado

Evaluar el factor de carga del caldero de 800 BHP de la planta de concentrados
proteicos Colpex International S.A.C. de capacidad de procesamiento de 10 Ton / h de

pescado

Il Contextualizacion de la Experiencia Profesional

Las actividades de experiencia profesional se contextualiza en las funciones de
asistente de jefatura de proyectos en la empresa de Colpex international S.A.C., orientada al
rubro pesquero en la produccion de concentrado proteico tipo A/B, C y la produccion de
aceite, donde se orientaron los trabajos en busqueda de la mejora continua y optimizacion

del proceso de produccion.

Las funciones realizadas se dirigen los calculos y disefios de sistemas
termodinamicos, eléctricos, neumaticos, hidraulicos y mecénicos para los distintos proyectos

implementados, aplicando los criterios del uso eficiente de la energia.

Referido a contexto de la actividad profesional de Ingenieria en Energia, se tuvo a
cargo los balances de masa y energia de cada proceso de operacidon, operando bajo un

enfoque de mejora continua en lo referente al proceso de produccion.

M. Importancia para el Ejercicio de la Carrera Profesional

Los generadores de vapor pirotubulares son equipos generadores de energia térmica
(vapor saturado), empleado para distintas etapas de proceso que requiera un intercambio de
transferencia de calor.
El rendimiento instantaneo de una caldera puede determinarse como una funcion que incluye
el rendimiento de la caldera a potencia nominal (100 % de carga) y un factor sujeto a
correccion del rendimiento en base del régimen de potencia en el que se encuentre

trabajando.



Colpex international S.A.C. hasta la fecha ha realizado 5 pruebas de produccion bajo
un proceso no continuo, implementando proyectos de mejora continua en etapas intermedias

de las pruebas.

Dentro de las etapas de proceso que se requiere un consumo de vapor se encuentran
la etapa de coccidn, hidrolizado e inactivacion enzimadtica; calentamiento de agua para
inyeccion en filtro rotativo trommel; calentamiento de hidrolizado pre ingreso a zona de
centrifugacion; secador de paletas al vacio; secador rotadisco; pasteurizador; calentamiento
de agua de sello; calentamiento de espumas; calentamiento de aceite; calentamiento de

solubles concentrados y evaporadores.

Con los proyectos implementados para la mejorar de procesos productivos, se
increment6 la demanda de vapor, por lo que se requiri6 realizar una evaluacion del factor de
carga del caldero de 800 BHP, para una proyeccién de produccion con un proceso continuo

a 10 ton / h de procesamiento de materia prima (pescado).

Las actividades descritas forman parte de la formacion académica del Ingeniero de
Energia, para lo cual, aplicando conocimientos de termodindmica, mecanismos de
transferencia de calor y flujo masico, estrategias de conservacion y mejora de eficiente de
la energia y plantas consumidoras de energia, esta en la capacidad de desarrollar y supervisar
proyectos de gran envergadura para optimizacion de la energia térmica, eléctrica y

optimizacion de procesos industriales, generando ahorros significativos para la empresa.



IV.  Objetivos Planteados y Logrados

4.1 Objetivo General

Evaluar el factor de carga del caldero de 800 BHP de la planta de concentrados
proteicos Colpex International S.A.C. de capacidad de procesamiento de 10 ton / hora de

pescado

4.2  Objetivos Especificos

e Realizar un balance de masa de proceso de planta

e Realizar un balance de masa y energia, para determinar el consumo de vapor
requerido en cada proceso.

e Determinar el factor de carga del caldero para una capacidad de procesamiento

de materia prima de 10 Ton/h.

V. Sustento Teorico del Tema Abordado

5.1 Concentrado Proteico de Pescado

5.1.1 Definicion

Segun el alcance y definicion mediante el Decreto Supremo, el concentrado proteico
es un producto alimenticio de preparacion estable cuyo contenido de proteina estd mas

concentrado que en el recurso hidrobiologico con el que se elabor6. (El Peruano, 2016)

Tipo A: Polvo virtualmente libre de olor y sabor y posee un contenido maximo de

grasa de 0.75 por ciento. (El Peruano, 2016)

Tipo B: Polvo sin limites especificos en cuanto a olor o sabor, que mantiene aun

sabor a pescado y posee un contenido maximo de grasa del 3 por ciento. (El Peruano, 2016)

Tipo C: Harina de pescado producida en condiciones higiénicas satisfactorias. (El

Peruano, 2016)

Los concentrados proteicos, tipos A y B, son obtenidos mediante procesos
enzimaticos, procesos utilizando solventes y otros procesos desarrollados mediante

innovacion tecnologica. (El Peruano, 2016)



5.1.2 Materia prima

El concentrado proteico a partir de pescado se puede preparar a partir de cualquier
tipo de pescado o desechos pesqueros. Se prepara a partir de pescado extrayendo el aceite,
tamizando o asentando las espinas y secando, de modo que el producto resultante
(concentrado de proteina de pescado) sea mas alto en proteinas entre 85% a 95% y mas bajo

en contenido de cenizas que la materia prima. (Feedipedia, 2011)

El hidrolizado es similar al concentrado de proteina de pescado, excepto que el aceite
y el agua no se han eliminado. La proteina de pescado a veces se hidroliza enzimaticamente,
utilizando una combinacion de enzimas y acidos, para que el hueso se pueda eliminar mas
facilmente. El tamafio de particula del concentrado de proteina de pescado es mas pequefio
que la harina de pescado y més uniforme en color y textura. Debido a los costos de
procesamiento asociados con la produccion de este producto, es mas costoso que la harina
de pescado y generalmente solo se usa en aplicaciones humanas o para aplicaciones muy
especializadas principalmente en sucedaneos de la leche. Dado que su contenido de aceite
es bajo, el problema del sabor a pescado que se produce en la porcién comestible es menor.

(Feedipedia, 2011)
5.2. Balance de Masa

5.2.1. Definicion

Se define como la cantidad de materia que ingresa o sale en un proceso de variables
controladas. La cual estd sujeta a la ley de conservacion de masa. Siendo importante
ejecutarse para determinar las capacidades de los equipos y los flujos energéticos que

requiere.

5.2.2. Sistemas:

Un sistema se refiere a cualquier porcion arbitraria o a la totalidad de un proceso,
establecido especificamente para su andlisis. Los limites o fronteras del sistema pueden ser

reales o ficticios. (Deiana, Granados y Sardella, 2018)



En la figura 1 se representa esquematicamente una columna de destilacion y el
condensador. Se puede apreciar, con linea de trazos, los limites del sistema considerado real
en este caso particular, ya que coincide con las paredes de la columna de destilacion,

sefialadas con lineas negras. (Deiana, Granados y Sardella, 2018)

Figura 1

Sistema con limites reales
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Nota. El grafico representa el sistema cerrado de una columna de destilacion. Tomado de

(Deiana, Granados y Sardella, 2018).

En la figura 2, Se delimitan los limites ficticios del sistema, ya que en este caso en
particular se ha tomado como sistema a dos unidades, la columna de destilacion y el

condensador.



Figura 2

Sistema con limites ficticios
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Nota. El grafico representa el sistema ficticio de la columna de destilacion y condensador.

Tomado de (Deiana, Granados y Sardella, 2018).

Un sistema abierto es aquel en el que existe intercambio de masa a través de los
limites del mismo, (entra masa, sale masa o ambas cosas). Por el contrario, un sistema
cerrado es aquel en el que no ingresa ni egresa masa a través de los limites del mismo.

(Deiana, Granados y Sardella, 2018)

5.3. Ecuaciones Generales de Balance de Masa

El balance de masa no es mas que una contabilizacion de material aplicada al sistema
de que se trate. En forma sintética y general podemos expresar que para un sistema abierto.

(Deiana, Granados y Sardella, 2018)
Acumulacion Entradas por Salida por Gene’ragi()n por (1)
dentro del =— los limites del " los limites [~ T los limites del
sistema sistema del sistema sistema

Teniendo en cuenta que la masa es conservativa, es decir no se crea ni se destruye, la

expresion anterior se reduce a: (Deiana, Granados y Sardella, 2018)



Acumulacion Entradas por Salida por
dentro del =—los limites del ;— -— los limites )

sistema sistema del sistema

Es logico suponer que la expresion anterior se aplica a un sistema abierto, pues si este fuese

cerrado, se verificaria que: (Deiana, Granados y Sardella, 2018)

Entrada por Salida por Acumulacion
los limites {—=0 — los limites —=0 dentro del —=0 (3)
del sistema del sistema sistema

Esto implica que la masa inicial del sistema es constante ya que no hubo acumulacioén en
mas (fuente), o en menos (sumidero). (Deiana, Granados y Sardella, 2018)

En el caso de tratarse de un sistema abierto estacionario se verifica que:

Acumulacion
dentro del =0 4)
sistema

Lo que implica:

Entrada por Salida por los
los limites = limites del ()
del sistema sistema

5.4. Termodinamica y Transferencia de Calor

5.4.1 Definicion

La termodinamica trata de los estados de equilibrio y de los cambios desde un estado
de equilibrio hacia otro. Por otra parte, la transferencia de calor se ocupa de los sistemas en
los que falta el equilibrio térmico y, por tanto, existe un fenémeno de no equilibrio. (Yunus

A. Cengel, pg. 2).



En la segunda ley se requiere que el calor se transfiera en la direccion de la

temperatura decreciente.

5.4.2. Transferencia de Calor en la Ingenieria

El equipo de transferencia de calor como los intercambiadores de calor, las calderas,
los condensadores, los radiadores, los calentadores, los hornos, los refrigeradores y los
colectores solares esta disefiado tomando en cuenta el analisis de la transferencia de calor.

(Yunus A. Cengel, pag. 4)

Los problemas de capacidad nominal tratan de la determinacion de la razon de la
transferencia de calor para un sistema existente a una diferencia especifica de temperatura.
Los problemas de dimensionamiento tratan con la determinacion del tamafio de un sistema
con el fin de transferir calor a una razén determinada para una diferencia especifica de

temperatura. (Yunus A. Cengel, pag. 4)

El proceso analitico (que incluye el procedimiento numérico) tiene la ventaja de que
es rapido y econdmico, pero los resultados obtenidos estan sujetos a interpretacion y analisis,

de las aproximaciones y de las idealizaciones establecidas en el analisis. (Yunus A. Cengel,

pag. 5)

5.4.3. Primera Ley de la Termodinamica

La primera ley de la termodindmica, expresa que, en el curso de un proceso, la energia
no se puede crear ni destruir, solo puede cambiar las formas. Por lo tanto, toda pequefia

cantidad de energia debe tomarse en cuenta en el curso de un proceso. (Yunus A. Cengel,

pag. 11)

, Energia total que Cambio en la energia
Energia total que

. ) ) sale de sistema ~ Ttotal del sistema (6)
ingresa al sistema



Siendo posible transferirse hacia el interior, o hacia afuera de éste, por medio de
calor, trabajo y flujo de masa, y que la energia total de un sistema simple compresible consta
de las energias interna, cinética y potencial, el balance de energia para cualquier sistema que

pasa por cualquier proceso se puede expresar como: (Yunus A. Cengel, pag. 11)

Eentrada - Esalida = AEsistema

(7
La energia es una propiedad y el valor de una propiedad no cambia a menos que
cambie el estado del sistema. Por lo tanto, el cambio en la energia de un sistema es cero

(AEgistema = 0) si el estado de ese sistema no cambia durante el proceso, entonces el

proceso es estacionario. En este caso, el balance de energia se reduce a: (Yunus A. Cengel,

pag. 11)
Eentrada = Esatida
(8)
En ausencia de efectos significativos eléctricos, magnéticos, de movimiento,
gravitatorios y de tension superficial (es decir, para sistemas compresibles simples
estacionarios), el cambio en la energia total de un sistema durante un proceso es
sencillamente el cambio en su energia interna; es decir, (Yunus A. Cengel, pag. 11)
AEgistema = AUsistema-
9)

Qent - Qsal + Egen = AETérmica,sistema

(10)

En donde:
Qen: = Calor de entrada
Qsq; = Calor de salida
Egen = Energia generada

AEr¢rmicasistema = Variacion de energia térmica del sistema



5.4.4. Balance de Energia para Sistemas Cerrados

Un sistema cerrado consta de una masa fija. La energia total E para la mayor parte
de los sistemas que se encuentran en la practica consiste en la energia interna U. Este es en
especial el caso para los sistemas estacionarios, ya que no comprenden cambios en la
velocidad o elevacion durante el proceso. En ese caso, la relacion del balance de energia se

reduce a sistema cerrado estacionario: (Yunus A. Cengel, pag. 12)

Epny — Esqp = AU = mc,AT
(11)

En donde:
E..: = Calor de entrada

Es,; = Calor de salida

AU = Variacion de energia interna

m = Masa

¢, = Calor especifico a volumen constante
AT = Variacion de temperatura

En donde se expresa el cambio en la energia interna en términos de la masa m, el
calor especifico a volumen constante c,,, y el cambio en la temperatura, AT, del sistema.
Cuando el sistema sélo comprende transferencia de calor y ninguna interaccion de trabajo
cruza su frontera, la relacion del balance de energia se reduce todavia mas hasta sistema

estacionario sin trabajo: (Yunus A. Cengel, pag. 12)

Q = mc,AT (12)

En donde Q es la cantidad neta de la transferencia de calor que entra o sale del

sistema. La anterior es la forma de la relacion del balance de energia que se usara con mas

frecuencia al tratar con una masa fija. (Yunus A. Cengel, pag. 12)
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5.4.5. Balance de Energia para Sistemas de Flujo Estacionario

Un gran nimero de aparatos de ingenieria, como los calentadores de agua y los
radiadores de los automdviles, implica flujo de masa, hacia adentro y hacia afuera de un
sistema, y se consideran como volimenes de control. La mayor parte de los volimenes de
control se analizan en condiciones estacionarias de operacion. El término estacionario
significa ningiin cambio con el tiempo en una ubicacidn especifica. (Yunus A. Cengel, pag.

12)

Es decir, el cambio en la energia total del volumen de control durante un proceso de
este tipo es cero (Ev, = 0). Por tanto, la cantidad de energia que entra en un volumen de
control en todas las formas (calor, trabajo, transferencia de masa) para un proceso de flujo
estacionario debe ser igual a la cantidad de energia que sale de ¢él. La cantidad de masa que
fluye a través de una seccion transversal de un aparato de flujo, por unidad de tiempo, se
llama gasto de masa y se denota por m. (Yunus A. Cengel, pag. 12)

Un fluido puede fluir hacia adentro o hacia afuera de un volumen de control a través
de tubos o ductos. El gasto de masa de un fluido que fluye en un tubo o ducto es proporcional
al area de la seccion transversal A, de ese tubo o ducto, la densidad p y la velocidad v del
fluido. El gasto de masa a través de un area diferencial dA. se puede expresar como: (Yunus

A. Cengel, pag. 13)

om = pv,dA, (13)
En donde:

é6m = Gasto de masa

p = Densidad

dA. = Area diferencial

Up = Componente de la velocidad perpendicular

m = pvA. (kg/s) (14)
En donde:

m = Flujo masico

p = Densidad del fluido

v = Velocidad promedio

A, = Area de la seccion transversal del ducto

11



En donde p es la densidad del fluido, v es la velocidad promedio del mismo en la
direccién del flujo y A, es el area de la seccion transversal del tubo o ducto.
El volumen de un fluido que fluye por un tubo o ducto por unidad de tiempo se llama gasto

volumétrico V y se expresa como: (Yunus A. Cengel, pag. 13)
V=vA, = % (m3/s) (15)

Note que el gasto de masa de un fluido por un tubo o ducto permanece constante
durante el flujo estacionario. Sin embargo, éste no es el caso para el gasto volumétrico, a
menos que la densidad del fluido permanezca constante. (Yunus A. Cengel, pag. 13)

Para un sistema de flujo estacionario con una entrada y una salida, la velocidad del flujo de
masa hacia adentro del volumen de control debe ser igual a la velocidad del flujo de masa
hacia afuera de €l; es decir, M.y, = Mgy = M. (Yunus A. Cengel, pag. 13)

Cuando los cambios en las energias cinética y potencial son despreciables, que es el

caso mas comun, y no se tiene interaccion de trabajo, el balance de energia para tal sistema

de flujo estacionario se reduce a: (Yunus A. Cengel, pag. 13)
Q = mAh = thcyAT (k] /s) (16)

En donde Q es la velocidad de la transferencia neta de calor hacia adentro o hacia
afuera del volumen de control. La anterior es la forma de relacion de balance de energia que

se usara con la mayor frecuencia para los sistemas de flujo estacionario. (Yunus A. Cengel,

pag. 13)

5.5. Mecanismos de Transferencia de Calor

5.5.1 Conduccion

La conduccion es la transferencia de energia de las particulas més energéticas de una
sustancia hacia las adyacentes menos energéticas, como resultado de interacciones entre esas
particulas. La conduccion puede tener lugar en los sélidos, liquidos o gases. (Yunus A.

Cengel, pag. 17)
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La razon de la conduccién de calor a través de una capa plana es proporcional a la
diferencia de temperatura a través de ésta y al area de transferencia de calor, pero es

inversamente proporcional al espesor de esa capa; es decir. (Yunus A. Cengel, pag. 18)

. T, T, AT

Qcona = KA% = _KAE (17)
En donde:

Qcona = Transferencia de calor por conduccion

K = Conductividad térmica del material
AT = Diferencia de temperatura

Ax = Espesor del material

Figura 3

Transferencia de calor por conduccion

Nota. La figura representa la transferencia de calor a través del espesor de un material, que

tiene una diferencia de temperatura entre su superficie interna e interna. Tomado de (Yunus

A. Cengel, pag. 18)

En donde la constante de proporcionalidad & es la conductividad térmica del material, que
es una medida de la capacidad de un material para conducir calor (figura 3). En el caso
limite de Ax — 0, la ecuacion que acaba de darse se reduce a la forma diferencial. (Yunus

A. Cengel, pag. 18)

. dt
Qcona = KAE (18)
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la cual se llama ley de Fourier de la conduccion del calor, en honor de J. Fourier,
quien la expresd por primera vez en su texto sobre transferencia de calor en 1822. Aqui, dt
es el gradiente de temperatura, el cual es la pendiente de la curva de temperatura en un
diagrama 7-x (la razén de cambio de 7 con respecto a x), en la ubicacion x. La relacion antes
dada indica que la razén de conduccion del calor en una direccion es proporcional al
gradiente de temperatura en esa direccion. El calor es conducido en la direccion de la
temperatura decreciente y el gradiente de temperatura se vuelve negativo cuando esta tltima
decrece al crecer x. El signo negativo en la ecuacion (18) garantiza que la transferencia de

calor en la direccion x positiva sea una cantidad positiva. (Yunus A. Cengel, pag. 18)

5.5.2 Conveccion

La conveccion es el modo de transferencia de energia entre una superficie solida y el
liquido o gas adyacentes que estan en movimiento y comprende los efectos combinados de

la conduccion y el movimiento de fluidos. (Yunus A. Cengel, pag. 25)

La conveccion recibe el nombre de conveccion forzada si el fluido es forzado a fluir
sobre la superficie mediante medios externos como un ventilador, una bomba o el viento.
Como contraste, se dice que es conveccion natural (o libre) si el movimiento del fluido es
causado por las fuerzas de empuje que son inducidas por las diferencias de densidad debidas

a la variacion de la temperatura en ese fluido (Yunus A. Cengel, pag. 26).

Figura 4
Transferencia de calor por conveccion
Variacion de
la velocidad
del aire T,
- -T
1w Variacion de
I | o
. dul:i]j(;c " la temperatura
N del aire
~ Qum\
N A, T
/ 5

‘ Bloque caliente ‘

Nota. La figura representa la transferencia de calor a través de un bloque caliente hacia el

aire por conveccion. Tomado de (Yunus A. Cengel, pag. 26)
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Figura 5

Conveccion forzada y natural

Conveccion Conveccion
forzada natural
Aire

Nota. La figura representa la transferencia de calor por conveccion forzado a causa de un

ventilador y conveccion natural. Tomado de (Yunus A. Cengel, pag. 26)

A pesar de la complejidad de la conveccion, se observa que la rapidez de la
transferencia de calor por conveccion es proporcional a la diferencia de temperatura y se
expresa en forma conveniente por la ley de Newton del enfriamiento como: (Yunus A.

Cengel, pag. 26)

Qcony = hAs(Ts = Tio) (19)
En donde:

h = Coeficiente de transferencia de calor (meJf’c)

As = Area superficial a través de la cual tiene lugar la transferencia de calor (m?)

T = Temperatura de la superficie expuesta al aire (°C)

Tw = Temperatura del fluido suficientemente alejado de la superficie (°C)

El coeficiente de transferencia de calor por conveccidon h no es una propiedad del
fluido. Es un pardmetro que se determina en forma experimental y cuyo valor depende de
todas las variables que influyen sobre la conveccion, como la configuracion geométrica de
la superficie, la naturaleza del movimiento del fluido, las propiedades de éste y la velocidad

masiva del mismo. (Yunus A. Cengel, pdag. 26)
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5.5.2.1 El Numero de Grashof. El nimero de Grashof es un niimero adimensional,
llamado asi por Franz Grashof. El nimero de Grashof se define como la relacion entre la
fuerza de flotacion y la fuerza viscosa que actiia sobre un fluido en la capa limite de
velocidad. Su papel en la conveccidn natural es muy similar al del nimero de Reynolds en

conveccion forzada. (Thermal Engineering, 2021)

Es posible hacer adimensionales las ecuaciones que rigen la conveccion natural y las
condiciones de frontera dividiendo todas las variables dependientes e independientes entre
cantidades constantes apropiadas: todas las longitudes entre una longitud caracteristica L,
todas las velocidades entre una velocidad arbitraria de referencia, ¥ (la cual, basandose en
la definicién del nimero de Reynolds, se toma como V = Re; v/L.), y la temperatura entre

una diferencia de temperatura apropiada . (Yunus A. Cengel, pag. 509)

Gr, = S0 Tlle (20)
Donde:

g = Aceleracion gravitacional (:—Z)

B = Coeficiente de expansion volumétrica, 1/K (f = 1 /T para los gases ideales)

T, = Temperatura de la superficie (°C)

Tw = Temperatura del fluido suficientemente lejos de la superficie (°C)

L. = Longitud caracteristica de la configuracion geométrica, m
2
v =viscosidad cinematica del fluido (mT)
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Figura 6

Representacion del numero de Grashoft

Superficie
caliente

L

Fuerza de

friccion |
Fluido

l frio

luido
calient

Fuerza
de empuje

Nota. La figura representa la razon entre la fuerza de empuje y la fuerza viscosa que actuan
sobre el fluido, bajo transferencia de calor por conveccidon natural. Tomado de (Yunus A.

Cengel, pag. 509)

5.5.2.2 Conveccion Natural Sobre Superficies. La transferencia de calor por
conveccion natural sobre una superficie depende de la configuracion geométrica de ésta, asi
como de su orientacion. También depende de la variacion de la temperatura sobre la
superficie y de las propiedades termo fisicas del fluido que interviene. Aun cuando
comprendemos bien el mecanismo de la conveccion natural, las complejidades del
movimiento del fluido hacen que sea muy dificil obtener relaciones analiticas sencillas para
la transferencia de calor mediante la resolucion de las ecuaciones que rigen el movimiento y

la energia. (Yunus A. Cengel, pag. 510)

Del numeroso grupo de esas correlaciones, de complejidad variable y de proclamada
exactitud de las que se dispone en la literatura para cualquier configuracion geométrica dada,
aqui presentamos las que se conocen mejor y que se usan con mas amplitud. Las
correlaciones empiricas sencillas para el nimero promedio de Nusselt Nu en la conveccion

natural son de la forma: (Yunus A. Cengel, pag. 510)

NU = %< = C(Gr,Pr)" = CRa}} 1)

Doénde Ra; es el numero de Rayleigh, el cual es el producto de los nimeros de

Grashof'y de Prandtl: (Yunus A. Cengel, pag. 510)
17



_ 3
Pr = gﬁ(Tsvaoo)Lc xP

Ra; = Gry, T
Doénde:

Ra; = Numero de Rayleigh

Gr, = Numero de Grashof

Pr = Numero de Prandt!

(22)

Todas las propiedades del fluido deben evaluarse a la temperatura de pelicula: (Yunus

A. Cengel, pag. 510)

1
Tp =2 (Ts + Teo)

Donde:
T¢ = Temperatura de pelicula (°C)
T = Temperatura de la superficie (°C)
Te = Temperatura del fluido suficientemente lejos de la superficie (°C)

(23)

Cuando se conoce el nimero promedio de Nusselt y, por consiguiente, el coeficiente

promedio de conveccidn, la velocidad de la transferencia de calor por conveccion natural de

una superficie solida que esta a una temperatura uniforme T hacia el fluido circundante se

expresa por la ley de Newton del enfriamiento como: (Yunus A. Cengel, pag. 510).

