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CAPITULO 1

OBJETIVOS Y
GENERALIDADES DEL
PROYECTO



1.1 Generalidades del proyecto

En el presente proyecto se analiza la factibilidad técnico-econédmica de instalar una
planta de produccién de cianuro de sodio utilizando el método de produccidn que se considere
mads apropiado, con el fin de obtener un producto competitivo en cuanto a precio y calidad. El
interés en el cianuro de sodio en particular surge de la necesidad de cubrir las importaciones de
este compuesto dada su demanda en aumento.

Se procederd a realizar un andlisis de la situacidn del mercado nacional e internacional
en forma global, obteniendo a partir de los datos actuales, estimaciones de las tendencias
futuras de produccidn, consumo y precios tanto de la materia prima como del producto, lo que
posibilita la toma de las decisiones adecuadas a cerca de la manera de llevar a cabo el desarrollo
del proyecto en cuanto a la ubicacion de la planta, los mercados proveedores y consumidores,
e incluso, la capacidad productiva, el proceso productivo, disefio y adopciéon de equipos y
fuentes de energia para el proceso.

Posteriormente, se determina la localizacién de la planta productora de cianuro de
sodio, analizando los factores que inciden sobre todo en cardcter econémico lo cual permite
optimizar la produccioén.

A partir del proceso de produccidn elegido considerando las ventajas y desventajas, se
realiza el disefo de la planta de produccion.

Teniendo en cuenta, factores como demanda, materia prima, y tecnologia disponible,
se determina la capacidad instalada para satisfacer la demanda del producto.

Por ultimo, se realiza un estudio econdmico-financiero que permitird evaluar la
viabilidad econémica del proyecto elegido.

1.2 Objetivos generales

e Determinar la viabilidad técnico-econédmica de un proyecto de inversion para la
realizacion de una planta de obtencidn de cianuro de sodio [NaCN] y sulfato de amonio
[(NH4)2S04], previa sintesis de dacido cianhidrico utilizando como materias primas
amoniaco [NHs], metano [CH4], acido sulfurico [H2S04] e hidroxido de sodio [NaOH].

e Integrar los conocimientos y habilidades profesionales del ingeniero quimico adquiridos
durante la carrera para poder llevar a cabo las tareas involucradas en el proyecto.

1.3 Objetivos especificos

e Determinar las caracteristicas del mercado nacional e internacional del cianuro de
sodio [NaCN], analizando las materias primas de partida, consumo y evolucién de su
produccion dado los valores actuales e historicos de los mismos.

e Establecer la capacidad de produccién éptima teniendo en cuenta la demanda vy las
limitaciones de produccion.

e Analizar los diferentes procesos de produccién del cianuro de sodio a fin de
seleccionar el método mas conveniente.

e Utilizar ingenieria basica y de detalle para efectuar los balances de masa y energia
del proceso, como asi también el disefio de los equipos involucrados en éste,
incluyendo los servicios auxiliares.

e Realizar un andlisis técnico que avale la posibilidad o no, de llevar a cabo el proyecto
propuesto.
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e Realizar un estudio econdmico-financiero para evaluar la viabilidad de la planta
productora de cianuro de sodio.

1.4 Resumen

El presente proyecto detalla la viabilidad técnica y econdmica para la produccién de
cianuro de sodio en briquertas destinado a la industria minera en la Republica Argentina. Se
realiza un estudio de mercado del compuesto en cuestion detallando su demanda pasada y
futura. Dado que éste compuesto requiere la previa sintesis del acido cianhidrico, se hace una
revision de las posibles vias para poder obtenerlo valorando rendimientos, aspectos energéticos
y los inconvenientes que presenta cada proceso, resultando la alternativa mas apropiada para
Ilevar a cabo la sintesis el proceso Andrussow. Con un estudio detallado del mercado se define
la capacidad productiva que debe tener la planta, se analiza la disponibilidad de las materias
primas e insumos que consume el proceso y la ubicaciéon que debe tener la planta para poder
minimizar costos (particularmente transporte). Posteriormente se aplica ingenieria basica y de
disefio para seleccidn de las unidades necesarias procurando realizar una integracién energética
de la planta aprovechando su excedente de vapor de alta presidn. Por Ultimo, se hace un estudio
econdmico financiero detallado del proceso haciendo uso de los indicadores TIR, VAN, PRI,
relacidn beneficio/costo y un analisis de sensibilidad para poder valorar su viabilidad.

Palabras clave: Amoniaco, metano, hidroxido de sodio, acido sulfurico
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CAPITULO 2

DESCRIPCION DEL
PRODUCTO, MATERIAS
PRIMAS E INSUMOS



2.1 Introduccion

En este capitulo se describe la materia prima y los insumos necesarios para llevar a cabo
la sintesis del acido cianhidrico, como asi también detallar el producto principal del proceso
(cianuro de sodio), y los subproductos generados. Para la produccion del cianuro de sodio se
requiere la previa sintesis del acido cianhidrico a partir del amoniaco y el metano, dos materias
primas abundantes en produccién y disponibilidad.

2.2 Descripcion del producto [NaCN]
2.2.1 Definicion

El cianuro de sodio o cianuro sddico (NaCN) es la sal sddica del 4cido cianhidrico (HCN),
es un compuesto quimico altamente téxico, Se trata de un compuesto sélido e incoloro que se
hidroliza facilmente en presencia de agua y diéxido de carbono para dar carbonato de sodio y
acido cianhidrico. Tiene un olor caracteristico a almendras amargas. (Wikipedia [NaCN], 2021)

2.2.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Aspectoy color: Polvo cristalino, blanco delicuescente.

e Olor: Inodoro (cuando esta seco) o con un ligero olor 4cido (cuando esta humedo).

e Presion de vapor: No aplicable.

e Densidad relativa (agua=1): 1.6.

e Solubilidad en agua: 58 g/ 100 ml a 202C.

e Punto de ebullicion: 1496°C.

e Punto de fusion: 5649C.

e Estado de agregacion: Sélido Apariencia Incoloro.

e Masa molar: 49,01 g/mol.

e Constante de disociacion: K, = 2,5 x 10°. Se hidroliza en solucién acuosa generando
cianuro de hidrégeno HCN.

2.2.3 Peligrosidad y riesgos

El cianuro de sodio, al igual que otras sales de cianuro solubles, es un grupo de venenos
con la caracteristica de actuar en forma rapida.

El NaCN es un potente inhibidor de la respiracién, que actua sobre el citocromo oxidasa
mitocondrial y por lo tanto sobre el bloqueo del transporte de electrones. Esto resulta en una
disminucion del metabolismo oxidativo y en la utilizacion de oxigeno. La acidosis lactica se
produce entonces como consecuencia del metabolismo anaerdbico. Una dosificacién oral tan
pequefia como 200-300 mg puede ser fatal.

Acorto plazo, respirar cianuro de sodio puede irritar la nariz, la garganta y los pulmones,
causando tos, respiracion con silbido o falta de aire. La alta exposicién puede causar dolor de
cabeza, mareo, latidos rapidos e incluso pérdida conocimiento y muerte.

A largo plazo sobre la salud, hay indicios limitados de que el cianuro de sodio es un
teratégeno?® en animales.

1 Un agente teratogénico es una sustancia, agente fisico u organismo capaz de provocar un defecto
congénito durante la gestacion del feto.
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2.2.4 Aplicaciones
El cianuro de sodio se utiliza en la mineria y la industria metaldrgica:

e Como sélido o en solucién para extraer minerales metdlicos como es el caso del oro,
plata y otros metales.

e Enlagalvanoplastia.

e Para banos de limpieza de metales.

e Enel endurecimiento de metales.

Adems3s de:

e Se utiliza en el revelado de fotografias.
e Produccion de sustancias quimicas orgdanicas.
e Enlaindustria de los plasticos.

2.3 Descripcion del producto intermedio [HCN]
2.3.1 Definicion

El cianuro de hidrégeno es un liquido incoloro, inflamable, dcido muy débil, venenoso,
de baja viscosidad y con un olor caracteristico a almendras amargas. Las disoluciones acuosas
de cianuros, también tienen olor a almendras amargas y se descomponen lentamente en el
agua; si el medio es acido se libera cianuro de hidrégeno. Tanto el cianuro de hidrégeno, como
los cianuros sdlidos o en disolucidn son toxicos por absorcidn por la piel, ingestidn e inhalacion.
(Wikipedia [HCN], 2021)

e Formula molecular: HCN.
e Estructura quimica:

H—C=N
e Numero de CAS: 74-90-8.

2.3.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Masa molecular: 27.0 g/mol.

e Punto de ebullicion: 26 °C.

e Punto de fusién: -13° C.

e Densidad relativa del liquido (agua = 1g/ml): 0.69 g/ml.
e Densidad relativa de vapor (aire =1g/ml): 0.94 g/ml.

e Solubilidad en agua: Miscible.

e Presidon de vapor (kPa a 20° C): 82.6

e Temperatura critica: 183.6 °C.

e Temperatura de autoignicion: 538 °C.

2.3.3 Peligrosidad y riesgos

Una concentracién de 300 partes por millén en el aire es suficiente para matar a un
humano en cuestion de minutos. Su toxicidad se debe al ion cianuro CN-, que inhibe la
respiracion celular. Su capacidad de envenenamiento es superior a la del CO en los fuegos y
permite inmovilizar a una victima en un breve periodo de tiempo; este efecto debe ser tenido
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en cuenta por los bomberos. Suele producirse por la combustién de productos sintéticos tales
como ropas, moquetas, alfombras, etc.

2.3.4 Aplicaciones

El HCN es el precursor del cianuro de sodio y el cianuro de potasio, que se utilizan
principalmente en la mineria. A través de la intermediacién de las cianohidrinas, se preparan
una variedad de compuestos orgdanicos Utiles a partir de HCN incluyendo el mondémero
metacrilato de metilo, de la acetona, el aminoacido metionina, a través de la sintesis de Strecker,
y los agentes quelantes EDTA y NTA. A través del proceso de la hidrocianacién, el HCN se agrega
al butadieno para dar adiponitrilo, un precursor del Nylon 66.

2.4 Descripcion del subproducto [(NHy)2SO4]
2.4.1 Definicion

El Sulfato de Amonio es una sal formada por reaccién entre Amoniaco y Acido Sulfdrico.
Se presenta en forma de cristales o granulos de color blanco a beige. La densidad aparente estd
entre 0.8 y 1.1. Es soluble en agua e insoluble en alcohol. Se descompone por calentamiento a
2352C. En contacto con alcalis, desprende Amoniaco. (Wikipedia [(NH4)2S04], 2021).

e Formula molecular: [(NH4)2S04].
e Estructura quimica:

+ O\\ /O-
NH4 ) /S\\
5 O O
e Numero de CAS: 7783-20-2.

2.4.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Masa molar: 132.14 g/mol.

e Punto de fusidn: 257 °C.

e Aspecto: En estado puro son cristales blancos en forma de rombos. En estado
comercial de abono presente ligero tono amarillo.

e Densidad: En estado puro es de 1.77, pero el sulfato de amonio agricola presenta una
densidad aparente sin apelmazamiento, de 0.8 a 1.1.

e Solubilidad: 70.6 g/100 mL (0 °C), 74.4 g/100 mL (20 °C), 103.8 g/100 mL (100 °C).
Insoluble en acetona, etanol y éter.

e Higroscopicidad: baja.

e Reaccidn del abono: Acida. indice de acidificacién = 110

e Salinidad: indice de salinidad = 69.

2.4.3 Peligrosidad y riesgos

Este es un formulado de baja toxicidad. El contacto con la piel, ojos y vias respiratorias
puede causar irritacion. La ingestion puede causar irritacion de la membrana mucosa y
malestares gastrointestinales, nduseas, vomitos, diarrea.
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2.4.4 Aplicaciones

Producto exclusivamente para uso agricola. Es un fertilizante de aplicacién directa;
excelente fertilizante de "inicio" o de "fondo" al momento de la siembra. Adecuado para todo
tipo de terreno y cultivos; de liberacidén controlada (de accidn inmediata y efecto prolongado)
con buenas cualidades de almacenaje.

2.5 Materia prima — Amoniaco [NH;3]
2.5.1 Definicion

El amoniaco, es un gas incoloro con un caracteristico olor repulsivo. EI amoniaco
contribuye significativamente a las necesidades nutricionales de los organismos terrestres por
ser un precursor de fertilizantes. Directa o indirectamente, el amoniaco es también un elemento
importante para la sintesis de muchos farmacos y es usado en diversos productos comerciales
de limpieza. (Wikipedia [NH3], 2021).

e Formula molecular: [NHs].
e Estructura quimica:

N'fn,,““

H
e Numero de CAS: 7664-41-7.

2.5.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Gas incoloro en condiciones normales, tiene un olor picante caracteristico, que irrita
los ojos y de sabor caustico.

e Masa molar: 17 g/mol.

e Densidad del gas (0 2Cy 1atm.): 0,7714 kg/m?.

e Temperatura de solidificacién: —=77,7 °C.

e Temperatura normal de ebulliciéon: —33,4 2C.

e Presion de vapor a0 9C: 415 kPa.

e Temperatura critica: 132,4 2C.

e Presion critica: 113atm.

e Estable a temperatura ambiente, se descompone por el calor.

2.5.3 Peligrosidad y riesgos

Es toxico por inhalacién, a concentraciones elevadas se produce irritacion de garganta,
inflamacién pulmonar, dafio vias respiratorias, y ojos. A mayores concentraciones puede llegar
a producir edema pulmonar, o producir la muerte cuando supera las 5000 ppm. Los vapores
producen irritacion de ojos. Las salpicaduras de amoniaco liquido producen quemaduras y un
dafio irreparable en los ojos. La ingestion del amoniaco liquido provoca la destruccion de la
mucosa gastrica, dafios severos al sistema digestivo y puede llegar a la muerte.

2.5.4 Aplicaciones

e Precursor de compuestos de nitrégeno.
e Limpiador.
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e Fermentacién.
e Agente antimicrobiano para alimentos.
e Fertilizante agricola.

2.6 Materia prima — Metano [CHy]
2.6.1 Definicion

El metano es el hidrocarburo saturado de cadena mds corta que existe. Su férmula
quimica es CH4, en la que cada uno de los atomos de hidrégeno estd unido a un atomo de
carbono a través de un enlace covalente. Es una sustancia incolora y no polar, que se presenta
en forma de gas a temperaturas y presiones ordinarias, y se caracteriza por su baja solubilidad
en fase liquida y elevada persistencia en la atmésfera. (Wikipedia [CH4], 2021).

Es un gas (GEI’s) que ha contribuido a aumentar un 20% el efecto invernadero ya que 1
tonelada equivale a 25 toneladas de CO2 en términos de emision. (obccd.org, 2021).

2.6.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Punto de ebullicién: -161 °C.

e Punto de fusion: -183 °C.

e Solubilidad en agua (ml/100ml a 202C): 3,3 (insoluble).
e Densidad relativa del gas (referencia; aire=1): 0,6.

e Temperatura de autoignicién: 537°C.

2.6.3 Peligrosidad y riesgos

El metano no es téxico. Su principal peligro para la salud son las quemaduras que puede
provocar si entra en ignicién. Es altamente inflamable y puede formar mezclas explosivas con el
aire. EI metano reacciona violentamente con agentes oxidantes, haldégenos y algunos
compuestos halogenados, también es asfixiante y puede desplazar al oxigeno en un espacio
cerrado. La asfixia puede sobrevenir si la concentracién de oxigeno se reduce por debajo del
19,5 % por desplazamiento.

2.6.4 Aplicaciones

e Combustible.

e Produccion de hidrégeno, metanol, acido acético, anhidro acético. Cuando se emplea
para producir cualquiera de estos productos quimicos, el metano se transforma primero
en gas de sintesis, una mezcla de mondxido de carbono e hidrégeno, mediante
reformacion por vapor.

e Produccion clorometanos (clorometano, diclorometano, cloroformo, y tetracloruro de
carbono), producidos por medio de la reaccién del metano con cloro en forma de gas.

2.7 Materia prima — Hidroxido de sodio [NaOH]
2.7.1 Definicion

El hidréoxido de sodio [NaOH], es un hidroxido cdaustico usado en la industria
(principalmente como una base quimica) en la fabricacion de papel, tejidos y detergentes.
Ademas, se utiliza en la industria petrolera en la elaboracion de lodos de perforacion base agua.
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A nivel doméstico, son reconocidas sus utilidades para desbloquear tuberias de desaglies de
cocinas y bafios, fabricar jabdn casero, entre otros.

A temperatura ambiente, el hidréxido de sodio es un sdélido blanco cristalino sin olor que
absorbe la humedad del aire (higroscopico). Es una sustancia manufacturada. Cuando se
disuelve en agua o se neutraliza con un acido libera una gran cantidad de calor que puede ser
suficiente como para encender materiales combustibles. El hidréxido de sodio es muy corrosivo.
Generalmente se usa en forma sélida o como una solucion de 50 %. (Wikipedia [NaOH], 2021).

e Formula molecular [NaOH].
e Estructura quimica:

Na— OH
e Numero de CAS: 1310-73-2.

2.7.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Apariencia: Solido blanco.

e Densidad: 2100 kg/m3; 2,1 g/cm3.

e Masa molar: 40 g/mol.

e Punto de fusion: 318 °C.

e Punto de ebullicién: 1390 °C.

e Solubilidad en agua: 111 g/100 mL (20 °C) / 13.89 g/100 mL (alcohol etilico a 20 °C).

2.7.3 Peligrosidad y riesgos

El hidréxido de sodio es irritante y corrosivo de los tejidos. Los casos mas comunes de
accidente son por contacto con la piel y ojos, asi como inhalacién de neblinas o polvo. La
inhalacion de polvo o neblina causa irritacién y dafio del tracto respiratorio. En caso de
exposicion a concentraciones altas, se presenta ulceracién nasal.

2.7.4 Aplicaciones

El hidréxido de sodio se usa para fabricar jabones, craydn, papel, explosivos, pinturas y
productos de petrdleo. También se usa en el procesamiento de textiles de algoddn, lavanderia
y blanqueado, revestimiento de éxidos, galvanoplastia y extraccion electrolitica. Se encuentra
comunmente en limpiadores de desaglies y hornos. También se usa como eliminador de pintura
y por los ebanistas para quitar pintura vieja de muebles de madera. También es importante su
uso en la obtencion de aluminio a partir de bauxita en el proceso Bayer.

2.8 Materia prima — Acido sulfirico [H2SO4]
2.8.1 Definicion

El acido sulfurico es un compuesto quimico extremadamente corrosivo y cuya férmula
es H2S04. Es el compuesto quimico que mas se produce en el mundo, por eso se utiliza como
uno de los tantos medidores de la capacidad industrial de los paises. Una gran parte se emplea
en la obtencion de fertilizantes. También se usa para la sintesis de otros acidos y sulfatosy en la
industria petroquimica. Dependiendo de la disolucidn, estos hidrégenos se pueden disociar. En
agua se comporta como un acido fuerte en su primera disociacién, dando el anién
hidrogenosulfato, y como un acido débil en la segunda, dando el anidn sulfato.
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Tiene un gran efecto deshidratante sobre las moléculas hidrocarbonadas como la
sacarosa. Esto quiere decir que es capaz de captar sus moléculas en forma de agua, dejando
libre los atomos de carbono con la consiguiente formacién de carbono puro. (Wikipedia
[H2504], 2021).

e Formula molecular: [H2S04]
e Estructura quimica:

e Numero de CAS: 7664-93-9

2.8.2 Propiedades fisicas y quimicas

e Masa molar: 98 g/mol.

e Apariencia: Liquido aceitoso incoloro.

e Punto de Ebullicién (760 mm Hg): [290 °C - 100%]; [(310-335) °C - 98%].

e Punto de Fusion (760 mm Hg): [(10,4-10,5) °C; 100%]; [3 °C; 98%]; [64 °C; 65%].
e Presion de vapor: 0.001 mm Hg (20 °C).

e Viscosidad: 26.7 cP (20 °C).

2.8.3 Peligrosidad y riesgos

El 4cido sulfurico no es muy volatil y por tanto las exposiciones del lugar de trabajo son
principalmente con aerosoles o rocios. El 4cido sulfdrico es un corrosivo y puede provocar
irritacidn severa o dafio corrosivo si se inhala. El grado y la severidad de los efectos respiratorios
estan influenciados por factores como el estado fisico y el tamafio de la particula del aerosol,
sitio de deposicidn, concentracién y humedad. El dcido sulfurico puede provocar dafio pulmonar
severo con una acumulacion de fluido (edema pulmonar) de amenaza de por vida. Los sintomas
de edema pulmonar incluyen tos y falta de aire y pueden retrasarse por horas y dias después de
la exposicién. Estos sintomas se agravan con el esfuerzo fisico. Dafio pulmonar a largo plazo
puede resultar de una severa exposicién de corto plazo.

2.8.4 Aplicaciones

e La industria que mds utiliza el acido sulfurico es la de los fertilizantes. El nitrosulfato
amonico es un abono nitrogenado simple obtenido quimicamente de la reaccidn del
acido nitrico y sulfdrico con amoniaco.

e Industria de los fertilizantes, la mayor parte del acido sulfurico se utiliza en la produccidn
del acido fosférico, que a su vez se utiliza para fabricar materiales fertilizantes como el
superfosfato triple y los fosfatos de mono y diamonio. Cantidades mas pequefias se
utilizan para producir superfosfatos y sulfato de amonio. Alrededor del 60 % de Ila
produccion total de acido sulfurico se utiliza en la manufactura de fertilizantes.

e Como medio de reaccion en procesos quimicos organicos y petroquimicos involucrando
reacciones como nitraciones, condensaciones y deshidrataciones.

e En la produccidon de pigmentos de dxido de titanio (IV), acido clorhidrico y acido
fluorhidrico.
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En el procesado de metales el acido sulfurico se utiliza para el tratamiento del acero,
cobre, uranio y vanadio y en la preparacion de banos electroliticos para la purificacidony
plateado de metales no ferrosos.

Algunos procesos en la industria de la Madera y el papel requieren acido sulfurico, asi
como algunos procesos textiles, fibras quimicas y tratamiento de pieles y cuero.
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CAPITULO 3
ESTUDIO DE MERCADO



3.1 Introduccion

El presente capitulo consiste en una evaluacion de las caracteristicas del mercado del
cianuro de sodio, y de la materia prima para su produccion. Se analiza la evolucién de la
demanda, consumo, comercio exterior, etc., con la finalidad de proyectar estos datos y poder
sacar conclusiones acerca de las posibles caracteristicas futuras del mercado.

3.2 Produccion mundial de cianuro de sodio

Hasta el afio 2013 la capacidad de produccion de cianuro de sodio alcanzé las 1,3 Mt a nivel mundial, destacando la
participacion de la zona Asia — Pacifico (67%), Norteamérica (19%) y Europa (12%). Los paises mds relevantes en
cuanto a capacidad de produccion se indican en la
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Figura 3.2-1: Capacidad de produccion mundial de NaCN.
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Figura 3.2-1 (Merchant research and consulting -2014, 2021).
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Figura 3.2-1: Capacidad de produccion mundial de NaCN.

Fuente: www.mcgroup.co.uk.

En lo referente a produccion, el afio 2013 se llegd a las 0,88 Mt, en donde los paises de
mayor capacidad de produccidn, indicados previamente, produjeron cerca de 0,76 Mt (un 87%
de la oferta mundial). La produccion mundial por paises puede verse en la Tabla 3.2-1.
Seguidamente en la Tabla 3.2-2 se detallan las principales empresas productoras de cianuro

sadico a nivel mundial.

Tabla 3.2-1: Produccidon mundial de cianuro sddico por paises.

Pais Produccion [kt]

China 291000

EE. UU 153000
Australia 119000
Corea del Sur 115000
Alemania 43000
Rusia 42000
Resto del mundo 117000

Fuente: www.mcgroup.co.uk.

Tabla 3.2-2: Principales empresas productoras de cianuro sédico a nivel mundial
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Solid Liquid = Americas APAC
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Fuente: www.infosysbpm.com

3.3 Demanda mundial de cianuro de sodio

Se espera que la demanda mundial de cianuro sdédico experimente un crecimiento
constante y aumente a una tasa compuesta anual del 4,1% durante 2017-2021. El crecimiento
se atribuye a la calidad degradante de los minerales de oro y plata y al aumento de la actividad
minera a nivel mundial. América del Norte aporta el 16% mientras que México aporta el 6,5%
de la demanda mundial de cianuro de sodio. Se espera que el suministro global de cianuro de
Sodio alcance 1,5 millones de TM para 2021, creciendo a una tasa compuesta anual de 5,1%
durante 2017-2021. Esto puede apreciarse a través de la Figura 3.3-1:Proyeccién de la demanda

mundial de cianuro sddicoFigura

3.3-1. (infosysbpm.com, 2021).
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Figura 3.3-1:Proyeccion de la demanda mundial de cianuro sédico
Fuente: www.infosysbpm.com

Si bien la demanda de cianuro de sodio ha aumentado constantemente a nivel mundial
debido a la recuperacidn en el sector minero, el lado de la oferta (en particular la sosa caustica)
ha tenido inspecciones ambientales, cierres de plantas y una tasa de operacién mas baja,
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especialmente en China, han llevado a una presidn de oferta en los ultimos tiempos. La presion
de suministro actual se considera de naturaleza temporal, sin embargo, se espera que tenga un
impacto en el precio del cianuro de sodio.

3.4 Produccion nacional de cianuro de sodio

Argentina no existe ninguna industria productora de cianuro de sodio, de manera que
tampoco es exportador de tal producto, por lo tanto, toda la demanda se cubre a través de las
importaciones. Con una demanda en crecimiento tan alta, esto hace que sea objeto de analisis

para una alternativa de inversion.

3.5 Importaciones de cianuro de sodio

Para saber las cantidades importaciones de cianuro de sodio al pais, se recurre a dos

bases de datos de la web:

® WWwWw.sCavage.com

e Instituto petroquimico argentino -2019

Las cantidades importadas de cianuro sédico (en kg) se detallan a continuacién en la

Tabla 3.5-1.