Qeony = hAs(Ts = Ten)
Doénde:
Qconv = Tasa de transferencia de calor por conveccion (kJ/h)
h = Coeficiente convectivo de conveccion (-
As = Area superficial a través de la cual tiene lugar la transferencia de calor (m?)
T = Temperatura de la superficie (°C)
Tw = Temperatura del fluido suficientemente alejado de la superficie (°C)
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5.5.2.3 Correlaciones empiricas del nimero promedio de Nuselt. Tomado
del libro Yunus A. Cengel, pag. 511, referente a correlaciones para conveccion natural sobre
superficies.

5.5.2.3.1 Placa Vertical. En el caso de flujo constante de calor en la superficie,
se sabe que la razon de la transferencia de calor es sencillamente Q = ¢ A, pero no se
conoce la temperatura superficial T;. De hecho, Tg aumenta con la altura a lo largo de la
placa. Resulta que las relaciones del numero de Nusselt para los casos de temperatura
superficial constante y flujo constante de calor en la superficie son casi idénticas (Churchill
y Chu, 1975)). Por lo tanto, las relaciones para las placas isotérmicas también se pueden usar
para las placas sujetas a flujo uniforme de calor siempre que se use la temperatura T}/, en el
punto medio de la placa, en lugar de T, en la evaluacion de la temperatura de pelicula, del
ds

Tl el nimero promedio
L/27 10

nimero de Rayleigh y del nimero de Nusselt. Dado que h =

de Nusselt en este caso se puede expresar como (Yunus A. Cengel, pag. 512).

_hL _ qsL

N = = T ()
_ 0.387 Ra}/® )

NU = {0.825 + = S o) (26)

Doénde:
Ra; = Numero de Rayleigh

Pr = Numero de Prandtl
L = Longitud de la placa vertical (m)
_ . : k]
h = Coeficiente convectivo (m2°c)
k = Conductividad térmica del aire (m‘/ZV"C)
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Figura 7

Placa vertical

T

L

L

Nota. La figura representa una placa vertical con detalle de la longitud y temperatura de

superficie expuesta al aire. Tomado de (Yunus A. Cengel, pag. 511)

5.5.2.3.2 Placas Horizontales. La razon de la transferencia de calor hacia una
superficie horizontal o desde ésta depende de si la superficie esta hacia arriba o hacia abajo.
Si la superficie caliente est4 hacia arriba, el fluido calentado sube con libertad, induciendo
fuertes corrientes de conveccion natural y, como consecuencia, una transferencia de calor

eficaz, como se muestra en la figura 8. (Yunus A. Cengel, pag. 513).

Figuro 8

Conveccion natural en una placa horizontal

Corrientes por
conveccion
natural

W
L I\ J

s =/
x\r\;@%m

i caliente
pll[' conveccion
natural

Nota. La figura muestra flujos por conveccion natural sobre las superficies superior e

inferior de una placa horizontal caliente. ((Yunus A. Cengel, pag. 513)

5.5.2.3.2.1 Superficie Superior. (Yunus A. Cengel, pdag. 511).
NU = 0.54Ra,’*; L =% 27)
Doénde:

Ra; = Numero de Rayleigh
L = Longitud considerada para la correlacion del numero de Nuselt (m)
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As
P

NU = 0.27Ra}’*; L=

RaL

Pr

= Area de la superficie (m?)

= Perimetro de la superficie (m)

5.5.2.3.2.2 Superficie Inferior. (Yunus A. Cengel, pdag. 511).

As

; (28)

Doénde:

= Numero de Rayleigh

= Longitud considerada para la correlacion del numero de Nuselt (m)
= Area de la superficie (m?)

= Perimetro de la superficie (m)

5.5.2.3.3 Cilindro Horizontal. (Yunus A. Cengel, pag. 511).

0.387 Rajy®

}2
[1+(0.559/Pr)9/16]8/27

NU = {0.6 + (29)
Doénde:

= Numero de Rayleigh

= Diametro del cilindro (m)

= Numero de Prandt!

5.5.2.3.4 Cilindro vertical. La superficie exterior de un cilindro vertical se puede

tratar como una placa vertical cuando el didmetro del cilindro es suficientemente grande, de

modo que los efectos de la curvatura sean despreciables. Esta condicion se satisface si:

(Yunus A. Cengel, pag. 512).

D>

L
Gy,

35L

" .

Donde:
= Longitud del cilindro
= Numero de Grashof
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Cuando se satisfacen estos criterios, también se pueden usar las relaciones de las

placas verticales para los cilindros verticales. (Yunus A. Cengel, pag. 512)

5.5.3 Transferencia de Calor por Radiacion

Laradiacion es la energia emitida por la materia en forma de ondas electromagnéticas
(o fotones) como resultado de los cambios en las configuraciones electronicas de los atomos

o moléculas. (Yunus A. Cengel, pag. 27)

La razén méaxima de la radiacion que se puede emitir desde una superficie a una
temperatura termodinamica T (en K o R) es expresada por la ley de Stefan-Boltzmann como:

(Yunus A. Cengel, pag. 27)

0 — 4
Qemitidamax = 0AsTs

La superficie idealizada que emite radiacion a esta razén maxima se llama cuerpo
negro y la radiacion emitida por éste es la radiacion del cuerpo negro. La radiacion emitida
por todas las superficies reales es menor que la emitida por un cuerpo negro a la misma

temperatura y se expresa como: (Yunus A. Cengel, pag. 29)

w

m2K4

Qemitida,max = SGAS(TS4 - T;lred) ;0 = 5.67 x 10_8 (31)
Doénde:

Qemitidamax = Transferencia de calor por radiacion maxima (kJ/h)

o = Constante de Stefan - Boltzmann
Ag = Area de la superficie (m?)
T = Temperatura de la superficie (°C)

Tairea = Temperatura de los alrededores (°C)

£ = Emisividad del material

De la péagina del libro de transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pg. 864), la
emisividad del acero inoxidable pulido estd en un rango de 0.17 — 0.3, y del acero oxidado

es de 0.81.
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5.6 Calderas Pirotubulares

Son aquellas calderas en las que los gases de la combustion circulan por el interior
de los tubos y el liquido se encuentra en un recipiente atravesadopor dichos tubos. Son
de aplicacion principalmente cuando la presion de trabajo es inferior a los 22 bar. (Uceda
Martinez, J., 2013)

Por su disefio, tienen un gran volumen de agua, por lo que suelen estar la totalidad
de las mismas clasificadas en la clase segunda de acuerdo conlo indicado en el
Reglamento de Equipos a Presion en su instruccion técnica complementaria. (Uceda
Martinez, J., 2013)

Dicho volumen de agua les permite adaptarse mejor a las variaciones de la instalacion
que las calderas acuotubulares. (Uceda Martinez, J., 2013)

El vapor producido por las misma suele tener un titulo de vapor cercano al 1, es
decir, que el contenido de agua por unidad de masa es bajo (3%), no siendo necesario instalar
equipos auxiliares complementarios. (Uceda Martinez, J., 2013)

Las exigencias de la calidad del agua de alimentaciéon son menores a las

requeridas por las calderas acuotubulares. (Uceda Martinez, J., 2013)

5.6.1 Calderas Horizontales

el haz tubular esta dispuesto de la parte delantera a la trasera de la caldera (Uceda
Martinez, J., 2013)
Figura 9

Caldera pirotubular horizontal

Nota. La figura muestra la disposicion horizontal de los tubos de gases de la caldera

pirotubular. Tomado de (Uceda Martinez, J., 2013)

5.6.1.1 Caldera de 2 Pases de Gases. En el disefio de dos pasos de humos se
distinguen claramente dos vias de paso autonomas de circulacion de los productos de

combustion. Se puede diferenciar una cdmara cilindrica de combustion denominada hogar,
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localizada en la parte inferior de la caldera y rodeada poruna pared posterior totalmente
refrigerada por agua (cdmara humeda). (Uceda Martinez, J., 2013)

Los gases de combustion producidos por el quemador en la parte posterior de la
camara de combustion (hogar) fluyen en sentido inverso a través del hogar volviendo hacia
el nucleo de la llama por la zona exteriorde la misma hasta la zona delantera de la caldera
para introducirse enlos tubos del segundo paso de humos. (Uceda Martinez, J., 2013)

Seguidamente, los gases de combustion de la caldera son dirigidos haciala caja de
gases trasera y evacuados al exterior. (Uceda Martinez, J., 2013)

Las calderas que se basan en este principio se caracterizan por su bajo rendimiento,
asi como por el alto contenido de sustancias contaminantes en sus gases de combustion.

(Uceda Martinez, J., 2013)

Figura 10

Caldera pirotubular horizontal

Nota. La figura representa una caldera horizontal con 2 pases de gases de combustion.

Tomado de (Uceda Martinez, J., 2013)

5.6.1.2 Caldera de 3 Pasos de Gases

En el disefio de tres pasos de humos se distinguen claramente tres vias de paso
autonomas de sentido unico de circulacion de los productos de combustion. Se puede
diferenciar una camara cilindrica de combustion denominada hogar, localizada en la parte
inferior de la caldera y rodeada por una pared posterior totalmente refrigerada por agua
(camara humeda). (Uceda Martinez, J., 2013)

Los gases de combustion producidos por el quemador en la parte posterior de la
camara de combustion (hogar) fluyen a través de los tubos de humos en el segundo paso de

humos. (Uceda Martinez, J., 2013)
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Seguidamente, los gases de combustion de la caldera cambian de direccion en la parte
frontal de la caldera, pasando a través de los tubos de humos en el tercer paso de humos,
hacia el conducto de expulsion de gases, por el que se evacuan al exterior. (Uceda Martinez,
J., 2013)

Las calderas que se basan en este principio se caracterizan por su alto rendimiento,
asi como por el bajo contenido de sustancias contaminantes en sus gases de combustion.
Estas calderas pueden ser instaladas cumpliendo las exigencias medioambientales mas

rigurosas. (Uceda Martinez, J., 2013)

5.6.2 Caldera pirotubular vertical

El haz tubular estd dispuesto de la parte inferior a la parte superior de la caldera.

(Uceda Martinez, J., 2013)

5.6.3 Generacion de Vapor

Fundamentalmente una caldera es un reactor quimico, el cual permite que la energia
quimica, contenida en un combustible, se libere como calor y parte de ella se transfiera a un
liquido, para que cambie de fase. La caldera es un recipiente en cuyo interior hay agua
cambiando de fase, gracias al calor absorbido. Es un elemento fundamental en las plantas de
generacion de Exergia que usan combustibles quimicos y en los procesos tecnoldgicos que
involucren calentamiento. Cabrera, G., (2007).

Las calderas mas simples es simplemente un recipiente provisto de una tuberia de
alimentacion y una linea de salida para el vapor, el cual continuamente se produce por la
aplicacion de calor. El combustible es quemado dentro de un recinto aislado y el calor
desprendido en la combustion se aplica directamente a la superficie de un recipiente en cuya
cara posterior esta el liquido que cambia de fase. Mucho del calor se pierde con los humos
calientes al exterior. Para que una caldera sirva en aplicaciones técnicas e industriales debe:

Cabrera, G., (2007)

v Producir grandes cantidades de vapor o de liquido caliente.

v Producir vapor a presion mas alta que la atmosférica (con entalpia mayor que a la
entrada).

v Que el calor suministrado desde el combustible sea dptimamente aprovechado
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La cantidad de vapor producido es dependiente principalmente del area de
transferencia de calor, y de la cantidad de combustible quemado, su facilidad de combustion

y que el calor llegue en buena cantidad al liquido. La ecuacion: Cabrera, G., (2007).
Q = UAAT = A(mh)agua = —A(Mh) pumo (32)

Se refiere a la cantidad del flujo de calor Q que llega al liquido atravesando el area
de transferencia de calor A. Este calor se invierte en elevar el producto mh del liquido.

Para obtener vapor con mayor contenido entalpico se eleva la temperatura y/o
presion. Para ello la caldera se cierra y se convierte en un recipiente sometido a la presion
interna del vapor. El aumento del area de transferencia de calor permite que mas calor sea
absorbido por el agua, y asi una mayor cantidad de vapor sera producida. El aumento de area
de transferencia de calor es elevar la superficie compartida por el fluido caliente y el
calentado, equivalente a aumentar la cantidad de masa calentada en contacto con las
superficies calientes. Cabrera, G., (2007)

La generacion de vapor es el proceso de convertir agua liquida en vapor, mediante la
aplicacion de calor. Cuando el agua liquida, a cualquier presion, recibe calor, su temperatura
empieza a elevarse hasta que alcanza un valor determinado y caracteristico para esa presion
o temperatura de evaporacion, a la empezara a hervir y el vapor a formarse. La temperatura
permanecerd constante si la presion no varia hasta que la totalidad del vapor se haya
desprendido. Cabrera, G., (2007)

5.6.3.1 Calentamiento. El calor requerido para calentar el agua hasta el punto de
evaporacion se llama entalpia del liquido saturado, el agua liquida es liquido saturado.
Cuando el agua esta hirviendo, a presion constante, su temperatura permanecera constante,

a la temperatura de saturacion. Cabrera, G., (2007)

5.6.3.2 Evaporacion. En el proceso de evaporacion el agua, aunque sigue recibiendo
calor, no cambiara su temperatura y el calor que esté recibiendo es invertido en cambiar su
estado de liquido a vapor. Este calor es calor o entalpia de evaporacion. La entalpia del vapor
saturado es la entalpia del liquido saturado mas la entalpia de evaporacion. Cabrera, G.,

(2007)
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5.6.3.3 Sobrecalentamiento. Mientras el agua liquida y su vapor estén en el proceso
de evaporacion, su temperatura sera igual y constante. El calor (calor latente) afiadido a
presion constante se invierte en cambio de fase, cuando solo se tenga vapor (vapor saturado
seco) se podra elevar la temperatura al proporcionarle calor, es decir sobre calentdndolo
(vapor recalentado). La entalpia del vapor se elevard en la cantidad de calor afiadido, ademas

la temperatura aumentara. Cabrera, G., (2007)

5.6.4 Indices Importantes en Calderas

Para poder comparar su desempefio de calderas y para establecer metas de
funcionamiento se han definido parametros medibles y de facil identificacion. Cabrera, G.,

(2007)

5.6.4.1 Eficiencia.

5.6.4.1.1 Eficiencia Energética. El término eficiencia energética se refiere al uso del
calor, a la eficacia de aprovechamiento del mismo. Es un indice de la efectividad de la
recuperacion del calor muy importante que puede referirse ya sea a la combustion, al hogar
o a la caldera. Todas son muy importantes a la hora de los andlisis y valoracion tanto

econdmicos como energéticos. Se puede definir como: Cabrera, G., (2007)

E — Qaprovechado (33)
Qsuministrado
Doénde:
E = Eficiencia energética

Qaprovechado = Calor aprovechado en proceso (kJ/h)

Qsuministrado = Calor suministrado por la caldera (kJ/h)
5.6.4.1.2 Eficiencia Exergética. Se refiere al aprovechamiento de la exergia

suministrada. Cabrera, G., (2007)

5.6.4.1.3 Eficiencia de la Combustion. Es la fraccion de la cantidad del calor
efectivamente liberado durante la combustion con relacion al total que potencialmente puede

liberar. Cabrera, G., (2007)
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E _ Qreal

comb — Oco

(34)

La eficiencia de la combustion se afecta por la calidad de los equipos empleados para
la combustion, la presencia o no de aire suficiente, por la humedad del combustible, en
resumen, por la suficiencia del sistema combustible o combustioén (y por lo tanto con la

calidad el combustible, de los equipos y de la forma para quemarlo). Cabrera, G., (2007)

5.6.4.1.4 Eficiencia del Hogar. Muestra las bondades del hogar para aprovechar el
calor liberado del combustible en la combustion. Normalmente el hogar es un recinto
rodeado de un recipiente con agua (calderas piro) o de tubos que contienen agua (en el caso
de las calderas acuotubulares.

Se define como aquella fraccion del calor que absorbieron las paredes que contienen

el agua, con relacion al liberado por el combustible. Cabrera, G., (2007)

E — Qfg - agua — vapor ~ Mrghyg (35)
hogar Qcombustible MeompPC

5.6.4.1.5 Eficiencia de la Caldera. La eficiencia de la caldera mide cuanto del calor
liberado por el combustible en la caldera va a pasar al agua para evaporarla. Cabrera, G.,

(2007)

Qfg - agua - vapor my(hy—h
Ecaidera = Lo-c0 2~ 1~]( v_laa) (36)
Qcombustible McombPC

Doénde:
m, = Flujo masico de vapor (Kg/h)
h, = Entalpia del vapor a la presion de trabajo (kJ/Kg)
hqoa = Entalpia de agua de alimentacion (kJ/Kg)
Meomp = Flujo masico de combustible (Kg/h)
PC = Poder calorifico del combustible (kJ/Kg)
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5.6.5 Potencia Térmica de una Caldera

La potencia en BHP de una caldera, tal como fue establecida en 1889 por la ASME,

estaba basada en una maquina de vapor que empleaba 30 Ib (13,62 Kg) de vapor por BHP

hora a una presion relativa de 4.9 Kg/cm? y con el agua de alimentacién de la caldera a

38,5°C. Esto corresponde a la vaporizacion de 15.66 Kg de agua por hora a 100 °C y a

presion atmosférica normal (1.033Kg/cm?). En presioén atmosférica normal la cual vale

543.4 kCal. Por consiguiente, la capacidad de una caldera puede expresarse de la siguiente

forma: (Morales Taquiri, O., 2013)

my x (hg—h
BHP de caldera = UKC,; g~y
543,4
A Kg

K9
x 15.66;

Potencia calorifica real de una caldera. (Morales Taquiri, O., 2013)

my x (hg—hyf)
BHP de caldera, ., = T ng
(2,256.54 K—gx 15.66T)xn

Factor de carga de vaporizacion: (Morales Taquiri, O., 2013)

(hg=hp)
FV = —2 15
2,256.54 ——

Kg

La potencia calorifica podria deducirse en: (Morales Taquiri, O., 2013)

my x FC
15.66°Ixn
667

BHP de caldera =

Factor de carga: (Morales Taquiri, O., 2013)

BHP de calderayeq]

FC =
BHP de calderanominal
Donde:
BHP de caldera,qq; = Potencia calorifica real requerida en proceso
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BHP de calderayominai = Potencia calorifica nominal de la caldera

hg = Entalpia del vapor saturado a la presion de trabajo (kJ/Kg)
hs = Entalpia del agua de entrada a la caldera (kJ/Kg)

FC = Factor de vaporizacion

n = Eficiencia de la caldera

m, = Flujo masico de vapor (Kg/h)

5.6.6 Condensado
Condensado es el liquido formado cuando el vapor pasa de fase gas a fase liquida.
En un proceso de calentamiento, el condensado es el resultado del vapor que transfirio parte

de su energia calorifica, conocida como calor latente, al producto, linea o equipo que debe

ser calentado. (TLV,2021)
Figura 11

Condensado drenado

’ b
!
Hd
b Vapor
Condensado
A - e ]
= - Calor
. l o Latente

Nota. La figura representa el calor latente transferido del vapor hacia un sistema y su salida

en forma de condensado. Tomado de (7LV,2021)

5.6.7 Calor Latente y Calor Sensible

En las industrias que usan vapor, el Calor Latente se refiere a la energia que requiere
el agua para convertirse en vapor, también conocida como Entalpia o Calor de Vaporizacion.
Cuando absorbe este Calor Latente, el agua se transforma en vapor, y cuando lo transfiere,

el vapor regresa a formar agua caliente (condensado). (TLV,2021)
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Cuando el vapor se condensa, en el momento mismo en que cambia de fase, el
condensado tiene la misma temperatura que el vapor porque so6lo el calor latente se ha
perdido y, todo el calor sensible permanece. Esta condicion se conoce como "Agua
Saturada". No desperdiciando, sino al contrario recuperando y reusando tanto calor sensible

como sea posible es una de las principales razones por las que el condensado se recupera.

(TLV,2021).

Figura 12

Cambio de calor latente y sensible

Hielo a 0 °C Agua Congelada a 0 °C Agua Hinviendo a 100 °C  Vapor Seco a 100 °C
32 °F] [32 °F) [212 °F) [212 °F)
100 °C

Calor
Latente

Calor
Sensible

Calor Latente Calor Sensible Calor Latente
334 kJ/ kg 418 kJ / kg 2257 kJ / kg
[144 Btu/ Ib] [180 Btu / Ib] [970 Btu / Ib]

Nota. La figura representa un cambio de estado, como cuando el hielo se convierte en agua

o el agua en vapor, representan un aumento/descenso de calor latente. Tomado de

(TLV,2021)

5.6.8 Recuperacion de condensado

Si 1 Ton/h de vapor se suministra a un equipo para un proceso de calentamiento,
entonces la misma cantidad de condensado (1 Ton/h) necesita ser descargada del equipo. La
recuperacion del condensado es un proceso que reutiliza el agua y el calor sensible
contenidos en el condensado descargado. Recuperar el condensado, en lugar de tirarlo,

conlleva ahorros significativos de energia, tratamiento quimico y agua fresca. (7LV,2021)

El condensado puede ser reusado de varias formas distintas, por ejemplo:
v Como agua caliente de alimentacion, cuando el condensado caliente se regresa al
deareador de la caldera.
Como precalentamiento, en algun sistema de calentamiento compatible.
Como vapor, si se reutiliza el vapor flash.

Como agua caliente, para limpieza de equipos u otras aplicaciones
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5.6.8.1 Beneficio de Recuperar el Condensado. Reusar el condensado caliente
puede llevar a considerables ahorros de energia y agua, también a la mejora de las

condiciones de trabajo y a reducir la huella de carbono de la planta. (TLV,2021)

5.6.8.1.1 Reducir los Costos de Combustible. EL condensado contiene una
cantidad valiosa de calor sensible, que puede ser entre el 10 y el 30% de la energia inicial

que contiene el vapor. (TLV,2021)

Alimentar la caldera con condensado de alta temperatura puede maximizar la
generacion de la caldera porque se requiere menor energia para convertir el agua en vapor.
Cuando es eficientemente recuperado y usado, incluso puede reducirse el consumo de

combustible entre el 10 y el 20%. (TLV,2021)

5.6.8.1.2 Disminuir los Gastos Relacionados Al Agua. Siempre que sean
removidas las impurezas que vienen con el condensado, éste puede ser usado como agua de
alimentacion de la caldera, reduciéndose los costos de agua fresca y tratamiento, asi como
los costos de agua de enfriamiento usada para bajarle la temperatura al condensado antes de

enviarlo al drenaje (si fuera el caso). (TLV,2021)

5.6.8.1.3 Impacto Positivo para la Seguridad y el Medio Ambiente. Reducir la
cantidad de combustible necesario gracias a la recuperacion de condensado equivale a menor

contaminacion del aire porque se reducen las emisiones de CO2, NOx y SOx. (TLV,2021)

Adicionalmente, las lineas de recuperacion de condensado reducen las nubes de
vapor, disminuyen el ruido generado por la descarga del condensado a la atmdsfera y
previenen la formacién de charcos de condensado en el piso, mejorandose asi el ambiente

de trabajo en la planta. (TLV,2021)

Dependiendo de la cantidad de condensado recuperado y reusado, otros beneficios
pueden ser menor frecuencia de las purgas de caldera debido a mejor calidad del agua de
alimentacion, también menor corrosion en el sistema porque la calidad del agua es constante

en toda la red. (TLV,2021)
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5.7 Vapor Flash

Vapor Flash se produce debido a la expansion debido a una reduccion de presion de

condensados.

El vapor obtenido por expansion o flasheo no es distinto al que se obtiene por evaporacion
directa, simplemente es un nombre conveniente que es utilizado para explicar como se
forma. Mientras que el vapor vivo se produce en calderas o en un generador de vapor por
recuperacion de calor - mientras que el vapor flash se genera cuando condensado de alta
temperatura/presion se expone a una gran caida de presion tal como la descarga de una

trampa de vapor. (TLV,2021)

El condensado contiene gran energia que no puede permanecer en forma liquida a
presiones menores debido a que existe mayor energia que la requerida para obtener agua
Saturada a una menor presion. El resultado es que algo de este exceso de energia genera del

condensado un % de vapor flash. (TLV,2021)
Figura 15

Vapor flash

Nota. La figura representa el vapor producido debido a la caida de presion del condensado.

Tomado de (TLV,2021)

El vapor flash se genera debido a que el punto de saturacion del agua varia de acuerdo
a la presion. Por ejemplo, el punto de saturacion del agua a presion atmosférica es de 100 °C

(212 °F), pero a 1.0 barg (145 psig) es de 184°C (323 °F). (TLV,2021)

(Asi que, ocurre cuando el condensado que se mantiene bajo presion a 184 °C (363
°F) se libera a la atmosfera? El condensado contiene demasiada energia (entalpia) para
permanecer solamente como liquido, por lo que una porcioén del condensado se evapora,
ocasionando que la temperatura del condensado restante se reduzca a una presion de
saturacion (Ej., 1001°C o 212 °F si es descargado a la atmosfera). Este fendémeno se conoce

como evaporacion flash. (TLV,2021)
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En otras palabras, cuando el condensado caliente es descargado a una presion menor,
su entalpia (energia total) permanece constante, pero su punto de saturacion (la temperatura
a la cual el condensado puede existir tanto en estado liquido como gaseoso). Para compensar
la cantidad excesiva de energia, parte de las moléculas del agua absorben el exceso de

energia como calor latente y se evaporan en forma de vapor. (TLV,2021)

El % de vapor flash generado (rango de flasheo de vapor) puede ser calculado de la
siguiente manera: (TLV,2021)

% de Flash =212 (42)
fg2

Donde:

hs; = Entalpia del condensado de entrada (kJ/Kg)
hs, = Entalpia del condensado de salida del tanque flash (kJ/Kg)
hsg, = Calor especifico del vapor a la presion de salida (kJ/Kg)

La nube de vapor formada por vapor flash es un subproducto natural de la descarga
de condensado. Ya que el vapor flash es de la misma calidad que el vapor vivo, instalaciones
modernas normalmente tratan de reutilizar cantidades significativas de vapor flash en donde

sea posible su utilizacion. (TLV,2021)

Reutilizar el vapor flash generado por un sistema de alta presion para su uso en un
sistema de menor presion puede brindar ahorros de energia considerables ademas de mejorar
el ambiente de trabajo de la planta al reducir las nubes de vapor. Cuando se considera el uso
de un sistema para el manejo de la recuperacion de calor, los sistemas de recuperacion de

condensado y vapor flash normalmente se evaltian conjuntamente. (7LV,2021)

5.8. Ahorro Energético en el Sistema de Recuperacion de Condensado

En estos ultimos afios, la conciencia energéticayla percepcion medioambiental
han transformado el sistema de condensado. Lo que antes era un modesto subproducto de la

distribucion de vapor se ha convertido hoy dia en un recurso muy valioso para cualquier

industria. (Villacrés J., Andrade F., 2011)
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La eficiencia energética esel corazonde unsistema de vapor. EI concepto
de ingenieria llamado circuito totalmente cerrado ha alcanzado en grandes empresas de
nuestro pais cero perdidas de vapor y retorno de condensados mayor al 95%. (Villacrés J.,

Andrade F., 2011)

Un Sistema de condensados presurizado puede ahorrar a una planta industrial como
minimo de un 15% a 35% los costos de combustible, cuando lo comparamos con un sistema

de condensados convencional venteado a la atmosfera. (Villacrés J., Andrade F., 2011)

5.8.3.1 Vapor Flash. Cuando el condensado retorna al tanque desaireador
atmosférico o venteado, se pierde un flujo masico de vapor flash, el cual se calcula de la

siguiente manera: (Villacrés J., Andrade F., 2011)

Meigsh = MypcX %VF (43)
Donde:

Msasn = Flujo masico de vapor flash (Kg/h)

m,. = Flujo mdsico de retorno de condensado (Kg/h)

VF = Vapor flash (%)

Una vez obtenida la cantidad de condensado perdido como vapor flash podemos
calcular el calor perdido en el sistema con las siguientes ecuaciones: (Villacrés J., Andrade

F.,2011)

Aperdido = NgXMsiasn (44)
Donde:

Aperdido = Calor perdido debido al vapor flash (kJ/h)

hy = Entalpia del vapor saturado a presion atmosférica (kJ/Kg)

Para realizar el andlisis energético de un sistema de recuperacion de condensado
utilizando deareadores, se debe de calcular en primera instancia la cantidad de vapor
requerido para la deareacion del agua en reposicion, realizando un balance de energia entre

el deareador y la caldera (Villacrés J., Andrade F., 2011)
mAhfg,at = mv(hg - hf)x (%VF) (45)

Doénde:
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my = Flujo masico de agua de reposicion (Kg/h)

htgat = Calor latente de vaporizacion a presion atmosférica (kJ/Kg)

m, = Flujo mdsico de vapor requerido en proceso (Kg/h)
hg = Entalpia del vapor a la presion de trabajo de la caldera (Kg/h)
hs = Entalpia del agua de alimentacion a la caldera (kJ/Kg)

El % de vapor flash generado (rango de flasheo de vapor) puede ser calculado de la siguiente
manera, segun Calculadora TLV, 2021:

% Flash (FV) = % (46)
g2

Donde:

hsy = Entalpia del agua saturada a la entrada (kJ/Kg)
hs, = Entalpia del agua saturada a la salida (kJ/Kg)

hsgo = Calor especifico del vapor a la salida (kJ/Kg)

5.9  Analisis de Pérdidas Energéticas por Transporte de Vapor.

En muchas industrias el vapor representa un recurso importante debido a su valor
energético, econdmico y operacional. En diversas empresas se utiliza en multiples procesos
que incluyen destilacion, fermentacion y transporte de fluidos viscosos, tal y como ocurre
con las melazas usadas en la fabricacion de licores. Para la generacion del vapor, usualmente
se consumen altas cantidades de combustibles (tipicamente gas natural, ACPM o biomasa)
y de agua en calderas, incurriéndose ademads en costos asociados al ablandamiento de agua
de calderas y mantenimiento en general. Debido al alto costo que puede representar para una
organizacion o empresa el consumo de recursos energéticos, que en muchos casos pueden
representar un porcentaje significativo de los costos operativos, es indispensable
implementar politicas de gestion energética al interior de las organizaciones para reducir

dichos consumos. (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)
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5.9.1 Analisis y Modelacion Matematica

Dada la geometria cilindrica de una tuberia se trata como un sistema radial, por esta
razon la teoria y ecuaciones de transferencia de calor son desarrolladas y aplicadas para este
tipo de sistemas. Los sistemas cilindricos y esféricos a menudo experimentan gradientes de
temperatura solo en la direccion radial y se tratan como sistemas unidimensionales. Ademas,
bajo condiciones de estado estable sin generacion interna de calor, se obtiene la ecuacion de

calor derivada de la ley de Fourier, ecuacion: (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

1d dt
rar (KT. ;) =0
(47)
Donde:
K = Conductividad térmica
7 = Radio
T = Temperatura

La rapidez a la que se conduce la energia a través del s6lido expresa con la ecuacion:

(Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

ar

qr = _KAE

dar
; qr = —K(2nrlL) =

Donde 4= 2nrL representa el drea normal a la direccion de la transferencia de

calor, con L= longitud. (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

La distribucion de temperaturas en el cilindro (o tuberia) se determina a partir de la
ecuacion (50) aplicando las condiciones de frontera apropiadas, considerando el fluido

caliente (vapor) al interior de las tuberias. (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

_ 27TLK(T31 _TSZ)

1l
In (E)

(48)

De donde se obtiene la resistencia térmica, definida como la razén de un potencial de
transmision a la transferencia de calor, para el caso de la conduccion radial (Rt, cond) en una

pared cilindrica, ecuacion. (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)
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T2
lTlH
Rt,cond = LK (49)

En general, la resistencia térmica en un cilindro hueco (tuberia) con condiciones de
transferencia de calor en la superficie, se representa de acuerdo a la figura 1, bien sea para

un material homogéneo (figura 18) o un material compuesto (figura 19).
Figura 18

Resistencia térmica en un cilindro homogéneo

Fluido frio P

T, 2, hp

In(rofry) 1
hy2mmr\ L 2mkL hp2mroL

Nota. La figura representa la resistencia térmica en un cilindro hueco para material

homogéneo. Tomado de (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Figura 19

Resistencia térmica en un cilindro compuesto

1 In(rairy) In(rafrz) In(ra/r3) 1
n2mmL 2mkpl kgl 2mkcl.  halmral.
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Nota. La figura representa la resistencia térmica en un cilindro hueco para material

compuesto. Tomado de (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

En la figura 18 y 19 se observa que ademas de la resistencia térmica por conduccion
(Rt.cona)> aparece la resistencia térmica por conveccion (R cony), €Cuacion y la resistencia

térmica por radiacion (R ,qq). (Barrera, R., Aristizdabal, C., 2014)

_Ts—Teo 1

Rt,CO'I’lU - q - hrA (50)
Ts—Tair 1
Rerag = = —2% == C2))
Donde:
h = Coeficiente de transferencia de calor (kJ/Kg)
Tar = Temperatura de los alrededores (°C)

El coeficiente de transferencia de calor por radiacion, h,, puede calcularse con la

ecuacion:
h =¢eo(Ts + Tgir) (Tsz + Tc%ir) (52)

Dado que las resistencias de radiacion y conveccion superficiales actiian en paralelo,
cuando Ty = T, las ecuaciones 53 y 54 pueden combinarse para obtener una sola resistencia

efectiva de la superficie: (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Qe = Too1~ T2 (53)

Rrot

Para el caso de estudio, q; representa el flujo de calor a través de la tuberia, To, ; la
temperatura del vapor y T, , la temperatura ambiente. Ry, es el valor de la resistencia

térmica total equivalente. (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)
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Figura 20

Circuito de transferencia de calor

Rconv

Ot (aire) D

Reonv.
[ — f— O Reond

(vapor) (Acero)

Rradiacion

O——1 (aire) e

Nota. La figura representa el circuito térmico equivalente para una tuberia desprovista de

aislamiento térmico. Tomado de (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Por lo tanto, el R;,; cuando no se cuenta con aislante térmico) puede expresarse

segun la ecuacion: (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

1 m2
Ripr = Lt 54
tot = opriLhy | 2mLK  hy+h, (54)
Con r; y 1, los radios interno y externo de la tuberia.
In’2 ln(r—3)
1 T " 1
R — 1. 2 55
tot ™ omr,Lhy t 2nLK 2mLKgis | ha+hy (55)
Doénde
. ;o . w
K,is = Conductividad térmica del aislante (mZO c)
. ;o , w
K = Conductividad térmica de la tuberia de vapor m2°C)

Donde 13 es la distancia desde el centro de la tuberia hasta donde termina el

recubrimiento con aislante. (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)
Figura 21

Circuito térmico equivalente

Rconv
(Aire)

Reanw. o Rcond. Reond

(vapor) |Acero) (Aislante)

Rradiacion

(airg)  [O—

[
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Nota. La figura representa el circuito térmico de transferencia de calor desde el
interior de una tuberia de vapor con aislamiento térmico, hasta el exterior. Tomado de

(Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Segun Barrera, C., Betoret, N., Castello, M., Pérez, E. en su publicacion denominada
“Aspectos basicos de diserio y calculo de vapor”, definen al coeficiente combinado de

conveccidn y radiacion externo como:

4 | (T ext—T, Tetox—Ta
hext — hconv + hrad — 1.25 x ( s,ext a,ex)+ s,ex a,exxCr (56)
Q)ext TS,ex_Ta,ex

C, = &xo (57)

Doénde:

Tsext = Temperatura de la superficie externa (°K)

Taex = Temperatura del aire externo (°K)

C, = Coeficiente de radiacion de la superficie externa (W/m?°K*%)
€ = Emisividad del material externo

o = constante de Stefan-Boltzmann

Flujo Interno: (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Re = DHLQ Jv = % (58)
Doénde:

Re = Numero de Reynolds

D = Diametro de la tuberia (m)

v = Viscosidad cinemdtica (m3 /K g)

U =Viscosidad dindmica del fluido (N-s/m?)

Q = Caudal del fluido en la tuberia (m3/s)

Numero de Nuselt de flujo interno: (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Ny =22 (59)
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Re

Pr

Re,

Donde:

= Coeficiente convectivo (W/m?°C)

= Didametro de la tuberia (m)

= Conductividad térmica del aire (W/m°(C)

Conveccion forzada flujo interno: (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Nu = 0.023 x Re®8xPr04 (60)
Doénde:

= Numero de Reynolds

= Numero prandtl

Flujo Externo (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)
b 61)

v

Donde:
= Longitud del tubo

Nuimero Nuselt del flujo externo (Barrera, R., Aristizabal, C., 2014)

Nu = 0.664 x Re®SxPrl/3

5.9.2 Espesor del Aislante

El espesor de aislante debe seleccionarse de modo tal que permita disminuir los

costos operacionales, facilitando una rapida recuperacion de la inversion y al mismo tiempo

proteja al personal de quemaduras por contacto con superficies calientes (superficie externa

< 60°C). Utilizando la ecuacién (64) y alglin método numérico apropiado (por ejemplo,

biseccion), se puede estimar es espesor de aislante como la diferencia r3 — r,. (Barrera, R.,

Aristizabal, C., 2014)

Te3—Too
In(®) = e (62)

T3

73(W(Ts3—Teo) + 1y (Ts3—T qir))

Doénde:

= Radio externo del aislante (m)
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Ty = Radio interno del aislante (m)

Tss = Temperatura externa del aire (°C)

5.9.3 Presion de Trabajo

La presion a la que el vapor debe distribuirse esta parcialmente determinada por el
equipo de la planta que requiere una mayor presion. Debe recordarse que el vapor perdera
una parte de su presion al pasar por la tuberia, a causa de la resistencia de la tuberia al paso
del fluido, y a la condensacion por la cesion de calor a la tuberia. Debera tenerse en cuenta
este margen a la hora de decidir la presion inicial de distribucion. Para resumir estos puntos,
cuando seleccione la presion de trabajo, debe tenerse en cuenta lo siguiente: (Spirax Sarco,

Distribucion del vapor)

v Presion requerida en el punto de utilizacion.
v Caida de presion a lo largo de la tuberia debida a la resistencia al paso del fluido.
v Pérdidas de calor en la tuberia.

Figura 22

Grafica de presion de vapor vs Volumen especifico

5]

o

=]
| —

Presion manomeétrica - bar

|

0

0 1 2
Volumen especifico - m*/kg
Fig. 2 Vapor saturado seco - relacién presion / volumen especifico

Nota. La grafica representa que, a mayor presion manométrica del vapor producida en la
caldera, disminuye el volumen especifico de la produccion de vapor. Tomado de (Spirax

Sarco, Distribucion del vapor)

v La produccion y transferencia de vapor a una presion alta tendra las siguientes
ventajas: Se necesita tuberias de vapor de didmetros menores.

v Si se tiene superficies de calefaccion menores se tendra menos perdida de calor.
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4 Minima inversion en materiales de transporte, entre ello accesorios, bridas, soportes
y mano de obra calificada.

v Disminucion de aislante térmico.

v Vapor de mayor titulo o calidad al incrementarse la fraccion seca debido a la
disminucion de la presion.

v Aumento de capacidad de almacenamiento permitiendo mayor cobertura y

respuesta mas eficiente a variaciones de carga.

Al elevar la presion de servicio de las calderas se incrementan los costos de
generacion de vapor por ello debe evaluarse los requerimientos. (Spirax Sarco, Distribucion

del vapor)

5.9.4 Dimensiones de Tuberia de Vapor

Existe una tendencia natural cuando se seleccionan los tamafos de tuberias, a guiarse
por el tamafio de las conexiones del equipo a las que van a conectarse. Si la tuberia se
dimensiona de este modo, es posible que no se pueda alcanzar el caudal volumétrico deseado.
Para corregir esto y poder dimensionar correctamente la tuberia, pueden utilizarse reductores

concéntricos y excéntricos. (Spirax Sarco, Distribucion del vapor)
Las tuberias se pueden seleccionar basandose en una de las dos caracteristicas:

v Velocidad del fluido.
v Caida de presion.

En cada caso es sensato realizar la comprobacion utilizando el método alternativo,

para asegurar que no se exceden los limites. (Spirax Sarco, Distribucion del vapor)

5.9.4.1 Sobredimensionar. Un sobredimensionamiento de la tuberia de transporte

de vapor, significa que: (Spirax Sarco, Distribucion del vapor)

v Las tuberias seran mas caras de lo necesario.

v Se formara un mayor volumen de condensado a causa de las mayores pérdidas de
calor.

v La calidad de vapor y posterior entrega de calor sera mas pobre, debida al mayor

volumen de condensado que se forma.

44



v Los costes de instalacion seran mayores.

5.9.4.2 Subdimensionar. Un Subdimensionamiento de las tuberias de transporte de

vapor, significa que: (Spirax Sarco, Distribucion del vapor)

v Se incrementa la velocidad reduciendo la presion.
v El volumen de vapor serda menor de lo requerido.
v Se presenta probabilidad de erosion, golpe de ariete y ruidos.

5.9.5 Dimensionamiento de Tuberia de Vapor

Al dimensionar tuberia basado en la velocidad, se prevé el volumen de vapor que se
traslada con relacion al area de la tuberia. Para tuberias de distribucion de vapor saturado
seco, la experiencia demuestra que son razonables las velocidades entre 25 - 40 m/s, pero
deben considerarse como el maximo sobre la cual aparecen el ruido y la erosion,

particularmente si el vapor es humedo. (Spirax Sarco, Distribucion del vapor)

V _ mxD?

il (63)
Doénde:

14 = Caudal volumétrico (m3/s)

C = Velocidad del flujo (m/s)

D = Diametro de la tuberia (m)

5.10 Balance de Masa y Energia en los Distintos procesos Consumidores de
Vapor
5.10.1 Reactores

Los reactores de tanque con sistema de agitacion son recipientes de gran volumen, lo
que garantiza una permanencia larga. La naturaleza isotérmica del reactor, da como resultado
que el reactor opere a una temperatura dptima y con un tiempo de reaccion grande. Los
reactores tipo CSTR se utilizan preferentemente en sistemas de fase liquida a presiones bajas
o medias. Pueden usarse cuando el calor de reaccion es alto, pero solo si el nivel de

temperatura en la operacion isotérmica es adecuado desde otros puntos de vista del proceso.
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También pueden emplearse para reacciones altamente exotérmicas y con altas
velocidades de reaccion, en cuyo caso se puede ajustar la velocidad de la alimentacion y el
volumen del reactor (etapa de disefio) a fin de eliminar el calor necesario para que la masa
reaccionante se mantenga dentro los valores de temperatura permitidos. (Eliana Peria T.,

Aida Pérez R., Ander Miranda J, José Sanchez L., 2008)

Se debe controlar la temperatura y el nivel al interior del tanque. Priorizando
objetivo de la concentracion del producto, la temperatura dentro del reactor proporciona una
gran cantidad de informacidn sobre la dindmica de la reaccion y permite realizar mayores
acciones correctivas que si se controlara directamente la concentracion. Un control preciso
de la temperatura es importante para reduccion de pérdidas de producto y reactantes.
Ademas, en un sistema real, la medicién de temperatura resulta mucho mas facil y menos
costosa que la medicion de concentracion, la cual involucra el uso de analizadores. En cuanto
al nivel, su importancia es bastante clara y no necesita mayores justificaciones. (Eliana Peiia

T., Aida Pérez R., Ander Miranda J, José Sanchez L., 2008).

En la zona de reactores de la planta de concentrados proteicos de Colpex, se realizan
3 procesos: Coccion, hidrolizado e inactivacion enzimatica. De los cuales los procesos de

coccion e inactivacion enzimatica requiere de una transferencia de vapor.

Los procesos no se dan simultaneos, pero cuando la produccion estd en su maxima

capacidad, el proceso de coccidn coincidira con el proceso de inactivacion de otro reactor.

5.10.1.1 Coccion. Se calienta la materia prima para coagular las proteinas, esterilizar
la materia prima para reducir la actividad enzimdtica y microbiana, responsable de la
degradacion. Separar el aceite y los residuos viscosos liquidos. La coagulacion se libera el
agua retenida, asi como los depdsitos de lipidos del tejido muscular. Se cocina la materia
prima en forma indirecta en un equipo térmico de vapor por el que circula ésta en forma

continua (MINEM, Industria pesquera).

La etapa de coccion en la planta de concentrado proteico de Colpex, se realiza a los
75°C, con una relacion 1:1 entre materia prima y agua - hielo, entrando 10 ton/h de materia

prima a 4.4 °C, 1 ton/h de hielo a -10°C y 9 Ton/h de agua osmotizada a razoén de 9 Ton/h.
Figura 23

Variables de entrada y salida en proceso de coccion
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Nota. La figura representa los flujos masicos que ingresan y salen del reactor, sus temperaturas
de entrada y salida.

Fuente: Elaboracion propia.

Doénde:
My, = Flujo masico de alimentacion de materia prima, Anchoveta (Kg/h)
my, = Flujo masico de alimentacion de hielo (Kg/h)
mg, = Flujo mdsico de alimentacion de agua osmotizada (Kg/h)
m, = Flujo mdsico de alimentacion de vapor saturado (Kg/h)
me. = Flujo masico de condensado que retorna al desaireador (Kg/h)

my; = Flujo masico de hidrolizado (Kg/h)

Tep = Temperatura de entrada de la materia prima (°C)
Toq = Temperatura de entrada del agua (°C)
T.n = Temperatura de entrada del hielo (°C)

Tysar = Temperatura de saturacion del vapor (°C)

T.sat = Temperatura de saturacion del condensado (°C)
Tw = Temperatura del aire en los alrededores (°C)

T;ni = Temperatura inicial de la mezcla de materia prima, hielo y agua (°C)
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Qp, = Calor perdido (kJ/h)

5.10.1.1.1 Temperatura de Mezcla. Aplicando la ley de conservacioén de energia,
expresa que, en el curso de un proceso, Por lo tanto, toda pequena cantidad de energia debe

tomarse en cuenta en el curso de un proceso. ((Yunus A. Cengel, pag. 11)

Qabs hielo T Qabs materia prima = QCedido por el agua (64)
Qabs hieto= MnXcPn(Tini — Ten) + Ly (65)
Qabs materia prima = mpxcpp (Ti,hi - Te,p) (66)
QCedido por el agua :maxcpa (Ti,hi - Te,a) (67)

Resolviendo las ecuaciones 65,66 y 67, se determina la temperatura de mezcla (T; ;)

- (maxCanTe,a) — (MpxXCPpXTen—Lg) — (MpxCPpxTe p)
Lhi (MpXCPp+MMpXCPp— TaXCDg)

(68)

Donde:
Ls = Calor latente del hielo (334.72 kJ/Kg)

5.10.1.1.2 Vapor Requerido para la Coccion.Aplicando la conservacion de energia

para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = th + Qp + Qc,c (69)
Donde:

0, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)

Qni = Calor ganado por el hidrolizado (kJ//h)

Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (Kj/h)

Q.. = Calor del condensado (°C)
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0, =1h,xh, (70)
Qni =1pxCPyx(Tspi — Tind) (71)

QC,C :mehf

(72)
Thv = mf
Resolviendo las ecuaciones 70, 71 y 72, se obtiene lo siguiente
i = MpixCPRix(Tspi—Tini) + Qp
v (hg—hp)
(73)
En donde:
hy = Entalpia del vapor saturado a la presion de saturacion (kJ/Kg)
hs = Entalpia del liquido saturado a la presion de saturacion (kJ/Kg)

5.10.1.2 Inactivacion Enzimatica. El proceso de inactivacion enzimatica se da a la
temperatura de 90°C, bajo las mismas condiciones de flujo mésico de vapor y presion de
saturacion, por lo que el tiempo requerido para el incremento de la temperatura se realizara

en menor tiempo.
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Figura 24

Variables de entrada y salida en proceso de inactivacion enzimatica
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Nota. La figura representa los flujos masicos que ingresan y salen del reactor, sus
gradientes térmicos, en el proceso de inactivacion enzimatica.

Fuente: Elaboracion propia.

5.10.1.2.1 Vapor Requerido para la Inactivacion Enzimatica.Aplicando la primera

ley de la termodindmica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = th + Qp + Qc,c (74)
Donde:

0, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)

Oy = Calor ganado por el hidrolizado en el proceso de inactivacion enzimatica (kJ//h)

Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (kJ/h)

QC,C = Calor del condensado (°C)
Q,  =ri,xhy 75)
th =M XCPpix (T pi — Te ni) (76)
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Qe

1,

m, =

Ts,hi

Te,hi

5.10.2

=t xh; (77
Resolviendo las ecuaciones 75,76 y 77, se obtiene lo siguiente

MpixCPRix(Tsni—Teni) + QOp (78)
(hg _hf)

Donde:
= Temperatura de salida del hidrolizado (°C)

= Temperatura de entrada del hidrolizado (°C)

Intercambiador de Calor para Calentamiento de Hidrolizado

El hidrolizado saliente de los reactores pierde calor, dado que se encuentra en

recirculacion, bajando hasta una temperatura promedio de 75 °C, por lo cual es necesario calentar

el hidrolizado hasta 95°C previo ingreso a la zona de centrifugacion. La empresa Colpex cuenta

con un intercambiador de calor de tubo y coraza de 58 m? de transferencia de calor para realizar

este proceso.