Tabla 3.5-1: Importaciones de cianuro sédico en Argentina
ANO CANTIDAD IMPORTADA [kg]
2009 4076000
2010 5478000
2011 5330000
2012 5481000
2013 5551000
2014 5395000
2015 7512000
2016 7140000
2017 5994000
2018 8521000
2019 9340000

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del IPA-2019 y Scavage.

3.6 Consumo aparente de cianuro de sodio

El consumo aparente de cianuro de sodio es la suma de la produccion nacional mas las

importaciones menos las exportaciones (expresadas en toneladas o kilogramos).

Pagina | 24


http://www.scavage.com/

C.Aparente = Prod. Nacional + Imp — Exp

Con los datos previos, se puede obtener las distintitas cantidades anuales demandadas
a través de importaciones en el periodo considerado de 10 afios (2010-2019). Los mismos seran
utilizados para obtener la demanda proyectada en diez afos posteriores al 2019 y asi estimar la
capacidad productiva de la planta en cuestidn. Véase la Tabla 3.6-1.

Tabla 3.6-1:Consumo aparente de cianuro sddico

ANO P.Nacional [kg] Imp [kg] Exp [kg] C.Aparente [kg]
2010 0 5478000 0 5478000
2011 0 5330000 0 5330000
2012 0 5481000 0 5481000
2013 0 5551000 0 5551000
2014 0 5395000 0 5395000
2015 0 7512000 0 7512000
2016 0 7140000 0 7140000
2017 0 5994000 0 5994000
2018 0 8521000 0 8521000
2019 0 9340000 0 9340000

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del IPA-2019 y Scavage.
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Figura 3.6-1: C.Aparente- Representacion de los datos de la Tabla 3.6-1.

Con respecto a la Figura 3.6-1, antes de proceder a determinar un modelo de tendencia,
se debe aislar la alteraciéon de aquellos valores que se han visto distorsionados por factores
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circunstanciales conocidos y que no han tenido una severa incidencia en los valores futuros.
Cabe aclarar que el valor de consumo de cianuro sdédico en el afio 2014 se vio afectado por un
problema de contaminacidn originado en la minera Alumbrera Ltda., que explota un yacimiento
en el centro-oeste de Argentina, perdiendo un juicio por contaminacién, a partir de una
demanda presentada por dos residentes locales que vieron afectadas sus tierras en Alpachiri, en
la provincia de Tucuman.

La caida de demanda en el afio 2017 se explica a través del hecho ocurrido el afio
anterior. El 16 de septiembre de 2016, Barrick Gold una firma afincada cerca del departamento
de Iglesia, en la provincia de San Juan, informd “un incidente dentro del valle de lixiviacidon
producto del desacople de una cafieria corrugada de 18 pulgadas con solucién de proceso”. El
hecho motivé la suspensién de las actividades y el resguardo de las fuentes laborales de las 3.700
personas, que ocupa entre personal propio y contratado.

Analizando la serie de valores anuales correspondientes al consumo aparente de
cianuro sédico, podemos encontrar una tendencia, que, expresada por una funcién, nos permita
representar de manera aproximada el comportamiento histdrico del consumo. La tendencia
permitira realizar prondsticos de consumos futuros. La funcién hallada tendra una confiabilidad
asociada, el cual nos dara una medida de cuan diferentes son los valores arrojados por estos
respectos a los valores de la serie. Esta confiabilidad es medida por el indice “R cuadrado”, el
cual, mientras mas cercano a 1 se encuentra, tanto mas confiable sera la funcion de tendencia.
En la Figura 3.6-2 muestra dos series de datos, la serie roja que contiene los valores
distorsionados antes mencionados (afios 2017 y 2014) y la serie azul contiene el valor corregido.
Esta correccién de la curva original permitié mejorar la confiabilidad asociada obteniendo un
R2=0,92 comparado con el obtenido previamente que era de R?= 0,7. El método de correccion
es calcular el promedio de un valor antes y después del punto en cuestidn y asi suavizar la curva
de demanda de cianuro sédico.

10000000

( ]
9000000 y = 452061x - 9E+08 / !
R?=0.9199

8000000

7000000

kg/afio

6000000
5000000

4000000
2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020

Afo

Figura 3.6-2: C.Aparente- (Corregida).
Fuente: Elaboracién propia.

3.7 Proyeccion de la demanda de cianuro de sodio

El cdlculo de la proyeccion de la demanda se hace teniendo en cuenta los datos del
consumo aparente en la Tabla 3.7-1 y utilizando el método de regresion lineal.
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A partir de la recta de regresion (y = 455122x - 9E+08) se puede obtener una proyeccion
en 10 afios de la demanda de cianuro sddico (expresada en kilogramos) y su respectivo grafico.
A continuacidn, se muestra una tabla de datos con los valores de la serie suavizada de consumo
aparente y los valores proyectados (2020 a 2029).

Tabla 3.7-1: Proyeccion de la demanda de cianuro de sodio.

ANO C.APARENTE [kg]
2010 5478000
2011 5330000
2012 5481000
2013 5551000
2014 6531500
2015 7512000
2016 7140000
2017 7830500
2018 8521000
2019 9340000
2020 9398549
2021 9850610
2022 10302671
2023 10754732
2024 11206793
2025 11658854
2026 12110915
2027 12562976
2028 13015037
2029 13467098

Fuente: Elaboracién propia

Figura 3.7-1: Representacion de los datos de la Tabla 3.7-1 (Proyeccion de demanda del
NaCN).
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Fuente: Elaboracién propia.

Se puede observar en el grafico que la demanda nacional sigue una tendencia creciente
con un aumento sostenido hasta el afio 2029. La tasa de crecimiento anual es del 3.5 %
aproximadamente y se espera un consumo de 13500000 kg de cianuro sédico para el afio 2029.
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3.8 Analisis de la materia prima
3.8.1 Amoniaco [NH3]

El analisis de la oferta de amoniaco se realiza en base a los datos de la produccién
nacional considerando la capacidad total instalada en la actualidad, siendo ésta de 976000
t/afio. Véase la Tabla 3.8-1.

Tabla 3.8-1: Analisis de mercado del amoniaco en Argentina.

Afio P.Nacional [t] Importacion [t] Exportacion [t] C.Aparente [t]
2010 597323 1042 12039 586326
2011 758699 860 54188 705371
2012 757297 222 36400 721119
2013 734205 2 45293 688914
2014 639848 1 28095 611754
2015 608529 23 34005 574547
2016 740893 2 382 740513
2017 856961 1 16692 840270
2018 627093 2 24845 602250
2019 850000 0 27630 847237
Fuente: Instituto petroquimico argentino.
3.8.1.1 Produccion nacional de amoniaco

Argentina posee en la actualidad, un total cuatro industrias productoras de amoniaco
de las cuales tres estan operativas, esto debido a que la FABRICA MILITAR RIO 3° sufrié un dafio
en sus instalaciones en el afio 2008 quedando no operativa. Desde entonces, el amoniaco que
requiere para la produccién de acido nitrico lo recibe de la planta PROFERTIL S.A situada en
Bahia Blanca, provincia de Buenos Aires.

La ultima planta de produccion de amoniaco (Austin Powder Argentina S.A), fue puesta
en marcha a finales del 2019 en la provincia de Salta, con una capacidad instalada de 59000 ton
/afio, esto implicé un aumento de la capacidad instalada total de produccion de amoniaco,
respecto de las dos plantas operativas del 6.5%. Esta Ultima planta puesta en marcha utiliza el
amoniaco para la produccién de 4acido nitrico, y éste a su vez para la produccidn de nitrato de
amonio en dos variantes:

e Nitrato de amonio en solucién al 82.5 %.
e Nitrato de amonio de baja densidad (es la materia prima para la fabricacion de agentes
explosivos).
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Las cuatro industrias productoras de amoniaco se detallan en la Tabla 3.8-2. Si se
compara la capacidad instalada (considerando las dos plantas de mayor volumen de
produccidn), puede decirse que se ha operado como maximo a un 95% de la capacidad instalada
total de estas dos plantas en el afio 2017. En los afios anteriores y posteriores al 2017 se operé
muy por debajo de esta capacidad, lo que da cierta seguridad al abastecimiento interno de
amoniaco.

Tabla 3.8-2: Plantas productoras de amoniaco en Argentina

PRODUCTOR LOCALIZACION CAPACIDAD INSTALADA [t/afio]
FABRICA MILITAR RIO TERCERO | Rio Tercero (Cérdoba) 12000
BUNGE ARGENTINA S.A Campana (Bs.As) 115000
PROFERTILS.A Bahia Blanca (Bs.As) 790000
AUSTIN POWWNDER S.A El Galpon (Salta) 59000

Fuente: Instituto petroquimico argentino

La distribucidn de la capacidad instalada total de produccidn de amoniaco se puede
observar con mas claridad en la Figura 3.8-1.

AUSTIN POWDER
ARGENTINAS.A
6%

BUNGE
ARGENTINAS.A
12%

BUNGE ARGENTINA S.A
PROFERTILS.A B PROFERTILS.A
82% B AUSTIN POWDER ARGENTINA S.A

Figura 3.8-1: Distribucion de la capacidad instalada.

Fuente: Elaboracién propia en base a los datos del instituto petroquimico argentino.

3.8.1.2 Usos del amoniaco

Casi la totalidad del amoniaco sintetizado es destinado a la produccion de fertilizantes
nitrogenados (urea, nitrato de amonio) y en menor medida para la produccion de acido nitrico
y otros usos menores. Como puede observarse a continuacion, los dos mayores productores de
amoniaco son también los mayores productores de urea en Argentina. Véase la Tabla 3.8-3.

Tabla 3.8-3: Plantas productoras de urea en Argentina.

PRODUCTOR LOCALIZACION CAPACIDAD INSTALADA [t/afio]
BUNGE ARGENTINA S.A Campana (Bs.As) 180000
PROFERTILS.A Bahia Blanca (Bs.As) 1320000

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto petroquimico argentino.
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3.8.1.3  Disponibilidad de amoniaco

Para calcular la disponibilidad de amoniaco en el mercado local, se resta a la produccion
nacional, el consumo nacional aparente calculado. Luego de esto, se realiza la proyeccién de la
disponibilidad de amoniaco crudo como materia prima a futuro.

Disponibilidad de NH; = Produccion Nacional de NH; — C. Aparente de N H;
Dado que el consumo aparente se define como:
C.Aparente = Produccion Nacional + Importaciones — Exportaciones
Entonces, la disponibilidad de amoniaco se reduce a:
Disponibilidad de NH; = Exportaciones de NH; — Importaciones de NH;
El registro de disponibilidad de amoniaco en los ultimos diez afios se muestra en la Tabla 3.8-4.

Tabla 3.8-4: Disponibilidad de amoniaco en Argentina.

Afio P.Nacional [t] C.Aparente [t] Disponibilidad [t]
2009 690559 678942 11617
2010 597323 586326 10997
2011 758699 705371 53328
2012 757297 721119 36178
2013 734205 688914 45291
2014 639848 611754 28094
2015 608529 574547 33982
2016 740893 740513 25337
2017 856961 840270 16691
2018 627093 602250 24843
2019 850000 847237 27630

Fuente: Elaboracién propia en base a los datos del instituto petroquimico argentino.

Como se puede observar en la Figura 3.8-2, existe un punto en el afio 2016, que no es
acorde a la tendencia que se reflejan afos anteriores, por tal motivo se corregira la curva de
regresion tomando el valor promedio entre sus afos precedentes. Esto es posible dada la
justificacion siguiente: En el afno 2016 hubo una parada por mantenimiento de la planta
PROFERTIL S.A, reduciendo de forma directa la produccion de amoniaco. Para el caso 2010 no
puede hacerse la misma correccion dado a que no solamente la exportacion en este afo fue
menor en relacidn a los afios posteriores, sino que también la produccién nacional fue mucho
menor por una fuerte caida en la demanda interna y externa.
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Figura 3.8-2: Disponibilidad anual de amoniaco.
Fuente: Elaboracién propia en base a datos del instituto petroquimico argentino.

Teniendo en cuenta la ecuacién encontrada producto del modelo de regresion realizada,
se calcula la disponibilidad de amoniaco proyectando 10 afios a futuro, debido a que solo se
dispone de informacidn estadistica en un periodo de 10 afios anteriores. (Tabla 3.8-5).

En cuanto al modelo de tendencia se puede decir que la funcién lineal encontrada, con
una confiabilidad de R=0.0859 no nos brinda ninguna seguridad de nuestro andlisis
disponibilidad.

Tabla 3.8-5: Disponibilidad futura de amoniaco

Afio Disponibilidad [t]
2010 10997
2011 53328
2012 36178
2013 45291
2014 28094
2015 33982
2016 25337
2017 16691
2018 24834
2019 27630
2020 22404
2021 21184,8
2022 19965,6
2023 18746,4
2024 17527,2
2025 16308
2026 15088,8
2027 13869,6
2028 12650,4
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2029 11431,2

Fuente: Elaboracién propia en base a los datos del Instituto petroquimico argentino.

Analizando la Tabla 3.8-5 la disponibilidad de amoniaco en los ultimos afios ha decrecido
de forma continua. No obstante, en ningln afio se ha operado al 100% de la capacidad instalada
total de produccion.

Como se dijo anteriormente, como maximo se ha llegado a operar a un 95% de la
capacidad instalada total en el afio 2017 (considerando las dos plantas de mayor volumen de
produccidn). Inclusive en este caso tan adverso, este 5% restante equivalen a 45250 ton/afio el
cual es una cantidad extremadamente superior a la requerida en nuestro proceso. Las
cantidades requeridas de amoniaco para instalar la planta de produccién de NaCN se detallara
en los capitulos posteriores.

Otro factor que se tendrad en cuenta para este proyecto es situar la planta de cianuro
sodico lo mas cerca posible de la planta productora de amoniaco que se considere como la
opcidn mas viable y ademas la cercania a los puertos ante alguna eventualidad en el suministro
de amoniaco.

3.8.1.4  Analisis de precios del amoniaco anhidro

El precio de exportacion del amoniaco anhidro en Argentina ha tenido bastante
volatilidad, con un valor maximo de 573 USD/t en 2012 y un minimo de 247 USD/ten 2017. Cabe
recordar que en el afio 2016 la planta PROFERTIL S.A realizd una parada por razones de
mantenimiento, esto generd un descenso en las exportaciones de amoniaco. Para llenar este
vacio en el valor del precio por tonelada de amoniaco se toma el promedio de un valor antes y
un valor después al afio 2016.

La Tabla 3.8-6 muestra los precios de exportacion del amoniaco anhidro afio por afio.
Mediante esta tabla se pretende hacer un pronéstico del precio futuro. El precio de éste en los
ultimos anos (periodo 2014-2019) ha tenido una fuerte tendencia bajista.

Tabla 3.8-6: Precio por tonelada (FOB) de amoniaco anhidro

Afio Precio FOB [USD/t]
2010 413
2011 503
2012 573
2013 465
2014 555
2015 417
2016 332
2017 247
2018 209
2019 208

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto petroquimico argentino y Scavage.
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Figura 3.8-3: Representacion del precio (FOB) del amoniaco en USD/t.
Fuente: Elaboracidn propia en base a datos de la Tabla 3.8-6.

Ahora se realiza la prediccidon de precios hasta el afio 2029 y para lograrlo es necesario
trabajar con dicha serie de precios. Lo primero que realizara, al igual que en casos anteriores es
suavizar aquellos puntos que presentan anomalia en cuanto a las tendencias normales. Los dos
puntos fuera de control son los afios 2012 y 2014, donde el aumento en la demanda de los
fertilizantes nitrogenados generd un aumento en los precios de las materias primas necesarias
para producirlos (entre ellos el amoniaco).

Para suavizar aquellos puntos que presentan anomalia se toma el promedio del precio
de exportacién de amoniaco en los afios anterior y posterior al 2012 y 2014. Véase la Tabla 3.8-7.

Si bien la tendencia marca una fuerte caida en los precios de exportacidn del amoniaco,
puede observarse que en los ultimos afios (periodo comprendido entre 2017-2019), se puede
decir que los precios han tenido cierta estabilidad.

Tabla 3.8-7: Precios FOB (USD/t) suavizados del amoniaco anhidro

Afio Precio FOB [USD/1]
2010 413
2011 503
2012 484
2013 465
2014 441
2015 417
2016 332
2017 247
2018 209
2019 208

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto petroquimico argentino y Scavage.
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Figura 3.8-4: Precio (FOB) del amoniaco en USD/t (suavizado).
Fuente:Elaboracion propia en base a datos de la Tabla 3.8-7.

Como se puede observar en la Figura 3.8-4, el indice de confiabilidad de dicha curva de
tendencia muestra un valor de R?=0,7832. Esto podria parecer un valor relativamente aceptable
en cuanto a confiabilidad, pero, siguiendo la linea de tendencia para hacer una proyeccion de
los precios a futuro del amoniaco (en los préximos diez afios), vemos, en la Tabla 3.8-8, que los
precios caen hasta valores negativos, de manera que no seria valido tomar un precio a futuro
mediante esta proyeccioén.

Tabla 3.8-8: Proyeccion a futuro de los precios FOB (USD/t) del amoniaco anhidro.

Afio Precio FOB [USD/1]
2010 413
2011 503
2012 484
2013 465
2014 441
2015 417
2016 332
2017 247
2018 209
2019 208
2020 188
2021 155
2022 122
2023 89
2024 56
2025 23
2026 -10
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2027 -43
2028 -76
2029 -109

Fuente: Elaboracidn propia en base a datos del Instituto petroquimico argentino y Scavage.
3.8.2 Gas natural

3.8.2.1  Produccion de gas natural en Argentina

La produccién de gas natural en Argentina en el afio 2018 alcanzé los 47.000 millones
de metros cubicos. Registré un aumento de un 5,4% en el afio 2018 respecto de la produccién
en 2017. Este incremento estuvo impulsado por la mayor produccion de la cuenca Neuquina
(Neuquén, Mendoza, Rio Negro y La Pampa), cuyo crecimiento interanual del 8,6% (o 2,2
millones de m3) representd el 94% del incremento total de la produccién de gas en Argentina
en el 2018 (2,4 millones de m3).

La produccién de la cuenca Austral (Santa Cruz, Tierra del Fuego y plataforma
continental) se incrementd en un 7,9% entre 2017 y 2018, en tanto que la cuenca Cuyana
(Mendoza y San Juan) aumenté un 1,1%. Por otro lado, las cuencas Noroeste (Jujuy, Salta,
Tucuman, Santiago del Estero y Formosa) y Golfo San Jorge (Chubut, Santa Cruz y plataforma
continental) cayeron 12,2% vy 7,5% en términos interanuales, respectivamente. Argentina hoy
produce menos gas que hace 10 afios. En el 2008 la produccién ascendia a 50.600 millones de
m3, en tanto que en el 2018 fue de 47.000 millones de m?3,

En el afio 2018 de los 47.000 millones de m® de gas que produjo Argentina, el 65% fue
gas convencional (30.300 millones de m3) y el 35% no convencional (16.700 millones de m3). En
el afio 2008 el 99% del gas argentino era convencional. Esto muestra la creciente importancia
gue viene teniendo Vaca Muerta y la Cuenca Neuquina en la produccidn de gas de nuestro pais,
con el aporte del Shale Gas y tight gas. La produccidn de gas natural por cuencas se detallaen la
Tabla 3.8-9.

Tabla 3.8-9: Produccion de gas natural por cuenca

Millones de m3 anuales - MMm3/ afio

- Neuquina Noroeste

2008 9.136 4.967 29.581 6.880 58 50.622
2009 9.918 5.191 26.972 6.280 60 48.421
2010 10.436 5.231 25.981 5.403 59 47.110
2011 10.818 4.880 25.159 4.609 61 45.528
2012 11.135 5.219 23.857 3.853 58 44,123
2013 10.514 5.234 22.642 3.260 58 41.708
2014 10.016 5.304 23.217 2.893 56 41.487
2015 9.654 5.715 24.628 2.853 54 42.903
2016 10.592 5.704 25.968 2.671 51 44,986
2017 10.682 5.348 26.141 2.401 48 44.620
2018 11.521 4.948 28.393 2.109 49 47.020
Var.% 2017/18 7,9% -7,5% 8,6% -12,2% 1,1% 5,4%
Var.% 2008/18 26,1% -0,4% -4,0% -69,3% -15,2% -7,1%

Fuente: Instituto argentino de petréleo y gas y secretaria de energia de la nacion.
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La cuenca Neuquina en particular, que origina el 60% del gas nacional, tuvo una
disminucion absoluta en la ultima década del 4%, aunque en 2018 su produccién de gas crecid
un 8,6% respecto de 2017. Pasé de 26.141 millones de m3 en el 2017 a 28.393 millones de m3.

La cuenca Neuquina es la principal fuente de shale gas y tight gas en Argentina. La
produccidn de shale gas en Argentina crecié la interesante cifra de un 194,8% entre 2017 y 2018
y la de tight gas un 2,5% interanual. Sin embargo, es la comparacién a 10 anos la que evidencia
la magnitud del crecimiento de la explotacién no convencional de gas para Argentina. En este
sentido, la produccién de shale gas en Argentina durante 2018 es mds de mil veces la produccion
en 2008; y el tight gas extraido el afio pasado es 14 veces el volumen extraido en 2008. Tabla
3.8-10.

Tabla 3.8-10: Produccién de gas natural en argentina por tipo

Millones de m3 anuales - MMm3/ano
Convencional No convencional

Produuscibn % dil totel- Shnis Gae! Thlt Gas Praduseibn! % datont 2
2008 49,914 99% 5 703 708 1% 50.622
2009 47.389 985% 10 1.021 1.032 2% 48.421
2010 45.857 97% 13 1.240 1.253 3% 47.110
2011 43,668 96% 27 1.833 1.860 4% 45.528
2012 41.695 94% 78 2.350 2429 6% 44.123
2013 38.727 93% 190 2.792 2.982 7% 41.708
2014 36.504 88% 533 4.450 4,983 12% 41.487
2015 35.466 83% 1.163 6.274 7.437 17% 42.903
2016 34.736 T7% 1.590 8.660 10.250 23% 44.986
2017 32.644 73% 2.290 9.686 11.977 27% 44.620
2018 30.340 65% 6.753 9,926 16.680 35% 47.020
Var.% 2017/18 -7, 1% -11,8% 194,8% 2,5% 39,3% 32,2% 54%
var.% M/IB -39,2% -34,6%  133369,2% 1311,3% 2254,5% 2434,9% -7,1%

Fuente: Instituto argentino de petréleo y gas y secretaria de energia de la nacién

Del analisis de la produccidn de gas natural segun el tipo de recurso se desprende que
la produccién de gas convencional acumula una caida de casi el 40% en los ultimos diez afios,
con un retroceso interanual del 7,1% en el Ultimo afio. La evolucién de la producciéon no
convencional de gas, por su parte, resulta completamente distinta. La “no convencional” crecié
fuertemente en los ultimos diez afios, multiplicdndose mas de 20 veces y creciendo un 39% en
el ultimo afio. Como vimos antes y como consecuencia de estos cambios, la composicion del gas
natural producido en Argentina ha variado notablemente. En la actualidad, la produccién de
shale y tight gas combinadas representan el 32,2% del gas argentino (cuando en 2008 sélo
suponian el 1%) y el gas convencional representa el 65% del total (cuando diez afios atras era el
99% del agregado nacional).

El aumento de la produccion argentina de gas contribuiria a disminuir las importaciones
nacionales de este producto, principalmente durante los meses invernales desde Bolivia. La
menor importacién de gas conllevaria un ahorro de divisas y, en el futuro, deberia implicar un
menor precio en el mercado doméstico. A través de inversiones de capital dirigidas a producir
gas licuado vy electricidad térmica, Argentina podria reducir ain mas el precio doméstico del
insumo que propiciaria el desarrollo de actividades intensivas en gas o electricidad, al tiempo
gue se potenciarian las exportaciones de GNL (BOLSA DE COMERCIO DE ROSARIO, 2021).
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3.8.2.2 Empresas productoras de gas natural

De acuerdo a los datos del IAPG, YPF es la principal originadora de gas natural en
Argentina, produciendo en 2018 mas de 15.000 millones de metros cubicos de gas (MMm?3), lo
que equivale al 32% del total del producto nacional. La segunda operadora en términos de
produccidn de gas es Total Austral, que el afio pasado origind 11.836 MMm? que representan
un cuarto del gas natural extraido en Argentina. En tercer y cuarto lugar se ubican Pan American
Energy con 5.386 MMm?® y Tecpetrol con 4.003 MMm?3, representando el 11% y el 9% del
producto nacional, respectivamente. Completa el top 5 de extractoras de gas la empresa Pampa
Energia, que con una produccién anual de 1.680 MMm? de gas representa el 3% del total. De
forma similar a los que sucede en el mercado del petréleo, las cinco principales empresas
productoras de gas natural en Argentina originan el 81% del agregado nacional. Véase la Tabla
3.8-11.

Tabla 3.8-11: Principales empresas productoras de gas natural en Argentina. Afio 2018

Miles de m3 anuales - Mm3

Empresa Produccion
1 YPF S.A. 15.058.616
2 TOTAL AUSTRAL S.A. 11.836.358
3 PAN AMERICAN ENERGY (SUCURSAL ARGENTINA) LLC 5.386.242
4 TECPETROL S.A. 4.003.486
5 PAMPA ENERGIA S.A. 1.680.364
6 COMPANIA GENERAL DE COMBUSTIBLES S.A. 1.603.064
7 ENAP SIPETROL ARGENTINA S.A. 1.239.754
8 PLUSPETROL S.A. 1.065.166
9 YSUR ENERGIA ARGENTINA S.R.L. 946.629

10 SINOPEC ARGENTINA EXPLORATION INC 604.808

11 CAPEX S.A. 589.708

12 PLUSPETROL ENERGY S.A. 208.171

13 ROCH S.A. 468.370

14 PETROLERA LF COMPANY S.R.L 361.404

15 VISTA OIL & GAS ARGENTINA SA 330.510

Fuente: Instituto argentino de petréleo y gas y secretaria de energia de la nacidn.