Figura 25

Variables que Interfieren en el Proceso de Calentamiento de Hidrolizado

Nota. La figura representa flujos masicos en el intercambiador de calor.

Fuente: (Elaboracion propia).

5.10.2.1 Vapor Requerido para el Calentamiento del Hidrolizado. Aplicando la

primera ley de la termodinamica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se

tiene:
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Qv = th + Qp + Qc,c (79)

Dénde:
0, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)
Oy = Calor ganado por el hidrolizado en el proceso de calentamiento de hidrolizado (kJ//h)
Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (kJ/h)

Q.C,C = Calor del condensado (°C)

0, =m,xhy (80)
Qni  =MniXCPrx(Typi — Teps) (81)
Qce  =Mcxhy (82)
m, =iy

Resolviendo las ecuaciones 80,81 y 82, se obtiene lo siguiente

i = MpixCPRix(Tspi—Teni) + Op
v (hg—hy)

(83)

Dénde:
Tsni = Temperatura de salida del hidrolizado (°C)

T.ni = Temperatura de entrada del hidrolizado (°C)

5.10.3 Calentamiento de Aceite crudo.

El aceite saliente de las tricanters ingresa a un tanque con serpentin de vapor, dado que
la temperatura saliente del aceite cae a 70°C, el cual se calienta hasta 90°C antes de ingresar a la

centrifuga pulidora de aceite.
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Figura 26

Variables que Interfieren en el Proceso de Calentamiento de aceite

Lerpendin

Nota. La figura representa las masas que ingresan y salen del tanque de calentamiento de aceite.

Fuente: (Elaboracion propia).

5.10.3.1 Vapor Requerido para el Calentamiento de Aceite.Aplicando conservacion de

energia para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = Qac + Qp + Qc,c (84)
Donde:
Q, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)

Q4 = Calor ganado por el aceite (kJ//h)
Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (kJ/h)

Q.. = Calor del condensado (°C)

Q,  =my,xh, (85)
Qac  =MacXCPacX(Toac = Toqc) (86)
Qec  =Tcxhy (87)
m, =my

Resolviendo las ecuaciones 85,86 y 87, se obtiene lo siguiente
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__ MacxCPacX(Ts,ac—Teac) + Qp

Tty (hg=hp)
(88)
Doénde:
Tsac = Temperatura de salida del aceite (°C)
Teuc = Temperatura de entrada del aceite (°C)

5.10.4 Proceso de Pre — Secado (Secador de Paletas)

Se emplean para la deshidratacion de lodos viscosos. El mecanismo de calentamiento
fluye a través de paletas huecas, asi como la camisa, calentando asi las paletas y las paredes del
recipiente. El material himedo se seca después de entrar en contacto con las paletas y las paredes
del contenedor. El disefio de las paletas es tal que se autolimpia y no permite que el producto se
pegue. El producto se mueve de un extremo al otro y durante este recorrido se elimina la

humedad. El medio de calentamiento suele ser vapor o fluido térmico. (GEM, 2020).

Figura 27

Variables que Interfieren en el Proceso de secado de paletas
msc,i

-----

Mg, f

Nota. La figura representa las masas que ingresan y salen del secador de paletas.

Fuente: (Elaboracion propia).

5.10.4.1 Vapor Requerido para el Proceso de Pre - Secado.Aplicando la primera

ley de la termodindmica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:
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Qv = Qsc + Qp + Qc,c + Qva (89)

Q
Qsc
Qp
Qe
Qva

Qv

Qse
Qe
Qva

LCY

Ts,ac
Te,ac
Myq

AH,,

__ MgeXCPscX(Ts5c—Te,sc) + Qp+ (MygxAHy,)

Dénde:

= Calor entregado por el vapor (kJ/h)

= Calor ganado por el scracp (kJ//h)

= Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (Kj/h)
= Calor del condensado (kJ/h)

= Calor de evaporacion del agua, “vahos” (kJ/h)

=1, xh, (90)
=M XCPscx (Ts,sc - Te,sc) O
=m,,xAH,, (93)

Resolviendo las ecuaciones 90,91,92 y 93, se obtiene lo siguiente

(hg—117) (94)

Dénde:

= Temperatura de salida del aceite (°C)

= Temperatura de entrada del aceite (°C)

= Flujo masico de vahos (Kg/h)

= Entalpia de evaporacion del agua (kJ/Kg)

5.10.5 Proceso de Secado (Secador Rotadisco)

Los secadores de discos usan vapor indirecto para el secado y la coccidén en continuo

de los subproductos carnicos y de pescado. (Haarslev Industries, Data Sheet)

El eje esta conformado por un tubo central sobre el que se sueldan una cantidad

variada de discos de doble pared. El disefio final presente una superficie de calefaccion,

ofreciendo una alta evaporacion con un disefio compacto. (Haarslev Industries, Data Sheet)
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v El Secador de Discos esta disefiado para trabajar entre 6 y 10 barg de presion de

vapor.

4 El cuerpo del Secador de Discos se fabrica en acero inoxidable. El material de
construccion del eje dependera de las caracteristicas del producto a secar,

fabricandose en acero al carbono o acero inoxidable.

La materia prima a secar se alimenta por un lado del secador y a medida que la
humedad disminuye, el material se envia al lado opuesto; descargandose con un tornillo
sinfin de velocidad regulable. La velocidad de transporte del secador es variable segln la
materia prima y se adapta empleando tipos de arreglos del eje y acondicionando las palas

que desplazan el material. (Haarslev Industries, Data Sheet).

Figura 28

Variables que Interfieren en el Proceso de secador Rotadisco

Nota. La figura representa las masas que ingresan y salen del secador de Rotadisco.
Fuente: (Elaboracion propia).
5.10.5.1 Vapor Requerido para el Proceso de Secado.Aplicando la primera ley de

la termodindmica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = Qsc + Qp + Qc,c + Qva 95)
Doénde:

Q, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)

Qsc = Calor ganado por el scracp (kJ//h)

Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (Kj/h)

Q.. = Calor del condensado (kJ/h)
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Q,qa = Calor de evaporacion del agua, “vahos” (kJ/h)

Q,  =my,xhy (96)
Qsc  =MseXCP X (Tose — Tosc) 7
Qec  =thcxhy (98)
Qua  =MiygXAH, 99)
m, =My

Resolviendo las ecuaciones 96,97,98 y 99, se obtiene lo siguiente

_ MgeXCPscX(Tssc—Te,sc) + Qp+ (MygXAHy)

m, (g1 (100)
Dénde:

Tsac = Temperatura de salida del aceite (°C)

Tooc = Temperatura de entrada del aceite (°C)

my,, = Flujo masico de vahos (Kg/h)
AH,, = Entalpia de evaporacion del agua (kJ/Kg)

5.10.6 Calentamiento en Tanque DAF

Los sistemas de Flotacion por Aire Disuelto (DAF) son unidades de disefio robusto
que separan materiales no disueltos como so6lidos suspendidos, aceites, grasas y particulas
floculadas y coaguladas del agua residual. (Spena Group, Sistema de flotacion por aire

disuelto)

El principio de funcionamiento de todos los modelos DAF esta basado en un sistema
de aireacion innovador e inteligente el cual crea finas burbujas de aire que promueven e
incrementan la separacion de las particulas. (Spena Group, Sistema de flotacion por aire

disuelto)
Figura 29

Variables que Interfieren en el Proceso de calentamiento en tanque DAF

mrf,e
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Nota. La figura representa las masas que ingresan y salen del tanque DAF Fuente:

(Elaboracion propia).

5.10.6.1 Vapor Requerido en Tanque DAF.Aplicando la primera ley de la

termodindmica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = Qrf + Qp + Qc,c + Qesp

Doénde:
Q, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)
Qrf = Calor ganado por los rechazos de filtracion molecular (kJ//h)
Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (kJ/h)

Q.. = Calor del condensado (Kj/h)
Qesp = Calor ganado por la espuma (Kj/h)

Q, =1,xhg
Qrf :mrfxCPrfx(Ts,rf - Te,rf)
Qc,c =X hf

Qesp zmespxcprfx(Ts,rf - Te,rf)
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mrf,e :mlf + mesp (121)

Thv = mf
Resolviendo las ecuaciones 117,118,119,120 y 121, se obtiene lo siguiente

_ MyfxXCPyrfX(Ts1f~Terf) + MespXCPrX(Tsesp—Terf) + Qp (122)
v (hg=hp)

Donde:

Tsir = Temperatura de salida del liquido filtrado a proceso (°C)

Tery = Temperatura de entrada de rechazo de filtracion “alimentacion a tanque DAF”,
(°O)
Tsesp = Temperatura de salida de la espuma (°C)

Mesp = Flujo masico de espuma de salida de DAF (Kg/h)
mys = Flujo masico de liquido filtrado de salida de DAF (Kg/h)

Myre = Flujo masico de rechazos de filtracion (Kg/h)

5.10.7 Calentamiento de Espuma

En Colpex, la espuma recolectada de tanque DAF de proceso y del PTAR Industrial
van a un tanque colector de espumas, donde se calienta para posteriormente recuperarse en

centrifugas del PAMA.
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Figura 30

Variables que Interfieren en el Proceso de calentamiento de espumas

Nota. La figura representa las masas que ingresan y salen del tanque de espuma. Fuente:
(Elaboracion propia).
5.10.7.1 Vapor Requerido en Tanque de Espuma.Aplicando la primera ley de la

termodindmica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = Qesp + Qp + Qc,c (123)
Doénde:
0, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)

Qesp = Calor ganado por la espuma (kJ//h)
Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (kJ/h)

QC,C = Calor del condensado (kJ/h)

0, =1, xh, (124)
Qesp :mespxcpespx(Ts,esp - Te,esp) (125)
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Qcc  =mxhs (126)

Thv = mf

Resolviendo las ecuaciones 124, 125 y 126 se obtiene lo siguiente

. MespXCPespX(Tsesp—Teesp) + Qp
= 12
i, — ) (127)
Donde:
Tsep = Temperatura de salida de la espuma (°C)
Teep = Temperatura de entrada de la espuma(°C)

Mesp = Flujo masico de espuma de salida (Kg/h)

5.10.8 Pasteurizador

Tras la publicacion de las disposiciones sobre la actividad de procesamiento pesquero
para la produccion de concentrados proteicos segin DECRETO SUPREMO N° 015-2016-
PRODUCE y otras (Manual de Indicadores o Criterios de Seguridad Alimentaria e Higiene
para Alimentos y Piensos de Origen Pesquero y Acuicola SGC-MAI/SANIPES de abril
2010). COLPEX INTERNATIONAL S.A.C. se vio en la necesidad de implementar un
equipo Pasteurizador UHT de 1000 L/h en la linea de produccion del Concentrado Proteico
Hidrolizado de Pescado o FPI liquido.

El FPI-liquido es sometido a un proceso de pasteurizacion UHT (tratamiento a
temperaturas ultra altas), con la finalidad de eliminar o reducir a un nivel aceptable la
probabilidad de que se produzca un peligro biologico. El tratamiento a altas temperaturas,
consiste en calentar el producto durante 6 segundos entre 115 a 135°C, destruyendo
microorganismos, haciendo que el producto final sea apto para la distribucion a temperatura
ambiente.

Lo que se obtiene es un producto estable y de larga conservacion. Se comercializa en
envases opacos a la luz y puede guardarse hasta por seis meses, si no se abre. Una vez abierto,

la se debe conservar refrigerado hasta por seis dias.
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Figura 31

Variables que Interfieren en el Proceso de pasteurizacion

My
I tS,fpl

Nota. La figura representa las masas que ingresan y salen del pasteurizador. Fuente:

(Elaboracion propia).

5.10.8.1 Vapor Requerido en Tanque de Espuma.Aplicando la primera ley de la

termodindmica para sistemas de volumen control en régimen estacionario se tiene:

Qv = pri + Qp + Qc,c (128)
Doénde:
0, = Calor entregado por el vapor (kJ/h)

Qesp = Calor ganado por la espuma (kJ//h)
Qp = Calor transferido al medio ambiente por conveccion y radiacion (kJ/h)

Qc,c = Calor del condensado (kJ/h)
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Qv
Qesp
Qc.c

1,

TS
Te

Mppi

=1,xhg
:mfpixCprix(Ts,fpi - Te,fpi)

Resolviendo las ecuaciones 129, 130 y 131, se obtiene lo siguiente

_ MppixCPppix(Ts rpi=Te, rpi) + Qp

ol

fpoi

(hg_hf)
Donde:
= Temperatura de salida del FPI o CPP tipo A/B (°C)

= Temperatura de entrada del FPI o CPP tipo A/B (°C)
= Flujo masico del fpi o CPP tipo A/B (Kg/h)

5.10.9 Evaporador doble efecto, CPP tipo C

(129)
(130)
(131)

(132)

Es un aparato que usa el calor proveniente del vapor para evaporar agua de forma

eficiente.! En un evaporador de efecto miltiple, el agua se hierve en una secuencia de vasos,

cada uno con una presion menor que el anterior. Debido a la temperatura de ebullicion del

agua, el vapor que hierve en un vaso puede ser usado para calentar el siguiente, y solo el

primer vaso (el de mayor presion) requiere una fuente externa de calor.

Colpex cuenta con un evaporador de doble efecto para concentrar la linea de

produccion de CPP tipo C.

63


https://es.wikipedia.org/wiki/Vapor_(estado)
https://es.wikipedia.org/wiki/Evaporador_de_efecto_m%C3%BAltiple#cite_note-1

Figura 32
Evaporador de efecto doble

V,. Yvi: TVT- HW V2- Yz, TVE- Hvz Hacia el condensador
y sistema de vacio

(2)

F,x., T, b —» .
5
S, Ty Hy—» -
v, by,

Ly Xqo Tooo by Lo X, Tiaw By

Nota. La figura representa un sistema evaporativo de doble efecto, con las variables

de ingreso y salida. Tomado de (Vilca Curo, R., 2018)

5.10.9.1 Balances de Materia. Las ecuaciones de balance de masa para un

evaporador de doble efecto, fueron tomadas de Vilca Curo, R., 2018

5.10.9.1.1 Balance Global:

F=V,+L,+V, (133)
Donde:

F = Alimentacion del producto (Kg/h)

Vi = Evaporacion del primer efecto (Kg/h)

V, = Evaporacion del segundo efecto (Kg/h)

L, = Producto concentrado a la salida del segundo efecto (Kg/h)

5.10.9.1.2 Balance de componentes:

FXp = Viyy1 + Lo X2 + VoY (134)
Doénde:

Xy = Concentracion inicial del producto de alimentacion

yv1 = Concentracion en vahos de salida del primer efecto
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V5y,,= Concentracion en vahos de salida del segundo efecto

X1, = Concentracion final del producto

5.10.9.2 Balances de Energia. Las ecuaciones de balance de energia para un

evaporador de doble efecto, fueron tomadas de Vilca Curo, R., 2018

5.10.9.2.1 Balance de energia en el primer efecto.

Fhs + SHy; = Lihyq + ViHyy + Shy (135)
Donde:

S = Alimentacion de vapor (Kg/h)

H; = Entalpia del vapor saturado (kJ/Kg)

H,, = Entalpia del vapor saliente del primer efecto (kJ/Kg)

hg = Entalpia del liquido suturado del condensado del vapor del primer efecto (kJ/Kg)

hs = Entalpia del producto de alimentacion al primer efecto (kJ/Kg)

h;1 = Entalpia del producto concentrado saliente del primer efecto (kJ/Kg)

5.10.9.2.2 Balance de energia en el segundo efecto.

Lihyy +ViHyy = Lyhy, +ViHy + Vohy, (136)

Donde:
h;, = Entalpia del producto concentrado saliente del segundo efecto (kJ/Kg)
h,, = Entalpia del liquido suturado del condensado del vapor del segundo efecto (kJ/Kg)

5.10.9.2.3 Entalpia de los productos

h, = Cp, (T, — 0) (137)
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hy,

Cpy,
T,

Doénde:

= Entalpia del producto (kJ/Kg)
= Calor especifico del producto (kJ/Kg)
= Temperatura del producto (°C)

5.10.9.3 Economia del Evaporador La operacion econdmica del evaporador se

relaciona a su eficiencia. Se puede definir como la cantidad de vapor utilizada y se expresa

en términos de libras de vapor producido por libra de vapor suministrado al tren evaporador.

(Mc Cabe., 2002, p.492).

EV

EV
Vi
V2

5.11.

_ it
S

Donde:
= Economia de evaporador de 2 efectos

= Evaporacion del primer efecto (Kg/h)

= Evaporacion de segundo efecto (Kg/h)

Calor Especifico de un Alimento

(138)

El calor especifico de un alimento puede expresarse en funcion de sus porcentajes de

grasa, solidos y humedad, segin Leniger y Berverloo (1975), bajo la siguiente expresion:

CP = (0.5X, + 0.3X, + X,,).4.180

Donde:

)

= % de grasa de la composicion

— , kj
Calor especifico (Kg°C

= % de solidos de la composicion

= % de humedad de la composicion

Resolviendo la ecuacion 139, se obtiene:
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CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,)

(140)
VI

Organizacion y Sistematizacion de las Experiencias Logradas

Las actividades realizadas en el desarrollo del presente trabajo de experiencia profesional

fueron las siguientes mencionadas en la tabla N°1

Tabla N°1

Actividades desarrolladas

COLPEX INTERNATIONAL S.A.C.

Inicio
25/01/2021
20/02/2021
27/03/2021
20/04/2021
10/05/2021

1/06/2021
10/07/2021
15/09/2021

5/11/2021
11/01/2022
20/01/2022
01/03/2022

Fin
25/02/2021
18/03/2021
16/04/2021

7/05/2021
28/05/2021

1/07/2021
10/09/2021
24/10/2021
30/11/2021
12/01/2022
25/02/2022
31/04/2022

Actividad

Optimizacién de procesos de reactores, coccidn e inactivacion enzimatica
Montaje de secador de Paletas, como etapa de pre secado
Optimizacion de secador Rotadisco

Optimizacion de Evaporador FPC

Montaje de tanque DAF con sistema de calentamiento

Balance de masa del proceso de concentrado proteico

Balance de masa y energia de cada proceso consumidor de vapor
Calculo de pérdida de calor en las redes de vapor y condensado
Evaluacion del desaireador del caldero

Medicion de emision de gases de caldera de 800 BHP

Montaje de bombas de vacio para secador de paletas y rotadisco
Evaluacion del factor de carga

Nota. La tabla representa las actividades llevadas a cabo para optimizar el consumo de vapor

en cada area critica de proceso. Fuente (Elaboracion propia).

VI

7.1

Descripcion

Ubicacion de las Experiencias en el Marco del Sustento Teorico

Las experiencias realizadas en el transcurso de las actividades llevadas a cabo,

permiten a nosotros como profesionales de la carrera de ingenieria en energia afianzar

nuestros conocimientos tedricos con la practica.

Saber realizar balance de masa de un proceso industrial es muy util, dado que nos

permite realizar distintos andlisis y proyecciones de mejoras, asi como saber dimensionar

los equipos que intervienen.
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Dentro de nuestros conocimientos tedricos adquiridos, se encuentra el andlisis de la
transferencia de calor en proceso, termodindmica, mecanica de fluidos, plantas
consumidoras de energia, cuyos conocimientos fueron esenciales para poder evaluar cada
etapa del proceso de concentrado proteico, determinando el calor neto requerido, pérdidas
de calor por conveccidon y radiacion, llegando a determinar el flujo mdasico de vapor
requerido en cada etapa.

En una empresa industrial consumidora de energia donde una de sus fuentes
primarias es el vapor, es muy importante determinar el factor de carga de sus calderas, dado
que un mal dimensionamiento podria afectar la produccion, lo cual implicaria pérdidas en la
empresa.

Colpex, luego de haber realizado mejoras en el proceso de produccién, los cuales
alteraron las redes de vapor, se vio en la necesidad de evaluar el comportamiento de la carga
del caldero pirotubular de 800 BHP, teniendo en cuenta que se encuentra en miras de iniciar
produccion a plena carga.

Los conocimientos adquiridos son puestos a prueba, realizando optimizaciones en
procesos industriales, andlisis de ahorro de energia, evaluacion de carga de maquinas,
evaluando eficiencias, para una toma de decision adecuada, que le permita a la empresa
trabajar bajo un enfoque de mejora continua, garantizando ahorros econémicos y una mejor

sostenibilidad ambiental.

7.2 Detalles de las Instalaciones
7.2.1 Caldera Pirotubular

Tabla N°2

Datos de operacion del caldero

Caracteristicas Valor unidad
Presion maxima de operacion 200 PSI
Presion de operacion de trabajo 120 PSI
Combustible utilizado GNV

Temperatura agua alimentacion 60 - 90 °C
Flujo de vapor producido 10,000 Kg/h
Eficiencia del caldero 85%

marca Cleaver Brooks

Potencia térmica 800 BHP
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7.2.2 Reactores

Tabla N°3

Datos de operacion y dimensiones de reactor

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacién 20 Ton/h
Presion de vapor de trabajo 3 barg
Temperatura de vapor de trabajo 143.73 °C
Didmetro 2 m
Altura 6.37 m
7.2.3 Intercambiador de Calor Calentamiento de Hidrolizado

Tabla N°4

Datos de operacion y dimensiones de intercambiador de calor

Caracteristicas Valor unidad
Area de transferencia de calor 20 m?
Capacidad alimentacion 19.11 Ton/h
Presion de vapor de trabajo 5.16 barg
Temperatura de vapor de trabajo 160 °C
Diametro 0.8 m
Altura 4 m

7.2.4 Calentamiento de Aceite crudo

Tabla N°5

Datos de operacion y dimensiones de tanque de aceite con serpentin de vapor

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacién 0.43 Ton/h
Presion de vapor de trabajo 2 barg
Temperatura de vapor de trabajo 133.68 °C
Largo, alto y ancho 1.2 m
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7.2.5 Secador de Paletas
Tabla N°6

Datos de operacion y dimensiones de secador de paletas

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacién 4.2 Ton/h
Capacidad de evaporacion 500 Kg/h
Presion de vapor de trabajo 5.16 barG
Temperatura de vapor de trabajo 160 °C
Largo 2 m
Didmetro 6.5 m

7.2.6 Secador Rotadisco
Tabla N°7

Datos de operacion y dimensiones de secador rotadisco

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacién 4.2 Ton/h
Capacidad de evaporacion 2,169.61 Kg/h
Presion de vapor de trabajo 6.5 barg
Temperatura de vapor de trabajo 167.83 °C
Largo 2 m
Didmetro 6.5 m

7.2.7  Tanque DAF
Tabla N°8

Datos de operacion y dimensiones de tanque DAF

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacién 1.05 Ton/h
Presion de vapor de trabajo 3 barG
Temperatura de vapor de trabajo 143.73 °C
Largo 2.5 m
Alto 2.0 m
Ancho 2.0 m
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7.2.8 Calentamiento de espuma
Tabla N°9

Datos de operacion y dimensiones de tanque colector de espumas

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacion 0.5 Ton/h
Presion de vapor de trabajo 2 barg
Temperatura de vapor de trabajo 133.68 °C
Didmetro 1.5 m
Altura 4.0 m

7.2.9 Pasteurizador
Tabla N°10

Datos de operacion y dimensiones de pasteurizador

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacion 1.8 Ton/h
Presion de vapor de trabajo 2.98 barg
Temperatura de vapor de trabajo 165 °C
Didmetro 1 m
Altura 1.5 m

7.2.10 Evaporador FPC
Tabla N°11

Datos de operacion y dimensiones de evaporador FPC

Caracteristicas Valor unidad
Capacidad alimentacién 1.05 Ton/h
Capacidad de evaporacion 750 Kg/h
Presion de vapor de trabajo 4 barg
Temperatura de vapor de trabajo 151.94 °C

Numero de efectos
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7.3

7.3.1 Balance de Masa y Energia en la Zona de Reactores

7.3.1.1 Proceso de coccion

Tabla 12

Balance de masa en el proceso de Coccion

‘ Agua ‘
Composicion % Kg/h
Grasa 0 0
Humedad 100 10,000
Total 100 10,000

Materia Prima (MP) ‘

Balance de Masa y Energia en Procesos Consumidores de Vapor

»

Hidrolizado de Pescado ‘

¥

Composicion % Kg/h
Solidos 21.67 2,167
Grasa 5.12 512
Humedad 73.21 7,321
Total 100 10,000
| COCCION

Composicion % Kg/h
Soélidos 10.84 2,167
Grasa 2.56 512
Humedad 86.61 17,321
Total 100 20,000

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de sélidos,

grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de coccion. Fuente

(Elaboracion propia)
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Figura 33

Parametros de operacion del proceso de coccion

1, = 1,000 Kg/h

mec
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Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso de coccion. Fuente (Elaboracion propia)

7.3.1.1.1 Calor especifico del hidrolizado. El hidrolizado es la mezcla de las

masas de agua, hielo y materia prima, cuya composicion es:

73



Tabla 13

Composicion del hidrolizado

Hidrolizado de Pescado \

Composicion % Kg/h
Sélidos 10.84 2,167.00
Grasa 2.56 512.00
Humedad 86.61 17,321.00
Total 100.00  20,000.00

Nota. La tabla representa su composicion de soélidos, grasa y humedad del hidrolizado.

Fuente: (Elaboracion propia)

Empleando la ecuacion (129), se determina que el calor especifico del hidrolizado

€S:

CP = 2.09x10.84% + 1.254x2.56% + 4.180x%x86.61

CP =388 —L
Kg°C

8.1.1.1.2 Temperatura Inicial de Mezcla del Hidrolizado. La temperatura inicial

de la mezcla de hielo, agua osmotizada y materia se prima, se determinara de la ecuaci6(68)

_ (maxCanTe,a) — (MpXCPpXTen—Ly) — (MpxCPpXTe p)

T;in; = - - -
Lhi (MpXCPp+MMpXCPp— TMaXCDg)
Tini =
kJj oy _ k] o ieopr k] \_ kJ o
(9,000 Kg/hx4.184 2 zx20°C) — (1,000 Kg/h x2.3015 %ex—~10°C~334.7 2 L) — (10,000Kg/hx3.88 17 ezx.4°C)
kI kS _ _Ki
(1,000 Kg/h x2.3017 %+10,000Kg/hx3.88 7 Lz—9,000 Kg/hx4.1843.88 7 1p)
— (o)

Tipi = 7.69°C
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7.3.1.1.3 Determinacion del Calor Perdido.

7.3.1.1.3.1 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Lateral. Dado
que la superficie externa es un cilindro, se aplicard la ecuacion

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Tp = 2 (Ts + Tuo)

Tp = (69 +20)°C
Tr = 44.5°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segin (tabla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
44.5°C son:

k= 0.02695 —
m-c
Pr = 0.7242

v=175x 10—5"‘72

1

B = ———=0.0032
44.5+4+272.15

Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

9B(Ts—Too) L xP

RaL = 2

r

_9.81m/s2x0.0032x(69—20)x6.373

Ra, x0.7242

2
(175 x 107572

Ra, = 9.4 x 10!

Relacion entre el diametro y longitud. Aplicando la ecuacion (30)

35L
D=>—77
Gr]}/4

2> 35x6.37
~ (9.4 x1011/0.7242)1/4

2=>0.21

75



Numero de Nuselt. Dado que el diametro es mayor, se puede utilizar la ecuacion (26)

B 0.387 Ra}/® 2
NU = {0.825 + [1+(0.492/Pr)9/16]8/27}

_ 0387 (9.4x101H1/6
NU = {0825 + [1+(0.492/0.7242)9/16]8/27
NU = 1,087.79

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
L¢
1,087.79 x 0.02695 —-
— meC
6.37m
i
h=1657 —2
h.m=4°C

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,lateral = hA;(Ts — Tw,)
Qconv,lateral = hxnDLx(Ts — Ts)

Qconv,lateral = 16.57

L xmx2mx6.37mx (69 — 20)°C

K
h.m?2°c

. k]
Qconv,lateral = 32,496.67 N

7.3.1.1.3.2 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Superior.

Aplicando la ecuacion (27)

NU = 054Ra,""; L =2
D2

| ——
D
nx22

—_ 4

X2

L=05m
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Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

_ 9BUT)IE

Ra; —

_9.81m/s2x0.0032x(69—20)x0.53

Ra, x0.7242

2
(175 x 107572

Ra, = 4.55x 108

Numero de Nuselt. Aplicando la ecuacion (27)

NU = 0.54Ra,’*

NU = 0.54x 4.55 x 108*/*
NU = 78.87

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
LC
78.87 x 0.02695 —=—
— m°C
0.5m
kj
h = 15.31
h.m2°c
Calor Transferido por Conveccion Superior. Aplicando la ecuacion (24), se
tiene:

Qconv,superior = hAs (Ts - Too)

nxD?

x(Ts - TOO)

Qconv,superior = hx

X

Kj nmx2?
h.m2°c 4

Qconv,superior =15.31 (69 —20)°C

. kJ
Qconv,superior = 2,356.79 n
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7.3.1.1.3.3 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Inferior.

Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (28)

NU = 027Ra)’*; L= %

L=05m
NU = 0.27x 455 x 108~*
NU = 39.43

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
LC
39.43 x 0.02695 —~
— m°C
0.5m
kj
h =7.65
h.m?2°c

Calor Transferido por Conveccion Inferior. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,inferior = hAs(Ts — Te)

. N xD? (T —T.)
Qconv,inferior: xTx s Lo

. Kij 22 o
Qconv,inferior = 7.65 h.mJZ"cxmi (69 — 20)°C

. kJ
Qconv,inferior = 1;177-537

7.3.1.1.3.4 Calor Transferido por Conveccion Total. El calor total transferido es

la suma de los laterales, superior e inferior.

Qconv,total = Qconv,lateral + Qconv,superior + Qconv,inferior
Qconveotar = 32496.67 = + 2,356.79 * +1,177.63 -
. kJ
Qconv,total = 36,031.09 "
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7.3.1.1.3.5 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de
transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pag. 8§64), la emisividad del acero inoxidable
pulido esta en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la

transferencia de calor por radiacion:

Qrad = €04; (Ts4 - T;lred)

Qrqq = 0.3 x5.67 x 1078 —=

m2K4x

2
(2x % + mxDxL)x(Tg — Tohrea)

Qraqa = 03 x5.67x1078

w mx2? .
— X (2x =+ nx2x6.37) x ((69 + 272.15)* — (20 +

272.15)%)°K*
Qraa = 17,751.78 kJ /h

7.3.1.1.3.6 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.
Qp = Qrad + Qconv,total

. k
Qp =17,751.78 K] /h + 36,031.09 ul

h
. k]
Qp = 53782.87 —

7.3.1.1.4 Flujo de Vapor Requerido para Coccion. Aplicando la ecuacion (73), se

tiene:

_ MpxCPRix(Tshi—Tihi) + Qp
v (hg=hp)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hgasbarg =2738.21 kJ/Kg
ht.asbarg =605.24 k] /Kg

20,000 Kg/hx3.88 %(70—7.69)"6 +53,782.87 %

my, =

(2,738.21K]/Kg—605.24 K] /Kg)

1, = 2,292.13Kg/h
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7.3.1.2 Inactivacion Enzimatica

Tabla 14

Balance de masa en el proceso de Inactivacion enzimdtica

Hidrolizado (hi) |
% Kg/h

Composicion
Sélidos 10.84 2,167
Grasa 2.56 512
Humedad 86.61 17,321
Total 100 20,000

LF

Inactivacion Enzimatica

Hidrolizado (hi) |
% Kg/h

Composicion
Solidos 10.84 2,167
Grasa 2.56 512
Humedad 86.61 17,321
Total 100 20,000

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de sélidos,

grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de inactivacion Enzimatica

Fuente (Elaboracion propia)

80



Figura 34

Parametros de operacion del proceso de inactivacion enzimdtica

1y = 10,000 Kg/h

te,hi = SOOC
te = 20°C
my,
t, = 124.87°C
p=2m <\>z:s=89°c
L=637m o

. m
my; = 10,000 Kg/h Psvc= 3 barg

I
I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

| P, = 1.3 barg.
I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I o
I tshi = 90°C t, = 143.73°C
I

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso de inactivacion enzimatica. Fuente (Elaboracion propia)
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7.3.1.2.1 Determinacion del Calor Perdido.

7.3.1.2.1.1 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Lateral. Dado
que la superficie externa es un cilindro, se aplicard la ecuacion

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Tp = 2 (Ts + Tuo)

Tp = (89 +20)°C
Ty = 54.5°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segin (tabla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
54.5°C son:

k= 0.02768 —
m-c
Pr = 0.7216

v=184x 10—5"‘72

1

B = ———=0.0031
54.54+272.15

Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

9B(Ts—Too) L xP

RaL = 2

r

_9.81m/s2x0.0031x(89-20)x6.373

Ra, x0.7216

2
(1.84 x 10757)2

Ra;, = 1.15 x 1012

Relacion entre el diametro y longitud. Aplicando la ecuacion (30)

35L
D=>—77
Gr]}/4

35x6.37
~ (1.15x1012/0.7216)1/4

2=0.20
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Numero de Nuselt. Dado que el diametro es mayor, se puede utilizar la ecuacion (26)

0.387 Ra}/®

_ 2
NU = {0.825 + [1+(0.492/Pr)9/16]8/27}

0.387 (1.15x 1012)1/6
1+(0.492/0.7216)9/16]18/27

NU = {0.825 +;

NU = 1,162.85

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
L¢
1,162.85 x 0.02768 ~2
—_ m-c
6.37m
i
h=1819 —2
hm=4°c

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,lateral = hA, (Ts - TOO)
Qconv,lateral = hanLx(Ts - TOO)

Qconv,lateral =18.19

Y errx2mx6.37mx(89 — 20)°C
h.m#4°c

. k)
Qconv,lateral = 50,236.88 "

7.3.1.2.1.2 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Superior.

Aplicando la ecuacion (27)

NU = 0.54Ra,’*; L =%
D2

I = "4
D
x22

— _a

X2

L=05m
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Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

_ 3
— 9B(Ts—Teo)Le xPr

Ra;, —

_9.81m/s2x0.0031x(89—20)x0.53

Ra, x0.7216

2
(1.84x 107572

Ra, = 559x108

Numero de Nuselt. Se empleara la ecuacion (27)

NU = 0.54Ra,’*

NU = 0.54x 5.59 x 108%/*
NU = 83.03

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
LC
83.03 x 0.02768 =
— m°C
0.5m
kj
h = 16.55
h.m2°C
Calor Transferido por Conveccion Superior. Aplicando la ecuacion (24), se
tiene:

Qconv,superior = hAs (Ts - TOO)

. nxD?
Qconv,superior = hx 4 x(TS - TOO)

kJ nx2?
20

Qconv,superior = 16.55 X 4

. k]
Qconv,superior = 3;587-55;

(89 — 20)°C

h.m4°c

7.3.1.2.1.3 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Inferior.

Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (28)
AS

NU = 027Ra)’*; L= ;
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L=05m

NU = 0.27x 5.59 x 108~*
NU = 41.52

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUxK
h =
LC
41.52 X 0.02768 ——
— me°C
0.5m
h =8.27 K
" h.m?2°C

Calor Transferido por Conveccion Inferior. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,inferior = hAs(Ts - TOO)

nxD?

Qconv,inferior = hx x(Ts — Teo)

kJ mx2?

Qconv,inferior = 8.27 hmzocX 4 (89 — 20)°C

. k]
Qconv,inferior = ];792-597

7.3.1.2.1.4 Calor Transferido por Conveccion Total. El calor total transferido es

la suma de los laterales, superior e inferior.

Qconv,total = Qconv,lateral + Qconv,superior + Qconv,inferior
Qconvotar = 50,236.88 % + 3,587.55 % +1,792.69 %
. kJ
Qconv,total = 55/612127
8.1.1.2.1.5 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de

transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pdg. 864), 1a emisividad del acero inoxidable
pulido esta en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la

transferencia de calor por radiacion:
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Qrad = SO-AS(TS4 - T;lred)

. 2
QOraq = 03 x 5.67 x 1078 — x (22 = + maDxL)x(Té = Tihyea)
. 2
QOraq = 0.3 x 5.67 x 1078 ——x (2x = + mx2x6.37) x (89 + 272.15)* — (20 +
272.15)%)°K*
Qraq = 27,583.95 kJ /h
7.3.1.2.1.6 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.
Qp = Qrad + Qconv,total
), = 27,583.95 i + 55,617.12 K
Op = 27,58395 % A
: kJ
Qp = 83,201.07 —

7.3.1.2.2 Fujo de Vapor Requerido para Inactivacion. Aplicando la ecuacion

(78), se tiene:

i = MpiXCPRix(Tsni—Tihi) + Qp
v (hg=hr)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hgasbarg =2.738.21 Kj/Kg
ht a3 parg =605.24 Kj/Kg

K g0_cpy0 kJ
20,000 Kg/hx3.88 1=(90-50)°C + 83,201.07 7

m, =
v (2,738.21 kJ/Kg—605.24 k] /Kg)

1, = 1,494.25 Kg/h

7.3.1.3 Flujo de Vapor Requerido en la Zona de Reactores

mv,total enreactores — mv,coccién + mv,inactivacién enzimatica

mv,total enreactores — 2'292-13 Kg/h + 1'494'25 Kg/h
mv,total enreactores — 3:786-38 Kg/h

86



7.3.1.4 Ratio de Vapor en Zona de Reactores

m
Rl = - v
Mmp
Donde:
m, = flujo masico de vapor requerido en la zona de reactores (Kg/h)

My =Flujo masico de alimentacion de materia prima (Ton/h)

Ry = Ratio de vapor

_3,786.38Kg/h
1™ 10ton/h

ngapor

R, = 378.84

Tonmateria prima

7.3.2 Intercambiador de Calor para Calentamiento de Hidrolizado

Tabla 15

Balance de masa en el proceso de calentamiento del hidrolizado filtrado, previo ingreso a

la sala de centrifugas

Hidrolizado Filtrado ‘

Composicion % Kg/h
Soélidos 9.37 1,790.55
Grasa 2.55 487.97
Humedad 88.08 16,831.53
Total 100 19,110.05
CALENTAMIENTO DE
HIDROLIZADO

\ 4

87



Hidrolizado Filtrado |

Composicion
Soélidos
Grasa
Humedad
Total

Y%
9.37
2.55

88.08
100.00

Kg/h
1,790.55
487.97
16,831.53
19,110.05

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de sélidos,

grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de calentamiento del

hidrolizado filtrado. Fuente (Elaboracion propia)

Figura 35
Variables que Interfieren en el Proceso de Calentamiento de Hidrolizado filtrado
Ty m,  _to= 94°C

|
b i = 19,110.05 Kg
: /h
l

toni = 75°C
| ‘

|7 = 19,110.05 Kg/h
thn = 95°C

D=08m

: L=4m

to = 20°C

I
|
|
I
|
|
I
it
|
I
|

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso de calentamiento de hidrolizado. Fuente (Elaboracion propia)

7.3.2.1 Determinacion del Calor Especifico. El hidrolizado filtrado tiene la

siguiente composicion:
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Tabla 16

Composicion del hidrolizado filtrado

Hidrolizado Filtrado |

Composicion % Kg/h
Solidos 9.37 1,790.55
Grasa 2.55 487.97
Humedad 88.08 16,831.53
Total 100.00  19,110.05

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del hidrolizado
filtrado previo ingreso a la sala de centrifugas. Fuente: (Elaboracion propia)
Aplicando la ecuacion (129), se determina que el calor especifico del hidrolizado

filtrado es:

CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,

CP = 2.09x9.37% + 1.254x2.55% + 4.180x%88.08

cP =391 4
Kg°C

7.3.2.2 Determinacion del Calor Perdido.
8.1.2.2.1. Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion. Dado que la
superficie externa es un cilindro horizontal se aplicara las siguientes correlaciones:

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Tp = 2 (Ts + Tuo)

Ty =2 (94 + 20)°C
Ty = 57°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Seguin (tabla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
57°C son:

k = 0.02786 ——
me°C
Pr = 0.7209
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v= 186 x 10—5’”72

1

b= 574272.15 = 0.0031

Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

_ 3
Ra; = MxPr s D=0.8m

v2

_9.81m/s%x0.0031x(94—20)x0.83

Ra, = x0.7209

(186 x 10-572)2
N
Ra;, = 2.4x 10°

Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (28)

0.387 Rap/®

)2
[1+(0.559/Pr)9/16]8/27

NU = {0.6 +

0.387 (2.4x 10%)1/6 2
[1+(0.559/0.7209)9/16]8/27

U=1{06+

NU = 153

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

b = NUxkK
LC
153 x0.02786
-7 osm
_ Kj
h=19.18 —

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv = hAs(Ts — Te)

nxD?

Qconvy = hx(2x + XDxL)x(Ts — Ts)

kJ mx0.82%

Qeony = 19.18 -——x(2x —,— + mx4x0.8) x (94 — 20)°C

hm

Qcony = 15,695,457
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7.3.2.1.2 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de
transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pag. 8§64), la emisividad del acero inoxidable
pulido estd en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la

transferencia de calor por radiacion:

Qrad = €04, (Ts4 - T;lred)

. g W D?

Qraq = 0.3x5.67x107° — x(Zx% + mxDxL)x(TE — T o)

. 2

QOraa = 0.3 x 5.67 x 1078 ——x (2 P55 + mx0.8x4) x (94 + 272.15)* — (20 +

272.15)4)°K*
Oraa = 7,232.62

7.3.2.1.3 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.

Qp = Qrad + Qconv

. k
0, = 7,232.62 K] /h + 15,695.45 7]
. kJ
Qp =22,928.07 —

7.3.2.2 Flujo de Vapor Requerido para Calentamiento de Hidrolizado Filtrado.

Aplicando la ecuacion (83), se tiene:

i = MpixCPRix(Tspi—Teni) + QOp
v (hg=hy)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hg,a 5.17 barg =2,758.1k] /K g
hf,a 5.17 barg =675.55 k]/Kg

kJ

K g5_75y0 L34
19,110.05 Kg/hx3.91 & 5=(95-75)°C + 22,928.07 7

(2,758.1Kj/Kg—675.55 kj /K g)

1, = 728.59 Kg/h
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7.3.2.3 Ratio de Vapor Requerido para el Calentamiento del Hidrolizado

m,
RZ = =
Mmp
Donde:
m, =

lujo masico de vapor requerido para el calentamiento del hidrolizado (Kg/h)

My =Flujo madsico de alimentacion de materia prima (Ton/h)
R, = Ratio de vapor
728.59 Kg/h K
, = g/ — 7286 Yvapor
10 Ton/h Tonmateria prima

7.3.3 Calentamiento de Aceite Crudo

Tabla 17

Balance de masa en el proceso de calentamiento de aceite crudo

‘ Solidos de Tricanters

Composicion % Kg/h

Solidos 31.50 65143

Grasa 3.50 72.38
Humedad 65.00 1,344.21
Total 100.00 2,068.02

pu

\ Caldo filtrado a Tricanters

Composicion % Kg/h
Soélidos 9.37 1,790.55

Grasa 2.55 487.97
Humedad 88.08 16,831.53
Total 100.00 19,110.06

¥

B

TRICANTERS

Composicion % Kg/h
Soélidos 6.60 1,096.37

Grasa 0.70 116.30
Humedad 92.70 15,401.81
Total 100.00 16,614.48

Aceite Crudo de Pescado

Composicion % Kg/h
Solidos 10.00 42.76
Grasa 70.00 299.29
Humedad 20.00 85.51
Total 100.00 427.56

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de solidos,

grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de calentamiento de aceite

crudo. Fuente (Elaboracion propia)
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Figura 36

Variables que Interfieren en el Proceso de Calentamiento de Aceite Crudo

r———~===-=- T I
I me'aceite = 427.56 Kg/h I
| te =70°C |
| 1 |
I _ I
I Ty —>— tine = 90°C |
IP, =2 barg / m [ > M I
Ity = 133.64°C I
I I
I _ I
I werpestin I
: te, = 20°C !
I talrec! = 20°C
I |
| 1 toxt = 89°C |
I I
I Mg qceite = 427.56 Kg/h I
L e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e = = = = J

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso de calentamiento de aceite crudo. Fuente (Elaboracion propia)

7.3.3.1 Determinacion del Calor Especifico. El aceite crudo tiene la siguiente
composicion:

Tabla 18

Composicion del hidrolizado filtrado

Hidrolizado Filtrado \

Composicion % Kg/h
Solidos 10 42.76
Grasa 70 299.29
Humedad 20 85.51
Total 100 427.56

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del aceite saliente de

tricanters. Fuente: (Elaboracion propia)

Aplicando la ecuacion (129), se determina que el calor especifico del aceite crudo:

CP = 2.09X, + 1.254X;, + 4.180X,,
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CP = 2.09x70% + 1.254x10% + 4.180x20%
CP =242 %

7.3.3.2 Determinacion del Calor Perdido.

7.3.3.2.1. Calor Transferido al Medio Ambiente por Convecciéon Lateral. Dado
que se trata de una superficie externa de placa vertical, se empleard las siguientes
correlaciones:

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1

1 [e]
Tr = 5(89 + 20)°C
Tr = 54.5°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segiun (7abla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
54.5°C son:

w
k= 0.02768 —
m-c

Pr = 0.7216

2
m
v= 184x 10_5?

P = sa5v27215 - 0031
Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)
_ 3
Ray = ZPUST I ypr; [=1.2m
2 _ 3
Ra, = 9.81m/sx0.0031¢(89-20)x1.23 ) ooy ¢

2
(1.84x 107572

Ra; = 7.73x10°
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Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (26)

0.387 Ra}/®

_ 2
NU = {0825 + [1+(0.492/pr)9/16]8/27}

0.387 (7.73x10°)1/6 2

NU ={0.825 + [1+(0.492/0.7216)9/16]8/27

NU = 233.10

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

j = NUxK
L¢
3 233.10x0.02768micc
- 12m
kJ
h =19.36
h.m?2°C

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,lateral = hA;(Ts — Tw,)
Qconv,lateral = hx(2x(HxA) + 2x(HxL))x(Ts — Ts,)

Qconv,lateral = 19.36

. kJ
Qconv,lateral = 6;402-037

I x(2x(1.2x1) 4 2x(1.2x1)) x (89 — 20)°C

K
h.m?2°c

7.3.3.2.2 Calor Transferido por Conveccion Superior.

Aplicando la ecuacion (27)

NU = 054Ra;/*; L =7
_ LxA
T 2xL+2xA

_ 1x1
T 2x142x1

L =0.25m
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Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

XBx(Ts—Too)XL 3
RaL:g.B (svzoo) < xPr

__9.81m/s%x0.0031x(89—-20)x0.253

Ra, x0.7209

(1.84 x 10-5’”72)2
Ra; = 6.98x107
Numero de Nuselt. Se empleara la ecuacion (27)

NU = 0.54Ra,’*
NU = 0.54x(6.98x107)1/4
NU = 49.37

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
L¢
49.37 x 0.02768
— m°C
0.25m
kJ
h = 19.68
h.m2°C
Calor Transferido por Conveccion Superior. Aplicando la ecuacion (24), se
tiene:

Qconv,superior = hAs (Ts - Too)
Qconv,superior = hx(AxL)x(Ts - TOO)

. x(1x1)x(89 — 20)°C

K
h.m2°c

Qconv,superior = 19.68
. Ky
Qconv,superior = 1L357. 927

7.3.3.2.3 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Inferior.

Nuamero Nuselt. Aplicando la ecuacion (28)
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NU = 027Ra}/*; L="%

14
L=025m
NU = 0.27x (6.98x107) /4
NU = 24.68

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
LC
24.68 x 0.02768
— m°C
0.25m
h =9.84 il
" h.m?2°C

Calor Transferido por Conveccion Inferior. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,inferior = hAs(Ts — Te)
Qconv,inferior = hx(LxA)x(Ts — Te)

L x(1x1)x(89 — 20)°C

k
h.m?2°c

Qconv,inferior =9.84

. kJ
Qconv,inferior = 67896 N

7.3.3.2.4 Calor Transferido por Conveccion Total. El calor total transferido es la

suma de los laterales, superior e inferior.

Qconv,total = Qconv,lateral + Qconv,superior + Qconv,inferior
Qconveotar = 640203 2 + 1,357.92 2 1 678.96 =

. kJ
Qconv,total = 843891 "

7.3.3.2.5 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de
transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pg. 864), la emisividad del acero inoxidable
pulido esta en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la

transferencia de calor por radiacion:
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Qrad = SO-AS(TS4 - T;lred)

Qrqqa = 0.3x5.67 x 1078 mZVK4 x(2x(HxA) + 2x(HxL) + 2x(AxL))x(T& — Tfreq)
Qrqa = 0.3x5.67 x 1078 mzvmx (2x(1.2x1) + 2x(1.2x1) + 2x(1x1)) x ((89 + 272.15)* —

(20 + 272.15)*)°K*
Qraa = 1,125.09 kJ /h

7.3.3.2.6 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.