3.8.2.3  Usos del gas natural en Argentina

Antes de detallar los usos del gas natural, se debe conocer como estd compuesta la
matriz energética en el pais. Argentina, como lo ilustra la Figura 3.8-5, depende fuertemente de
los combustibles fdsiles para su aprovisionamiento energético. El petrdleo y el gas contabilizan
casi el 90% de la energia consumida, siendo el gas natural la componente mds importante de la
matriz energética, ya que aporta mas de la mitad de toda la energia primaria. Andlogamente, el
mundo, también depende en 87% de los combustibles fésiles, pero con una participacién mayor
del carbon mineral, que en Argentina es minima, inferior al 0,3%. En Argentina, las renovables
son del 1.8% y la biomasa (lefia, bagazo, etc.) son del orden del 2.2%.
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Figura 3.8-5: Matriz energética de Argentina (izquierda) y el mundo (derecha)

Fuente: Secretaria de Energia de la Nacion y International Energy Agency (IEA).

En la Figura 3.8-6 se muestra la evolucidn en el tiempo de la matriz energética nacional
durante los ultimos 50 afios. A partir del ailo 2001 y, desde hace mas de una década, el gas
natural es la componente principal de nuestra matriz, y su consumo se incrementa a una tasa
cercana al 3,3% anual- duplicandose cada 20 afios.

Figura 3.8-6: Evolucién de la matriz energética
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Fuente: Secretaria de Energia de la Nacién.

En la Figura 3.8-7 se muestra como se distribuye el gas en su uso final, a la derecha se
muestra la evolucién del consumo de gas en los ultimos 20 afos en el pais. La tasa media de
crecimiento del consumo es de 3% anual. A esta tasa, cada 22 ainos el consumo se duplicaria.

Figura 3.8-7: Uso final del gas en argentina.
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Fuente: Elaboracidn propia en base a datos publicados por ENERGAS.
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3.8.2.4  Disponibilidad de gas natural

Para poder cubrir con la demanda de cianuro de sodio se pretende tener un facil acceso

a las materias primas que requiera el proyecto (principalmente el amoniaco). En este sentido las
dos plantas productoras de amoniaco mas grandes del pais consumen gran cantidad de gas
natural para poder efectuar la sintesis del amoniaco, y como la cantidad que requiere el
proyecto en cuestién es minima en relacion a lo que consumen estas plantas, no sera necesario
hacer un andlisis de disponibilidad de este recurso.

3.8.2.5 Red de distribucion del gas natural en Argentina

El cronograma de habilitacion de gasoductos troncales se detalla a continuacién (ECYT-

AR, 2021):

1949: Gasoducto Comodoro Rivadavia (Chubut) — Lavallol (Buenos Aires). Inicio del
Gasoducto Troncal Sistema Sur de Gas del Estado.

1952: Gasoducto Comodoro Rivadavia (Chubut) — Cafaddn Seco (Santa Cruz).
Ampliacion del Gasoducto Troncal Sistema Sur de Gas del Estado.

1956: Gasoducto Plaza Huincul (Neuquén) — General Conesa (Rio Negro). Ampliacion
del Gasoducto Troncal Sistema Sur de Gas del Estado.

1965: Gasoducto Norte Campo Duran (Salta) — Gral. Pacheco (Buenos Aires). Inicio del
Gasoducto Troncal Sistema Norte de Gas del Estado. Gasoducto Madrejones (Bolivia) —
Campo Duran (Salta).

1970: Gasoducto Gral. San Martin tramo Pico Truncado (Santa Cruz) — Gutiérrez
(Buenos Aires). Nuevo Gasoducto Troncal Sistema Sur de Gas del Estado.

1972: Gasoducto Neuba | Plaza Huincul (Neuquén) — Gral. Cerri (Buenos Aires).
Ampliacion del Gasoducto Troncal Sistema Sur de Gas del Estado. Gasoducto Pocitos
(Bolivia) — Campo Duran (Salta).[6] Gasoducto El Medanito (Neuquén) — Allen (Rio
Negro).

1973: Gasoducto Neuba | Gral. Cerri (Buenos Aires) — Gral. Pacheco (Buenos Aires).
1977: Gasoducto Gral. San Martin tramo Pico Truncado (Santa Cruz) — El Céndor (Santa
Cruz).

1980: Gasoducto Gral. San Martin tramo El Céndor (Santa Cruz) — San Sebastian (Tierra
del Fuego).

1981: Gasoductos Aldao (Santa Fe) — Santa Fe (Santa Fe) y Tucuman (Tucuman) —
Campo Duran (Salta).

1982: Gasoducto Centro - Oeste tramos Aldao (Santa Fe) — (Mendoza) y Aldao (Santa
Fe) — (Neuquén).

1986: Gasoducto Cordillerano tramos Plaza Huincul (Neuguén) — San Martin de los
Andes (Neuquén) y Plaza Huincul (Neuquén) — San Carlos de Bariloche (Rio Negro).
1990: Gasoducto Santa Fe (Santa Fe) — Parana (Entre Rios) (cruce del rio Parana).

El mapa de la distribucién de gasoductos en la Republica Argentina se observa en la

Figura Figura 3.8-8.
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Fuente: ECYT-AR. Gasoductos de Argentina.
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3.8.3 Hidroxido de sodio [NaOH]

El andlisis de la oferta de hidréxido de sodio al 100% se realiza en base a los datos de la
produccidn nacional considerando la capacidad total instalada en la actualidad, siendo ésta de
398553 ton/afio, mas la cantidad proveniente de importaciones. Véase la Tabla 3.8-12.

Tabla 3.8-12: Analisis de mercado del hidréxido de sodio en Argentina.

Afio P.Nacional [t] Importacion [t] Exportacion [t] C.Aparente [t]
2009 287563 19619 27696 279486
2010 277318 22489 10611 289196
2011 320666 13569 22755 311480
2012 337587 10992 21707 326872
2013 345490 12048 16438 341100
2014 320807 8223 31393 297637
2015 306139 9605 20441 295303
2016 304247 9041 13478 299810
2017 319716 6168 19126 306758
2018 293960 9370 12492 290838

Fuente: Instituto petroquimico argentino y Scavage.

Puede decirse que la produccion nacional de hidréxido de sodio ha tenido cierta
estabilidad a lo largo de diez afios, no obstante, como maximo se ha llegado a operar al 87% de
la capacidad instalada total en el afio 2013 o bien al 92% respecto de las cuatro de mayor
capacidad. Esto brinda cierta seguridad en el abastecimiento interno de NaOH. Para el caso del
volumen de importaciones, se observa una cierta tendencia a la baja y mucha volatilidad en el
volumen de exportaciones.

3.8.3.1 Produccion nacional de hidroxido de sodio

En Argentina, la capacidad instalada total de produccidn de hidréxido de sodio al 100%
era de 443953 ton/afio distribuidas en ocho industrias diferentes en cinco provincias. De las
ocho empresas, dos se encuentran actualmente inactivas (JUAN MESSINA S.A ubicada en la
localidad de Chacras de Coria, provincia de Mendoza y PETROQUIMICA BERMUDEZ S.A ubicada
en la localidad de Capitdan Bermudez, provincia de Santa Fe), esto implico una reduccién de la
capacidad instalada total del 10%, pasando de 443953 ton/afio a 398553 ton/afo. Las
ubicaciones de las plantasy las capacidades instaladas individuales se detallan en la Tabla 3.8-13.

Tabla 3.8-13: Plantas productoras de hidréxido de sodio en Argentina.

PRODUCTOR LOCALIZACION CAP. INSTALADA [t/afio]
ATANORS.C.A Rio Tercero (Cérdoba) 43200
CLOROX ARGENTINA S.A Pilar (Bs.As) 17153
JUAN MESSINA S.A Chacras de Coria (Mdza.) 8400
LEDESMA SAAI Pblo. Ledesma (Jujuy) 7700
PETROQUIMICA BERMUDEZ S.A | Cap. Bermudez (Sta.Fe) 37000
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PETROQUIMICARIO 3°S.A Rio Tercero (Cordoba) 28500

UNIPAR INDUPA SAIC Bahia Blanca (Bs.As) 194000

TRANSCLOR S.A Pilar (Bs.As) 108000

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto Petroquimico argentino.

Si bien hay seis plantas operando, son cuatro las que concentran el 94% de la capacidad
instalada total:

e INIPAR INDUPA SAIC (Bahia Blanca - Buenos Aires).
e TRANSCLOR S.A (Pilar - Buenos Aires).

e ATANORS.C.A (Rio Tercero — Cérdoba).

e PETROQUIMICA RIO 3° (Rio Tercero — Cérdoba).

La distribucién de la capacidad instalada total de produccidn de hidréxido de sodio al
100% descartando las dos plantas que no estan operativas (JUAN MESSINA S.Ay PETROQUIMICA
BERMUDEZ S.A) se puede observar con mas claridad en la Figura 3.8-9.

ATANORS.C.A CLOROX ARGENTINA
TRANSCLORS.A 11% S.A
27% 4% _ LEDESMA SAAI
2%

PETROQUIMICARIO

TERCEROS.A
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UNIPAR INDUPA

SAIC
49%

B ATANOR S.C.A B CLOROX ARGENTINA S.A

B LEDESMA SAAI PETROQUIMICA RIO TERCERO S.A

B UNIPAR INDUPA SAIC B TRANSCLOR S.A

Figura 3.8-9: Distribucién de la capacidad instalada Nacional de hidréxido de sodio.

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto Petroquimico argentino.

3.8.3.2  Usos del hidroxido de sodio en Argentina

Las plantas producen soda cdustica en celdas electroliticas a partir de las cuales se
genera el cloro gaseoso, y éste a su vez se emplea en la produccién de TDI a partir de tolueno
en un proceso por etapas (nitracion, hidrogenacion, fosgenacion).

El hidroxido de sodio es el producto alcalino mas utilizado en la industria quimica ya
qgue es econdmico y de facil obtencidn. Sus usos varian desde el procesamiento de pulpa de
papel en donde un 14% de la produccién va a este tipo de industria, también es muy usado en
procesos de quimica inorgdnica (13%) y quimica organica (12%) y en la obtencién de aluminio a
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partir de bauxita en el proceso Bayer (11%). Otros usos se relacionan con la industria de jabones
y detergentes y tratamientos de aguas.

3.8.3.3  Disponibilidad de hidroxido de sodio en Argentina

Para calcular la disponibilidad de NaOH en el mercado local, se resta a la produccién
nacional con el consumo nacional aparente calculado. Luego de esto, se realiza |la proyeccién de
la disponibilidad de este compuesto como materia prima a futuro. Entonces, la ecuacion de
disponibilidad de NaOH en el mercado local se reduce a:

Disponibilidad de NaOH = Exportaciones de NaOH — Importaciones de NaOH
La disponibilidad de NaOH afo tras afio se muestra en la Tabla 3.8-14.

Tabla 3.8-14: Disponibilidad local de hidréxido de sodio.

Afio Importacion [t] Exportacion [t] Disp = Exp - Imp [t]
2009 19619 27696 8077
2010 22489 10611 -11878
2011 13569 22755 9186
2012 10992 21707 10715
2013 12048 16438 4390
2014 8223 31393 23170
2015 9605 20441 10836
2016 9041 13478 4437
2017 6168 19126 12958
2018 9370 12492 3122

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto Petroquimico argentino.

Como se puede observar en la Figura 3.8-10, la disponibilidad de hidréxido de sodio
nacional es creciente, pero con una confiabilidad (R2=0.066), no puedo asegurar con ninguna
certeza la cantidad disponible, de manera que ante alguna eventualidad se debe disponer las
cantidades necesarias a través de importaciones. Dada esta circunstancia no es necesario seguir
con el analisis de disponibilidad a futuro en los préximos 10 afos.
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Figura 3.8-10: Disponibilidad de hidréxido de sodio en el mercado local.
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Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto Petroquimico argentino.

3.8.34

Precio del hidroxido de sodio al 100%

La evolucidén de los precios de importacidn y exportacion en el periodo (2009 - 2018), se
muestra en la Tabla 3.8-15. Como se ve, el precio de importacién de NaOH en estos ultimos diez
anos, se mantuvo, de media un 20% superior al precio de exportacién, de manera que en la
medida de lo posible se debe contar con aquella alternativa mds econdmica para no perjudicar
las ganancias del producto final. A excepcion del afio 2018, el precio de importacién siempre fue
mas elevado.

Tabla 3.8-15: Precios de Importacién y exportacién del NaOH al 100%

Afio Importacion- Precio CIF [USD/t] Exportacion- Precio FOB [USD/t]
2009 796 707
2010 627 478
2011 921 682
2012 1002 781
2013 1030 918
2014 881 565
2015 698 587
2016 639 511
2017 952 774
2018 615 943

Fuente: Base de datos del Instituto petroquimico argentino.

La diferencia entre los precios de la Tabla 3.8-15 de puede ver con mas claridad en la

Figura 3.8-11.
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Figura 3.8-11: Precios de Importacién y exportacion del NaOH al 100%
Fuente: Elaboracién propia en base a datos de la Tabla 3.8-15.
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3.8.4 Acido sulfarico [H2SO4]

El analisis de la oferta de acido sulfurico al 98% se realiza en base a los datos de la
produccidn nacional considerando la capacidad total instalada en la actualidad, siendo ésta de
320600 t/afio, mas la cantidad proveniente de importaciones. Véase la Tabla 3.8-16.

Tabla 3.8-16: Analisis de mercado del acido sulfurico en Argentina.

Afio P.Nacional [t] Importacion [t] Exportacion [t] C.Aparente [t]
2010 299598 72355 768 371185
2011 307792 53140 6644 354288
2012 294470 65132 1311 358291
2013 301340 29333 1492 329181
2014 281061 64482 789 344754
2015 250843 87411 434 337820
2016 194561 134917 464 329014
2017 180479 157161 54 337586
2018 164446 116447 3 280890
2019 160000 62000 0 222000

Fuente: Instituto petroquimico argentino y Scavage.

Como puede verse las importaciones han tenido un gran aumento a partir del afio 2014
y la produccién nacional a partir del mismo afo ha tenido una fuerte caida que se profundizé en
los afios posteriores. Este punto se volvera a abordar con mas detalle en el analisis de precios.

3.8.4.1 Produccion nacional de acido sulfarico

En Argentina, la capacidad instalada total de produccién de acido sulfirico al 98% era
de 398600 ton/afio distribuidas en cinco industrias diferentes en cuatro provincias. Una de las
cinco empresas (AR ZINC S.A) dejé de funcionar a partir de noviembre del 2015 y cerré en
febrero del afio 2016, esto implico una reduccidon de la capacidad instalada total del 20%,
pasando de 398600 t/afio a 320600 t/afio, originando un incremento en las importaciones de
acido sulfurico a partir de tal afo. No obstante, siempre se operé por debajo de la capacidad
instalada total. Las ubicaciones de las plantas y las capacidades instaladas individuales se
detallan en la Tabla 3.8-17.

Tabla 3.8-17: Plantas productoras de acido sulfurico en Argentina

PRODUCTOR LOCALIZACION CAPACIDAD INSTALADA [t/afio]
MERANOLS.A Dock Sud (Bs.As) 100000
FABRICA MILITAR RIO TERCERO | Rio Tercero (Cérdoba) 39600
AKZO NOBEL CHEMICALS ARG. | San Lorenzo (Sta.Fé) 145000
AR ZINC S.A F.L.Beltran (Sta.Fé) 780000
MINERA SANTA RITAS.R.L Campo Quijano (Salta) 36000

Fuente: Elaboracién propia en base a datos del Instituto Petroquimico argentino

Pagina | 46



El 76% de la capacidad instalada total se concentra en dos productores, (AKZO NOBEL
CHEMICALS ARG Y MERANOL S.A). La distribucién de la capacidad instalada total de produccion
de acido sulfurico (descartando AR ZINC S.A) se puede observar con mas claridad en la Figura
3.8-12.

MINERA SANTA

RITAS.R.L
11%

MERANOLS.A
31%

AKZO NOBEL
CHEMICALS ARG. FABRICA
S.A.U MILITARRIO 3°
45% 13%

B MERANOL S.A
B FABRICA MILITAR RIO 3°

Figura 3.8-12: Distribucién porcentual de la capacidad instalada.

Fuente: Elaboracion propia en base a los datos del instituto petroquimico argentino (2018).

3.8.4.2  Usos del acido sulfurico en Argentina

Mas del 60 % del acido Sulfurico que se genera en Argentina se usa para la fabricacion
de Fertilizantes, como superfosfato de calcio, sulfato de amonio, acido fosférico, este ultimo se
usa para fertilizantes como el superfosfato triple y los fosfatos de mono y diamonio.

El acido Sulfurico se usa para potabilizar el agua de consumo humano a través del Sulfato
de Aluminio Al;(SO4)s. El sulfato de aluminio liquido es utilizado como auxiliar de coagulacién en
el tratamiento de agua potable.

En la «Mineria de los Hidrocarburos», se utiliza para la refinacidn, alquilacién vy
purificacién de destilados de crudo, para producir las naftas y el diésel.

Para la fabricacion de detergentes y jabones, con el proceso de sulfonacién de dodecil-
benceno, que es la materia prima basica para la mayoria de los detergentes utilizados en el hogar
y la industria.

Con el acido sulfurico se fabrica el Sulfato de Cobre, y este se usa para casi todo:

a) EnlaAgricultura:
e Fungicida Cuprico.
e Nutriente de Plantas.
e Correccion de deficiencia de cobre en el Suelo.
e Fertilizantes y Abono.
e Alguicida para balsas de riego.

b) Enla Ganaderia:
e Complemento nutritivo en alimentacién de animales de granja.
e Estimulante de crecimiento para el engorde de porcinos y pollos de granja.
e Desinfectante y preventivo de bacterias en animales de granja.
e Antiséptico y germicida en infecciones por hongos.
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c) EnlalIndustria quimica:
e Micronutriente mineral y catalizador cuprico en la produccién de productos
farmacéuticos como agentes antimicrobianos.
e Enla produccidon de colorantes y pigmentos. Industria del cuero y cerdmica.
e Enlaproduccion de preservantes de madera.
e Enla produccion de vidrios y espejos.
e Industria del petréleo.
d) EnlalIndustria Metallrgica:
e Ensolucién para banos galvanicos.
e Enla produccidn de circuitos impresos de cobre. Baterias eléctricas.
e Obtencidn de catodos de cobre.

3.8.4.3 Disponibilidad de H2SO4 al 98% en Argentina

Para calcular la disponibilidad de H,SO4 en el mercado local, se resta a la produccién
nacional con el consumo nacional aparente calculado. Luego de esto, se realiza la proyeccién de
la disponibilidad de este compuesto como materia prima a futuro. Entonces, la ecuacién de
disponibilidad de H,SO, en el mercado local se reduce a:

Disponibilidad de H,S0O, = Exportaciones — Importaciones
La disponibilidad de H,SO4 afio tras afio se muestra en la Tabla 3.8-18.

Tabla 3.8-18: Disponibilidad de H,SO,4 en el mercado local

Afio Importacion [t] Exportacion [t] Disp = Exp - Imp [t]
2010 72355 768 -71587
2011 53140 6644 -46496
2012 65132 1311 -63821
2013 29333 1492 -27841
2014 64482 789 -63693
2015 87411 434 -86977
2016 134917 464 -134453
2017 157161 54 -157107
2018 116447 3 -116444
2019 62000 0 -62000

Fuente: Elaboracién propia en base a datos de Instituto petroquimico argentino.

No es necesario hacer una proyeccion a futuro, ya que, como puede verse, en estos
ultimos diez afios la disponibilidad de H,SO4 en Argentina siempre fue negativa debido a que
siempre importé mas de lo que exportd, sumado a esto el hecho de que la produccidn nacional
empez6 a tener un fuerte descenso a partir del afio 2014. La explicacién de este fendmeno se
puede ver con mas claridad haciendo un analisis de los precios de importacion y exportacion.

3.8.4.4 Precio del H2SO4 al 98%

El motivo por el cual ha habido un creciente aumento en el volumen de las
importaciones de acido sulfurico y un descenso constante en la produccién nacional de éste, se
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puede explicar observando la evolucién de los precios de importacidon y exportacién en el
periodo (2009 - 2017). Como puede verse en la Tabla 3.8-19, aislando el afio 2011 el precio de
importacién de H,SO4 al 98% siempre se mantuvo muy por debajo del precio de exportacién, de
manera que si asi hubiera disponibilidad por parte de la industria nacional no seria conveniente

comprarlo dado que se incurriria en mayores costos.

Tabla 3.8-19: Precios de Importacidn y exportacién del H,SO, al 98%

Afio IMPORTACION- Precio CIF [USD/t] EXPORTACION- Precio FOB [USD/1]
2009 35 520
2010 86 379
2011 153 147
2012 105 456
2013 77 518
2014 85 548
2015 87 577
2016 46 590
2017 58 465

Fuente: Base de datos del Instituto petroquimico argentino.

La diferencia en los precios de la tabla anterior se puede ver con mas claridad en la Figura

3.8-13.
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Figura 3.8-13: Precios de Importacién y exportacion del H,SO4 al 98%.

Fuente: Elaboracién propia en base a datos de la Tabla 3.8-19.
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CAPITULO 4

LOCALIZACION
OPTIMA DE LA PLANTA



4.1 Introduccion

La eleccién de la localizacién de la planta constituye un factor clave para su posterior
éxito. Lo mds importante es lograr que el costo de produccidn y distribucidn sean minimos,
teniendo en cuenta el espacio para futuras ampliaciones y las condiciones generales para la vida.

En la determinacidn del lugar de emplazamiento intervienen numerosos factores, entre
estos hay algunos que poseen mayor relevancia y son los analizados para tomar las decisiones
correctas. Estos elementos determinan una serie de ventajas y desventajas de las posibles zonas
geograficas, en las cuales se podria ubicar la planta.

Entre los factores a considerar para la localizacién 6ptima de la planta de fabricacién
industrial se encuentran:

e Localizacidn de las fuentes de abastecimiento de materias primas.
e Localizacién de los clientes o compradores.
e Localizacién de la competencia.

e Mano de obra calificada.

e Calidad de vida.

e Acceso a los suministros y servicios basicos.
e Medios de transporte.

e Condiciones climatoldgicas de la zona.

e Marco juridico.

e Impuestos y servicios publicos.

e Acceso al terreno y construccion.

4.2 Macro localizacion

Consiste en la seleccion de la regidon o zona mas adecuada, evaluando las regiones que
presenten facil disponibilidad en el abastecimiento de materias necesarias para el proceso. El
producto por desarrollar estd pensado para su comercializacién dentro del territorio argentino
y tiene aplicabilidad en el sector minero del pais (particularmente en la extraccién de oro).

Dado que el abastecimiento de amoniaco y gas natural es fundamental para el proceso
y considerando las condiciones que requiere el amoniaco para su transporte, se realizard la
macro localizacién en las cercanias de las industrias productoras de amoniaco del pais y
posteriormente se analizara la distancia y disponibilidad de las restantes materias primas.

Las capacidades instaladas de las empresas de cada una de las materias primas
necesarias para la produccion del cianuro de sodio se resumen en la Tabla 4.2-1.

Tabla 4.2-1: Capacidades instaladas de NH3, H2S04 y NaOH por localizacion.

PRODUCTOR [NHs] LOCALIZACION CAPACIDAD INSTALADA [t/afio]
FABRICA MILITARRIO TERCERO | Rio Tercero (Cérdoba) 12000
BUNGE ARGENTINAS. A Campana (Bs. As) 115000
PROFERTILS. A Bahia Blanca (Bs. As) 790000
AUSTIN POWWDER S. A El Galpon (Salta) 59000

PRODUCTOR [H3S04] LOCALIZACION CAPACIDAD INSTALADA [t/afio]
MERANOLS.A Dock Sud (Bs.As) 100000
FABRICA MILITAR RIO TERCERO | Rio Tercero (Cérdoba) 39600
AKZO NOBEL CHEMICALS ARG. | San Lorenzo (Sta.Fé) 145000
MINERA SANTA RITAS.R.L Campo Quijano (Salta) 36000
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PRODUCTOR [NaOH] LOCALIZACION CAPACIDAD INSTALADA [t/afio]
ATANORS.C.A Rio Tercero (Cérdoba) 43200
CLOROX ARGENTINA S.A Pilar (Bs.As) 17153
LEDESMA SAAI Pblo. Ledesma (Jujuy) 7700
PETROQUIMICARIO 3°S.A Rio Tercero (Cordoba) 28500
UNIPAR INDUPA SAIC Bahia Blanca (Bs.As) 194000
TRANSCLOR S.A Pilar (Bs.As) 108000

Fuente: Elaboracidn propia en base a datos del instituto petroquimico argentino.

Como las plantas productoras de amoniaco consumen gran cantidad de gas natural y
tienen asegurado su suministro, no se evalla su disponibilidad para el proceso dado que la
cantidad requerida es poco significativa en relacién a lo que consumen.

Con lo expuesto anteriormente, se elegird como macro localizacién la provincia de
Buenos Aires por las siguientes cuestiones:

e Concentra el 93% de la capacidad instalada total del pais de producciéon de amoniaco.

e Las demas materias primas necesarias también se producen en esta provincia.

e Las dos plantas productoras de amoniaco en la provincia de Buenos Aires tienen
cercania con los puertos, lo que facilitaria el abastecimiento de alguna de las materias
primas necesarias para el proceso ante alguna eventualidad en la industria nacional.

4.3 Micro localizacion

Consiste en la seleccidn especifica del sitio o terreno que se encuentra en la regidén que
ha sido evaluada como la mas conveniente. Para definir la ubicacién de la planta dentro de la
provincia de Buenos Aires, se aplica un método de ponderaciones entre las opciones a
considerar; éstas son:

e Bahia Blanca - Provincia de Buenos Aires.
e Campana - Provincia de Buenos Aires.