Qp = Qrad + Qconv

. k
0, = 1,125.09 kJ /h + 8,438.91 7]
. kJ
Qp = 9,564 —

7.3.3.3 Flujo de Vapor Requerido para Calentamiento de Aceite crudo

Aplicando la ecuacion (88), se tiene:

_ MgcXCPacX(Tsac—Teac) + Qp
(hg =hp)

m,
Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

My a 3parg =2,725.09 k] /Kg
hf,a 2 barg :56210 k]/Kg

k] 7o k]
| 427.56 Kg/hx2.49 17 5(90-70)°C+9,564 %

my, =

(2,725.09 K] /Kg—562.10 k] /Kg)

1, = 14.27 Kg/h

7.3.3.4 Ratio de Vapor para Calentamiento de Aceite

m
R3 = - v
My
Doénde:
m, = lujo masico de vapor requerido para calentamiento del aceite (Kg/h)

My =Flujo madsico de alimentacion de materia prima (Ton/h)
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R; = Ratio de vapor

_ 1427Kg/h
37 10 Ton/h

— 244 ngapor

Tonmateriaprima

7.3.4 Pre Secado — Secador de Paletas

Tabla 19

Balance de masa en el proceso de pre — secado del scrap en secador de paletas

FPC ingreso Sec. Paletas

Vahos a reutilizar en Evap.

Com[l)loswlo % Kg/h
Sélidos 2.00 10.00
Grasa 0.00 0.00 «
Humedad 98.00 490.00
Total 100.00 500.00

99

Composicion % Kg/h
Sélidos 31.24 1’3?'1
QGrasa 4.13 175.13

Humedad 64.64 2’74312'0
Total 100.00 4’2;‘2'3

¥

SECADOR DE PALETAS

-

CPP-Tipo C ingreso a RTD

Composicion % Kg/h
Solidos 35.14 1’3;5'1
QGrasa 4.68 175.13
Humedad 60.18 2’232'0
Total 100.00 3’7;‘2'3




Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de solidos,
grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de pre — secado en secador de

paletas. Fuente (Elaboracion propia)

Figura 37

Variables que Interfieren en el Proceso de pre — secado en el secador de paletas

Myanos = D00 Kg/h Mscrap inicial = 4,242.33 Kg/h

— mv
tys = 160°C

-----

v

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso de pre — secado en secador de paletas. Fuente (Elaboracion propia)

7.3.4.1 Determinacion del Calor Especifico. El Scrap entrante al secador de paletas,

tiene la siguiente composicion:
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Tabla 20

Composicion del scrap ingresante a secador de paletas

Scrap de ingreso \

Composicion % Kg/h
Solidos 31.24 1,325.17

Grasa 4.13 175.13
Humedad 64.64 2,742.03
Total 100 4,242.03

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del scrap de ingreso
a secador de paletas. Fuente: (Elaboracion propia)
Aplicando la ecuacion (129), se determina que el calor especifico del scrap de ingreso

a secador de paletas:

CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,

CP = 2.09x4.13% + 1.254x31.24% + 4.180x64.64%
cP =3.18 XL
Kg°C

7.3.4.2 Determinacion del Calor Perdido.
7.3.4.2.1. Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Lateral. Dado
que ¥ de su superficie externa es cilindrica, se usaran las correlaciones siguientes:

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Tp =2 (Ts + Teo)

Ty =2 (60 + 20)°C
Ty = 40°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segin (7abla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
40°C son:

w
k= 002662 —
m-c
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Pr = 0.7255

2
m
v= 1702 x 10_5?

1
= ——— = 0.0032
g 40 + 272.15
Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)
_ 3
2 _ 3
Ra, = 9.81m/sx0.0032%(60-20)x18° 1 7y

2
(1702 x 10752)2

Ra; = 1.83x10%0

Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (29)

1/6
0.387 Rayy

_ 2
NU ={0.6 + [1+(O.559/Pr)9/16]3/27}

0.387 (1.83x101)Y/6

NU = {0.6 + [14(0.559/0.7255)9/1618/27

NU = 293.10

Coeficiente Convectivo. Aplicando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
D
293.10 x 0.02662
— meC
1.8m
i
h=156 —2
h.m<4°C
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Calor Transferido por Conveccion Lateral. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,superior = hAs(Ts — To)
' B (75%x (xDxL) + TPyx(T, — T..)
Qconv,superior = hx oX((MXUX T X(1ls — 1w

kJj
h.m2°c

Qconv,superior =15.6 x(75%x((7TX1-BX6-5)m2 +[ ]~824Qconv,superior =

m1.8m?
4

J

k
h.m?2°c

. kJ
Qconv,superior = 18393. 057

15.6

x(75%x ((rx1.8mx6.5m) + )x(60 — 20)°C

7.3.4.2.2 Calor Transferido por Conveccion Superior.

Aplicando la ecuacién (27)

NU = 054Ra,""; L =2

_ LxA
T 2xL+2xA

_ 1.2%65
T 2x6.5+2x1.2

L=0.51m
Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

XBx(Ts—Too)XL 3
RaL=gﬁ (svzoo) C xPr

9.81 m/s%x0.0032x(60—20)x0.513
RaL =

x0.7255

2
(1.702 x 107572

Ra, = 4.17x108

Numero de Nuselt. Se empleara la ecuacion (27)
NU = 0.54Ra;’*

NU = 0.54x(4.17x108)/4
NU = 77.16
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Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
L¢
77.16 x 0.02662 =
— m°C
0.51m
h = 14. 50 — 2
°c
Calor Transferido por Conveccion Superior. Aplicando la ecuacion (24), se
tiene:

Qconv,superior = hAs(Ts — To)
Qconv,superior = hx(LxA)x(Ts - TOO)

Qconv,superior = 14.50 x(l 2x6. S)mz)x(60 20)°C

Qconv,superior = 4;5247

7.3.4.2.3 Calor Total Transferido por Conveccion:

Qconv,total = Qconv lateral + Qconv ,superior

Qconv total — 18 393. 06 k] + 4‘ 524

Qconv,total = 22,917.06 7

7.3.4.2.4 Calor Total Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de
transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pg. §64), la emisividad del acero inoxidable pulido
esta en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la transferencia

de calor por radiacion:

Qrad = SO-AS(TS4 - T;lred)

Qraa = 0.3 x 5.67 x 1078 m‘j’K4

4
Talred)

Qraq = 0.3 x5.67 x 107°— 71.82

(20 + 272.15)4)°K*

Oraa = 30983
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7.3.4.2.5 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.

Qp = Qrad + Qconv

. k
0, = 3,098.3 KJ/h + 22,917.06 7]
. k]
Qp = 26,015.36 —

7.3.4.3 Flujo de Vapor Requerido para el Proceso de Pre - Secado

Aplicando la ecuacion (94), se tiene:

T, = mscxcpscx(Ts,sc_Te,sc)+Qp+(mvaxAHw)
p =
(hg=hy)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hga160°c =2,758.1 k] /K g
hf‘a 160°C = 675-55 k]/Kg

AH,  =2,257kJ/Kg
4,242.33 KG/hx3.18%(100—70)+ 26,015.36 %+500(2,256.47§—;)
My = 2,758.1%L 675555,
7581 ~675.552)

1, = 748.59 Kg/h

8.1.4.4 Ratio de Vapor en Proceso de Pre - Secado

m
R4_ = - v
My
Doénde:
m, = flujo masico de vapor requerido en proceso de pre — secado (Kg/h)

My  =Flujo madsico de alimentacion de materia prima (Kg/h)

R, = Ratio de vapor
Y= 748.71 Kg/h _ 74.87 ngapor
10 Ton/h Tonmateriaprima
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7.3.5 Secador Rota disco

Tabla 21

Balance de masa en el proceso de secador rota disco

‘ CPP-Tipo C ingreso a RTD ‘

Composicion % Kg/h
Solidos 35.14 1,315.17
Grasa 4.68 175.13
Humedad 60.18 2,252.03
Total 100.00 3,742.33
Vahos a reutilizar en Evap. FPI ‘
Composicion % Kg/h |
Solidos 2.00 43.39 ‘« Secador Rotadisco
Grasa 0.00 0.00
Humedad 98.00 2,126.21
Total 100.00 2169.61

CPP - Tipo C con Har. Esp.

Composicion % Kg/h
Solidos 80.86 1,271.78
Grasa 11.14 175.13
Humedad 8.00 125.82
Total 100.00 1572.72

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de sélidos,
grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de secador Rota disco. Fuente

(Elaboracion propia)
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Figura 38

Variables que Interfieren en el Proceso de secador rota disco

Myahos = 2,169.61 Kg/h +—— Me scrap = 3,742.33 Kg/h
te = 7OOC
m,
P, = 6.5 barg
ts = 167.83 OC_,-:““-"" o

ts = 100°C
T serap = 1,572.72 Kg/h

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso de secador rota disco. Fuente (Elaboracion propia)

7.3.5.1 Determinacion del Calor Especifico. El Scrap entrante al secador rota disco,
tiene la siguiente composicion:

Tabla 22

Composicion del scrap ingresante a secador rota disco

Scrap de ingreso

Composicion % Kg/h
Solidos 35.14 1,271.78

Grasa 4.68 175.13
Humedad 60.18 2,252.03
Total 100 3,742.33

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del scrap de ingreso
a secador rotadisco. Fuente: (Elaboracion propia)
Aplicando la ecuacion (129), se determina que el calor especifico del scrap de ingreso

a secador rota disco:
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CP = 2.09X, + 1.254X; + 4.180X,,

CP = 2.09x4.68% + 1.254x35.14% + 4.180x64.18%
CP =3.22

Kj
Kg°C

7.3.5.2 Determinacion del Calor Perdido.
7.3.5.2.1. Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion. Dado que se
trata de una superficie cilindrica horizontal, se usara las siguientes correlaciones:

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)
1
T = 5 (Ts + Te)
Ty = (60 + 20)°C
Ty = 40°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segin (tabla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
40°C son:

w
k= 0.02662 —
m-c

Pr = 0.7255

2
m
v=1702x 10_5?

1
= ——— = (.0032
g 40 + 272.15
Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)
_ 3
Ra, = Mv—zn"mer ; D=2.8m
2 _ 3
Ra, = 9.81m/sx0.0032%(60-20)x2.8° 1 7y

2
(1702 x 107522

Ra;, = 6.9x101°
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Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (29)

0.387 Rap/®

— 2
NU = {0.6 + [1+(O.559/Pr)9/16]8/27}

0.387 (6.9x1010)1/6 2

NU = {0.6 + [14+(0.559/0.7255)9/1618/27

NU = 449.95

Coeficiente Convectivo. Aplicando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
D
449.87 x 0.02662 ~—
— meC
2.8m
kJ
h =15.39
h.m?2°C

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv = hAs(Ts - TOO)
) D2
Qcony = hx((mxDxL) + 2x T)x(TS —Tw)

]

k
h.m2°c

. 2
Qcony = 15.39 x((mx2.8mx13.25m) + 2x =2)x(60 — 20)°C

Qcony = 79,331.41 *1

7.3.5.2.2 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de transferencia
de calor (Yunus A. Cengel, pg. 864), la emisividad del acero inoxidable pulido estd en un
rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacioén (31), se puede determinar la transferencia de calor por

radiacion:

Qrad = €04, (Ts4 - T;lred)

. 2

Qraa = 03x5.67x 1078 mZVK‘* x((mxDxL) + 2x %)X(T;L —Thred)

N 2

QOraq = 0.3 x 5.67 x 1078 ——x ((mx2.8mx13.25m) + 2x ==) x ((60 + 272.15)* —

(20 + 272.15)%)°K*
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Qraq = 10,711.25 kJ /h

7.3.5.2.3 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.

Qp = Qrad + Qconv

. k
0, = 10,711.25 KJ /h + 79,331.41 7]
. kJ
Qp = 90,042.66 —

7.3.5.3 Flujo de Vapor Requerido en Secador Rota disco

Aplicando la ecuacion (100), se tiene:

_ MgeXCPscX(Tssc—Te,sc) + Qp+ (MygXAHy)
(hg_hf)

1,
Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hg,a 6.5 barg — 2,765.71 k] /K g
hf,a 6.5 barg =709.7 k]/Kg

AH,  =2,25647k/Kg
kJ kJ k]
4,242.33 KG/hx3.225 5-(100~70)+ 90,042.66 7 +2,169.61(2,256.475.)
My = 2,765.714L _709.7KL
(276571270072

1, = 2,624.26 Kg/h

7.3.5.4 Ratio de Vapor en Secador Rota disco

m
R5 = = v
My
Donde:
m, = flujo masico de vapor requerido en secador rota disco (Kg/h)

My  =Flujo masico de alimentacion de materia prima (Kg/h)

Rs = Ratio de vapor
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R — 2,624.26 Kg/h
> 10 Ton/h

= 262.43

ngapor

Tonmateriaprima

7.3.6 Calentamiento de Rechazos de Ceramicos y Centrifugas

Tabla 23

Balance de masa en el proceso DAF

Rechazo Ceramico

Composicion % Kg/h
Soélidos 8.74 101.10
Grasa 7.64 88.41
Humedad 83.62 967.46
Total 100.00 1,156.97
Espuma a PTAR INDUSTRIAL ‘
Composicion % Kg/h |
Soélidos 9.23 9.59
« Sistema DAF
Grasa 32.94 34.22
Humedad 57.83 60.08
Total 100.00 103.90

\ 4

Rechazo Ceramico Desgrasado

Composicion % Kg/h

Solidos 8.69 91.51

Grasa 5.15 54.19
Humedad 86.16 907.38
Total 100.00 1053.08

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de sélidos,

grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso DAF. Fuente (Elaboracion

propia)
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Figura 39

Variables que Interfieren en el Proceso DAF

— ) m
L=25m My = 1,156.97 Kg/h £ =143.73°C
A= 20m L = a0°C = '
H=20m - ﬁr I fs =3 barg

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso DAF. Fuente (Elaboracion propia)

7.3.6.1 Determinacion del Calor Especifico. El aceite crudo tiene la siguiente
composicion:

Tabla 24

Composicion de los rechazos ingresantes al sistema DAF

Hidrolizado Rechazos

Composicion % Kg/h
Solidos 8.74 101.10
Grasa 7.64 88.41

Humedad 83.62 967.46
Total 100 1,156.97

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad de los rechazos que

ingresan al DAF. Fuente: (Elaboracion propia)
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Aplicando la ecuacién (129), se determina que el calor especifico del aceite crudo:

CP = 2.09X, + 1.254X; + 4.180X,,

CP = 2.09x7.64% + 1.254x8.74% + 4.180x83.62%
Kj

CP =376
Kg°C

7.3.6.2 Determinacion del Calor Perdido.

7.3.6.2.1. Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Lateral. Dado
que se trata de una superficie externa de placa vertical, se empleara las siguientes
correlaciones:

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Tp =2 (Ts + Teo)

Ty = (89 + 20)°C
Ty = 54.5°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segin (tabla A-15, de

Yunus A. Cengel, pag. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
54.5°C son:

w
k= 0.02768 —
m-c

Pr = 0.7216

2
m
v= 184x 10_5?

1
= = 0.0031
g 54.5 + 272.15
Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

_ 3

Ra; = g—xﬁx(TizT”)xL xPr; L=2m
2 _ 3

Ra, = 9.81m/sx0.0031¢(89-20)x2° ) 75119

2
(1.84 x 10757)2
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Ra; = 3.58x10%°

Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (26)

0.387 Ray’®

_ 2
NU = {0.825 + [1+(0.492/Pr)%/16] w27

0.387 (3.58x101°)1/6

NU = {0.825 + [1+(0.492/0.7216)%/1618/27

NU = 379.10

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

h — NUx K
L¢
379.10x0.02768%
- 2m
kJ
h = 18.89
h.m?2°C

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,lateral = hAs;(Ts — Tw,)
Qconv,lateral = hx(Zx(HxA) + 2x(HxL))x(Ts — Ts,)

Qconv lateral — =18. 89

k]
Qconv lateral — 23 461.38 —

x(2x(2x2) + 2x(2x2.5)) x (89 — 20)°C

7.3.6.2.2 Calor Transferido por Conveccion Superior.

Aplicando la ecuacion (27)

NU = 0.54Ra,’*; L =%
_ LxA
T 2xL+2xA
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_ (2x2.5)m?
T 2(2425)m

L =0.56m
Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

xBx(Ts—Too)XL 3
=gﬁ (svzoo) < xPr

Ra;

_9.81m/s2x0.0031x(89—-20)x0.563

Ra, = x0.7216

(1.84x 10—5’%2 2
Ra; = 7.85x108
Numero de Nuselt. Se empleard la ecuacion (27)

NU = 0.54Ra;’*
NU = 0.54x(7.85x108)/4
NU = 90.4

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
LC
90.4 x 0.02768 ——
— m°C
0.56m
K
h=16.09 —2
h.m2°C
Calor Transferido por Conveccion Superior. Aplicando la ecuacion (24), se
tiene:

Qconv,superior = hAs(Ts — Too)
Qconv,superior = hx(AxL)x(Ts - TOO)
Qconv,superior =16.09

. k]
Qconv,superior = 5551.05 "

L x(2x2.5)x(89 — 20)°C

k
h.m2°c
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7.3.6.2.3 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion Inferior.

Numero Nuselt. Aplicando la ecuacion (28)

NU = 027Ra}/*; L="%

14
L=056m
NU = 0.27x (7.85x108) /4
NU = 45.2

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
L¢
45.2 X 0.02768 2
— meC
0.56m
kj
h=8.04 ——
h.m?°C

Calor Transferido por Conveccion Inferior. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv,inferior = hAs(Ts — Te)

Qconv,inferior = hx(LxA)x(Ts — Te)

kJ
h.m?2°c

Qconvinferior = 8.04 x(2x2.5)x(89 — 20)°C

. Ky
Qconv,inferior = 2,773.08 "

7.3.6.2.4 Calor Transferido por Conveccion Total. El calor total transferido es la

suma de los laterales, superior e inferior.

Qconv,total = Qconv,lateral + Qconv,superior + Qconv,inferior
Qconveotar = 23461.38 L + 5551.05 2 +2,773.08 2
. k)

Qconv,total = 31,785.51 ™
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7.3.6.2.5 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de
transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pg. 864), 1a emisividad del acero inoxidable
pulido esta en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la

transferencia de calor por radiacion:

Qrad = €04; (Ts4 - T;lred)

Qraa = 0.3 x 5.67 x 1078 —— x(2x (HxA) + 2x(HxL) + 2x(AxL))x (T — T, 00)

m2K*4
w
m2K*

Qrqa = 0.3x5.67 x 1078 x (2x(2x2) + 2x(2x2.5) + 2x(2x2.5)) x ((89 + 272.15)* —

(20 + 272.15)*%)°K*
Qraq = 4,632.73 k] /h

8.1.6.2.6 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.
Qp = Qraa + Qconv

. k
0, = 4,632.73 kJ /h + 31,785.51 7]

. kJ
Qp =36418.24

7.3.6.3 Flujo de Vapor Requerido en Proceso DAF

Aplicando la ecuacion (122), se tiene:

_ 1y pxCPrpx(Ts 1p=Terf)+MespXCPrx(Tsesp=Terf)+ Qp
v (hg=hy)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hgasbarg =2738.21 kJ/Kg
Rt 3 barg =605.24 kJ/Kg

1053.08 Kg/hx3.76 %(90—40)"“103.90Kg/hx3.76 %(90—4—0)°C+36,4—18.24— Y
mh, =

(2,738.21 kJ/Kg—605.24 kJ/Kg)

m, = 110.22 Kg/h

7.3.6.4 Ratio de Vapor para Proceso DAF

1,

R6 = -
mmp
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Donde:
m, = flujo masico de vapor requerido en proceso DAF (Kg/h)
My  =Flujo masico de alimentacion de materia prima (Ton/h)

Rg = Ratio de vapor

110.22Kg/h K Gvapor
6= — 17 = 1102
10 Ton/h Tonpateria prima

7.3.7 Calentamiento de Espumas

Tabla 25

Balance de masa en tanque de espumas

Espumas DAF Proceso ‘ Espumas DAF PTARI ‘

Composicion % Kg/h Composicion % Kg/h
Soélidos 9.23 9.59 Soélidos 937 37.11
Grasa 32.94 34.22 Grasa 14.07 55.73
Humedad  57.83 60.08 Humedad 76.56 303.25
Total 100.00 103.90 Total 100.00 396.10

3 ¥

Tanque de Espumas

Espuma a PTAR INDUSTRIAL ‘

Composicion % Kg/h
Soélidos 9.34 46.70
Grasa 17.99 89.96
Humedad 72.67 363.34
Total 100.00 500.00
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Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de solidos,
grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de calentamiento de espumas.

Fuente (Elaboracion propia)

Figura 40

Variables que Interfieren en el proceso de calentamiento de espuma

I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
: t; =90°C I
|
I I
I I
I I
:te = 89°C — 1, :
: ty,s = 133.64°C :
| —
! Ps=2barg |
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
I I
| . 1
: v C :
I I
: Mespuma = 500Kg/h :
I I
I te, = 20°C I

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso calentamiento de espumas. Fuente (Elaboracion propia)
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7.3.7.1 Calor especifico de la espuma. Las espumas mezcladas de proceso y PTAR

Industrial, tienen la siguiente composicion:

Tabla 26

Composicion de espumas

Hidrolizado de Pescado \

Composicion % Kg/h
Solidos 9.34 46.70
Grasa 17.99 89.96
Humedad 72.67 363.34
Total 100.00 500.00

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad de las mezclas de

espumas dentro del tanque. Fuente: (Elaboracion propia)

Aplicando la ecuacion (129), Se determina el calor especifico de las espumas:

CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,

CP = 2.09x17.99% + 1.254x9.34% + 4.180x%72.67
Kj

CP = 3.53
Kg°C

7.3.7.2 Determinacion del Calor Perdido.

7.3.7.2.1 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion. Dado que la
superficie externa es un cilindro vertical, se aplicara la ecuaciéon

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Tp =2 (Ts + Teo)

Ty =2 (89 + 20)°C
Ty = 54.5°C
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Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segin (7abla A-15, de
Yunus A. Cengel, pg. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de
54.5°C son:

w
m°C

k = 0.02768
Pr = 0.7216

v=184x 10-5’”{

1

p = ————=0.0031
54.54+272.15

Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

- 3
Ra;, = M xPr

_9.81m/s%x0.0031x(69—20)x4>

Ra, = x0.7216

2
(1.84x 107572

Ra;, = 2.86 x 101!

Relacion entre el diametro y longitud. Aplicando la ecuacion (30)

351
b= Grf/4
35x4
152 (2.86 x 1011/0.7216)1/4
1.5>0.18
Numero de Nuselt. Dado que el diametro es mayor, se puede utilizar la ecuacion
(26)
_ 0.387 Ra}/® )
NU = {0.825 + [1+(0.492/Pr)9/16]8/27}
_ 0.387 (2.86 x 10tH)/6
NU = {0.825 + [1+(0.492/0.72416)°/16]8/27
NU = 739.49
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Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

NUx K
h =
LC
739.49 x 0.02768
— me°C
4m
k
h=1842 -4
h.m2°C

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv = hAs(Ts — Te)

. 2
Qconv = hx(Zx% + mxDxL)x(Ts — Tw)

Kj
x(2x
h.mZ2°c (

Qcony = 28/449.49

X

2
L5 4 mx1.5x4)x(89 — 20)°C

Qcony = 1842 "

7.3.7.2.2 Calor Transferido por Radiacién. De la pagina del libro de
transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pag. 864), 1a emisividad del acero inoxidable
pulido esta en un rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacion (31), se puede determinar la

transferencia de calor por radiacion:

Qrad = SO-AS(TS4 - T;lred)

. a W D?

Qrag = 0.3 x5.67 x 1078 — = x(2x = — + mxDXL)X(T¢ — Tdireq)

. 2

Oraa = 0.3 x 5.67 x 1078 ——x (20 ™25 + mx1.5x4) x ((89 + 272.15)* — (20 +

272.15)*)°K*
Qraa = 13,330.36 kJ /h

7.3.7.2.3 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.