Se consideran estas dos ciudades dado que en ellas se encuentran instaladas las dos
plantas productoras de amoniaco mds grandes del pais y se pretende que la planta de
produccidn de cianuro de sodio se instale lo mas cerca posible de alguna de ellas.

r 3
4.4 Método de ponderaciones
Consiste en asignar factores cuantitativos a una serie de factores que se consideran
relevantes para la localizacién. Esto conduce a una comparacion cuantitativa de diferentes sitios.

Como el proceso requiere de varias materias primas, se establecerd como punto de
referencia para instalar la planta productora de cianuro de sodio, las inmediaciones de las dos
plantas productoras de amoniaco de la provincia de Buenos Aires (BUNGE ARGENTINA S.Aenla
localidad de Campana y PROFERTIL S.A en la localidad de Bahia Blanca), posteriormente se
analizara la distancia de éstos dos puntos de referencia a las restantes fuentes de materias
primas que requiere el proceso (industrias productoras de hidroxido de sodio y acido sulfurico).

Adicionalmente se considerard la distancia de éstas dos plantas de amoniaco a los
puertos de la provincia de Buenos Aires en el caso de tener que importar las materias primas
necesarias si hubiese desabastecimiento por parte de la industria nacional o si los precios
internos fuesen poco competitivos.
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4.4.1 Distancia a las materias primas
1) PLANTA DE AMONIACO BUNGE ARGENTINA S.A

La planta de amoniaco BUNGE ARGENTINA S.A esta ubicada en la localidad de Campana,
provincia de Buenos Aires y posee una capacidad instalada de 115000 t/afio. El puerto mas
cercano es el Puerto Campana ubicado a 8 km de la planta como puede verse en la Fuente:
Google maps..

Figura 4.4-1: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — Puerto Campana).

Fuente: Google maps.

a) Abastecimiento de NAOH al 100 %: Para el abastecimiento de hidréxido sédico se
consideraran las tres plantas del pais de mayor capacidad instalada, estas son:

l. ATANOR S.C.A: Ubicada en la localidad de Rio 3°, provincia de Cérdoba, con una
capacidad instalada de 43200 t/afio. Si se observa la Figura 4.4-2, esta fabrica se
sitia a 600 km de la planta de amoniaco Bunge Argentina S.A.

=

Atanor Planta, o ’ |

3 (O ey
Rio Tercero. 5

6 h 55 min
609 km

| AR

Figura 4.4-2:: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — ATANOR S.C.A)

Fuente: Google maps
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. UNIPAR INDUPA SAIC: Ubicada en la localidad de Bahia Blanca, provincia de Buenos
Aires, con una capacidad instalada de 194000 t/afio, ésta planta esta situada a 700
km de la planta de amoniaco Bunge Argentina S.A. Ver Figura 4.4-3.

\

Bunge Argentina, o y

SA - Complejo... 7
«Buenos Aires

i Montevideo

a
'a\Plata

H
= 8 h 20 min
693 km

Unipar Indupa SAIC[e?

Figura 4.4-3: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — UNIPAR INDUPA SAIC)
Fuente: Google maps

1. TRANSCLOR S.A: Ubicada en la localidad de Pilar, provincia de Buenos Aires, con una
capacidad instalada de 108000 t/afio, ésta planta estd situada a (35-45) km de la
planta de amoniaco Bunge Argentina S.A. Ver Figura 4.4-4.

= 48 min
45.8km

Figura 4.4-4: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — TRANSCLOR S.A).
Fuente: Google maps.

b) Abastecimiento de H,SO, (98%): Para el abastecimiento de acido sulfurico al 98% se

considerardn las tres plantas de mayor capacidad instalada del pais, estas son:
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l. MERANOL S.A: Ubicada en la localidad de Doc Sud, provincia de Buenos Aires, con
una capacidad instalada de 100000 t/afio, si se observa la Figura 4.4-5 ésta planta
se situa a 95 km de la planta de amoniaco Bunge Argentina S.A.

BURGE Argent
SA - Complejo...

L oyt {®)Meranol
25 km - o

Figura 4.4-5: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — MERANOL S.A)
Fuente: Google maps

. FABRICA MILITAR RIO 3°: Ubicada en la localidad de Rio 3°, provincia de Cérdoba,
con una capacidad instalada de 39600 t/afio, si se observa la Figura 4.4-6, ésta

planta se sitla a aproximadamente 600 km de la planta de amoniaco Bunge
Argentina S.A.

Fabrica Militar,

- RO
Rio Tercero'= VillalMarial =} 7 h 40 min
& 608 km
=
=8 h 17 min

Gt - .

»

.‘"—‘
e

}Bunge Argé"ntina
~SA - Complejo..

"

Figura 4.4-6: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — FABRICA MILITAR RIO 3°)
Fuente: Google maps.

Il. NOURYON ARGENTINA (ex AKZO NOBEL CHHEMICALS ARG S.A.U): Ubicada en la
localidad de San Lorenzo, provincia de Santa Fe, con una capacidad instalada de

145000 t/afio, si se observa la Figura 4.4-7, ésta planta se sitla a aproximadamente
600 km de nuestra primera referencia.
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Figura 4.4-7: Trayecto (Planta de NH3 BUNGE ARGENTINA S.A — NOURYON ARGENTINA)
Fuente: Google maps

2) _PLANTA DE AMONIACO PROFERTIL S.A

La planta de amoniaco PROFERTIL S.A esta ubicada en la localidad de Bahia Blanca, provincia de
Buenos Aires y posee una capacidad instalada de 790000 t/afio. A diferencia de la planta BUNGE
ARHENTINA S.A, ésta tiene acceso inmediato al puerto. Véase la Figura 4.4-8.

Fuente: Google maps.

a) Abastecimiento de NaOH (100%): De la misma manera, para el abastecimiento de
hidroxido de sodio se consideraran las tres plantas del pais de mayor capacidad

instalada, estas son:

. ATANOR S.C.A: Ubicada en la localidad de Rio 3°, provincia de Cdrdoba, con una
capacidad instalada de 43200 t/afio, si se observa la Figura 4.4-9, ésta planta se sitla
a 870 km de la planta de amoniaco Profertil S.A.
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Figura 4.4-9: Trayecto (Planta de NH3 PROFERTIL S.A — ATANOR S.C.A).
Fuente: Google maps.

UNIPAR INDUPA SAIC: Ubicada en la localidad de Bahia Blanca, provincia de Buenos

Aires, con una capacidad instalada de 194000 t/afio, ésta planta se sitia a 3 km de

la planta de amoniaco Profertil S.A. Ver Figura 4.4-10.

Figura 4.4-10: Trayecto (Planta de NH3 PROFERTIL S.A — UNIPAR INDUPA SAIC.
Fuente: Google maps.

TRANSCLOR S.A: Ubicada en la localidad de Pilar, provincia de Buenos Aires, con una
capacidad instalada de 108000 t/afio, ésta planta se sitla a (670-690) km de la

planta de amoniaco Profertil S.A. Ver Figura 4.4-11.
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Figura 4.4-11: Trayecto (Planta de NH3 PROFERTIL S.A — TRANSCLOR S.A).
Fuente: Google maps.

b) Abastecimiento de H,SO, (98%): De la misma manera, para el abastecimiento de acido

sulfurico al 98% se consideraran las tres plantas del pais de mayor capacidad instalada,
estas son:

l. MERANOL S.A: Ubicada en la localidad de Doc Sud, provincia de Buenos Aires, con
una capacidad instalada de 100000 t/afio, si se observa la Figura 4.4-12, ésta planta
se sitla a 650 km de la planta de amoniaco Profertil S.A.

Uzie Meranol

e L.aF.‘at:-.

Mar deliPlata

Profertil SAOF

Figura 4.4-12: Trayecto (Planta de NH3 PROFERTIL S.A — MERANOL S.A).
Fuente: Google maps.

. FABRICA MILITAR RIO 3°: Ubicada en la localidad de Rio 3°, provincia de Cdrdoba,
con una capacidad instalada de 39600 t/afio, si se observa la Figura 4.4-13, ésta
planta se situa a aproximadamente 600 km de la planta de amoniaco Profertil S.A.
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Figura 4.4-13: Trayecto (Planta de NH3 PROFERTIL S.A — FABRICA MILITAR RIO 3°)
Fuente: Google maps

. NOURYON ARGENTINA (ex AKZO NOBEL CHHEMICALS ARG S.A.U): Ubicada en la
localidad de San Lorenzo, provincia de Santa Fe, con una capacidad instalada de
145000 t/afio, si se observa la Figura 4.4-14, ésta planta se encuentra a (790-850)
km de la planta de amoniaco Profertil S.A.
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Figura 4.4-14: Trayecto (Planta de NH3 PROFERTIL S.A — NOURYON ARGENTINA).
Fuente: Google maps.

Teniendo en cuenta las menores distancias a las que se deben transportar las materias
primas a la planta de amoniaco BUNGE ARGENTINA S.A, se le asignara a ésta un mayor puntaje.
Ademads, como la distancia a la que se encuentra esta planta al puerto de la localidad de
Campana es muy pequeiia (aproximadamente 8 km), no se considerara esto como una
desventaja significativa.
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4.4.2 Distancia a los mercados

Se pondera este criterio como el segundo mas importante en la localizacién de la planta
de produccidn de cianuro de sodio. Dado que instalara la fabrica en las cercanias de una de las
dos plantas de amoniaco detalladas en el apartado anterior, es necesario conocer las distancias
a los mercados consumidores para poder definir cual de estas dos opciones resulta mas
conveniente.

Este factor afecta a los costos de distribucion del producto. Con respecto a la
ponderacion de la distancia a las materias primas que requiere el proceso, es menor, ya que, a
diferencia de éstas, el cianuro de sodio, al ser un sélido se puede transportar en mayor cantidad
y con mayor facilidad, siendo de esta manera el costo del flete menor.

En el pais, hay tres provincias dedicadas a la extraccion de oro (San Juan, Santa Cruz y
Catamarca). Véase la Figura 4.4-15.

Como la provincia de Santa Cruz tiene un peso muy importante en la actividad aurifera
del pais con respecto a las demas provincias, resulta sumamente conveniente el instalar la planta
no solamente cerca de unaindustria productora de amoniaco si no también lo mas cerca posible
de algun puerto de la provincia de Buenos Aires. Esto abarataria los costos de transporte del
producto si el flete se efectuase via maritima desde el puerto de la provincia de Buenos Aires
hasta el puerto de la provincia de Santa Cruz.
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Figura 4.4-15: Distribucidn territorial de la actividad minera metalifera.
Fuente: argentina.gob.ar (cadena de valor mineria metalifera).

Los costos de operacion de Veladero se ubican por debajo del promedio de las minas de
Barrick, aunque la situacidn se revierte si se incluyen los gastos de exploracion, administrativos
y de capital, necesarios para producir a lo largo del ciclo de vida de la mina. Veladero, Cerro
Negro y Cerro Vanguardia (las dos ultimas en Santa Cruz) aportan mds del 70% de la produccién
argentina de oro, que ronda las 62 toneladas anuales. La actividad se concentra en Santa Cruz
(donde se registra el ingreso reciente de Don Nicolds y Cerro Moro) y San Juan. Catamarca ha
ido perdiendo participacion debido al fin de la vida util de La Alumbrera y Salta se incorporaria

en el corto plazo (construccion de Lindero). (www.argentina.gob.ar, 2021).
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En general, la extraccion de lleva a cabo en yacimientos polimetalicos (oro-plata; cobre-
oro-molibdeno; plata-plomo-cinc). Tanto las minas en produccion como los principales
proyectos metaliferos avanzados se localizan en las provincias de Santa Cruz, San Juan,
Catamarca y, en menor medida, Jujuy y Salta. Segun el valor de las exportaciones metaliferas
2018, Santa Cruz y San Juan se encuentran especializadas en oro, Catamarca en cobre y Jujuy se
halla relativamente mas diversificada (litio, plomo, plata). Véase el Figura 4.4-16.

JUJuy SANTA CRUZ

;)lr; Plata
19%
CATAMARCA SAN JUAN
. Oro 6%
Cobre \2%
63%
Molibdeno Plata
4%

1%

Figura 4.4-16: Exportaciones metaliferas provinciales por mineral 2018.
Fuente: argentina.gob.ar (cadena de valor mineria metalifera).

Analizando las dos alternativas para la ubicacidn de la planta, puede decirse que ambas
son igualmente convenientes, ya que, si bien la planta de amoniaco PROFERTIL S.A se encuentra
mas cerca de las minas de la provincia de Santa Cruz, pero mas alejada de las minas de las
provincias de San Juan y Catamarca, para el caso de la planta de amoniaco BUNGE ARGENTINA
S.A se da el caso opuesto. Ademas, como la provincia de Santa Cruz concentra el 70 % de la
extraccién de oro del pais y ambas plantas de amoniaco se encuentran ubicadas cerca de los
puertos, el traslado del producto final podria efectuarse via maritima desde el puerto de Buenos
Aires hasta el puerto de la provincia de Santa Cruz para abaratar los costos de transporte. Por
tal motivo se les asignard a ambas localidades la misma calificacion en cuanto a la distancia a los
mercados.

4.4.3 Mano de obra disponible

La calificacion de este factor se ha analizado teniendo en cuenta el tamafio de poblacion
y el indice de desocupacidn, los cuales se observan en la Tabla 4.4-1. Si bien la poblacién de la
localidad de Bahia Blanca es tres veces mayor en cuanto a cantidad de habitantes que la
localidad de Campana, el indice de desempleo es levemente menor, por este motivo se les ha
asignado la misma calificacion a ambos municipios en cuanto a mano de obra disponible.
(www.infobae.com, 2021).
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Tabla 4.4-1: Poblacidn e indice de desempleo.
Localidad Habitantes | indice de desempleo
Campana 97500 9,10%

Bahia Blanca 301000 8,90%

Fuente: Infobae.

Otro factor que se tuvo en cuenta en este punto es la calidad de vida que cada ciudad
ofrece. En cuanto al dmbito académico, ambas ciudades poseen todos los niveles educativos, lo
que favorece la oferta de mano de obra calificada. Algunas de las universidades técnicas
disponibles en estos dos municipios se detallan en la Tabla 4.4-2.

Tabla 4.4-2: Universidades por municipio.

Campana Bahia Blanca
Inst.Superior C.Babbage Universidad Provincial del Sudoeste
CBC Campana UTN-frbb
UTN-FRD Universidad Nacional del Sur
Red Pascal Campana Universidad Nacional tres de febrero
Universidad Siglo 21 Universidad Salesiana Argentina
Universidad Siglo 21

Fuente: Google Maps.
4.4.4 Caracteristicas del terreno y disponibilidad de servicios

En este punto se analizara la disponibilidad y caracteristicas del terreno en las
inmediaciones de las plantas de amoniaco de ambas ciudades. En el caso de la disponibilidad de
servicios, como estas plantas de amoniaco consumen gran cantidad de recursos (principalmente
gas natural, energia eléctrica y agua corriente), tienen asegurada la red de conectividad para no
tener inconvenientes en este aspecto, de manera que se pondra mas atencidn a la disponibilidad
de lotes aledafios a las plantas de amoniaco.

1. BUENGE ARGENTINA S.A - ciudad de Campana — provincia de Buenos Aires.

Posee un acceso casi directo a la ruta nacional N °9 y cercania a las rutas N° 6 y 193. La
disposicidn de terrenos aledafios a la planta de amoniaco puede observarse en la Figura 4.4-17.

/

@ lermoe léctrica
fASnue! Belgrano

Figura 4.4-17: Lotes libres en las inmediaciones de la planta Bunge Argentina S.A.
Fuente: Google Maps.
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Como puede verse en la Figura 4.4-17 hay dos buenas alternativas para la ubicacion de la
planta de cianuro de sodio en terrenos cuyas dimensiones son de 205000 m? y 212000 m?
respectivamente, areas mas que suficientes para la instalacién de la planta y para considerar
posibles ampliaciones futuras.

2. PROFERTIL S.A —ciudad de Bahia Blanca — provincia de Buenos Aires.

Tiene cercania alaruta N ° 3 y acceso directo al puerto. La disposicion de terrenos libres es
limitada dado que gran parte de las inmediaciones de la planta de amoniaco estdn ocupadas
hace varios afios por otras industrias con afios de trayectoria. Una posible alternativa a la
ubicacion de la fabrica de cianuro de sodio es en frente de la planta de amoniaco (un terreno
irregular de 90000 m?). Una ventaja de esta ubicacidn es el acceso casi directo al puerto y
cercania a la zona urbana. Como desventaja se tiene el limitado espacio, lo dificultaria futuras
ampliaciones de la fabrica de cianuro de sodio si fuese conveniente. Véase la Figura 4.4-18.

Con lo expuesto anteriormente se le asignara un mayor puntaje a la primera alternativa por
tener una disponibilidad mds amplia de espacio. Si bien la planta Profertil S.A tiene un acceso
casi inmediato al puerto, la planta Bunge Argentina S.A se encuentra a 8 km del puerto mas
cercano. Siendo esta una distancia muy pequefia, no se considerara como una desventaja
significativa.

4 ‘._._ - : -4 _,:'
/ i 738955
Figura 4.4-18: Lote libre frente a la planta Profertil S.A.
Fuente: Google Maps.

El resultado final del método de las ponderaciones se presenta en la Tabla 4.4-3.

Tabla 4.4-3: Tabla de ponderaciones y resultados.
Area industrial ciudad | Area industrial ciudad

FACTOR Ponderacion de Campana de Bahia Blanca
% Grado % Grado
TOTAL 100 340 87 325 81,75

Fuente: Elaboracién propia.

Como resultado del método de ponderaciones, la planta se ubicard en el terreno N° 1
frente al complejo industrial de la localidad de Campana dada su competitividad.
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CAPITULO 5

DESCRIPCION Y
SELECCION DEL
PROCESO
PRODUCTIVO



5.1 Introduccion

En el presente capitulo se determina el proceso adoptado para la produccién de cianuro
de sodio de acuerdo al destino del mismo, en este caso, la actividad aurifera del pais. Para ello,
el mismo se divide en dos partes: en la primera, se realiza una revision de la bibliografia existente
para detallar todas las vias posibles para obtener, recuperar y concentrar este producto; en la
segunda, se analizan las operaciones mas factibles detalladas en la parte anterior y mediante
diversos métodos se ponderan aquellas que se consideren dptimas para cada etapa, y se
confecciona el diagrama de flujo del proceso completo con las condiciones de cada etapa.

Para la produccién de cianuro de sodio, se debe sintetizar previamente el acido
cianhidrico, de manera que se hara una revisidn de las posibles vias para poder sintetizarlo, ya
gue, una vez obtenido, es sometido a una etapa de neutralizacién para asi obtener el cianuro de
sodio. Entonces, esta etapa de neutralizacidn se aplica de igual manera independientemente del
proceso que se elija.

5.1.1 Proceso Sohio (subproducto)

El cido cianhidrico constituye uno de los principales subproductos del proceso Sohio,
en el que se obtiene acrilonitrilo como producto principal. No obstante, la cantidad de HCN
producido es significativa, lo que hace rentable su separacién del producto principal y posterior
comercializacion. La produccion de acido cianhidrico por esta via constituye alrededor de un
30% de la produccidon mundial total.

Actualmente el 90% de la produccién de acrilonitrilo se realiza mediante el proceso
Sohio. Este consiste en la amoxidacidn (oxidacién en presencia de amoniaco) de propeno, con
un catalizador de Bi-Mo-O. La reaccién que tiene lugar en este proceso es la siguiente:

H,C = CH — CH; + NHs + 1.50, - CH, = CH — CN + 3 H,0

Se lleva a cabo en un reactor de lecho fluidizado con intercambio de calor debido a la
exotermicidad de la reaccidn. Las condiciones dptimas de selectividad se localizan en el intervalo
de temperaturas entre 400 — 500 °C y con presiones de 0,3 - 2 bar. La conversion del propeno
es elevada, cercana al 98%, sin embargo, la selectividad de la reaccién hacia el producto principal
se localiza en torno a valores del 50 — 60%. Se trata de un sistema reactivo complejo en el que
se generan diversos subproductos como agua, mondxido y diéxido de carbono, acido
cianhidrico, acroleina y acetonitrilo.

En una primera separacién se elimina el amoniaco no convertido mediante una
absorcién reactiva con 4cido sulfdrico. Esta separacién se lleva a cabo en la etapa
inmediatamente posterior a la reaccién y se trata de una etapa comun en los procesos en los
gue se forma HCN, bien sea como producto o subproducto. De no realizarse esta separacion, el
caracter basico del amoniaco dificultaria la separacion de los otros subproductos de caracter
acido, entre los que se encuentra el acido cianhidrico.
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Posteriormente, en una destilacién flash se separan el mondxido y el diéxido de carbono
por cabezas. La salida de colas de este separador contiene una gran cantidad de agua, junto con
el producto principal y HCN mayoritariamente, ya que la acroleina y el acetonitrilo se producen
en pequeia cantidad. Esta se trata de una etapa comun con los procesos para la obtencion
directa de acido cianhidrico. En la corriente de colas del flash, el HCN se corresponde con el
componente mas volatil de la mezcla y presenta una diferencia de volatilidad notable con
respecto al resto, por lo que se consigue separar con una pureza elevada. La baja selectividad
de la reaccién principal ocasiona que la cantidad de subproductos obtenida sea considerable,
haciendo rentable su aprovechamiento. El diagrama de flujo de este proceso se muestra en la
Figura 5.1-1. (Klaus Weissermel, 1981).

Acrylonitrile Acetonitrile
Fluid-bed recovery recovery Lights Product
reactor Absorber column column column column

Crude acrylonitrile
-

Off-gas Crude Crude Product
acetonitrile HCN acrylonitrile
H.0
H.P. steam .
—
H0

Heavy impurities

Figura 5.1-1: Diagrama de flujo - PROCESO SOHIO.

La principal ventaja de este proceso es la formaciéon de HCN como subproducto con valor
en el mercado. La valorizacién de los subproductos permite aumentar el aprovechamiento de
las materias primas utilizadas, ademds de reducir costes en el tratamiento de efluentes. Todo
esto conlleva un mayor beneficio del proceso tanto a nivel econdmico, con mayores ingresos,
como medioambiental, con menores emisiones.

El principal inconveniente de ser un subproducto es que la produccidon de 4cido
cianhidrico esta ligada a la del acrilonitrilo. La produccién de HCN por este proceso no es
suficiente para satisfacer la demanda mundial, por lo que se necesitan otros procesos
alternativos con los que se consiga suplir la demanda de este producto.

5.1.2 Proceso Shawinigan

Se trata de un proceso desarrollado por Shawinigan Chemicals Ltd. utilizado en Canada
en los afios 60 en el que se produce HCN a partir de amoniaco y un hidrocarburo ligero
(preferiblemente propano) en una reaccion no catalitica en ausencia de oxigeno. Se lleva a cabo
en un reactor de lecho fluidizado que contiene particulas de carbdn de coque y que trabaja a
temperaturas entre 1300 y 16002C. Las reacciones que tienen lugar son las siguientes:
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CiHg + 3 NH; — 3 HCN + 7 H,
CH, + NH; - HCN + 3 H,

La temperatura a la que se lleva a cabo la reaccidn se consigue haciendo circular
corriente eléctrica a través de las particulas de carbdn. Este mecanismo de calentamiento
permite alcanzar las altas temperaturas necesarias para que transcurra la reaccion. El lecho
fluidizado se emplea para conseguir una distribucién uniforme de la temperatura en el reactor,
evitando la formacidn de puntos calientes.

Este proceso proporciona rendimientos mayores que los procesos convencionales
(Andrussow y Degussa) con valores cercanos al 85%. La concentracion de amoniaco en la
corriente de salida del reactor es muy baja, ademas se alcanzan altas concentraciones del
producto deseado, minimizando la formacién de subproductos. En la zona de purificacion se
debe realizar una separacién flash para separar el hidrégeno del acido cianhidrico. Este
hidrégeno se puede emplear para la sintesis de otros productos. (cbrn.es, 2021)

Las principales ventajas de este método en comparacion con los tradicionales son:

e Ausencia de agua en el producto: esto evita problemas de polimerizacion del HCN en las
secciones posteriores al reactor, correspondientes a las etapas de enfriamiento y
acondicionamiento del producto y separacion de subproductos.

e Reduccién considerable de la cantidad de amoniaco a la salida, alcanzando valores de
concentracién de 500 ppm, lo que permite prescindir de un sistema de separacion de
amoniaco.

e La ausencia de catalizadores permite relajar las condiciones de pureza de la
alimentacién. El metano utilizado como materia prima en los procesos tradicionales
(BMA y Andrussow), puede contener azufre en cantidades suficientes como para
envenenar los catalizadores empleados. En este proceso, al no existir catalizador, no se
requiere un contenido maximo en azufre para el metano, por lo que se puede reducir el
precio de adquisicion de las materias primas.

e El hidrégeno obtenido se puede emplear para la sintesis de otros compuestos, aunque
una parte se recicla para inhibir la formacién de hollin en el reactor.

Como inconvenientes se pueden citar los siguientes:

e En las reacciones se genera gran cantidad de moles en fase gas, lo que supone un
problema de controlabilidad y seguridad para la planta, ademas el gas producido
(hidrégeno) es altamente inflamable. En el caso del acido cianhidrico, también se trata
de un gas inflamable, sin embargo, en los procesos tradicionales se somete a un
enfriamiento quench a la salida del reactor y el tratamiento posterior se lleva a cabo
como liquido, por lo que se evita este problema.

e Este proceso consume gran cantidad de electricidad, en torno a 6,5 kWh por cada kg de
HCN producido. Esta supone la principal desventaja respecto a los otros procesos, ya
gue eleva los costes de produccién en caso de no disponer de una fuente de energia
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barata. Es por ello que el proceso Shawinigan sélo es rentable en lugares en los que se
puede obtener energia eléctrica a un coste muy bajo.