Qp = Qraa t+ Qconv,total

: kj kJ
Qp = 13,330.36 - + 28,449.49 -
. kJ

Qp = 41,779.85
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7.3.7.3 Flujo de Vapor Requerido para Calentamiento de Espuma. Aplicando la

ecuacion (127), se tiene:

_ mypxCPy X(Ts1f=Terf)+espXCPrrX(Ts esp—Terf)+ Qp

v (hg=hs)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hgazbarg =2.725.09 k] /Kg
Rt a2 barg =562.10 k] /K g

500 Kg/hx3.53 %(90—40)"6#1—1,779.85 Y
mh, =

(2,725.09 kj/Kg—562.10 kj /K g)

1, = 60.12Kg/h

7.3.7.4 Ratio de Vapor para Proceso de Calentamiento de Espumas

m
R7 = - v
My
Donde:
m, = flujo masico de vapor requerido para calentamiento de espumas (Kg/h)

My  =Flujo masico de alimentacion de materia prima (Ton/h)

R = Ratio de vapor
60.12 Kg/h K Gvapor
, == _ 601
10 Ton/h Tonpateria prima
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7.3.8 Pasteurizador

Tabla 27

Balance de masa en pasteurizador

FPI liquido concentrado ‘

Composicion % Kg/h
Soélidos 36.04 647.69
Grasa 0.19 3.36
Humedad 63.77 1146.11
Total 100.00 1797.15
\
Pasteurizador

FPI liquido esterilizado

Composicion % Kg/h
Soélidos 36.04 647.69

Grasa 0.19 3.36
Humedad 63.77 1146.11
Total 100.00 1797.15

Nota. La tabla representa un balance de masa en base seca, de las composiciones de sélidos,
grasa y humedad del producto que ingresa y sale del proceso de Pasteurizacion. Fuente

(Elaboracion propia)

124



Figura 41

Variables que Interfieren en el proceso de pasteurizacion

My = 1,797.15 Kg/h

t, = 60°C l

— mnm,
tye = 151.9°C
P; = 4 barg

to = 20°C

l t, = 135°C
tiyp = 1,797.15 Kg/h

Nota. La figura representa las cantidades de masa, temperatura y presion de operacion en el

proceso pasteurizacion. Fuente (Elaboracion propia)
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7.3.8.1 Calor especifico de la espuma. Las espumas mezcladas de proceso y

PTAR Industrial, tienen la siguiente composicion:

Tabla 28

Composicion del FPI concentrado

Hidrolizado de Pescado \

Composicion % Kg/h
Soélidos 36.04 647.69

Grasa 0.19 3.36
Humedad 63.77 1146.11
Total 100.00 1797.15

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del FPI concentrado

que ingresa al pasteurizador. Fuente: (Elaboracion propia)
Aplicando la ecuacion (129), Se determina el calor especifico de las espumas:

CP = 2.09X,; + 1.254X; + 4.180X,,
CP = 2.09x0.19% + 1.254x36.04% + 4.180x63.77%

cp =312 -
Kg°C

7.3.8.2 Determinacion del Calor Perdido.

7.3.8.2.1 Calor Transferido al Medio Ambiente por Conveccion. Dado que la
superficie externa es un cilindro vertical, se aplicara la ecuacion

Temperatura de pelicula. Aplicando la ecuacion (23)

1
Ty = 2 (Ts + Too)

1 o
Tr = 5(60 + 20)°C
Tr = 40°C
Propiedades del Aire a la Temperatura de Pelicula. Segun (Tabla A-15, de Yunus
A. Cengel, pg. 860), las propiedades del aire a presion de 1 atm y temperatura de 40°C son:
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k= 002662 <

me°C
Pr = 0.7255
2
v=1702x 10—5’”T
1
b= 40+272.15 0.0032

Numero de Rayleigh. Aplicando la ecuacion (22)

— 3
Ra;, = M xPr

9.81m/s%x0.0031x(60—20)x1.53

x0.7255

Ra; =
L 2
(1702 x 1075252

Ra; = 1.06 x 101°

Relacion entre el diametro y longitud. Aplicando la ecuacion (30)

35L
D 2 GT1/4
L
> 35x1.5
~ (1.06 x 1010/0.7255)1/4

1>0.16

Numero de Nuselt. Dado que el diametro es mayor, se puede utilizar la ecuacion

(26)
_ 0.387 Ra}/® )

NU = {0.825 + [1+(0.492/Pr)9/16]8/27}

_ 0.387 (1.06 x 1010)1/6
U ={0.825 + [1+(0.492/0.7255)9/16]8/27
NU = 257.86

Coeficiente Convectivo. Desarrollando la ecuacion (21), se tiene:

p = NUxK
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257.86 x 0.02662 4~
— m°C

1.5m

h=1647 -
h.m?2°C

Calor Transferido por Conveccion. Aplicando la ecuacion (24), se tiene:

Qconv = hAs(Ts - TOO)

. 2
Qconv = hx(2x TL'X4D

+ nxDxL)x(Ts — Ty)

. 2
Qcony = 1647 —2—x(2x ™= + mx1x1.5)x(60 — 20)°C

Qcony = 413937 -

7.3.8.2.2 Calor Transferido por Radiacion. De la pagina del libro de transferencia
de calor (Yunus A. Cengel, pag. 864), la emisividad del acero inoxidable pulido esta en un
rango de 0.17 — 0.3, y con la ecuacioén (30), se puede determinar la transferencia de calor por

radiacion:

Qrad = €04; (Ts4 - T;lred)

Qrqq = 0.3 x5.67 x 1078 —=

m2K4x

2
(2x % + mxDxL)x(Tg — Tihrea)

2
Y _x (Zx% + mx1x1.5) x ((60 + 272.15)* — (20 + 272.15)*)°K*

m2K*4

Qraq = 03x5.67x1078

Qraq = 1,879.13 k] /h

7.3.8.2.3 Calor Transferido Total por Conveccion y Radiacion.

Qp = Qraa + Qconv,total

. kJ kJ

Qp =1,879.13 —+ 4,139.37 —
h h

. kj

Qp = 6,018.5 7

7.3.8.3 Flujo de Vapor Requerido en el Pasteurizador. Aplicando la ecuacion

(132), se tiene:

_ MypixCPrpix(Ts rpi=Te,rpi) + Qp
(hg_hf)

1,
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Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hga1a3.6c =2,738.6 k] /Kg
hy o 143.6°c =604.74 k] /Kg

1,797.15Kg/hx3.12 %(13 5-60)°C+6,018.5 %
m, =

(2,738.6 k] /Kg—604.74k] /K g)

1, = 199.90 Kg/h

7.3.8.4 Ratio de Vapor para Proceso de Pasteurizacion

m
R8 = = v
My
Donde:
m,  =F lujo masico de vapor requerido en el proceso de pasteurizacién (Kg/h)

My =Flujo masico de alimentacion de materia prima (Ton/h)

Rg = Ratio de vapor

~199.90 Kg/h
87 10Ton/h

ngapor

= 19.99

Tonmateria prima
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7.3.9 Evaporador CPP tipo C

Tabla 29

Balance de masa en evaporador CPP tipo C

Condensado a Planta de Agua

‘ Rechazo Ceramico Desgrasado

1.46% % Kg/h

Soélidos 8.69 91.51

Grasa 5.15 54.19
Humedad 86.16 907.38
Total 100.00 1053.08

$

7.50% % Kg/h
Sélidos 0 0
Grasa 0 0
Humedad 100 750
Total 100.00 750.00

' Evaporador de efectos CPP tipo C

‘ FPC liquido concentrado

3.03% % Kg/h

Soélidos 30.19 91.51
Grasa 17.88 54.19
Humedad 51.93 157.38
Total 100.00 303.08

Nota. La tabla representa las composiciones de Soélidos, grasa y humedad de las masas

entrantes y salientes en el proceso de evaporador CPP tipo C. Fuente (Elaboracion propia)
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7.3.9.1 Producto Concentrado a la Salida del Primer Efecto. Se aplicard la

ecuacion (133), para realizar el balance de masa global.

F=Vi+L,+V,
1,053.08 Kg/h =V, +303.8Kg/h +V,
Vi+V,= 750Kg/h

Asumiendo que:

Aplicando la ecuacion (133), solo al primer efecto, se tiene:

F = V1 + L1
1,053.08 Kg/h = 375Kg/h + L,
L, = 678.08 Kg/h

Aplicando la ecuacion (134), solo al primer efecto, se tiene:
FXr = LyX;4
1,053.08 x 0.1384 = 678.08Kg/h x X},
X;1=0.2149
La concentracion X;1=0.2149, es una concentracion de sélidos grasos

La concentracion de solidos sin grasa es:0.1307

7.3.9.2 Determinacion de Entalpias.
7.3.9.2.1 Entalpia del Producto de Alimentacion:

Tabla 30

Composicion del producto de alimentacion al primer efecto

Rechazo Ceramico Desgrasado (F) ‘

Composicion % Kg/h
Soélidos 8.69 91.51
Grasa 5.15 54.19
Humedad 86.16 907.38
Total 100 1,053.08
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Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del producto de

alimentacion al primer efecto del evaporador CPP tipo C. Fuente: (Elaboracion propia)

Aplicando la ecuacién (139), Se determina el calor especifico de las espumas:

CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,

CP = 2.09x5.15% + 1.254x8.69% + 4.180x86.16%

kJj

CP =382
Kg°C

Aplicando la ecuacion (137), se tiene:

h, = 3.82 K 35 —-0)°C
f — 2 Kgoc( )
k]

hy = 133.7 -

7.3.9.2.2 Entalpia del Producto Concentrado a la Salida del Primer Efecto

Tabla 31

Composicion del producto concentrado saliente del primer efecto

Rechazo Ceramico
Concentrado (LL1)

Composicion % Kg/h
Solidos 13.07 91.51

Grasa 842 54.19
Humedad 78.51 5323
Total 100 678

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del producto

concentrado a la salida del primer efecto. Fuente: (Elaboracion propia)
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Aplicando la ecuacién (139), Se determina el calor especifico de las espumas:

CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,
CP = 2.09x8.42% + 1.254x13.07% + 4.180x78.51%

CP = 3.62 XL
Kg°C

Aplicando la ecuacion (137), se tiene:

hp, = Cpf(Tf - 0)

kj .
h;, = 3.62 Ko°C (90 — 0)°C
k]
hLl = 325.8 K_g

7.3.9.2.3 Entalpia del Producto Concentrado a la Salida del Segundo Efecto

Tabla 32

Composicion del producto concentrado saliente del segundo efecto

Rechazo Ceramico Concentrado
(L1)

Composicion % Kg/h
Soélidos 30.19 91.51
Grasa 17.88 54.19

Humedad 51.93 157.38
Total 100.00 303.08

Nota. La tabla representa su composicion de solidos, grasa y humedad del producto

concentrado a la salida del segundo efecto. Fuente: (Elaboracion propia)

Aplicando la ecuacién (139), Se determina el calor especifico de las espumas:

CP = 2.09X, + 1.254X, + 4.180X,,
CP = 2.09x17.88% + 1.254x30.19% + 4.180x51.93%
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Aplicando la ecuacioén (137), se tiene:

hy, = Cps(Tr — 0)

k]

h,, = 2.92 KooC (70 — 0)°C
k]

hLZ = 204.4 K_g

7.3.9.2.4 Determinacion de Entalpias del Vapor y Liquido saturado. Los valores de
entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor saturado por

temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

Entalpia del vapor de ingreso al primer efecto (P = 4 Barg, Tsq: = 151.94)
Hg sparg = 2,748.23 k] /Kg

Entalpia del liquido condensado saliente del primer efecto (P = 4 Barg, Tsqr =
151.94)
hs apar aps = 640.62 kJ/Kg

Entalpia del vapor de ingreso al segundo efecto (P = —0.3 Barg, Tgq: = 90°C)
Hyq 900c = 2,659.53 kJ/Kg

Entalpia del liquido condensado saliente del segundo efecto (P =
—0.3 Barg, Tsqt = 90°C)
hy1,—03barg = 376.97 kJ /Kg

Entalpia del vapor de salida del segundo efecto (P = —0.7 Barg, Tq: = 70°C)
Hy3,—07barg = 2,626.1kJ/Kg

7.3.9.3 Balance de Energia Entre el segundo efecto. Para determinar los valores

reales del vapor de ingreso y salida del segundo efecto, se usa la ecuacion (136):

lehLl + leHlil = LZXhLZ + VZXH‘UZ + Vl'Xh‘Vl
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Resolviendo la ecuacion (136), hallamos V;:

_ szhLZ + szhVZ - L1XhL1
! Hvl - hvl

303.08x204.4 L 4375 X935 6261 % _678.08 %9 x325.8
Kg h Kg h

V. =
1 k] %]
2,659.53 kg 37697 %4

17
Kg

V, = 361.69 K—f
Aplicando la ecuacion (133), determinamos el valor real del vapor a la salida del

segundo efecto:

F=V,+L,+V,

Kg Kg
1,053.08 - = V, +303.8 - +V,

Kg

Vi+V,= 750 ==

h
Kg Kg
V, = 750 —= — 361.69 —=
2 h h

K
V, = 388.31 Tg

7.3.9.3.1 Balance de Energia en el Primer Efecto. Para terminar el flujo de vapor
requerido, se aplica el balance de energia en el primer efecto, segiin la ecuacion (134)

Fxhs + sxHg = Lixhyy + VixHy,; + sxhg
Resolviendo la ecuacion (134), para determinar el flujo de vapor, se tiene:

Kg Kj Kg kJ Kg LI
678.08 7 x325.8—Kg+361.69 7 x2,659.53 Kg 1,053.08 " x133.7 Kg
K k]
2,748.23Kg 640.62Kg

S = 49442 %
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7.3.9.4 Economia del vapor. Aplicando la ecuacion (138), se tiene:

Vi+V,
EV.= ——
S
750 X9
EV.= —
494'4ZT

E.V.= 152
7.3.10 Pérdida de Calor en el Transporte de Vapor en Tuberias

Tabla 33

Longitud de tuberias de Vapor

Longitud de Tuberias (m)

Fluid Tuberia 1" Tuberia 2" Tuberia 3" Tuberia 4" Tuberia 6" Tuberia 8"
wdo  gcH 40 SCH 40 SCH 40 SCH 40 SCH 40 SCH 40

Vapor 20 100 20 400 20 5

Nota. La tabla representa las longitudes de tuberia de vapor en metros, para distinta SCH.

Fuente (elaboracion propia)

Figura 42

Pérdida de calor en tuberia de vapor sin aislar

hext = hy + hy

Nota. La figura representa las resistencias térmicas en una tuberia de vapor sin aislar, que
pierde calor al exterior. Fuente (elaboracion propia)

Donde:
hq = Coeficiente convectivo del vapor (kJ/Kg)
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K = Conductividad térmica de la tuberia de vapor

h, = Coeficiente convectivo en la superficie externa de la tuberia (kJ/Kg)

h, = Coeficiente de radiacion (kJ/Kg)
7.3.10.1Coeficiente Convectivo del Vapor en Tuberias. Aplicando las ecuaciones

_ PXVpromXxD
U

Re

Sabiendo que el vapor fluye a una presion manométrica de 100 PSI, la temperatura
de saturacion del vapor, se toman de Calculadora TLV, 2021:
Tsar = 169.94°C
Pgqr = 100 psig

Asumiendo que la temperatura externa es igual a la temperatura de saturacion del
vapor, se tiene:

Tsoxt = Tsar = 169.94°C

De la tabla A-3, de Yunus A. Cengel, pag. 844, 1a conductividad térmica de la tuberia

de vapor es:
K = 55 w
B m°C

De la pagina del libro de transferencia de calor (Yunus A. Cengel, pg. 864), la

emisividad de la tuberia de vapor, pintada de color aluminio es 0.5.

El coeficiente convectivo externo, se puede calcular a partir de la ecuaciéon (56) y

(57):

4 (T ext=Taex) Toox—Ta
hext = Peonp + Rprgq = 1.25 x ’ S'e’;exta'ex +Tz':i_T:':ixCr ; C. = exo

la resistencia térmica total se puede calcular empleando la ecuacion (55):
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T2
1 lnr1 L1

T
2nrq{Lhq 2nLK hy+h;

RL’O(I = :Rl + Rk + RZ

Empleando la ecuacion (53), podemos determinar las pérdidas de calor totales en una

tuberia sin aislar:

Too1—Toop
q = —-—m-
‘ Rrot
Tabla 34

Calor perdido en tuberias de vapor

Tuberia Longitud R, Ry R, R, Qp (K] /h)
(m)
Tub. 1" SCH 20
40 0.00108 0.000033 0.024626 0.026 20,969.284
Tub. 2" SCH 100
40 0.00013 0.000004 0.002940 0.003 175,808.825
Tub. 3" SCH 20
40 0.00046 0.000019 0.010452 0.011 49,386.320
Tub. 4" SCH 400
40 0.00002 0.000001 0.000418 0.000 1,233,392.680
Tub. 6" SCH 20
40 0.00061 0.000013 0.005931 0.007 82,416.069
Tub. 8" SCH 5
40 0.00339 0.000045 0.018734 0.022 24,349.886

Calor total perdido al exterior 1,586,323.06

Nota. La tabla representa las resistencias térmicas internas en el tubo (R,), del
material del tubo (Ry), y la resistencia externa (R ,), con lo cual se pudo determinar la tasa

de calor total que se pierde hacia el exterior (Qp). Fuente (elaboracion propia)

7.3.10.2 Vapor Requerido. Para compensar las pérdidas de calor al exterior, se

requerira un consumo de vapor, el cual se determina bajo la siguiente expresion:

__%
hg_hf

1My
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Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de

vapor saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hg.a 100 ps1ig =2,767.83 k] /Kg
b a 100 psig = 718.93 kJ/Kg

1,586,323.06 k—h]

v = K _ 7
2,767.83Kg 718.93Kg

m

W, = 774.23 Kg/h

7.4  Vapor total Requerido para Proceso

Tabla 35

Consumo de vapor

P.sat Vapor T.sat.

Proceso (barg) Vapor Consumo de

(°O) vapor (Kg/h)
Reactores 3.0 143.73 3,786.38
Calentamiento de hidrolizado 5.17 160.00 728.59
Calentamiento de aceite 2.0 133.68 14.27
Pre - Secado (Secador de paletas) 5.17 160.00 748.59
Secador rota disco 6.50 167.83 2,624.26
Tanque DAF 3.0 143.73 110.22
Calentamiento de Espumas 2.0 133.68 60.12
Pasteurizador 4.00 151.94 199.90
Evaporador CPP tipo C 4.00 151.94 449.42
Red de vapor 6.89 169.94 774.23
Consumo total de vapor 9,495.98

Nota. La tabla representa la presion y temperatura de saturacion del vapor requerido, y como

consecuente el consumo de vapor por proceso y total. Fuente (elaboracion propia)
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7.5 Pérdida de Calor en la Red de Condensado
La temperatura promedio de la salida del condensado de los equipos es de 125°C, por lo que

experimentard una caida de temperatura hasta llegar al desaireador.

Tabla 36

Calor perdido en tuberias de condensado

Tuberia Longitud (m) Ry Ry R, R, Qp (kJ/h)
Tuberia 1" SCH 40 50 0.00043  0.000013 0.012441 0.013 22,348.378
Tuberia 2" SCH40 150 0.00008  0.000003 0.002491 0.003 111,723.052
Tuberia 3" SCH40 350 0.00003  0.000001 0.000762 0.001 364,808.057
Tuberia 4" SCH40 60 0.00012  0.000005 0.003569 0.004 77,897.735

Calor total perdido al exterior 576,777.22

Nota. La tabla representa las resistencias térmicas internas en el tubo (R;), del
material del tubo (Ry), y la resistencia externa (R ,), con lo cual se pudo determinar la tasa

de calor total que se pierde hacia el exterior (Qp). Fuente (elaboracion propia)

La pérdida de calor se puede representar como una caida de la temperatura del

condensado, de la siguiente manera:
Q = mxCpx(Tr — T;)

576,777.52 k] /h = 5,697.59 Kg/hx4.217 k] /K gx(125 — Tf)
Ty = 100.99 °C
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7.6  Balance de Masa y Energia en Desaireador

7.6.1 Analisis en Desaireador sin Adicion de Vapor

7.6.1.1 Temperatura de Agua de Alimentacién al Caldero. Aplicando los

principios de conservacion de masa y energia se tiene:

r magua reposicion

magua a caldero

Considerando un retorno del condensado del 80%

El flujo mésico del vapor flash se determina a partir de las ecuaciones (42) y (43)

hy, — hy

%VF =
g2

Myr = FV X Myetorno condensado

A partir de un balance de energia se puede determinar la temperatura de agua de

alimentacion, considerando una temperatura de agua de reposicion de 20°C.

My Xhf re + MgrXhp yr = My rxhy g + MgeXhy o0 (141)
Doénde:

m,. = Flujo masico de retorno de condensado (Kg/h)

mg, = Flujo masico de agua de reposicion (Kg/h)

My = Flujo masico de vapor flash (Kg/h)
mg,. = Flujo masico de agua de alimentacion a caldero (Kg/h)
hsrc = Entalpia del retorno de condensado como liquido saturado (kJ/Kg)
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hs g = Entalpia del vapor saturado a presion de 1 bar abs (kJ/Kg)

hsqc = Entalpia de agua de alimentacion a caldero (kJ/Kg)

Tabla 37

Balance de energia y masa en desaireador atmosférico

my ¢

Mar

hf,rc

hf,ac

n'”va

PROCESO (Ka/h) (kg/h)  (Ka/h)  (ki/kg) (kl/kg)
Reactores 3,029.10 576 763.03 42328 35141 83.92
Calentamiento de
hidrolizado 582.87 1.11  146.83 42328 35141 83.92
Calentamiento de aceite 1142 002 288 42328 35141  83.92
Pre - Secado (Secador de
paletas) 598.87 1.14 150.86 42328 35141 83.92
Secador rota disco 2.099.41 3.99 52884 42328 35141 83.92
Tanque DAF 88.18  0.17 2221 42328 35141  83.92
Calentamiento de
Espumas 48.10 0.09 1212 42328 35141 83.92
Pasteurizador 159.92 030 4028 42328 351.41 83.92
Evaporador CPP tipo C 35054  0.68 9057 42328 35141  83.92
Red de vapor 619.38 1.18  156.02 42328 351.41 83.92

7,596.78  14.44 1,913.64 83.922

Nota: La tabla representa un balance de masa y energia, llegado a determinar la temperatura

del agua de alimentacion al caldero. Fuente: (Elaboracion propia)

7.6.1.2 Determinacion del Factor de Carga del Caldero. Para estimar el factor de

carga del caldero se considera una eficiencia térmica del 85% y una presion absoluta de

trabajo de la caldera de 120 PSIg.

7.6.1.2.1 Factor de Vaporizacion del Caldero. Aplicando la ecuacion (39), se

determina el factor de vaporizacion:
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(hg=hs)
Fv = —2 -
2,256.54 7

Kg

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de

vapor saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hg.a120 psig = 2,774.27 k] /K g
hs a83.920c =348.38 kJ/Kg

2,774.27-348.38

v o= ¢ 19.30)
2,256.54 —
Kg

Fv = 1.07

7.6.1.2.2 Determinaciéon de los BHP Reales. La potencia calorifica real requerida
para el proceso se puede determinar a partir de la ecuacidon (40), y considerando una

eficiencia de la caldera del 85%, seglin informe de andlisis de gases de empresa Arival:

my X FV
Kg
15.66Txn

BHP de caldera =

9,495.98 x 1.07

BHP de caldera = g
15.66-2x0.85

BHP de caldera = 763.33

7.6.1.2.3 Determinacion del Factor de Carga. Aplicando la ecuacion (41), se

determina el factor de carga actual de la planta:

BHP de calderayeq

FC =
BHP de calderanominal
763.33 BHP

FC = —
800 BHP

FC = 0.95

7.6.1.3 Consumo de Combustible. Aplicando la ecuacion (36), se determina el

consumo de combustible, que para nuestro proceso se empleard gas natural con un poder

calorifico inferior de 58,516.47 kJ/kg
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o 1y, (hy — hy)
~ mxPCI

9,495.9859 x (2,774.27-339.61)"2
M.x58,516.47 kJ /kg

0.85 =

1h, = 464.77%2
h

. 46477%8 3
Ve = — - = 749.63 2

c
0.625 %

7.6.1.4 Costo de Consumo de Combustible por hora. El precio actual del
combustible segiin empresa contratista Arival S.A.C. es de 0.455 USS/sm3

Cost.GN = V,x 0.455 USS/Sm3x ——
Cost.GN = 749.63 > x 0.455 USS/Sm?

Cost.GN = 341.08 USS/h

7.6.2 Analisis en Desaireador con Adicion de Vapor

7.6.2.1 Flujo Masico de Vapor Adicional

Aplicando los principios de conservacion de masa y energia se tiene:

mvapor flash

) magua reposicion
Myetorno de condensado

mvapor adicional

|

magua a caldero
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A partir de un balance de energia se puede determinar la temperatura de agua de

alimentacion, considerando una temperatura de agua de reposicion de 20°C y considerando

una temperatura de agua de alimentacion al caldero de 95°C.

Ti'lTCth’TC + mathf’vf + Thvax}lg'va = m,,thg‘vg + maCth,ac

(142)

Donde:
m,. = Flujo mésico de retorno de condensado (Kg/h)
mg, = Flujo masico de agua de reposicion (Kg/h)

myr = Flujo masico de vapor flash (Kg/h)

mg,. = Flujo mésico de agua de alimentacion a caldero (Kg/h)

my,, = Flujo masico de vapor adicional (Kg/h)

hsr. = Entalpia del retorno de condensado como liquido saturado (kJ/Kg)
hs g = Entalpia del vapor saturado a presion de 1 bar abs (kJ/Kg)

hsqc = Entalpia de agua de alimentacion a caldero (kJ/Kg)

hgve = Entalpia de vapor saturado (kJ/Kg)

Despejando la ecuacion (142), se tiene que el flujo masico de vapor adicional es:

_ Thvahg'vf + maCth’ac - ThTCth’rC

m
va hg’va
Donde:
Ny vf a1 bar abs = 2,674.95 kJ/Kg
hf,ac a 95°C = 398.02 k]/Kg
Tabla 38

Balance de energia y masa en desaireador atmosférico con adicion de vapor

PROCESO My ¢ (Ka/h)ivyg (Kg/h) gy (Ka/h) hec (ki/kg) Myq (Kg/h)
Reactores 3,029.10 576  763.03  423.28 63.54
Calentamiento de hidrolizado 5o, ¢4 111 14683 4238 12.23
Calentamiento de aceite 1142 0.02 288 42328 0.24
Pre - Secado (Secador de

paletas) 598.87 114 15086 423.8 12.56
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Secador rota disco

2,099.41 399 709.70  423.28 38.57
Tanque DAF 88.18 0.7 2221  423.28 1.85
Calentamiento de Espumas 4810 0.09 12.12 42308 1.01
Pasteurizador 159.92 0.30 40.28 423.28 3.35
Evaporador CPP tipo C 35954 0.68  90.57  423.8 7.54
Red de vapor 619.38 1.18  156.02  423.28 12.99

7,596.78  14.44  2,094.50 153.8¢

Nota: La tabla representa un balance de masa y energia, llegado a determinar el flujo de

vapor adicional requerido para tener una temperatura de agua de ingreso al caldero de 95°C,

considerando una presion de adicion de vapor del120 PSlg. Fuente: (elaboracion propia)

7.6.2.2 Determinacion del Factor de Carga del Caldero. Para estimar el factor de

carga del caldero se considera una eficiencia térmica del 85% y una presion absoluta de

trabajo de la caldera de 120 PSI.

7.6.2.2.1 Factor de Vaporizacion del Caldero. Aplicando la ecuacion (39), se

determina los BHP reales que se requiere para el proceso:

(hg=hs)
Fv = —2 -
2,256.54 7

Kg

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de

vapor saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hga120 psig = 2,774.27 kJ /K g
hfaosoc =398.02 kJ/Kg

2,774.27—-398.02

Fv = ¢ as).
2,256.54 —
Kg

FV = 1.05
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7.6.2.2.2 Determinacion de los BHP Reales. La potencia calorifica real requerida

para el proceso se puede determinar a partir de la ecuacion (40):

(my +myg)x FV

BHP de caldera = g
15.66—-xn

(9,495.9872 +153.885%)x 1.05

BHP de caldera =

15.66%x0.85

BHP de caldera = 761.20

7.6.2.2.3 Determinacion del Factor de Carga. Aplicando la ecuacion (41), se

determina el factor de carga actual de la planta:

BHP de calderayeq]

FC =
BHP de calderanominal
761.20 BHP

FC = —
800 BHP

FC = 0.95

7.6.2.3 Consumo de Combustible. Aplicando la ecuacion (36), se determina el

consumo de combustible, que para nuestro proceso se empleard gas natural con un poder

calorifico inferior de 36,280.21 kJ/Sm?

n = (mv + mva)x(hg - hf)
m.PCI

(9,495.98 +153.88%)x (2,774.27-398.02)
m¢x58,516.47 k] /kg

0.85 =

m, = 461.02 %2

Kg
. 461.02 == sm3
V, = —x2 = 743.57 —
0.62—= h
Sm

7.6.2.4 Costo de Consumo de Combustible por Dia. El precio actual del
combustible segin empresa contratista Arival S.A.C. es de 0.455 USS/Sm3

Cost.GN = V,x 0.455 USS /sm3x —

dia
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Cost.GN = 743.57 %x 0.455 USS/Sm3

Cost.GN = 338.33 USS/h

7.7  Optimizacion del Factor de Potencia del Caldero

7.7.1 Secado con vacio

Colpex cuenta con 2 secadores para la linea de produccion de CPP tipo C, y se
encuentra en implementacion de 2 bombas de vacio, para trabajar a una evaporacion de 85°C
en cada secador.

Por lo cual se recalcula el consumo de vapor para estos 2 procesos:
7.7.1.1 Secador de Paletas

Aplicando la ecuacion (98), se tiene:

T, = mscxcpscx(Ts,sc_Te,sc)+Qp+(mvaxAHw)
p =
(hg=hy)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hg,a 6.5 barg = 2'76571 K]/Kg
hf,a 6.5barg — 709.7 Kj/Kg

AH,  =229538Kj/KG
. 4,242.33 KG/hx3.18%(85—70)+ 26,015.36 k—h]+500(2,295.381’§—é)
My = 2,765.71°L _709.7%L
(27657170972

1, = 669.28 Kg/h

7.7.1.2 Secador Rota disco

Aplicando la ecuacion (104), se tiene:

_ MgeXCPscX(Tssc—Te,sc) + Qp+ (MygXAHy)

My (hg—h7)

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de vapor

saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)
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hg,a 6.5 barg — 2,765.71 k] /K g
hf,a 6.5barg — 709.7 k]/Kg
AH, =2295.38k]/Kg

K _ge_ k]
| 424233 KG/hx3.225 5-(85-70)+ 90,042.66 7

m, = 3] 3]
(2,765.713,-709.73)

kJ
+2,169.61(2,295.38;)

1, = 2,565.66 Kg/h

7.7.2 Aislado de Tuberias de Vapor

7.7.2.1Pérdidas de Calor en las Redes de Vapor

Sabiendo que el vapor fluye a una presion absoluta de 100 PSI en la red de vapor, la
temperatura de saturacion del vapor, se toman de Calculadora TLV, 202:
Tsqt = 169.94°C

Asumiendo que la temperatura externa es:

Tsext = 50°C

De la tabla A-9, de Yunus A. Cengel, pg. 854, la conductividad térmica del vapor a

la temperatura de 164.34 es:

w
m2ec

h, = 0.034

De la tabla A-3, de Yunus A. Cengel, pg. 8§44, 1a conductividad térmica de la tuberia

de vapor es:
K = 55 w
B m°C

De ficha técnica de aislante se toma como dato emisividad de 0.05

El coeficiente convectivo externo, se puede calcular a partir de la ecuacion (56) y

(57):
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4 (T ext=Taex) Toox—Ta
hext = Peonp + Rprgq = 1.25 x ’ S'e’;exta'ex +Tz':i_T:':ixCr ; C. = exo

la resistencia térmica total se puede calcular empleando la ecuacion (55):

T2
1 lnr1 L1

T
27T7"1Lh1 2nLK h2 +hT

RtOf = :Rl + Rk + RZ

Empleando la ecuacion (53), podemos determinar las pérdidas de calor totales en una

tuberia sin aislar:

_ Too1 — Too
T T Rror
Tabla 39

Calor perdido en tuberias de vapor

, Longitud Reoe  Qp (KJ/H)
Tuberia (m) R, R, R, Ry

Tuberia 1" SCH 40 20 0.0

0.0011 0.00003 7 0.08 0.147 734.929
Tuberia 2" SCH 40 100 0.0

0.0001 0.00000 1 0.01 0.022  24,012.438
Tuberia 3" SCH 40 20 0.0

0.0005 0.00002 3 0.05 0.083 6,540.381
Tuberia 4" SCH 40 400 0.0

0.0000 0.00000 O 0.00 0.003 160,775.871
Tuberia 6" SCH 40 20 0.0

0.0006 0.00001 2 0.03 0.049 11,046.333
Tuberia 8" SCH 40 5 0.0

0.0034 0.00004 6 0.09 0.157 3,428.312

Calor total perdido al exterior 206,538.26

Nota. La tabla representa las resistencias térmicas internas en el tubo (R;), del

material del tubo (Ry),la resistencia externa (R ,), y la resistencia térmica del aislante, con
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lo cual se pudo determinar la tasa de calor total que se pierde hacia el exterior (Qp). Fuente

(Elaboracion propia)

7.7.2.2 Vapor Requerido. Para compensar las pérdidas de calor al exterior, se requerira un

consumo de vapor, el cual se determina bajo la siguiente expresion:

__%
hg_hf

1My

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de

vapor saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hg.a 100 ps1ig =2,767.83 k] /Kg
hfa 100 psig =718.93 kJ /K g

206,538.26%

my, %]

2,767.83——718.93—
Kg

K]
Kg

1, = 100.80 Kg/h

Tabla 40

Consumo de vapor

P.sat Vapor T.sat.

Proceso (barg) Vapor Consumo de

cO) vapor (Kg/h)
Reactores 3.0 143.73 3,786.38
Calentamiento de hidrolizado 5.17 160.00 728.59
Calentamiento de aceite 2.0 133.68 14.27
Pre - Secado (Secador de paletas) 5.17 160.00 669.28
Secador rota disco 6.50 167.83 2,565.66
Tanque DAF 3.0 143.73 110.22
Calentamiento de Espumas 2.0 133.68 60.12
Pasteurizador 4.00 151.94 199.90
Evaporador CPP tipo C 4.00 151.94 449.42
Red de vapor 6.89 169.94 100.80
Consumo total de vapor 8,684.64

151



Nota. La tabla representa el consumo de vapor optimizado por proceso, luego de

implementar las mejoras correspondientes. Fuente (Elaboracion propia)

7.8 Factor de carga optimizado sin adicion de vapor

Luego de haber optimizado el consumo de vapor, se determinara el factor de carga,

sin considerar un % de vapor adicional.

Aplicando los principios de conservacion de masa y energia se tiene:

r magua reposicion

l

magua a caldero

Considerando un retorno del condensado del 80%

El flujo masico del vapor flash se determina a partir de las ecuaciones (42) y (43)

h, —h
%VF = 2
hf92

mvf =FVx Myetorno condensado

A partir de un balance de energia se puede determinar la temperatura de agua de
alimentacion, considerando una temperatura de agua de reposicion de 20°C
My XRf re + MpXhp yr = MyrXhy g + Mgexhy o0

Donde:

m,. = Flujo mésico de retorno de condensado (Kg/h)
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mgy, = Flujo mésico de agua de reposicion (Kg/h)

My = Flujo masico de vapor flash (Kg/h)

mg,. = Flujo masico de agua de alimentacion a caldero (Kg/h)

hsr. = Entalpia del retorno de condensado como liquido saturado (kJ/Kg)

hs,g = Entalpia del vapor saturado a presion de 1 bar abs (kJ/Kg)

hsqc = Entalpia de agua de alimentacion a caldero (kJ/Kg)

Tabla 41

Balance de energia y masa en desaireador atmosférico

ta,c

&,

mr,c m,,f Mgy hf,rc hf,ac

PROCESO (Ka/h) (kKg/h)  (Ka/h)  (ki/kg) (kl/kg)
Reactores 3,029.10 576  763.03 42328 351.41 83.92
Calentamiento de
hidrolizado 582.87 111 146.83 42328 35141 83.92
Calentamiento de aceite 1142 002 288 42328 35141  83.92
Pre - Secado (Secador de
paletas) 598.87 1.14  150.86 42328 35141 83.92
Secador rota disco 2,099.41 3.99 528.84 42328 351.41 83.92
Tanque DAF 88.18 0.17 2221 42328 35141 83.92
Calentamiento de
Espumas 48.10 0.09  12.12 42328 35141 83.92
Pasteurizador 159.92 030 4028 42328 35141 83.92
Evaporador CPP tipo C 359.54 0.68 9057 42328 35141 83.92
Red de vapor 619.38 1.18  156.02 42328 35141 83.92

7,596.78  14.44 1,913.64 83.922

Nota: La tabla representa un balance de masa y energia, llegado a determinar la temperatura

del agua de alimentacion al caldero. Fuente: (Elaboracion propia)

7.8.1 Determinacion del Factor de Carga del Caldero. Para estimar el factor de

carga del caldero se considera una eficiencia térmica del 85% y una presion absoluta de

trabajo de la caldera de 120 Psig.
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7.8.1.1 Factor de Vaporizacion del Caldero. Aplicando la ecuacion (39), se
determina los BHP reales que se requiere para el proceso:
(hg_hf)

FV = ———
2,256.54
Kg

Los valores de entalpia de vapor y liquido saturado se toman de la calculado de

vapor saturado por temperatura de (Calculadora TLV, 2021)

hga120ps19 = 2,774.27 k] [K g
hfa83920c =351.4 kJ/Kg

2,774.27-351.41

Fv = ¢ 4
2,256.54 —
Kg

FVv = 1.073

7.8.1.2 Determinacion de los BHP Reales. La potencia calorifica real requerida para
el proceso se calcula usando la correlacion (40), y considerando una eficiencia de la caldera

del 85%, seglin informe de analisis de gases de empresa Arival:

my, x FV

BHP de caldera = ——%;—
15.667xn

8,684.64 x 1.073

BHP de caldera = Xy
15.66-7x0.85

BHP de caldera = 700.07

7.8.1.3 Determinacion del Factor de Carga. Aplicando la ecuacion (), se determina

el factor de carga actual de la planta:

BHP de calderayeq

FC =
BHP de calderanominal
700.07 BHP

FC = —
800 BHP

FC = 0.875
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7.8.1.4 Consumo de Combustible. Aplicando la ecuacion (36), se determina el
consumo de combustible, que para nuestro proceso se empleara gas natural con un poder

calorifico inferior de 36,280.21 kJ/sm’

n = mv(hg - hf)
-~ mxPCI

8,684.64%9: (2,774.27-351.54)

0.85 = ,
mex58,516.47 kJ/Kg

1h, = 423.02%2
h

Kg
. 4623.02%2 sm3
V= 2200~ 682,29 S
0.62—= h
sm3

7.8.1.5 Costo de Consumo de Combustible por hora. El precio actual del

combustible segiin empresa contratista Arival S.A.C. es de 0.455 USS/Sm3

Cost.GN = V,x 0.455 USS/sm3x;',la

3
Cost.GN = 682.29 S%x 0.455 USS/Sm3

Cost.GN = 310.44 USS/h

7.9 Evaluacion del factor de carga

El factor de carga del caldero puede variar debido a la temperatura de alimentacion
del agua y el porcentaje de recuperacion de condensado en planta, como se muestra a

continuacion:
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Tabla N°42: Evaluacion del factor de carga.

Yo TEMPERATUR FACTO COSTO l\l/ikgIJCOO
RECUI\I; l]E)lEACIO A AGUA AL R DE COMBUSTIBL VAPOR
CONDENSADO CALDERO CARGA E (USS/H) ADICIONAL

(Kg/h)
60.00% 68 89.98% 319.02 -
60.00% 69 90.00% 319.32 22.97
60.00% 70 90.00% 319.26 36.09
60.00% 75 89.96% 318.95 101.67
60.00% 80 89.86% 318.59 167.34
60.00% 85 89.75% 318.2 233.08
60.00% 90 89.62% 317.76 298.88
60.00% 95 89.49% 317.28 364.78
70.00% 76 88.77% 314.65 i
70.00% 77 89.92% 314.74 15.49
70.00% 80 89.85% 314.55 54.91
70.00% 85 89.74% 314.18 120.65
70.00% 90 89.62% 313.78 186.45
70.00% 95 89.49% 313.34 252.34
80.00% 83.92 87.50% 310.44 -
80.00% 84 87.60% 310.59 4.94
80.00% 85 87.48% 310.17 8.21
80.00% 86 87.46% 310.1 21.36
80.00% 87 87.44% 310.03 34.5
80.00% 88 87.42% 309.96 47.68
80.00% 89 87.40% 309.88 60.83
80.00% 90 87.38% 309.8 74.01
80.00% 91 87.36% 309.72 87.19
80.00% 92 87.33% 309.64 100.37
80.00% 93 87.31% 309.56 113.55
80.00% 94 87.29% 309.48 126.73
80.00% 95 87.26% 309.39 139.9
80.00% 96 87.24% 309.31 153.08
80.00% 97 87.22% 309.22 166.29
80.00% 98 87.19% 309.13 179.47

Nota. La tabla representa el comportamiento del factor de carga y el costo de combustible al
variar la temperatura de agua de alimentacion al caldero y el % de condensados recuperados.

Fuente (Elaboracion propia).
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Grafica N°1

Evaluacion del factor de carga del caldero

EVALUACION DEL FACTOR DE CARGA DEL CALDERO
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Nota. La grafica representa el comportamiento del factor de carga del caldero, respecto a la
temperatura de agua de alimentacion y % recuperacion de condensado. Fuente (propia).

Grafica N°2

Evaluacion del costo de combustible

EVALUACION COSTO COMBUSTIBLE
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Nota. La gréfica representa la variacion del costo de combustible, respecto al flujo de vapor

adicional para elevar temperatura de agua de caldero. Fuente (propia).

VIII Aportes Logrados para el Desarrollo del Centro Laboral

La planta de concentrados obtuvo el caldero de 800 BHP en el 2015 para unas etapas
de proceso definidas, las cuales se fueron modificando en el transcurso de los afios, para

obtener la produccion deseada.

como resultado de obtener una mejora continua en su proceso, se optimizo el proceso
de coccion, hidrolizado e inactivacion enzimatica, independizando el serpentin de vapor,
obteniendo asi un calentamiento uniforme en los reactores y optimizando el tiempo de

coccion.

En las etapas de pre secado “secador de paletas” y secado final “secador rotadisco”,
se implemento un sistema de vacio con un condensador de vahos, con el cual se optimiz6 el
consumo de vapor, requiriendo menor calor para reducir el porcentaje de humedad de los

solidos descargados de tricanters y sedicanters.

En la etapa de evaporador FPC, se implementd el proyecto de recuperacion de

condensado y valvula automatica de control de vapor para un mejor control del proceso.

Se implement6d un tanque DAF para extraer la grasa de los rechazos de filtracion
ceramica y filtracion molecular, previo ingreso a evaporador FPC. Para ello se implemento
serpentin de vapor para calentamiento y hacer que la grasa se adhiera a las burbujas de
manera eficiente. Esto permite a la empresa recuperar un porcentaje de aceite y obtenga una

CPP tipo C con menor porcentaje de grasa.

Posterior a los proyectos implementados para mejorar el proceso, la empresa entrd
en la incertidumbre si el caldero de 800 BHP estaba en la capacidad de permitir una
produccidn continua. Es por ello que fue necesario evaluar el factor de carga del caldero,
para lo cual se realizaron balances de masa y energia para determinar el vapor total requerido

y optimizar el factor de carga.
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IX.  Aportes para la formacion profesional:

Sobre el andlisis del factor de carga del caldero generador de vapor y determinar si
la empresa Colpex puede operar a una produccion continua con el caldero existente o es
necesario implementar un caldero adicional, esto debido a los proyectos implementados,
como consecuencia de la mejora continua para optimizar el proceso de obtencion de
concentrado proteico de pescado para consumo humano directo.

Para ello se aplicaron los conocimientos obtenidos en transferencia de calor y masa,
termodindmica, procesos unitarios y entre otros, con los cuales se realizo un balance general
de masa y energia, calculando las pérdidas de calor por cada proceso, obteniendo un dato

teodrico mas exacto en lo que es el consumo de vapor.

Teniendo los conocimientos adquiridos por nuestra profesion y el perfil que in un ingeniero
en energia requiere, se busco la forma de optimizar el factor de carga, aplicando técnica de
ahorro de energia y eficiencia, evaluando opciones que sean rentables y permitan a la

empresa invertir obteniendo un ahorro econdémico a largo plazo.
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X. Conclusiones y recomendaciones:

e El factor de carga calculado respecto a la operacion de la caldera pirotubular de 800
BHP es alta y de alto riesgo para su seguridad operativa, en tal situacion se propuso
la reduccion hasta el 87.19% siendo este un factor de carga de operacion segura y
que asi satisface la demanda de vapor para los procesos térmicos que desarrolla la
planta.

e Aunque por lo general en la mayoria de calderas pirotubulares se encuentran factores
de carga relativamente bajos (alrededor de 60 a 65%), por cuanto se procede a
mejorar su carga elevandolos hasta 85 o 87% bajo el criterio de que en estos valores
el equipo estd operando a una capacidad adecuada para su potencia de disefio en
términos de su capacidad evaporativa y seguridad.

e Los beneficios obtenidos con la optimizacion del factor de carga traen consigo un
ahorro en el uso de combustible, agua de alimentacién y economia, con la cual se ha

realizado las siguientes propuestas de mejora.

e El factor de carga inicial considerando una produccion a plena carga fue de 0.95, lo

cual es critico respecto la seguridad operativa, y un costo de combustible de GN de
341.08 USS/ h.

e Bajo las mismas condiciones iniciales, se evaluo el factor de carga considerando un
flujo de vapor adicional de 153.88 kg/h para calentamiento del agua de alimentacion
a la caldera hasta 95°C, esto dio como resultado un factor de carga de 0.95 y un costo
de combustible de GN de 338.33 USS/h. Lo cual si bien es cierto no optimizo el

factor de carga, pero permite obtener un ahorro economico de 2.75 USS/h.

e El consumo de vapor se optimizé al emplear un sistema de vacio en el proceso de
secado y aislamiento de tuberias de vapor, reduciendo el consumo de 9,495.95 Kg/h
a 8,684.64 Kg/h, lo cual permitié optimizar el factor de carga hasta 0.875, con un
costo de combustible GN de 310.44 USS/h.

e Bajo las condiciones ya optimizadas del consumo de vapor, se procedio a evaluar el

comportamiento del factor de carga manipulando variables como es el porcentaje de
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recuperacion de condensado, temperatura de alimentacion de agua al caldero, flujo

masico de vapor adicional y el costo de combustible, con lo cual se concluye que:

Para alcanzar una temperatura de alimentacion al caldero de 95°C, un porcentaje de
recuperacion de condensados del 60% requiere un flujo de vapor adicional de 364.78
Kg/h con un costo de combustible de 317.28 USS/h, mientras que para un porcentaje
de recuperacion del 70 % del condensado, requiere 252.34 Kg/h de vapor y un costo
de combustible de 313.33 USS/h y finalmente para un porcentaje de recuperacion de
condensado del 80% del condensado, requiere un flujo masico de vapor adicional de

179.47 Kg/h y un costo de combustible de 309.13 USS/h.

Luego del analisis realizado se llegd a optimizar el factor de carga desde 0.95 hasta
0.8719, con lo cual el caldero puede operar sin perjudicar al proceso de produccion
y un ahorro econdémico de 31.95 USS/h, considerando una recuperacion del
condensado del 80% y un flujo de vapor adicional para mantener una temperatura de

agua de alimentacion a la caldera de 95°C.

Se recomienda minimizar las purgas de condensado en los sistemas de trampas de
vapor, y asi obtener un porcentaje de recuperacion del condensado en el desaireador

del 80 % o mas.

Se recomienda operar la caldera considerando un flujo de vapor adicional para elevar
la temperatura de agua de alimentacion, dado que en la actualidad no se consideraba

esa practica por temor a elevar el costo del combustible, lo cual es lo contrario.

Se recomienda aislar las tuberias de vapor y condensado para minimizar el consumo
de vapor adicional requerido para elevar la temperatura de agua de alimentacion,
dado que el condensado retornaria con mayor entalpia y se requeria menor flujo de

vapor en el proceso.
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ANEXOS

REACTORES:

Area de reactores
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S | P

Independizacién del serpentin de vapor

Independizacion del serpentin de vapor
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TANQUE DAF:

Tanque DAF

Serpentin de vapor de tanque DAF
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SECADOR ROTADISCO:

8 / [} 5 4 3 2 1

PLANO DETALLE SECADOR ROTADISCO

F
ALIMENTACION DE VAPOR A CHAQUETA:
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para tuberia de 3"y se soldard
una reduccion de 3" a 2
Se pondrd valvula de globe AC. Carbone
bridada $2" x 150 LB V/A REX para
alimentacién de vapor, independiente
por cada chaqueta
D
Tuberia de alimentacion
de vapor de 2" SCH 40
c DETALLE ALIMENTACIONVAPOR
ESCALA 1:10
Tuberia 6" SCH 40
B

Se ampliard orificio
cenlral de cada
chaquela, segin
diamelro inferno de
fuberia de 6" SCH 40,

equivalenie a 154.08 mm /

450

manifold colecior de
~. condensadoe de 1"SCH 40

Botella de
condensado

—~
1 Purga de condensado
A g T de 1"SCH 40, con valvula
2 DETALLESALIDACONDENSADO e ciens répido de |
] " Tuberia 1" SCH 40 SCALA 1:10
8 7 ) 5 i 3 2

Disefio de chaqueta de secador Rota disco
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PRODUCED BY AN AUTODESK EDUCATIONAL PRODUCT
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Secador Rota disco con linea de vacio
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Bombas de vacio para secador Rotadisco (Secado final)
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SECADOR DE PALETAS:

Secador de paletas con linea de vacio implementada
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Bombas de vacio de secador de paletas (Pre — secado)
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Presion de vacio alcanzada
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PLANTA DE CONCENTRADO PROTEICOS

PROCESSING FLOWCHART OF FISH PROTEIN ISOLATE & OIL -

Colpex International S.A.C.
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