5.1.3 Proceso BMA

El proceso BMA? fue desarrollado por la compafiia Degussa en Alemania. En este
proceso se lleva a cabo la sintesis de HCN a partir de amoniaco y metano. Se trata de un sistema
reactivo similar al del proceso Shawinigan con la particularidad de que en el proceso BMA se
emplea catalizador. La principal diferencia con el proceso Andrussow es la ausencia de oxigeno
en la corriente de alimentacidn. La reaccidn principal del proceso se presenta a continuacion:

CH, + NH; — HCN +3 H, AH = 4252 kJ /mol

Las condiciones de reaccion dptimas tienen lugar a 1200 °C y 1 atm. La conversidn
obtenida con estas condiciones es de un 80 — 87 % para el amoniaco y un 90 — 94 % para el
metano. El resto del amoniaco se descompone en nitrégeno e hidrégeno, lo que constituye la
principal reaccién secundaria no deseada del proceso.

Se trata de una reaccién endotérmica, por lo tanto, se debe aportar energia externa para
gue la reaccion transcurra a la temperatura deseada. Para ello, se emplea un reactor compuesto
de un haz de tubos de alumina recubiertos en su interior con una capa de platino, que actua
como catalizador. El aporte energético tiene lugar en el interior de los tubos, los cuales se
localizan en el interior de un horno en el que se emplea gas natural como combustible, ademas
del hidrégeno generado por la reaccién, que reacciona segun la estequiometria siguiente:

H, +0.50, - H,0

No se puede aprovechar el hidrégeno para su venta por la cantidad de impurezas que
contiene, por lo tanto, todo el hidrégeno generado se emplea para aporte energético. La
reaccién general del proceso, obtenida de la suma de las dos anteriores, es la siguiente:

CH, + NHs + 1.50, — HCN + 3 H,0

Los tubos en los que transcurre la reaccidn se dividen en tres partes segln la etapa que
se lleve a cabo. En la primera zona, correspondiente a un 25% de su longitud, se precalientan los
gases hasta la temperatura deseada. En la segunda zona la velocidad de reaccién se incrementa
rapidamente hasta que se ve limitada por la transferencia de materia. El tramo final de los tubos
esta refrigerado y en él cesa la reaccion.

A la salida del reactor, los gases se enfrian rapidamente hasta 300°C para evitar la
polimerizacién del HCN. Este enfriamiento se realiza haciendo pasar la corriente de salida por
una cadmara de aluminio refrigerada con agua. El siguiente paso es la separacion de amoniaco
en una etapa de absorcidn con reaccion quimica en la que se hace reaccionar con acido sulfurico
para formar sulfato de amonio, que constituye un subproducto del proceso. Para la separacion

2 BMA: Blausaure aus Methan und Ammoniak (Acido cianhidrico a partir de metano y amoniaco)
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de los gases generados se absorbe el HCN en agua, obteniéndose una corriente de cabezas del
absorbedor rica en hidrégeno. La corriente de colas se incorpora en una columna de destilacién
para obtener el producto deseado, con una pureza del 99,5 %. El diagrama de flojo de este
proceso se muestra en la Figura 5.1-2. (Ullmann Encyclopedia of Industrial Chemistry, 2021)
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Figura 5.1-2: Diagrama de flujo — PROCESO BMA.
Las ventajas de este proceso se resumen a continuacion:

° Como la conversion obtenida es mayor que la del proceso Andrussow, la
cantidad de amoniaco a la salida del reactor es menor, por lo que se reducen tanto los
costes de equipos como los de operacioén.

° El gas obtenido como subproducto es hidrégeno, que se puede utilizar como
combustible en el horno en el que se produce la reaccién o como materia prima para la
sintesis de otros compuestos.

° Si el suministro de metano es limitado, se pueden emplear como materias
primas hidrocarburos ligeros y etanol. También se puede utilizar como reactivo metanol,
pero mediante una reaccion en tres etapas.

° Se puede recuperar la energia de calentamiento utilizdndola para precalentar el
aire de la alimentacidn o para generacién de vapor en la planta.

Las desventajas se presentan a continuacion:
° La principal desventaja es la inversidn inicial que se debe realizar, asi como los

costes de operacion, que son mayores que para el proceso Andrussow, que no utiliza un
horno para aportar energia al reactor.
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. El consumo de energia en el reactor debido a la endotermicidad de la reaccién
es de 11,1 kWh/kg HCN producido. Para el aporte de energia se utiliza un horno que
emplea como combustible gas natural. Por tratarse de un intercambio de calor indirecto,
la energia aprovechada es menor que en el caso de un contacto directo. En cambio, en
el proceso Andrussow la energia la aporta la reaccién de sintesis de agua a partir del
hidrégeno formado en la primera reaccién y el oxigeno introducido con la corriente de
aire, lo que supone un intercambio directo y consecuentemente un mayor
aprovechamiento de la energia.

5.1.4 Proceso Andrussow

El proceso Andrussow constituye la primera via de produccién de acido cianhidrico a
nivel mundial. Este se produce a partir de amoniaco y metano en una reaccién catalizada por Pt
y Rh, en un reactor adiabdtico en el que se alcanza una temperatura de 1200 — 1400°Cy a una
presion comprendida en el intervalo 1 - 2 bar.

Este proceso ha sido desarrollado entorno al 1930 por L. Andrussow, en la empresa l. G.
Farben, y es el proceso mds utilizado en la actualidad para la produccidn de acido cianhidrico.
La capacidad de las plantas que utilizan esta tecnologia varia entre 5.000 y 30.000 t/afio. Entre
las plantas que emplean este proceso se encuentran DuPont, Cyanco y Rohm and Hass en
Estados Unidos, ICl o Réhm en Europa occidental y Mitsubishi Gas en Japdn.

En el proceso tienen lugar diversas reacciones serie/paralelo descritas en posteriores
apartados. No obstante, la reaccion global del proceso se corresponde con la siguiente
expresion:

CH, + NH; + 150, - HCN +3H,0 AH = —483kj/mol

A diferencia de los procesos descritos anteriormente, se trata de una reaccion global
exotérmica que no necesita aporte energético externo, por lo que no se requiere la instalacion
de un horno o el aporte de corriente eléctrica para proporcionar energia. La mezcla de
amoniaco-metano-aire se hace pasar por una malla de catalizador de Pt-10%Rh. Con el fin de
evitar la polimerizacién del HCN, los gases de salida del reactor se deben enfriar rapidamente,
por lo que se realiza un enfriamiento tipo quench? a la salida del reactor. La energia retirada se
puede utilizar para producir vapor a utilizar en el resto de la planta. (Klaus Weissermel, 1981).

La separacion de productos y subproductos que se realiza aguas abajo del reactor se
trata de la misma descrita para el proceso BMA comentado anteriormente. Segln la separacion
de amoniaco permita su posterior recuperacion y recirculacion se diferencian dos procesos de
separacion:

3un quench es un sistema de enfriamiento desarrollado para aplicaciones industriales especiales donde las temperaturas son muy
elevadas. La palabra quench procede del inglés y significa templar, enfriar, sofocar. En los procesos industriales se entiende por
quench cualquier sistema que inyecte un refrigerante para reducir la temperatura.
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Absorcidn reactiva utilizando fosfato monoamaénico (MAP): se emplea una reaccion de

equilibrio, que se ve favorecida hacia el producto a bajas temperaturas, por lo que Ila

desorcion se consigue elevando la temperatura con inyeccidn de vapor. La reaccién es
la siguiente:

+ - N + -2

NHjqq) + H2PO4aq) + NHs = 2NHyq) + HPOuqq

Absorcion reactiva utilizando 4cido sulfurico: en este caso se trata de una reaccién

irreversible en la que el producto obtenido es sulfato de amonio, un producto utilizado

como intermediario en la produccidn de fertilizantes con valor en el mercado. La
reaccidn que tiene lugar posee la siguiente estequiometria:

H,S0, + 2 NH; — (NH,),S0,

El diagrama de flojo de este proceso se muestra en la Figura 5.1-3.
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Figura 5.1-3: Diagrama de flujo — PROCESO ANDRUSDOW.

Las ventajas de este proceso son las siguientes:

Vida del catalizador elevada: el catalizador utilizado tiene una vida util de mds de 10.000
horas, cifra elevada comparada con las otras alternativas.

Tecnologia desarrollada, con un sistema reactivo seguro, trabajando fuera de los limites
de explosividad de la mezcla.

Se consigue alta pureza de producto, ademds de contar con separaciones de los
subproductos asequibles econdmicamente.

El principal inconveniente de este proceso es que requiere una alimentacion con alto

contenido en metano para evitar la deposiciéon de carbdon sobre el catalizador. Otro
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inconveniente es el envenenamiento del catalizador que se produce a causa de los compuestos
de azufre y fésforo contenidos en el gas natural.

5.1.5 Procesos en desarrollo

Existen procesos de produccidn relativamente nuevos, como la produccion a partir de
formamida, llevada a cabo en una planta en Ludwigshafen, Alemania y desde 1997 en una planta
en Niigata, Japdn. Se estdn buscando materias primas alternativas como metanol, carbén o
mondxido de carbono. Existe otra planta de produccién de HCN a partir de la amoxidacién de
metanol en Japén. Todas son tecnologias basadas en reacciones de hidrocarburos ligeros con
amoniaco, siguiendo la siguiente reaccién general:

CyHyyrz +x NHy » x HCN +2 2x+ 1) H,

Estas reacciones son endotérmicas y requieren de aporte energético externo. El proceso
BMA descrito anteriormente sigue este mecanismo de reaccién, por lo que las ventajas y los
inconvenientes de estos métodos son similares, con la desventaja afiadida de que son sistemas
sobre los que no se conocen completamente los mecanismos de reaccion. (Klaus Weissermel,
1981).

5.2 Eleccion del proceso

De todas las alternativas propuestas en los anteriores apartados, se debe seleccionar la
mas adecuada para llevar a cabo su disefo. Las ventajas e inconvenientes de cada una de ellas
se presentan al final de cada uno de los apartados, y en base a toda la informacidn presentada
se descartan en principio las siguientes alternativas por sus desventajas:

e Proceso Sohio: el acido cianhidrico constituye un subproducto, por lo tanto, no se trata
de un mecanismo de produccidn de este compuesto sino de un aprovechamiento de un
producto secundario producido en grandes cantidades.

e Procesos en desarrollo: se trata de procesos que aun estan en fase de investigaciéon y
son susceptibles de mejoras sustanciales en la tecnologia, por lo tanto, no se contempla
el disefio de una planta basado en un proceso aun no desarrollado por completo.

e Por cuestiones de seguridad, se descarta el empleo del proceso Shawinigan, por la
generacioén de grandes cantidades de moles en fase gas. Ademas, la elevada proporciéon
de hidrégeno en la corriente de salida del reactor puede ocasionar problemas de
seguridad de la instalacion por ser un gas muy inflamable.

Atendiendo a criterios medioambientales, los subproductos de todas las alternativas
presentan propiedades similares, por lo que no se descarta ningln proceso segun estos criterios.

Por lo tanto, queda la eleccion entre el proceso BMA y Andrussow. Analizando ventajas
y desventajas de cada uno de ellos, el proceso BMA proporciona una mayor conversion, sin
embargo, requiere el empleo de un horno en el que ocurre la reaccion.
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De entre las dos alternativas, se selecciona el proceso Andrussow porque tanto los
costes de instalacion como de mantenimiento del reactor son menores. Ademas, el
aprovechamiento energético es mayor por realizarse un intercambio de calor directo. Por otra
parte, en el enfriamiento que sigue al reactor, se genera vapor a alta presién que puede ser
utilizado en cualquier lugar de la planta.

5.3 Descripcion detallada del proceso Andrussow

Para la sintesis de HCN, se utilizan gasas de alambre de platino con un contenido de rodio del
10% como estructura del catalizador, con una vida atil del catalizador muy superior a 4000 h en
ese momento. El proceso de Andrussow se ha vuelto cada vez mas importante y hoy en dia es
el proceso de produccién de acido cianhidrico mas importante en términos de produccién
mundial anual.

5.3.1 Fundamentos

En el proceso de Andrussow, la energia térmica requerida para la sintesis de acido
cianhidrico a partir de metano y amoniaco (que de hecho es una reaccién endotérmica) es
suministrada por la combustién inherente de reactivos, particularmente del hidrégeno liberado
en la sintesis de HCN. Por tanto, ademds del metano y el amoniaco, se introduce oxigeno,
normalmente en forma de aire, en el reactor. La ecuacién quimica para la reaccién de
amoxidacion exotérmica general de metano, es una representacién simplificada de la situacion
real.

CHy+ NH;+150, - HCN+3H,0 AH= —483k]/mol (Ecuacion 1)

El analisis de la composicidon del gas de reaccién se puede ver en la Tabla 5.3-1. Esta
muestra que se forma una serie de otros productos ademas del acido cianhidrico y el agua.

Tabla 5.3-1: Composicion tipica de los gases de reaccién (% vol) -Proceso Andrussow y BMA.

Compound Andrussow process BMA process
HCN 7.0 22.9
NH; 1.7 25
CH4 0.2 1.7

N, 52.5 1.1

H, 12.0 71.8
H,O 23.0 -

Cco 33 -

CO» 0.3 -

El mayor nimero de productos de reaccién, la menor concentracién de HCN vy, en
consecuencia, el menor poder calorifico de los gases residuales, distinguen claramente los gases
de escape del reactor de los de la sintesis de BMA.

Debido a la presencia de oxigeno en la sintesis de HCN de Andrussow, también ocurren
otras reacciones paralelas con el metano y el amoniaco. Estos incluyen la formacidn de dxidos
de carbono a partir del metano y, ademas, la descomposicién y oxidacién del amoniaco. En la
practica, también se produce la generacién de coque, que esta principalmente influenciada por
la calidad del gas natural.
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2CHy+ 0, -2C0+4H, (Ecuacion 2)
CH,+20,-C0,+2H,0 (Ecuacion 3)
2NH; - N, +3H, (Ecuacion 4)
4NH;+ 30, - 2N,+6H,0 (Ecuacidn 5)

Ademas de estas reacciones paralelas, se debe considerar la hidrdlisis consecutiva del
acido cianhidrico en mondxido de carbono y amoniaco:

HCN + H,0 - NH3;+ CO (Ecuacion 6)

Dado que los productos de esta ecuacién quimica se favorecen termodinamicamente,
el gas de reaccién debe apagarse inmediatamente después de la sintesis catalitica en la
produccidn industrial de HCN.

La (Ecuacién 1), sugiere una composicion estequiométrica de 1: 1: 1,5, pero en la
practica las condiciones de reaccién suelen ser diferentes. Se han realizado muchos intentos de
investigacion sistematica de las condiciones operativas dptimas con respecto al rendimiento de
HCN. Sin embargo, a menudo, los resultados no pueden compararse directamente ni
interpretarse sin ambigliedades. Las principales tendencias se pueden resumir de la siguiente
manera:

e Los rendimientos mas altos de HCN en relacidon con el amoniaco se observan para
proporciones N / Cinferiores a 1. En este rango, el rendimiento maximo se correlaciona
con temperaturas de gasa relativamente bajas. Sin embargo, la concentracién de HCN
en el gas de reaccion disminuye a medida que desciende la relacion N / C.

e Como erade esperar, un exceso de amoniaco reduce los rendimientos de HCN y también
dafa el catalizador de gasa como resultado de temperaturas de gasa excesivamente
altas.

e La relacion oxigeno/gas combustible se establece generalmente para que sea
subestequiomeétrica con respecto a la (Ecuacion 1); esto restringe la combustidon de NH3
y CH4 y asegura temperaturas de gasa sostenibles.

Sobre la base de tales hallazgos, el rendimiento puede optimizarse mediante modelos
matemadticos de las complejas interrelaciones involucradas. Los reactores industriales con aire
como fuente de oxigeno funcionan con una composicidn de alimentaciéon de 10 a 13% de
amoniaco, 12 a 13% de metano y 14 a 17% de oxigeno. Los rendimientos de acido cianhidrico
en relacion con el amoniaco oscilan entonces entre el 60 y el 70%. Se pueden obtener
rendimientos de aproximadamente 60% con respecto al metano. (J. M. Pirie, 2021).

5.3.2 Produccion de acido cianhidrico liquido

El proceso de Andrussow para la produccion de acido cianhidrico liquido generalmente
se divide en los pasos del proceso que se muestran en la Figura 5.3-1. En los pasos de purificacion
gue siguen a la sintesis de HCN, el proceso BMA es casi idéntico.
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Figura 5.3-1: Descripcidn por etapas del proceso Andrussow.

REGION 1 (Acondicionamiento de Materias Primas): Aqui, el amoniaco, que
generalmente estd presente en forma liquida, se vaporiza. Dependiendo de la calidad
del gas natural, puede ser necesaria la purificacién por destilacién para la separaciéon de
hidrocarburos superiores. Los reactivos gaseosos se mezclan con aire, se precalientany
se alimentan al reactor. El proceso catalitico se controla mediante la proporcién de

mezcla.

REGION 2 (Reactor): El reactor es el componente central de una planta de produccién
de HCN. La formacion de dacido cianhidrico suele producirse en varias gasas de
catalizador superpuestas. Estos se colocan sobre un soporte inerte sobre toda la seccidn
transversal del reactor. Las gasas cataliticas alcanzan temperaturas entre 1000 y 1100-C.
El tiempo de residencia del gas de reaccién caliente en la region de las gasas cataliticas
es inferior a 1 ms. Inmediatamente después de la zona de reaccién, se produce un
enfriamiento extremadamente rdpido del gas de reaccién mediante intercambiadores
de calor tubulares, con generacion de vapor.

REGION 3 (Lavado de amoniaco): El gas de reaccién se lava con &cido sulfurico diluido
para eliminar el amoniaco residual en forma de solucién de sulfato de amonio. Después
de la recuperacién del HCN disuelto en una columna de separacién, puede procesarse
adicionalmente en una etapa de cristalizacidn para dar sulfato de amonio sélido como
subproducto. Debido al calor de neutralizacién, el lavado con amoniaco debe enfriarse
para evitar la hidrélisis del acido cianhidrico por acido sulfurico a temperaturas mas
altas.

REGION 4 (Absorcién): La corriente de gas libre de amoniaco resultante se alimenta a la
columna de absorcidn, donde el acido cianhidrico gaseoso se absorbe en agua fria hasta
una concentracion de 2 a 3%. La solucion se estabiliza con acido para evitar la
polimerizacidn del acido cianhidrico. El acido fosférico, el 4cido formico, el acido acético,
el acido sulfurico y, en la fase gaseosa, incluso el SO2, han demostrado ser
especialmente adecuados para este fin. El gas que sale del absorbedor se conoce como
"gas pobre" debido a su composicién de gases inflamables (H2, CO, CH4). Suele tratarse
con un oxidante térmico.

REGION 5 (Destilacién): La separacién de la mezcla de &cido cianhidrico / agua se
produce en una columna de rectificacidn. En la mayoria de los casos, el 4cido cianhidrico
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puro que se acumula en la parte superior de la columna se procesa directamente debido
a su alta toxicidad, alta presidon de vapor y tendencia a una fuerte polimerizacion
exotérmica. Por la misma razén, también debe tenerse cuidado de estabilizar el acido
cianhidrico dentro de la columna de destilacion. El agua del sumidero de la columna se
recicla a la columna de absorcién después de enfriarse. A diferencia del proceso BMA,
el gas de reacciéon también contiene agua como producto de combustion; Por lo tanto,
por razones de equilibrio, se debe descargar agua del sistema. Debido a la limitada
biodegradabilidad de las aguas residuales, con frecuencia se utilizan procesos cataliticos
para su decianacion. El principio basico del proceso de Andrussow se ha desarrollado en
una serie de variantes dependiendo de las limitaciones en los sitios de produccidn
particulares. De ese modo, el aumento de capacidad supera la desventaja de un
rendimiento limitado y una concentracién limitada de HCN dentro del gas de reaccion.

A. Variante de presion.

Una comparacién del rendimiento de HCN para el aumento de presién y la presion
normal revela datos contradictorios. Sin embargo, el rendimiento ligeramente aumentado que
se obtiene a veces bajo presidn no se debe a un efecto catalitico. La expansién de volumen
diferente de las vias de reaccion competidoras individuales parece causar este efecto. Ademas,
la presion absoluta también influye en cualquier reaccidn homogénea en fase gaseosa no
catalizada que pueda producirse. Dentro de la unidad de absorcién de HCN, la concentracién de
HCN en la solucidn acuosa se puede incrementar significativamente aumentando la presién. Esto
significa que el tamafno de los recipientes en la seccién de absorcién y destilacién se puede
reducir reduciendo la corriente de circulacién de agua. Téngase en cuenta que los costos de
inversion para la variante de alta presion son algo mas altos que para las plantas que operan por
debajo o a presidn atmosférica.

B. Variante de oxigeno.

Otra posibilidad para aumentar la productividad de una planta de Andrussow radica en
el uso de aire enriquecido con oxigeno. La reduccién de la carga total de gas a través del reactor
y la unidad de absorcién conduce a un aumento general de los rendimientos espacio-
temporales. El equipo para operar con oxigeno es incluso mas costoso que para operar con aire,
debido principalmente a la necesidad de un suministro de aire enriquecido con oxigeno u
oxigeno puro.

C. Reciclaje de amoniaco.

El sulfato de amonio, que es un subproducto de la tecnologia convencional de
Andrussow, debe cristalizarse, almacenarse y comercializarse con cierto costo. Por esta razon,
se han desarrollado varios enfoques alternativos para la separacién del amoniaco. La absorcion
de amoniaco en una soluciéon de fosfato monoamanico se ha establecido a escala de produccion.
El equilibrio de fosfato se puede cambiar térmicamente, y esto permite la recuperacion de
amoniaco que luego se recicla al reactor de Andrussow.

D. Reactor y catalizador.

El catalizador dentro de la seccién del reactor de la planta de Andrussow es de crucial
importancia. Para permitir las altas velocidades de transferencia de masa necesarias y los
tiempos de contacto cortos, se utiliza un reactor de flujo tubular con una zona de catalizador
definida que consta de varias gasas de catalizador. También se han investigado formas de
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catalizador distintas de las gasas en la sintesis de Andrussow. Los catalizadores soportados
impregnados de platino en forma de lechos fijos a base de berilo, alimina, carburo de silicio y
caolin no aumentaron el rendimiento ni pudieron utilizarse a escala industrial. Incluso el uso de
ceramicos y monolitos metdlicos dopados con metales preciosos con hidrodindmica turbulenta
no dio como resultado un aumento deseado en el rendimiento al reducir las limitaciones de
transferencia de masa. Las investigaciones en reactores microestructurados, en los que es
posible extender la operacidn al rango de explosiéon, dieron como resultado solo rendimientos
de HCN muy bajos. Las gasas de catalizador en el interior de un reactor de Andrussow se colocan
sobre un soporte cerdmico cataliticamente inerte y térmicamente estable. El diseio del reactor
asegura que la zona de reaccion caliente se mantenga adiabatica e isotérmica sobre la seccidn
transversal de la gasa del catalizador. El flujo de gas turbulento ocurre dentro de la zona de
reacciéon, dando lugar a altas tasas de transferencia de calor y masa, dependiendo de la
geometria de la gasa. Estos pasos de transferencia se pueden investigar con la ayuda de
simulaciones de dinamica de fluidos computacional (CFD) de transferencia de calor y masa en
mallas de alambre rodeadas de gas que fluye. Estas herramientas permiten adaptar el disefio de
la gasa a las limitaciones de una instalacién de produccién. Es necesario optimizar la cantidad
de catalizador con respecto a la vida util del catalizador, la productividad y el rendimiento a corto
plazo. Las capas de gasa se pueden fabricar para proporcionar la densidad de catalizador
requerida; de hecho, las estructuras tejidas utilizadas anteriormente ahora han sido
reemplazadas en gran medida por estructuras de punto o ganchillo. Un factor importante que
influye en el proceso es el hecho de que la actividad catalitica de las gasas no es constante
durante su vida util. Una nueva estructura de gasa requiere un periodo de activacién de varios
dias para alcanzar su plena actividad. Las investigaciones con microscopia electrénica han
demostrado que se produce una reestructuracion de los cristales de platino-rodio dentro del
alambre, y esto, a su vez, aumenta la rugosidad y el rea superficial cataliticamente activa como
puede verse en la Figura 5.3-2.

Figura 5.3-2: Gasa de catalizador utilizada en la sintesis de HCN de Andrussow.
Fuente: Micrografia electrdnica cortesia de Umicore AG & Co. KG, Hanau

Se sabe que ocurre un proceso en la oxidacién del amoniaco en el que, en atmdsferas
fuertemente oxidantes, se producen mayores pérdidas de platino a través de la fase gaseosa. En
la atmodsfera reductora habitual de la sintesis de HCN, estas pérdidas son mucho menos
significativas y, por tanto, es muy improbable que la reestructuraciéon sea causada por la
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vaporizacién y condensacion de especies de dxido de Pt. Parece mucho mas probable que los
efectos de difusiéon desde la superficie al grueso del material jueguen un papel decisivo.
Particularmente al comienzo de la sintesis de HCN con un catalizador nuevo, la formacién
caracteristica de las caras cristalinas ocurre con la eliminacion de los limites de los granos. La
composicion quimica de la superficie apenas se altera durante la formacion del catalizador.
Después del tiempo inicial en funcionamiento, los cambios morfolégicos que se producen vy el
consiguiente cambio en la superficie del catalizador solo pueden controlarse con gran dificultad.

Las velocidades espaciales, el procedimiento de activacion, la temperatura, la relacién
de los componentes de alimentacion y la presencia de venenos del catalizador, como los
hidrocarburos superiores y los compuestos de azufre, tienen una influencia directa en la vida
atil del catalizador. El componente principal del catalizador de gasa es el platino, aunque se
puede afiadir una proporcion de rodio (aproximadamente un 10%) para aumentar la durabilidad
a largo plazo. También es posible la adicidn de iridio en lugar de rodio. Adicionalmente se puede
lograr una pequefia mejora en la actividad y el rendimiento de HCN mediante la adicién de
alumina, que provoca la formacion de Ptx-Aly en la superficie de los catalizadores de gasa. Estos
compuestos intermetdlicos pueden ser un ejemplo del efecto de interaccidon fuerte metal-
soporte (SMSI).

5.3.3 Produccion de cianuro de sodio

Para la produccién de cianuro de sodio, el proceso es practicamente idéntico hasta la
etapa 3 (lavado de amoniaco) del proceso Andrussow como se vio en la Figura 5.3-1. La corriente
libre de amoniaco y rica en HCN ingresa al absolvedor caustico donde se forma el NaCN. Las
etapas posteriores al lavado de amoniaco pueden observarse en la Figura 5.3-3 y se describen a
continuacioén:

e Absorcion y reaccion del HCN en una solucién de NaOH

La corriente F17 se alimenta al absorbedor/reactor (C-202) que funciona a presion
levemente superior a la atmosférica y 65°C. Mantener la temperatura baja reduce la tendencia
del HCN a polimerizar, lo que puede resultar en una pérdida de rendimiento, asi como en la
contaminacion del producto. La corriente F22, compuesta por un 50% en peso de hidréxido de
sodio acuoso, es mezclada con la corriente de reciclo F27. Se alimenta al equipo un exceso de
NaOH respecto de la estequiometria de la reaccién para evitar la polimerizacién localizada de
HCN teniendo en cuenta, ademas la formacién de subproductos no deseados como el carbonato
de sodio y el bicarbonato de sodio (trazas). La solucién caustica fluye en contracorriente a la
corriente de vapor. Aqui se produce una reaccion de neutralizaciéon entre el cianuro de
hidrégeno y el hidréoxido de sodio, formando cianuro de sodio acuoso y agua. La reaccion es
rapida y avanza hasta casi al 100% de conversién dentro de la columna. La corriente F25 que
sale de la columna de absorcidn compuesta por H,, CHs, O, N,, CO, H,0 se envian a antorcha.
Una gran parte de la corriente F26 (compuesta por 43% en peso de cianuro de sodio acuoso,
1,5% en NaOH, 55% en agua y trazas de Na,COs) que es el efluente liquido que sale del equipo,
es recirculada a la unidad previamente mezclada con la corriente F22.

e Evaporacion por aspersion.

La corriente F28 de composicion idéntica a la corriente F26, ingresa al equipo de secado
por aspersién (DR-301). En esta unidad, la soluciéon casi saturada en NaCN,¢ entra en contacto
con una corriente de gases de combustion a 250°C que evaporan el agua de la solucién hasta
llevar el producto a su contenido de humedad final. Los gases de combustion cargados de
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humedad pasan a través de un ciclén para asi retener cualquier particula sélida que pueda haber
sido arrastrada en el secado.

e Enfriamiento

La corriente F31 compuesta casi en su totalidad por NaCN) debe ser enfriada hasta los
35°C antes de pasar a la unidad de briquetado. Para esta operacién se utiliza el enfriador rotativo
EN-301 que utiliza aire ambiente a 25°C impulsado por el compresor K-301. La pérdida de
humedad del producto por enfriamiento es minima.

-

K

Figura 5.3-3: Diagrama de flujo- Produccién de NaCN.
Fuente: Elaboracién propia (Chemcad).
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CAPITULO 6

CAPACIDAD
PRODUCTIVA DE LA
PLANTA
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6.1 Introduccion

A partir del estudio de mercado se pudo llegar a la conclusidn de que existe un mercado
propicio y atractivo para este proyecto, y se hizo la proyeccién a futuro de este. Esto sirve de
referencia para la determinacion del tamano del proyecto ya que generalmente se toma la
dimension del mercado como variable mas importante. Cabe destacar las consideraciones
llevadas a cabo para la realizacién de este. Debido a que el tamafio no debe responder a una
situacion de corto plazo, sino que debe adecuarse a las expectativas del crecimiento de la
demanda, antes de continuar con el andlisis de las posibilidades de cubrir el consumo, se
establece el nicho de mercado que va a ocupar la planta productora de cianuro de sodio. Se
dictamino sentando en la base del capitulo de localizacién de la planta, que el nicho de mercado
a satisfacer o intentar suplir con las necesidades, es el sector minero, particularmente la
actividad aurifera de las provincias de Santa Cruz, San Juan y en menor medida la provincia de
Catamarca. A continuacién, se analiza la posibilidad de cubrir el consumo del mercado de interés
proyectando a futuro.

6.2 Proyeccion de la produccion optima

Ahora bien, se considera la proyeccién de la produccion de cianuro sédico, como una
situacidn dindmica en el tiempo. Como se puede observar en los analisis anteriores del capitulo
de estudio de mercado, la demanda crece afio tras afio, y por lo tanto la produccién debera
hacerlo al mismo ritmo. Al presentarse tal comportamiento de crecimiento no existe un tamafio
Optimo de planta, sino una estrategia optima de ampliacién que puede definirse con
anticipacion.

El método aproximado que se expone a continuacidon permite tener una primera idea
del tamafio dptimo aconsejable y lo es mucho mejor en la medida en que sea mayor la certeza
en la estimacién de los parametros que lo determinan. Debe considerarse como un elemento

mas de ayuda para la toma de la decisién final en cuanto al tamafo del proyecto. Para poder
aplicarlo se deben conocer o estimar previamente los siguientes parametros:

e Do: magnitud de la demanda actual que satisface el proyecto.

e r: tasa de crecimiento de la demanda que satisface el proyecto.
o N: vida atil de la maquinaria y equipos.

o a: factor de escala.

En aquellos mercados en los que el consumo del producto presenta una tendencia
creciente, como en el caso de este proyecto, se comienza por estimar el periodo dptimo “n”, al
qgue corresponde el tamafo éptimo del proyecto. Para esto se emplea la ecuacién que se
presenta a continuacion (Chain, 1995):

R_ln =1—2x (177“) * (g)(zv—n) Ecuacién 5.1
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El desarrollo porcentual de la demanda, R, es una funcidn de la tasa de crecimiento
estimada del mercado, r, que se puede expresar de la siguiente manera (Chain, 1995).

R=1+r Ecuacion 5.2

Para estimar el valor de “r”, se emplearon los datos obtenidos anteriormente en el
estudio de mercado, correspondiente a la proyeccion demanda a satisfacer de cianuro sédico,

que se considera como la base para el calculo de la capacidad de la planta.

Se calcula la demanda anual de este producto y la tasa de crecimiento anual promedio,
la cual resulté 0,035 (3,5%). Por lo tanto, “R” toma un valor igual a 1,035.

El exponente de escala, a, tiene un valor de 0.65 de acuerdo a la lista de factores
calculados para las industrias quimicas, de alimentos, farmacos, petroquimicas vy
automouvilisticas, publicada por las Naciones Unidas en el Boletin N220 “Industrializacion y
Productividad”

Por ultimo, la vida util de los equipos, “N”, se estima en diez afios por convencidn, que
por otra parte coincide con los afios que se supone que dura el presente proyecto.

A partir de estos valores y de la ecuacién 5.1, se obtuvo, a través de un método de
“_n

aproximaciones sucesivas, un valor de periodo 6ptimo, “n”, correspondiente a 9.4 afios
aproximadamente.

Una vez calculado “n déptimo”, segln el método propuesto, se lo incorpora en la
ecuacion 5.3 para determinar Dy, tamafio dptimo del proyecto (Chain, 1995, pdg. 175).

D, =Dy(1+7r)™  Ecuacién5.3

En este caso Do corresponde al valor actual de la demanda de cianuro sédico, 9340
toneladas/afio.

Esto sefiala que el tamafio éptimo en funcidén de las expectativas de crecimiento del
mercado debe programarse para satisfacer una demanda de 12905.8 toneladas de cianuro
sédico. Adoptando una capacidad de planta de 13000 toneladas anuales.

La capacidad real que se debe adoptar es menor, dado que se pretende abastecer
solamente el sector minero que requiere este producto, el cual consume el 70% de las
importaciones de cianuro de sodio. Por lo tanto, se debe adoptar una capacidad de planta de
9100 toneladas anuales.

6.3 Estimacion de la materia prima disponible

El abastecimiento suficiente en cantidad y calidad de materia prima es un aspecto vital
que condiciona el tamano de un proyecto.
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Para la produccion de cianuro sédico, se debe sintetizar previamente el dcido cianhidrico
y para la sintesis del acido cianhidrico, se debe asegurar el suministro de metano y amoniaco.
Adicionalmente se debe asegurar el suministro de NaOH y H,SO,; al 86% para las etapas
posteriores del proceso.

El proceso Andrusow (alternativa elegida para este proyecto), aproximadamente tiene
los siguientes consumos de materias primas:

0,875 kg NaOH 0,551 kg H,S0, (al 100%) 0,568 kg NH; 0,535 kg CH,
kg NaCN kg NaCN " kgNaCN ' kg NaCN

Entonces, si se desea adoptar una capacidad de planta de 9100 toneladas anuales de
cianuro de sodio, se puede estimar que se requieren en torno a 7970 toneladas anuales de
NaOH, 5200 toneladas anuales de NHs;, 5830 toneladas anuales de H,SO, al 86% y 4870
toneladas anuales de CHa.

Como la planta de amoniaco tiene asegurado su suministro de gas natural y se pretende
instalar la planta de produccidn de cianuro de sodio en un terreno aledafo a ésta, la
disponibilidad de gas natural no es un problema, dado que la cantidad que requiere este
proyecto es muy pequefia en relacidn a cantidad que consume la planta para la sintesis del
amoniaco.

Conociendo los requerimientos de las materias primas necesarias para el proyecto, en
funcién de la disponibilidad de estos recursos analizados en el CAPITULO 3, se puede asegurar
el suministro de amoniaco y gas natural. En el caso del hidréxido de sodio lo que brinda cierta
seguridad en la disponibilidad es el hecho de que las plantas nacionales de este insumo han
operado como mdéximo a un 87% de la capacidad instalada total en el afio 2013. En el caso del
acido sulfurico, es mucho mas conveniente importarlo hasta tanto los precios internos no sean
competitivos respecto a los precios de importacion.

6.4 Conclusion

Se concluye con lo expuesto anteriormente, que se abarca el 70% de la demanda
insatisfecha de cianuro sodio dada la falta de competidores en el terreno nacional y la
disponibilidad de recursos para llevar a cabo el proyecto. Para que la rentabilidad no sea
afectada, el cido sulfurico se importara, por tal motivo es importante la cercania de la planta al
puerto.
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CAPITULO 7

BALANCE DE MASA Y
ENERGIA



7.1 Introduccion

En el presente capitulo se desarrollan los cdlculos correspondientes a los balances de
masa y energia de cada uno de los equipos involucrados en el proceso de produccién de cianuro
de sodio. Para el cdlculo de la masa de amoniaco, metano y demds materias primas que deben
tratarse por hora, es necesario definir los dias de actividad de la planta al afio que se fija en 340
dias, considerando 15 dias para paradas destinadas a mantenimiento y 10 dias de detenciones
imprevistas. Para 9.338 t/afio de cianuro de sodio y 340 dias definidos, a este valor, se lo divide,
a su vez, por las 24 h/dia en las que se produce, por tratarse de un proceso continuo. Estos
calculos arrojan un resultado de 1.145 kg/h de cianuro de sodio. El objetivo de este balance es
sentar las bases necesarias para la realizacion del disefio y adopciéon de equipos, logrando
obtener los caudales masicos de todas las corrientes del proceso. Teniendo en cuenta una
perdida global del proceso de 1% se producirdn 1.133 kg/h de cianuro de sodio que al afio se
traducen a 9.245 t/afio.

7.2 Balances de masa y energia

En este apartado se exponen los balances de masa y de energia correspondientes a cada
uno de los equipos involucrados en el proceso de produccidn en kg/h y kcal/h. A continuacion,
se presentan los equipos y la nomenclatura empleada en el cdlculo para definir las corrientes
masicas y sus componentes.

Para la realizacion de los balances de masa se tuvieron en cuenta una serie de
consideraciones:

e Se parte de la premisa que se opera en estado estacionario, no hay acumulaciéon en el
sistema.

e Cada etapa conlleva un rendimiento o eficiencia asignado, reportado en la bibliografia
o comparable con la misma etapa en procesos andlogos.

e Perdida global del proceso de 1%.

7.3 Diagrama de flujo
A continuacién, en la Figura 7.3-1, se presenta el diagrama de flujo del proceso completo
para la produccién de cianuro de sodio con un alto grado de pureza.

—
T-201 T}
— (G0N I—
- -
Fi3} [F21
F14]
-
-
gl
T—I“

Figura 7.3-1: Diagrama de flujo- Produccién de NaCN.
Fuente: Elaboracién propia con Chemcad.
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Seguidamente en la Tabla 7.3-1 se describen los equipos que se observan en el diagrama
de flujo de la Figura 7.3-1. El proceso se divide en tres zonas:

1. Zona 100: Sector de precalentamiento de la alimentacién.
2. Zona 200: Sector de reaccién y neutralizacién.
3. Zona 300: Sector de evaporacion, enfriado y briquetado del producto.

Tabla 7.3-1: Descripcion de equipos.

Codificacion | Tipo de equipo | Funcion

[Zona 100] Sector de precalentamiento de la alimentacion

E-101 Intercambiador de calor Calentar la corriente de NH3 antes de entrar al
reactor
E-102 Intercambiador de calor Calentar la corriente de CH4 antes de entrar al
reactor
K-101 Compresor Transportar el aire al E-103
E-103 Intercambiador de calor Calentar la corriente de aire antes de entrar al
reactor
ME-101 Tanqgue de mezcla de gases Mezclado de las corrientes de aire, NH3 y CH4
[Zona 200] Sector de sintesis y neutralizacion del HCN
R-201 Reactor catalitico Pt/Rh Sintesis de HCN y enfriamiento
E-201 Intercambiador de calor Enfriamiento de los gases de salida del reactor
T-201 Tanque de almacenamiento de H2S04 Almacenamiento del H2SO4
T-202 Tanque de almacenamiento de (NH4),SOa(ac) Almacenamiento de solucién.
Transporte del H2SO4 desde el tanque de
P-201 Bomba de fluido almacenamiento (T-201) al mezclador estatico
(ME-201)
ME-201 Mezclador estético Mezclar' las corrientes f14 y F19 antes de
ingresar a la unidad C-201
E-202 Intercambiador de calor Enfriamiento de la s'oluaor\’de (NH4)2S04 para
recirculacion
C-201 Columna de absorcidn/reaccién Neutralizacion del NH3 no convertido
D-201 Divisor de flujo Dividir la corriente para recirculacion
T-203 Tanque de almacenamiento de NaOH al 50% Almacenamiento de la solucion de NaOH
Transporte de la solucién NaOH desde el
P-202 Bomba de fluido tanque de almacenamiento (T-202) al
mezclador estatico (ME-202)
ME-202 Mezclador esttico Mezclar' las corrientes F22 y F27 antes de
ingresar a la unidad C-202
£-203 Intercambiador de calor Enfriamiento de |? soluc'|<l)n de NaCN para
recirculacion
C-202 Columna de absorcidn/reaccién Neutralizacion del HCN sintetizado
D-202 Divisor de flujo Dividir la corriente para recirculacion
[Zona 300] Sector de evaporacion y cristalizacion del producto
L Concentrar la solucién de NaCN hasta el
DR-301 Secador por aspersion contenido de humedad requerido.
E-DR301 Intercambiador de calor Pre.calentar la megcla aire metano ar]jces de
ingresar a la cdmara de combustion.
K-301 Soplador de aire Transportar el aire ambiente hacia el enfriador
EN-301.
EN-301 Enfriador Enfriar el pr.oducto para ser briquetado y
posteriormente empaquetado.
B-301 Briquetadora Formar briquetas de 1,8*1,8*1 pulgadas

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.1 [Zona 100] - Precalentamiento de la alimentacion
7.3.1.1 Intercambiador de calor (E-101)

La corriente F1 proveniente de la planta amoniaco se alimenta al proceso para ser
precalentada desde los 25 °C a los 205 °C antes de ingresar al mezclador de gases. Para el
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calentamiento se utilizara vapor condensante de alta presién proveniente del enfriamiento del
reactor catalitico.

Figura 7.3-2: Diagrama de flujo- Intercambiador de calor (E-101).

Tabla 7.3-2: Balance de energia intercambiador E-101.

Fuente: ChemCAD.

(kcal/h)

Equipo: E-101
Descripcion del equipo: Intercambiador de calor E-101

. Tipo de Fraccion | Caudal | Total N Cp Presion
Corriente corriente Componente masica (kg/h) | (kg/h) o (kcal/kg°C) | (bar)

F1 Entrada NH3 1 649,00 | 649,00 25 0,548 9,8

A Entrada H,O 1 149,40 | 149,40 250 0,47 39,76

F2 Salida NH3 1 649,00 | 649,00 205 0,60 9,6

B Salida H,O 1 149,40 | 149,40 | 249,5 1,161 39.71

Calor intercambiado 61177

7.3.1.2

Fuente: Elaboracién propia.

Valvula reductora de presion (CV-101)

Como los gases para la sintesis del HCN (amoniaco —metanoYy aire) previo a introducirse
al reactor deben mezclarse todos a la misma presion, se coloca una vélvula reductora de presién
en la corriente que sale del intercambiador de calor E-101.

Figura 7.3-3: Diagrama - vélvula CV-101.

Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-3: Balance de energia valvula CV-101.

Equipo: CV-101
Descripcion del equipo: Valvula reductora de presién CV-101
. Tipo de Fraccion | Caudal Total . Cp Presion
Corriente corriente Componente masica (kg/h) (kg/h) Tea (kcal/kg°C) | (bar)

F2 Entrada NH; 1 649 649 205 0,5993 9,6
F3 Salida NH; 1 649 649 183 0,5741 2

AHg3z gz 0

(kcal/h)

Fuente: ChemCAD.
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7.3.1.3  Valvula reductora de presion (CV-102)

El gas natural a alta presidn proveniente de la red de gasoductos que abastece a la planta
de amoniaco es introducido al proceso a temperatura ambiente (25°C) y una presion de 15 bar.
Antes de ingresar al intercambiador de calor E-102, se debe reducir la presidn de esta corriente
para que a posterior pueda efectuarse la mezcla con las corrientes de amoniaco y aire que
alimentan al proceso.

(cv-102)

Figura 7.3-4: Diagrama - valvula V-102.
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-4: Balance de energia valvula CV-102.

Equipo: CV-102
Descripcion del equipo: Valvula reductora de presion CV-102
. Tipo de Fraccion | Caudal Total N Cp Presion
Corriente corriente Componente masica (kg/h) (kg/h) o (kcal/kg°C) | (bar)

F4 Entrada CHa 1 611,25 | 611,25 25 0,528 15
F5 Salida CHa 1 611,25 | 611,25 19 0,5279 2,1

AHgspq 0

(kcal/h)

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.1.4  Intercambiador de calor (E-102)

La corriente de metano (F5) ya con la presidn reducida, ingresa al intercambiador de
calor E-102 para ser precalentada desde los 19°C a los 200°C antes de ingresar al mezclador de
gases. Para el calentamiento se utilizard vapor condensante de alta presidon proveniente del
enfriamiento del reactor catalitico.

Figura 7.3-5: Diagrama de flujo- Intercambiador de calor (E-102).
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-5: Balance de energia intercambiador de calor E-102.

Equipo: E-102
Descripcion del equipo: Intercambiador de calor E-102

. Tipo de Fracciéon | Caudal | Total N C Presion
Corriente corﬁ'iente Componente masica (kg/h) | (ke/h) Tea (kcal/ig"C) (bar)

F5 Entrada CHa 1 611,25 | 611,25 19 0,5279 2,1

C Entrada H,O0 1 160,43 | 160,43 250 0,9738 39,76

F6 Salida CHa4 1 611,25 | 611,25 200 0,6696 2

D Salida H,0 1 160,43 | 160,43 | 249,5 1,161 39.71
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Calor intercambiado

(keal/h) 65694

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.1.5  Compresor de aire K-101

El oxigeno necesario para poder llevar a cabo la sintesis del HCN es obtenido del aire
atmosférico e introducido al proceso por medio de un soplador, elevando la presion de éste a
2.1 bar. En una etapa posterior debe ser precalentado antes de ingresar al mezclador de gases.

Figura 7.3-6: Soplante K-101.
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-6: Balance de energia soplante K-101.

Equipo: K-101
Descripcion del equipo: Soplante de aire K-101
Corriente czig?e:fe Componente F;?;sciifan ?I?;/dha)l (T(Zjahl) o (kcalc/ig°c) Pzgzirc’;n
) 0,2306 1585
F7 Entrada Nz 0,7694 5288 6873 25 0,2425 1
F8 Salida lc\l)z g:izgi ;i:z 6873 103 0,2415 2.1
A(Ii;?;l:; 128227

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.1.6  Intercambiador de calor (E-103)

La corriente de aire (F8) se alimenta al proceso para ser precalentada desde los 103°C
hasta los 200 °C antes de ingresar al mezclador de gases. Para el calentamiento se utilizara vapor
condensante de alta presion proveniente del enfriamiento del reactor catalitico.

Figura 7.3-7: Intercambiador de calor E-103.
Fuente: ChemCAD.
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Tabla 7.3-7: Balance de energia intercambiador de calor E-103.

Equipo: E-103

Descripcion del equipo: Intercambiador de calor E-103

Corriente Tipo de Combonente Fraccién Caudal Total T¢0) Cp Presion
corriente P mdsica (kg/h) (kg/h) (kcal/kg°C) (bar)
0; 0,2306 1585
F8 Entrad 6873 103 0,2415 2.1
ntrada N, 0,7694 | 5288
E Entrada H,O 1 401,3 401,3 250 0,9738 39,76
. 0, 0,2306 1585
F [ 7 204 24 2
9 Salida N, 0,7694 5288 6873 0 0,243
F Salida H,0 1 401,3 401,3 249,5 1,161 39.71
Calor intercambiado
(keal/h) 164317
Fuente: Elaboracién propia.
7.3.1.7  Mezclador de gases (ME-101)

El amoniaco, metano y el aire de las corrientes F3, F6 y F9 estando ya a una temperatura
de 200°C deben ser mezclados antes de ingresar al reactor catalitico para la sintesis del HCN. El
mezclador de gases utiliza la misma turbulencia de los gases en la cdmara de mezcla para poder

efectuar dicha operacion.

Tabla 7.3-8: Ecuaciones balance general y parcial de componentes ME-101.

Figura 7.3-8: Mezclador de gases ME-101.
Fuente: ChemCAD.

Balance general F3 +F6+F9=F10

Balance parcial NH3 F3*Xnh3.r.3 = F10*Xnn3 F10

Balance parcial CH4 FG*XCH4_F5 = FlO*XCH4‘F10

Balance parcial 02 F9*X02_F9 = FlO*on‘Flo

Balance parcial N2 F9*XN2‘F9 = FlO*XNz‘Flo

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-9: Balance de masa mezclador ME-101.

Equipo: ME-101
Descripcion del equipo: Mezclador de gases
Corriente Tip(.) de Componente | Fraccién masica Caudal Total
corriente (kg/h) (kg/h)
F3 Entrada NH3 1 649 649
F6 Entrada CHa 1 611,25 611,25
F9 Entrada ] 0,2306 1585 6873
N, 0,7694 5288
F10 Salida NH3 0,08 649 8133,25
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CHa 0,07534 611,25
0, 0,19536 1585
N, 0,65177 5288

Fuente: Elaboracidn propia.

Tabla 7.3-10: Balance de energia mezclador ME-101.

Equipo: ME-101
Descripcion del equipo: Mezclador de gases
. Tipo de Fraccion Caudal Total Cp Presion
. T(°
Corriente | rriente | COTPONENte | ca | (ke/h) | (ke/h) | L9 | (keal/kgo) | (ban)
F3 Entrada NH3 1 649 649 183 0,5741 2
F6 Entrada CH4 1 611,25 611,25 200 0,671 2
0; 0,2306 1585
F9 Entrad 6873 204 0,243 2
ntraca N, 0,7694 | 5288
NH3 0,08 649
. CHa 0,07534 611,25
F10 Salid 8133,25 200 0,3051 2
alda 0 0,19536 | 1585
N, 0,65177 5288
AHg10-F9 6 F3 0
(kcal/h)

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.2 [Zona 200] - Reaccion y neutralizacion del HCN
7.3.2.1  Reactor catalitico Rh/Pt (R-201)

En esta etapa, la corriente de metano, amoniaco y aire ingresan al reactor a 200 °C para
poderse llevar a cabo la sintesis del HCN.

F10

[F11

Figura 7.3-9: Reactor catalitico Rh/Pt R-201.
Fuente: ChemCAD.

Los cdlculos de la composicion de la corriente de salida del reactor se detallan en el
proximo capitulo empleando el programa Mathcad teniendo en cuenta todas las reacciones que
tienen lugar en el reactor. La reaccion de principal de interés del proceso Andrussow es:

CH, + NH; +1.50, » HCN +3H,0 AH = —483 KJ/mol
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Tabla 7.3-11: Balance de masa reactor catalitico R-201.

Equipo: R-201
Descripcidn del equipo: Reactor catalitico Rh/Pt
. Tipo de Fraccion Total
Corriente corF;iente Componente mésica Caudal (kg/h) (ke/h)
NH3 0,08 649
F10 Entrada CHa 0,07534 611,25 8133,25
0, 0,19536 1585
N2 0,65177 5288
NHs 0,02708911 218,4804
CH,4 0,01232397 99,3958
0, 0,00187898 15,1544
N, 0,6509615 5318,177
F11 Salida co 0,03046046 245,671 8133,25
CO, 0,0000395 0,3185
H, 0,00020785 1,6763
H,0 0,1995409 1609,34
HCN 0,07749764 625,037
G Entrada H,0 1 8615,88 8615,88
H Salida H,0 1 8615,88 8615,88

Fuente: Elaboracién Propia.

Tabla 7.3-12: Balance de energia Reactor catalitico R-201.

Equipo: R-201
Descripcion del equipo: Reactor catalitico Rh/Pt
. Tipo de Fraccion Caudal Total N Cp Presion
Corriente corriente Componente masica (kg/h) (kg/h) T(a (Kcal/kg°C) (bar)
NH; 0,08 649
CHa 0,07534 611,25
F10 Entrada 0 0,19536 1585 8133,25 200 0,3051 2
\P3 0,65177 5288
NHs 0,02708911 | 218,4804
CHa4 0,01232397 | 99,3958
0; 0,00187898 | 15,1544
N2 0,6509615 | 5318,177
F11 Salida co 0,03046046 | 245,671 8133,25 300 0,2879 1,9
CO; 0,0000395 0,3185
H, 0,00020785 1,6763
H,0 0,1995409 1609,34
HCN 0,07749764 | 625,037
G Entrada H,0 1 8615,88 8615,88 250 0,9738 39,76
H Salida H,0 1 8615,88 8615,88 249,5 1,161 39.71
Energia extraida del reactor
Calor de reaccién (kcal/h) Calor extraido del reactor (kcal/h)
3797900 3519608

Fuente: Elaboracién Propia.

7.3.2.2  Intercambiador de calor (E-201)

En el intercambiador de calor E-201 se enfria la corriente de salida del reactor desde la
temperatura de 300 °C hasta los 80 °C para luego ingresar a la columna de absorcién. Se emplea
como fluido refrigerante agua a 30°C.
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Figura 7.3-10: Intercambiador de calor E-201.

Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-13: Balance de energia intercambiador de calor E-201.

Equipo: E-201

Descripcion del equipo: Intercambiador de calor E-201

(kcal/h)

Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total T0) Cp Presion
corriente masica (kg/h) (kg/h) (kcal/kg°C) | (bar)
NH; 0,02708911 | 218,4804
CHa 0,01232397 99,3958
0, 0,00187898 15,1544
N> 0,6509615 5318,177
F11 Salida (e(0] 0,03046046 245,671 8133,25 300 0,2879 1,9
CO, 0,0000395 0,3185
H, 0,00020785 1,6763
H,0 0,1995409 1609,34
HCN 0,07749764 625,037
| Entrada Agua 1 49698 49698 30 1 1.1
NHs 0,02708911 | 218,4804
CHa 0,01232397 99,3958
0; 0,00187898 15,1544
\P3 0,6509615 5318,177
F12 Salida Cco 0,03046046 245,671 8133,25 80 0,313 1,8
CO; 0,0000395 0,3185
H, 0,00020785 1,6763
H,0 0,1995409 1609,34
HCN 0,07749764 625,037
J Entrada Agua 1 49698 49698 45 0,998 1
Calor intercambiado 747077

7.3.2.3

amoniaco.

Mezclador ME-201

Este equipo tiene la finalidad de mezclar y homogeneizar la corriente F14 de acido
sulfdrico al 86% con la corriente de reciclo F19 de sulfato de amonio, agua y acido sulfirico
dando como resultado la corriente F15 que ingresard posteriormente al absorbedor de

Fuente: Elaboracién propia.
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Figura 7.3-11: Mezclador estatico ME-201.

Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-14: Balance general y por componente ME-201.

Balance general F14 +F19 =F15

Balance parcial (NH;),SO4

F14*X(nHa)2504.F14 + F19*X(NH4)2504.F19 = F15*X(NHa)2504.F15

Balance parcial H,SO4

F14*Xu2504.F14 + F19*Xn2504.719 = F15* Xn2s04.r15

Balance parcial H,0

F14*Xu20.r14 + F19*Xh20 719 = F15*Xk20.F15

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-15: Balance de masa ME-201.

Equipo: ME-201
Descripcion del equipo: Mezclador de corriente liquida
Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total
corriente masica (kg/h) (kg/h)
F14 Entrada H,O 0,136986301 100 230
H2S04 0,863013699 630
H,O 0,576454071 | 13928,3
F19 Entrada (NH4),SO4 | 0,423096338 | 10348,5 24287
H2S04 0,000450809 | 11,03
H,O 0,563811177 | 14028,28
F15 Salida (NH4),SO4 | 0,025265393 | 10348,5 25017
H2S04 0,410922248 | 641,03

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-16: Balance de energia ME-201.

Equipo: ME-201

Descripcion del equipo: Mezclador de corriente liquida

Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total T 0) Presion
corriente masica (kg/h) (kg/h) (kcal/kg°C) (bar)
H,0 0,136986301 100
F14 Entrada H,50: 0,863013699 530 730 25 0,358 1,8
H,0 0,576454071 | 13928,3
F19 Entrada (NH4)2SO4 | 0,423096338 | 10348,5 24287 65 0,8576 1,8
H,S04 0,000450809 11,03
H,0 0,563811177 | 14028,28
F15 Salida (NH4)2SO4 | 0,025265393 | 10348,5 25017 64,1 0,8431 1,8
H,S04 0,410922248 | 641,03
AHpjz F14F19 0
(kcal/h)

Fuente: Elaboracién propia.
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7.3.2.4  Intercambiador de calor (E-202)

En el intercambiador de calor E-202 se enfria la corriente F15 desde los 64 °C hasta los
35 °C para luego ingresar a la columna de absorcion. Se emplea como fluido refrigerante agua a

30°C.

Tabla 7.3-17: Balance de energia intercambiador de calor E-202.

F16

Figura 7.3-12: Intercambiador de calor E-202.

Fuente: ChemCAD.

Equipo: E-202
Descripcion del equipo: Intercambiador de calor
. Tipo de Fraccion Caudal Total o C
Corriente coﬁ'iente Componente masica (kg/h) (kg/h) T(a (Kcal/?(g°c)
H,O 0,563811177 | 14028,28
F15 Entrada (NH4),SO4 | 0,025265393 | 10348,5 25017 64,12 0,8276
H,S04 0,410922248 641,03
H,0 0,563811177 | 14028,28
F16 Salida (NH4),SO4 | 0,025265393 | 10348,5 25017 35 0,838
H,S04 0,410922248 641,03
Entrada H,0 1 28547,46 | 28547,46 30 1
L Salida H,0 1 28547,46 | 28547,46 45 1
Calor intercambiado
(kcal/h) 419216

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.2.5 Reactor/absorbedor de NH3 (C-201)

En este equipo tiene lugar la reaccién quimica entre el amoniaco de la corriente F12 y el
acido sulfurico de la corriente F16 para producir sulfato de amonio en solucién. La reaccion,
responde a la siguiente ecuacion estequiométrica.

2NHs(g + H2S04ia0) > (NH4),S04g  AHr°=-275.6 kl/mol

Se trata de una reaccidn exotérmica cuyo calor desprendido se debe considerar para el
balance de energia. Las consideraciones para esta unidad son:

e Laalimentacién de acido sulfurico se introduce a la unidad minimamente en exceso.

e La temperatura de salida de las corrientes por cabezas y por colas es de 60 y 65 °C
respectivamente.

e Gran parte de la corriente F18 que sale por el fondo de la columna es recirculada luego
de ser mezclada con una alimentacion fresca de acido y posteriormente enfriada antes
de ingresar a la columna.
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F17

F12

F18

Figura 7.3-13: Absorbedor de amoniaco C-201.

Fuente:

ChemCAD.

Tabla 7.3-18: Balance de masa columna C-201.

Equipo: C-201
Descripcion del equipo: Absorbedor/reactor de amoniaco
Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total
corriente masica (kg/h) (kg/h)
NH3 0,026843152 | 218,480444
CHa 0,012175719 99,39
0, 0,001861374 15,15
N, 0,653385181 5318,17
F12 Entrada co 0,030261145 245.67 8133
CO, 3,93E-05 0,32
H, 0,000205964 1,6763
H,O 0,198239374 1609,34
HCN 0,076793995 625,037
H,O 0,563811177 14028,28
F16 Entrada (NH4)2S04 0,025265393 10348,5 25017
H,S04 0,410922248 641,03
NH3 0 Traza
CH4 0,014398942 99,39
0, 0,002201251 15,15
N, 0,772689958 5318,17
F17 Salida co 0,035786675 245.67 6881,73
CO, 4,65E-05 0,32
H, 0,000243572 1,6763
H,0 0,083816083 576,31
HCN 0,090816183 625,037
H,0 0,576453377 15073,9
F18 Salida H,S04 0,000450665 11,93 26285,53
(NH4)2S04 0,423095958 | 11199,689
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 7.3-19: Balance de energia columna C-201.
Equipo: C-201
Descripcion del equipo: Absorbedor/reactor de amoniaco
. Tipo de Fraccion Caudal Total N C Presion
Corriente corﬁ'iente Componente masica (kg/h) (kg/h) T(o (Kcal/?(g"c) (bar)
NH3 0,026843152 | 218,480444
F12 Entrada CH4 0,012175719 99,39 8133 80 0,313 1,8
0, 0,001861374 15,15
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N, 0,653385181 5318,17
CcO 0,030261145 245.67
CO, 3,93E-05 0,32
H, 0,000205964 1,6763
H,O 0,198239374 1609,34
HCN 0,076793995 625,037
H,O 0,563811177 14028,28
F16 Entrada (NH4)2S04 0,025265393 10348,5 25017 35 0,838 1,8
H,S04 0,410922248 641,03
NH; 0 Traza
CHa 0,014398942 99,39
0, 0,002201251 15,15
N> 0,772689958 5318,17
F17 Salida CcO 0,035786675 245.67 6881,73 60 0,2796 1,7
CO, 4,65E-05 0,32
H, 0,000243572 1,6763
H,O 0,083816083 576,31
HCN 0,090816183 625,037
H,O 0,576453377 15073,9
F18 Salida H,S04 0,000450665 11,93 26285,53 65 0,8528 1,7
(NH4)2S04 0,423095958 | 11199,689
Temperatura de operacion de la unidad (°C) Calor de reaccién (kcal/h)
65 427820
Fuente: Elaboracién propia.
7.3.2.6  Divider (D-201)

Gran parte de la corriente F18 que sale de la columna C-201 serd recirculada a la unidad
através de la corriente F19 y la corriente F20 abandona el sistema como una solucién de sulfato
de amonio al 42%.

Figura 7.3-14: Divider D-201.
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-20: Balance de lasa general y por componente D-201.

Balance general F18 =F19 + F20

Balance parcial (NH4)2S04

F18*X(nHa)2s04.F18 = F19*X(nHaj2s04.F19 + F20*X(NHa)2504.F20

Balance parcial H2SO4

F18*Xh2s04.F18 = F19*Xn2s04.r19 + F20*XH2s04.720

Balance parcial H,O

F18*Xh20.r18 = F19*Xh20.r19 + F20*XH20.r20

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-21: Balance de masa D-201.

Equipo: D-201
Descripcidon del equipo: Divisor de flujo
Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total
corriente masica (kg/h) (kg/h)
H,O0 0,5764533 15073,9
F18 Entrada H,S04 0,0004506 11,93 26285,53
(NH4)2S04 0,4230959 11199,689
. H,0 0,5764540 13928,3
F19 Salida (NH2),50, | 0,4230963 103485 | 2428783
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7.3.2.7

H,S04 0,0004508 11,03
H,0 0,5764525 1145,62
F20 Salida H,S04 0,0004508 0,907 1997,7
(NH,),504 0,4230927 851,176
Fuente: Elaboracién propia.
Mezclador (ME-202)

Este equipo tiene la finalidad de mezclar y homogeneizar la corriente F22 de hidréxido
de sodio al 50% con la corriente de reciclo F27 de cianuro de sodio, hidréxido sédico y agua
dando como resultado la corriente F23 que ingresara posteriormente al absorbedor de HCN
luego de ser enfriada.

( ME-202 )

Figura 7.3-15: Mezclador estatico (ME-202).
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-22: Balance de masa general y por componente (ME-202).

Balance general F22 +F27 =F23

Balance parcial NaOH

F22*XnaoH.F22 + F27*Xnaoh.F27 = F23*XnaoH.r23

Balance parcial H,0

F22*Xh20.5.22 + F27*Xn20.527 = F23*Xt20.r23

Balance parcial NaCN

F22*Xnacn.F22 + F27*Xnacn.F27 = F23*Xnacn.r23

Balance parcial Na,CO3

F22*Xna2c03.F22 + F27*X Na2c03..27 = F23*X Na2c03.F23

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-23: Balance de masa ME-202.

Equipo: ME-202
Descripcion del equipo: Mezclador de corriente liquida
Corriente Tipo de Componente Fraccién Caudal Total
corriente P madsica (kg/h) (kg/h)
NaOH 0,5 930
F22 Entrada 1860
H,O 0,5 930
NaOH 0,00498531 45
H,0 0,561715983 | 15137,95
F27 Entrada 26792,49
NaCN 0,433004202 | 11601,694
Na,COs 0,000294505 7,839
NaOH 0,037518253 975
F23 Salida H,0 0,555656449 | 16081,35
28665,89
NaCN 0,40591936 | 11601,694
Na,COs 0,000276086 7,839
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 7.3-24: Balance de energia ME-202.
Equipo: ME-202
Descripcion del equipo: Mezclador de corriente liquida
. Tipo de Fraccion Caudal Total o Cp
Corriente corriente Componente mdsica (kg/h) (kg/h) T(Q (Kcal/kg°C)
F22 Entrada NaOH 0,5 930 1860 25 1,374
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H,0 0,5 930
NaOH | 0,00498531 45
H,0 0,561715983 | 15137,95
F27 Entrada 26792,49| 60 1,43
NaCN | 0,433004202 | 11601,694
Na,CO; | 0,000294505| 7,839
NaOH | 0,037518253| 975
H,0 0,555656449 | 16081,35
F2 l 2 7 1
3 salida NaCN 0,40591936 | 11601604 | 2200>89| >78 395
Na,CO; | 0,000276086| 7,839
AHF23~>F27;22 0
(kcal/h)

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.2.8 Intercambiador de calor (E-203)

En el intercambiador de calor E-203 se enfria la corriente F23 desde los 57,8 °C hasta los
35 °C para luego ingresar a la columna de absorcidn. Se emplea como fluido refrigerante agua a
30°C.

Figura 7.3-16: Intercambiador de calor E-203.
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-25: Balance de energia intercambiador de calor E-203.

Equipo: E-203
Descripcion del equipo: Intercambiador de calor
. Tipo de Fraccion Caudal Total N Cp Presion
Corriente corriente Componente masica (kg/h) (kg/h) Ta (Kcal/kg°C) | (bar)
NaOH 0,037518253 975
H,0 0,555656449 | 16081,35
F23 Entrada NaCN 0,40591936 | 11601694 28665,89 | 57,8 1,441 1,67
Na,CO3 0,000276086 7,839
NaOH 0,037518253 975
. H,0 0,555656449 | 16081,35
F24 Salida NaCN 0,40591936 | 11601 694 28665,89 35 1,415 1,65
Na,COs 0,000276086 7,839
M Entrada H,0 1 30923,32 | 30923,32 30 1 1,1
N Salida H,0 1 30923,32 | 30923,32 45 1 0,75
Calor intercambiado
(keal/h) 463371

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.2.9  Columna de absorcion/reaccion de HCN (C-202)

La corriente F17 libre de amoniaco se alimenta a un absorbedor/reactor (C-202) que
funciona a una presién superior a la atmosférica y 60 ° C. Mantener la temperatura baja reduce
la tendencia del HCN a polimerizar, lo que puede resultar en una pérdida de rendimiento, asi
como en la contaminacion del producto final. La corriente F22, compuesta por un 50% en peso
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de hidréxido de sodio acuoso es mezclada con una corriente de reciclo F27 y posteriormente
enfriada antes de ingresar a la unidad. En la columna se trabaja con un leve exceso en NaOH que
los requisitos estequiométricos para evitar la polimerizacion de localizada de HCN vy
considerando la produccién de subproductos no deseados como el bicarbonato de sodio
(practicamente despreciable) y el carbonato de sodio. Esta ultima reaccion no se considera en

el balance energético por tener una influencia despreciable.

La solucién caustica fluye en contracorriente a la corriente de vapor. Aqui se produce
una reaccioén de neutralizacién entre el cianuro de hidrégeno y el hidréxido de sodio en solucién
acuosa, formando cianuro de sodio acuoso y agua. La reaccion es rapida y avanza practicamente
al 100% de conversidn. La reaccidn, responde a la siguiente ecuacidn estequiométrica.

HCN(g) + NaOH aq) = H20() + NaCN(aq)

F25

F26

AHr°=-73.7 kJ/mol

Figura 7.3-17: Columna de absorcion/reaccion C-202.
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-26: Balance de masa del absorbedor/reactor de HCN.

Equipo: C-202
Descripcion del equipo: Columna de absorcién/reaccién de HCN
Corriente czlrﬁ(i)e:fe Componente Fr:?écsc;:an Caudal (kg/h) | Total (kg/h)
NH3 0 Traza
CH,4 0,014398942 99,39
0, 0,002201251 15,15
N, 0,772689958 5318,17
F17 Entrada co 0,035786675 245.67 6881,74
CO, 4,65E-05 0,32
H2 0,000243572 1,6763
H,0 0,083816083 576,31
HCN 0,090816183 625,037
NaOH 0,037518253 975
H,0 0,555656449 16081,35
F24 Entrada 28665,89
NaCN 0,40591936 11601,694
Na,COs 0,000276086 7,839
H20 0,561714499 16616,847
26 Salida NaOH 0,004985038 49,4 29410
NaCN 0,433003945 12735,12
Na2CO3 0,000294478 8,605
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F25

Salida

NH3 0 Traza
CH4 0,016373399 99,3958
02 0,002503098 15,44
N2 0,878645188 5318,17
co 0,040693928 245,67

CO2 0 Traza
H2 0,00027691 1,676
H20 0,061508468 457,586

HCN 0 Traza

6137,267

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-27: Balance de energia del absorbedor/reactor de HCN.

Equipo: AR-202
Descripcidon del equipo: Absorbedor de amoniaco
Corriente cI)Irpr(i)e:fe Componente Frfgscifan fl?;/dhil Total (kg/h) | T(°C) (Kcalc/rlig" 0 P:EZ':;”
NH; 0 Traza
CH,4 0,01439 99,39
0, 0,00220 15,15
N> 0,7726 5318,17
F17 Entrada co 0,03578 245.67 6881,74 57,8 0,2765 1,65
CO, 4,65E-05 0,32
H, 0,000243 1,6763
H,0 0,08381 576,31
HCN 0,09081 | 625,037
NaOH 0,03751 975
H,0 0,55565 | 16081,35
F24 Entrada 28665,89 35 1,415 1,65
NaCN 0,4059 11601,69
Na,CO3 0,000276 7,839
H20 0,561714 | 16616,84
F26 Salida NaOH 0,00498> 194 29410 60 1,429 1,6
NaCN 0,43300 | 12735,12
Na2COo3 0,000294 8,605
NH3 0 Traza
CH4 0,016373 | 99,3958
02 0,002503 15,44
N2 0,878645 | 5318,17
F25 Salida co 0,040693 245,67 6137,267 55 0,2637 1,6
COo2 0 Traza
H2 0,000276 1,676
H20 0,06150 | 457,586
HCN 0 Traza
Temperatura de operacion de la unidad (°C) Calor de reaccién (kcal/h)
60 483507

7.32.10 Divider (D-202)

Gran parte de la corriente F26 que sale de la columna C-202 serd recirculada a la unidad
através de la corriente F27 y la corriente F28 abandona el sistema como una solucidn de NaCN s

al 43%.

Fuente: Elaboracién propia.
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F28

Figura 7.3-18: Divider D-202.

Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-28: Balance de masa general y por componente D-202.

Balance general: F26 = F27 + F28

Balance parcial NaOH

F26*XnaoH.F26 = F27*XnaoH.F27 + F28*XnaoH.r28

Balance parcial NaCN

F26*Xnacn.F26 = F27*Xnacn.r27 + F28*Xnacn.r2s

Balance parcial Na,CO3

F26*Xna2c03.F26 = F27*Xna2c03..27 + F28*XNa2c03.F28

Balance parcial H,0

F26*X120.526 = F27*Xn20.727 + F28*X120.528

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-29: Balance de masa D-202.

Equipo: D-202
Descripcion del equipo: Divisor de corriente liquida
Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total
corriente P masica (kg/h) (kg/h)
H.O 0,561714 16616,84
. NaOH 0,004985 49,4
F26 Salida 29410
NaCN 0,43300 12735,12
Na2CO3 0,000294 8,605
NaOH 0,00498 45
. H,0 0,56171 15137,949
F27 Salida 26792,49
NaCN 0,43300 11601,69
Na,COs 0,000294 7,839
NaOH 0,005081 4,397
. H,0 0,561723 1478,9
F28 Salida 2617,488
NaCN 0,433007 1133,426
Na,COs 0,000296 0,7658

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.3 [Zona 300] — Sector de evaporacion y cristalizacion del
producto

7.3.3.1 Intercambiador de calor (E-DR301)

Para aprovechar la gran cantidad de vapor de alta presién proveniente del enfriamiento
del reactor R-201, la mezcla metano/aire se precalentara antes de ingresar al reactor para asi
disminuir el consumo de gas natural en la etapa posterior de secado de producto.
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( (E-DR301) )

Figura 7.3-19: Intercambiador de calor (E-DR301)
Fuete: ChemCAD.

Tabla 7.3-30: Balance de energia intercambiador de calor E-DR301.

Equipo: E-DR301
Descripcion del equipo: Intercambiador de calor
. Tipo de Fraccién Caudal Total N Cp Presion
Corriente | o rriente | COMPOMEME | e keh) | (ke | TCO | (kealzkeoo) | (ban)
H,0 0,005965 75,7548
CHa 0,004444 56,4459
FAO Entrada N, 0,7591 9640,57 12700 25 0,2445 1,3
0; 0,2305 2927,239
H,0 0,005965 75,7548
. CHa 0,004444 56,4459
FA1l Salida N, 0,7591 9640,57 12700 245 0,252 1,12
0; 0,2305 2927,239
(0] Entrada H,0 1 1646 1646 250 0,9738 39,76
P Salida H,0 1 1646 1646 249,5 1,161 39.71
Calor intercambiado
(keal/h) 675104 kcal/h

Fuente: Elaboracién propia.

7.3.3.2  Secador por aspersion DR-301

En esta unidad, la corriente F28 proveniente de la columna C-202 es atomizada en el
interior de un secador por aspersion saliendo de la unidad la corriente F31 con un contenido de
humedad del 0,5%. La evaporacion es llevada a cabo por los gases de combustion el cual
ingresan a la unidad a 450°C y salen a 100°C con gran parte de la humedad de la corriente F28.

F30

DR-301

F31

Figura 7.3-20: Diagrama secador por aspersién (DR-301).
Fuente: ChemCAD.
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Tabla 7.3-31: Ecuaciones del balance general y parcial del DR-301.

Balance general: F28 + F29=F30 + F31
Balance parcial NaOH F28*XnaoH.F28 + F29*XnaoH.F20 = F30*Xnaom.F30 + F31*XnaoH.F31
Balance parcial NaCN F28*Xnacn.F2s + F29*Xnacn.r29 = F30*Xnacn.r30 + F31*Xnacn.r31
Balance parcial Na;COs | F28*Xna2co3.r28 + F29*Xna2co3.r29 = F30*Xna2c03.r30 + F31*Xna2co3.F31
Balance parcial H,0 F28*Xu20.r28 + F29*Xn20.r20 = F30*X120 £30 + F30*Xh20.£30
Balance parcial O, F28*Xo2.r28 + F29*X 02.,29 = F30*X 02,730 + F30*X 0230
Balance parcial N, F28*Xn2.r28 + F29*X N2.r29 = F30*X N30 + F30*X N2 30
Balance parcial CO, F28*Xco2.r28 + F29*X co2.729 = F30*X co2.r30 + F30*X co2.r30

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-32: Balance de masa DR-301.

Equipo: DR-301
Descripcion del equipo: Secador por aspersion
. Tipo de ., L. Caudal Total
Corriente corriente Componente | Fraccion masica (ke/h) (ke/h)
H20 0,565007193 1478,9
NaOH 0,001679854 4,397
F28 Entrada 2617,4888
NaCN 0,433020382 1133,43
Na2CO3 0,00029257 0,7658
H20 0,00499952 5,721
. NaOH 0,003842491 4,397
F31 Salida 1144,3098
NaCN 0,990488764 1133,43
Na2CO3 0,000669224 0,7658
H20 0,015947 202,527
02 0,21276 2702,05
F29 Entrada 12700
N2 0,7591 9640,57
C02 0,0121925 154,845
H20 0,118230825 1675,71
. 02 0,190645529 2702,05
F29 Salida 14173,173
N2 0,680198445 9640,57
C02 0,0109252 154,845
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 7.3-33: Balance de energia DR-301.
Equipo: DR-401
Descripcion del equipo: Secador por aspersion D-301
. Tipo de Fraccion Caudal Total N Cp Presion
Corriente corriente Componente masica (kg/h) (kg/h) T(a (kcal/kg°C) [ (bar)
H20 0,565007193 | 1478,9
NaOH 0,001679854 4,397
F28 Entrada 2617,4888
NaCN 0,433020382 |1133,43 60 1,429 1,6
Na2CO03 0,00029257 0,7658
H20 0,00499952 5,721
. NaOH 0,003842491 4,397
F31 Salida 1144,3098 | 70 1,4 1
NaCN 0,990488764 |1133,43
Na2CO03 0,000669224 | 0,7658
H20 0,015947 202,527
02 0,21276 2702,05
F29 Entrada 12700 450 | 0,2641 1,2
N2 0,7591 9640,57
CO2 0,0121925 154,845
H20 0,118230825 |1675,71
F29 salida 02 0,190645529 |2702,05 | 14173,173 100 | 0,2686 | 1,05
N2 0,680198445 |9640,57
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| | | co2 | 00109252 |154,845| | |
Fuente: Elaboracién propia.

7.3.3.3  Enfriador rotativo (EN-301)

La unidad de enfriamiento llevara el producto a una temperatura de 37 °C para pasar
luego a la briquetadora. Para el enfriamiento se utiliza aire ambiente a 25°C con una humedad
relativa del 30% (6 g de H,0O/kg de aire seco). Dado que el producto ya se encuentra con muy
poca humedad, habrd una transferencia de masa minima entre la corriente de producto y el aire
de enfriamiento.

FA3
EN-301

F32

Figura 7.3-21: Enfriador EN-401
Fuente: ChemCAD.

Tabla 7.3-34: Ecuaciones del balance general y parcial EN-301.

Balance general: FA2 + F31 = F32 + FA3
Balance parcial NaOH FA2*XnaoH.Fa2 + F31*Xnaon.r31 = F32*Xnaon.r32 + FA3*XnaoH Fa3
Balance parcial NaCN FA2*Xnacn.pa2 + F31*Xnaen.r31 = F32*Xnaen.r32 + FA3*Xnacn.F A3
Balance parcial Na,COs |  FA2*Xnazcos.raz + F31*Xna2co3.r31 = F32*Xna2co3.F32 + FA3*Xnazco3.ra3
Balance parcial H,O FA2*Xuo0. ka2 + F31*Xn20.r31 = F32*Xn20.£32 + FA3*X20.FA3
Balance parcial O, FA2*Xo2..a2 + F31*X 02,631 = F32*X 02532 + FA3*X 02,03
Balance parcial N, FA2*Xn2.pa2 + F31*¥X N2p31 = F32*X a3z + FA3*X nora3

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 7.3-35: Balance de masa enfriador rotativo EN-301.

Equipo: EN-301
Descripcion del equipo: Enfriador EN-301
Corriente czltz(i)e:fe Componente | Fraccion masica | Caudal (kg/h) | Total (kg/h)
NaOH 0,003835787 4,397
NaCN 0,990505359 1135,426
F31 Entrada Na,CO; 0,000668057 0,7658 1146,3098
H,0 0,004990797 5,721
NaOH 0,003837709 4,397
. NaCN 0,991001763 1135,426
F32 Salida Na,CO; 0,000668392 0,7658 1145,7356
H,0 0,004492136 5,1468
H,0 0,006411794 8,7353
FA2 Entrada N> 0,762489173 1038,8 1362,38
0, 0,23151984 315,418
H,O 0,00598736 8,1605
FA3 Salida \P3 0,762167664 1038,8 1362,9547
0, 0,231422218 315,418

Fuente: Elaboracién propia.

Pagina | 106



Tabla 7.3-36: Balance de energia EN-301.

Equipo: EN-301
Descripcion del equipo: Enfriador EN-301
. Tipo de Fraccion Caudal Total N Cp Presion
Corriente | riente | COMPONENtE | Lcica (ke/h) ke/n) | O | (keal/kgoo) | (bar)
NaOH | 0,003835787 | 4,397
NaCN 0,990505359 | 1135,426
B | E : : 114 7 1
3 ntrada 0, | 0,000668057 | 0,7658 6,30%8 ) 70 0,338
H,0 0,004990797 | 5,721
NaOH | 0,003837709 | 4,397
NaCN 0,991001763 | 1135426
F32 l : : 1145,7 7 427 1
3 salida Na,CO; | 0,000668392 | 0,7658 27356 3 03
H,0 0,004492136 | 5,1468
H,0 0,006411794 | 8,7353
FA2 | Entrada N> 0,762489173 | 10388 | 1362,38 | 25 0,2413 1,2
0, 0,23151984 | 315418
H,0 0,00598736 | 8,1605
FA3 salida N2 0,762167664 | 10388 |1362,9547| 60 0,25 1
0, 0,231422218 | 315,418
Calor intercambiado
ccal/h] 25573

Fuente: Elaboracién propia.

Los calculos para determinar el flujo de aire necesario para enfriar el producto y el calor
intercambiado en esta unidad se detallan en el Capitulo 8.

Pagina | 107



CAPITULO 8

DISENO Y ADOPCION
DE EQUIPOS



8.1 Introduccion

En este capitulo se realiza el disefio y adopciéon de la totalidad de los equipos,
correspondientes a la planta industrial para la produccion de cianuro de sodio. Teniendo en
cuenta las condiciones del estudio de mercado y el balance de masa y energia, se fija como
capacidad maxima de produccion tedrica 1.145 kg/h de NaCN. En el capitulo 7 (balance de masa
y energia) se tiene en cuenta una pérdida global del proceso de 1%, obteniendo una produccion
de 1.133 kg/h de NaCN, que al afio se traducen a 9.245 t/afio. Se muestra a continuacion, una
tabla de equipos adoptados y disefiados.

Codificacion | Tipo de equipo | Funcion
[Zona 100] Sector de precalentamiento de la alimentacion
E-101 Intercambiador de calor Calentar la corriente de NH3 antes de entrar al
reactor
E-102 Intercambiador de calor Calentar la corriente de CH4 antes de entrar al
reactor
K-101 Compresor Transportar el aire al E-103
E-103 Intercambiador de calor Calentar la corriente de aire antes de entrar al
reactor
ME-101 Tanque de mezcla de gases Mezclado de las corrientes de aire, NH3 y CH4
[Zona 200] Sector de sintesis y neutralizacion del HCN
R-201 Reactor catalitico Pt/Rh Sintesis de HCN y enfriamiento
E-201 Intercambiador de calor Enfriamiento de los gases de salida del reactor
T-201 Tanque de almacenamiento de H2S04 Almacenamiento del H2SO4
T-202 Tanque de almacenamiento de (NH4),SOa(ac) Almacenamiento de solucién.
Transporte del H2S04 desde el tanque de
P-201 Bomba de fluido almacenamiento (T-201) al mezclador estatico
(ME-201)
ME-201 Mezclador estético Mezclar' las corrientes F14 y F19 antes de
ingresar a la unidad C-201
E-202 Intercambiador de calor Enfriamiento de la s'oluaor\,de (NH4)2S04 para
recirculacion
C-201 Columna de absorcidn/reaccién Neutralizacion del NH3 no convertido
D-201 Divisor de flujo Dividir la corriente para recirculacion
T-203 Tanque de almacenamiento de NaOH al 50% Almacenamiento de la solucion de NaOH
Transporte de la solucién NaOH desde el
P-202 Bomba de fluido tanque de almacenamiento (T-202) al
mezclador estatico (ME-202)
ME-202 Mezclador estético Mezclar' las corrientes f22 y F27 antes de
ingresar a la unidad C-202
£-203 Intercambiador de calor Enfriamiento de I"f‘ soluc!?n de NaCN para
recirculacion
C-202 Columna de absorcidn/reaccién Neutralizacion del HCN sintetizado
D-202 Divisor de flujo Dividir la corriente para recirculacion
[Zona 300] Sector de evaporacion y cristalizacién del producto
L Concentrar la solucién de NaCN hasta el
DR-301 Secador por aspersion contenido de humedad requerido.
E-DR301 Intercambiador de calor PreFaIentar la me’zcla aire metano a.n:ces de
ingresar a la cdmara de combustion.
K-301 Soplador de aire Transportar el aire ambiente hacia el enfriador
EN-301.
EN-301 Enfriador Enfriar el pr.oducto para ser briquetado y
posteriormente empaquetado.
B-301 Briquetadora Formar briquetas de 1,8*1,8*1 pulgadas

Se utiliza el criterio de disenar todos los equipos de caracteristicas especiales, es decir,
aquellos que son especificos para el proceso de produccién de NaCN, y se adoptan aquellos
equipos de caracteristicas generales, comunes en la industria de procesos.
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8.2 [Zona 100]- Precalentamiento de la alimentacion
8.2.1 Intercambiador de calor de casco y tubo E-101

Este intercambiador de calor debe precalentar la corriente de amoniaco hasta los 205°C
antes de ingresar al mezclador de gases con las corrientes de metano y aire. Para su disefo, al
igual que para los demds intercambiadores presentes en el proceso, se emplea el simulador
ChemCAD 7.1.2. En este caso se trata de un intercambiador de calor de tubo y coraza en serie,
en el que el fluido que ingresa por los tubos es el amoniaco y el fluido calefactor ingresa por la
coraza, siendo vapor condensante de alta presidon proveniente del enfriamiento del reactor
catalitico. Las especificaciones de esta unidad se detallan a continuacidn:

Tabla 8.2-1: Dimensiones del intercambiador de calor E-101.

Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,2m
Numero de tubos 47
Longitud de los tubos 2,44 m
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 1
Numero de bafles 10
Separacion entre bafles 0,22
Segmentacion de bafles 40%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.

Tabla 8.2-2: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-101.

Area efectiva de transferencia

6,71 m?

Area requerida

5,09 m?

U (calculado / de servicio)

105,34 /79,92 kcal /(h*m2*°C)

Calor calculado

80635,07 kcal/h

Calor especificado

61177,07 kcal/h

Exceso de area 31,81%
Factor de obstruccion 2,326 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,01 /0,08 bar

Coeficiente de pelicula para la coraza

13638,4 kcal /(h*m2*°C)

Coeficiente de pelicula para los tubos

136,52 kcal /(h*m?2*°C)

Fuente: ChemCAD.

8.2.2 Intercambiador de calor de casco y tubo E-102

Este intercambiador de calor debe precalentar la corriente de metano hasta los 205°C
antes de ingresar al mezclador de gases con las corrientes de amoniaco y aire. Para su disefio, al
igual que para los demds intercambiadores presentes en el proceso, se emplea el simulador
ChemCAD 7.1.2. En este caso se trata de un intercambiador de calor de tubo y coraza en serie,
en el que el fluido que ingresa por los tubos es el amoniaco y el fluido calefactor ingresa por la
coraza, siendo vapor condensante de alta presidon proveniente del enfriamiento del reactor
catalitico. Las especificaciones de esta unidad se detallan a continuacion:

Tabla 8.2-3: Dimensiones del intercambiador de calor E-102.
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Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,2m
Numero de tubos 47
Longitud de los tubos 1,83 m
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 1
Ndmero de bafles 10
Separacidn entre bafles 0,22
Segmentacién de bafles 40%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.

Tabla 8.2-4: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-102.

Area efectiva de transferencia 4,95 m?
Area requerida 4,78 m?
U (calculado / de servicio) 119,75/ 115,8 kcal /(h*m?2*°C)
Calor calculado 67933,3 kcal/h
Calor especificado 65694,16 kcal/h
Exceso de area 3,41%
Factor de obstruccion 2,326 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,01 /0,07 bar
Coeficiente de pelicula para la coraza 13043,04 kcal /(h*m2*°C)
Coeficiente de pelicula para los tubos 156,8 kcal /(h*m2*°C)

Fuente: ChemCAD.

8.2.3 Compresor de aire K-101

Esta unidad cumple la funcién de transportar el aire al intercambiador de calor E-103 y
posteriormente al reactor R-101. Se utiliza para esta etapa un compresor de tornillo. El flujo con
el que debe trabajar esta unidad se detalla a continuacién.

Tabla 8.2-5: Caracteristicas de la corriente de entrada K-101.

Caracteristicas de la corriente F7
Caudal masico de entrada (kg/h) 6805
Caudal volumétrico de entrada (m3/h) 5905
Densidad de la corriente de entrada (kg/m3) 1,1642

Fuente: Elaboracién propia.

Se adopta un compresor de tornillo modelo VM 100 G5-E de la firma Aerzen, el cual
cumple con las caracteristicas requeridas para la presente operacién. Dicho equipo permite
operar con cauda volumétrico de hasta 7620 m3/h y trabaja con un diferencial de presién de 3,5
bar, siendo imprescindible que dicha corriente no varie bruscamente la presién.
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Figura 8.2-1: Compresor VM 100 G5-E.
Fuente: Aerzen.

Tabla 8.2-6: Caracteristicas del compresor VM 100 G5-E.

Caudal de alimentacidn admisible

(1500-7620) m3/h

Rango de presion

(1,5-3,5) bar abs

Potencia del motor

845 HP

Peso

7000 kg

Dimensiones

Profundidad 2,24 m

Ancho 54m

Altura 2,47 m

Fuente: Elaboracién propia en base a los datos proporcionados por la firma Aerzen.

8.2.4 Intercambiador de calor de casco y tubo E-103

Este intercambiador de calor debe precalentar la corriente de aire hasta los 200°C antes
de ingresar al mezclador de gases con las corrientes de metano y amoniaco. Para su disefio, al
igual que para los demds intercambiadores presentes en el proceso, se emplea el simulador
ChemCAD 7.1.2. En este caso se trata de un intercambiador de calor de tubo y coraza en serie,
en el que el fluido que ingresa por los tubos es aire y el fluido calefactor ingresa por la coraza,
siendo vapor condensante de alta presién proveniente del enfriamiento del reactor catalitico.
Las especificaciones de esta unidad se detallan a continuacion:

Tabla 8.2-7: Dimensiones del intercambiador de calor E-103.

DATOS GENERALES
Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,3m
Numero de tubos 118
Longitud de los tubos 1,83 m
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 1
Numero de bafles 7
Separacion entre bafles 0,22
Segmentacion de bafles 40%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.
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Tabla 8.2-8: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-103.

DATOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR
Area efectiva de transferencia 12,57 m2
Area requerida 11,22 m?
U (calculado / de servicio) 170,81 /152,46 kcal /(h*m2*°C)
Calor calculado 1846100,30 kcal/h
Calor especificado 164317,07 kcal/h
Exceso de drea 12,04%
Factor de obstruccién 2,326 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,3447 / 0,09 bar
Coeficiente de pelicula para la coraza 10792,87 kcal /(h*m2*°C)
Coeficiente de pelicula para los tubos 232,52 kcal /(h*m2*°C)

Fuente: ChemCAD.

8.2.5 Mezclador de gases ME-101

En este equipo se produce la mezcla de gases para la posterior sintesis del HCN en el
reactor catalitico R-201. El objetivo es homogenizar la mezcla de gases para facilitar la posterior
reaccién entre ellos. Esta unidad es un mezclador estdtico, la unidad se compone de ciertas
placas como se explica en el diagrama del proveedor Novatec Fluid System S.A. Para la operacion
deseada se adopta el modelo MX-12000.

Figura 8.2-2: Corte lateral del mezclador ME-101 modelo Mx-12000.
Fuente: Novatec Fluid System S.A.

Funcionamiento:

1. El flujo es cortado y forzado a dirigirse contra las paredes opuestas de la tuberia.
2. Un vértice es creado axialmente en la linea central de la tuberia.
3. El vortice es cortado de nuevo y el proceso ocurre, pero en rotacion contraria. Esos

cambios de rotacién aseguran un producto final homogéneo.
De acuerdo con el diametro de la cafieria se fija la velocidad para la mezcla en 20
pulgadas. Teniendo en cuenta el mismo se calcula la velocidad del gas en la misma:

D, = 0,508 m

3
Qvg = 6188 ™"/,

De acuerdo con este calculo la velocidad de desplazamiento del gas por el mismo sera
de 8,48 m/s, lo cual, es una velocidad aceptable que evitara que la caida de presién sea
demasiado elevada.
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Tabla 8.2-9: Descripcion del mezclador ME-101.

Caudal de alimentacidn admisible (1,1-1,8) m3/s
Rango de presion (0,5-5) bar
Diametro de la cafieria 0,5m
Longitud de la cafieria 1,3m
Velocidad de desplazamiento 8,48 m/s
Material Acero 316
Ndmero de elementos internos 7

Fuente: Elaboracién propia.

8.3 Zona [200]- Sintesis y neutralizacion del HCN
8.3.1 Reactor de sintesis de HCN (Pt/Rh) R-201

8.3.1.1 Sistema reactivo

El sistema reactivo utilizado para la produccidn de acido cianhidrico mediante el proceso
Andrussow comprende un total de 13 reacciones que ocurren en fase gas catalizadas por una
malla de platino. Se trata de reacciones unimoleculares y bimoleculares de superficie que se
ajustan a modelos cinéticos de superficie. Tanto el sistema reactivo como el reactor empleado
son similares a los utilizados en la produccidn de acido nitrico a partir de amoniaco mediante el
proceso Ostwald. La reaccién principal de produccion de acido cianhidrico es la siguiente:

NH; + CH, >HCN+3H, AH>0 (1)

Se trata de una reaccién endotérmica, por lo tanto, requiere aporte energético para que
tenga lugar a una velocidad a la cual la produccidn sea rentable y no requiera un gran tiempo de
residencia. La forma en la que se aporta energia a la reaccién permite diferenciar entre los
distintos procesos anteriormente descritos. Segun se produzca el aporte energético se pueden
diferenciar las siguientes opciones:

1. Energia suministrada por un horno: se llevaria a cabo dentro de un horno en un reactor
multitubular, en el cual la parte interior de los tubos se recubriria del catalizador
necesario. Esta es la base de disefo para el proceso Degussa.

2. Energia eléctrica: en un reactor de lecho fluidizado se colocan particulas de carbén que
al paso de una corriente eléctrica liberen energia al medio reactivo. El proceso
Shawinigan utiliza esta tecnologia para el aporte energético.

3. Reaccién de combustién en el seno del medio reactivo: aprovechando que uno de los
productos es combustible (hidrégeno) se suministra un comburente al medio reactivo
para ocasionar una combustidn. Para ello la alimentacién se realiza acompafiada de aire,
gue aporta oxigeno al medio. De esta manera el aporte energético necesario para que
transcurra la reaccion procede de la energia liberada por la reaccién de combustion,
exotérmica. El proceso Andrussow utiliza este tipo de sistema reactivo para la
produccion de acido cianhidrico.

Por lo tanto, en el proceso desarrollado en este proyecto se dispone de una reaccion
principal de produccién del acido cianhidrico y una reaccidn encargada de aportar la energia
necesaria, fruto de la combustion del hidrogeno. Esta reaccion sigue la siguiente
estequiométrica:
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H, + 1/,0, - H,0 AH < 0 (2)

El resto de las reacciones que tienen lugar se presentan a continuacién, que junto con
las dos anteriores, conforman el sistema reactivo del proceso:

NH; - 3/, H, + 1/, N, (3)

NH; + 3/, 0, - NO + 3/, H,0 (4)
NH; +3/,N0 - 5/,N, +3/, H,0 (5)
CHy +1/,0, > €O+ 2H, (6)

NO + H, - 1/, N, + H,0 (7)

NO - 1/,N, +1/,0, (8)

NO + €O - 1/,N, +CO, (9)

co+ 1/,0, - co, (10)

CH, + NO > HCN + 1/, H, + H,0 (11)
CH, + NH; + 3/,0, - HCN + 3H,0 (12)

Las reacciones secundarias que tienen lugar mayoritariamente son la descomposicion
del amoniaco en sus elementos constituyentes y la combustion parcial del metano, que da lugar
a monoéxido de carbono. Las condiciones de este sistema reactivo implican una relacion éptima
de entrada de reactivos de 1: 1: (1,1 - 1,3) de CH4:NHs: O,. La alimentacion debe entrar
precalentada a una temperatura entre 100 - 200 °C, con lo que se alcanza una temperatura en
el reactor dentro del rango de los 1100 - 1500 °C. El rendimiento de la reaccién en estas
condiciones alcanza valores del 60 — 70 % en base al amoniaco convertido. Se produce como
subproductos principalmente N, H,0 y CO, junto con trazas de NO y CO..

El 4cido cianhidrico producido es inestable en medio ligeramente acido y bésico (pH =5
- 11), con una cantidad de agua mayor del 1% y a altas temperaturas, superiores a los 400 °C,
puede polimerizar. Por lo tanto, la salida del reactor se debe someter a un enfriamiento rapido
para minimizar la formacién del polimero, que, si bien no es téxico, puede contener HCN ocluido
que se libere tras su manipulacidon. Ademas, la reaccién de polimerizacion es exotérmica, por lo
qgue constituye un problema de integridad de la planta que debe ser evitado. El polimero
formado es una mezcla de diferentes compuestos de proporcidon variable que recibe el nombre
de acido azulmico.

8.3.1.2  Tipo de reactor

El tipo de reactor en el que se lleva a cabo la reaccidn es un reactor adiabdtico de lecho
fijo. El catalizador compuesto de un 90% de platino y un 10% de rodio se incorpora en forma de
malla. Esta malla se sustenta sobre un relleno de bolas cerdmicas con una distribucién de
tamanos determinada. Todo ello se soporta sobre un plato de soporte empleado en reactores
de lecho fijo.
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En relacidn a la geometria del reactor, se trata de un recipiente vertical en el cual la
entrada de la alimentacidn tiene lugar por la parte superior. El cabezal de entrada presenta una
forma troncocénica. El cuerpo del recipiente es cilindrico, recubierto en la pared interior por un
material cerdmico (refractario) que protege al material de construccion de las altas
temperaturas alcanzadas en la malla y permite llevar a cabo la reaccién adiabaticamente.

En el interior del reactor se localiza en la entrada de alimentacién un difusor que reparte
el flujo de entrada a lo largo de toda la seccién ocupada por el catalizador y minimiza la
formacion de caminos preferentes que disminuyan la superficie activa de la malla. El catalizador
se soporta sobre un lecho de bolas cerdmicas que minimizan el transporte de calor por
conduccién hacia las paredes del recipiente y el soporte del lecho. Este soporte se emplea en
reactores de lecho fijo y permite al relleno permanecer en su posicion. Esta placa separa la zona
de reaccion del intercambiador posterior.

El siguiente elemento del reactor es el intercambiador de calor. Se trata de un
intercambiador de carcasa y tubos en el que se hace circular agua de calderas por la parte
exterior de los tubos que genera vapor a alta presion tras el intercambio de energia con la
corriente de salida del reactor (que circula por los tubos).

Se trata de un intercambiador de un Unico paso tanto por carcasa como por tubos, por
lo que la alimentacidn entra por la parte superior y sale del intercambiador por la parte inferior.
El cabezal inferior presenta geometria plana y en él se localiza la conexion de salida de la
corriente de productos. En la Figura 8.3-1 se puede observar un esquema del reactor y un corte
de la zona de reaccién junto con el inicio del intercambiador (Estados Unidos. Patente n2
2,782,07,1957)
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Figura 8.3-1: Reactor de sintesis de HCN.
Fuente: US Patent 2,782,107.
Catalizador

Tabla 8.3-1: Especificaciones técnicas del catalizador.

Fabricante Johnson Matthey
Modelo Pro-Lok
Diametro de hilo dg (um) 76

Mesh, N (in-1) 80

Composicion (%)

Platino 90

Rodio 10
Densidad, pg (kg/m3) 17000

Fuente: www.matthey.com.

Para llevar a cabo la reaccion se emplea un catalizador con un 90% de platino y un 10%
de rodio. Se trata de un catalizador desarrollado por Johnson Matthey, apropiado para su
utilizacién en plantas que trabajan a baja presidn, seleccionado a partir de las caracteristicas que
debe cumplir presentadas en la bibliografia consultada. EIl modelo de catalizador empleado
recibe el nombre de Pro-LoK, y se trata de una malla de 80 Mesh con un didmetro de hilo de
0,003 in (76 um). Las propiedades del catalizador se presentan en la tabla que aparece a
continuacion.
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8.3.1.4  Calculos previos al disefo
e VELOCIDADES DE REACCION

Las expresiones cinéticas de las reacciones siguen expresiones cinéticas que se ajustan
al modelo de Langmuir-Hinshelwood. Se trata de una cinética de superficie en la que los
reactivos y productos pueden adsorberse en la superficie del catalizador, reaccionando
adsorbidos o directamente de la fase gas. Por otra parte, los productos se pueden formar a su
vez sobre la superficie del catalizador o liberarse directamente al medio.

La velocidad de reaccién va a depender de la velocidad de absorcion, de la velocidad de
reaccion superficial o de la velocidad de desorcidn de los productos. Como se trata de etapas en
serie, la velocidad total se corresponde con la velocidad de la etapa mas lenta (limitante). Para
todas las reacciones que tienen lugar en el proceso, la etapa limitante es la reaccién quimica. Se
desarrolla a modo de ejemplo la cinética de la reaccién principal, y el desarrollo del resto de
reacciones es andlogo.

Para una cinética de Langmuir-Hinshelwood en la que la etapa limitante es la reaccién
superficial, la velocidad depende de los centros activos ocupados por cada uno de los reactivos
(6i) en el caso de que reaccionen adsorbidos o de la presion parcial en caso de que reaccionen
en fase gas. Para la reaccidn principal, se produce una reaccién entre el metano adsorbido y el
amoniaco en fase gas, en base a la siguiente expresidn estequiométrica.

Ocn, + NH; — 6, +HCN + 3 H, (13)

En esta expresidn, el 8, simboliza un centro activo vacante del catalizador. Segun esto,
la velocidad de reaccidn es proporcional a la presidn parcial de amoniaco y al nimero de centros
activos ocupados por el metano. La expresion de velocidad segln esto quedaria de la siguiente
manera:

r"uen = KuenOcn, Pyu, (14)

Esta expresion se cumple para presiones parciales de metano bajas. A presiones altas,
la velocidad de reaccion se ve reducida, lo que implica que existe una inhibicion debida al
metano. Este compuesto es un reactivo cuando se encuentra adsorbido en el catalizador en
forma de monocapa. Al formar multicapa actida como inhibidor creando una superficie no
reactiva sobre el catalizador.

Por lo tanto, la velocidad de reaccién depende del metano adsorbido, de la presién
parcial de amoniaco en la mezcla gaseosa, asi como de los centros activos no ocupados por el
metano. En concreto, para el platino, se necesitan tres centros activos libres, por lo que la
ecuacion de reaccion responde a la siguiente expresion.

Ocu, + NH; + 36, > 46, + HCN + 3 H, (15)

Andlogamente a lo realizado para la expresion estequiométrica anterior, la velocidad de
reaccion de este mecanismo es la presentada a continuacion.

r"uen = Kuen (1 — O¢n, ) *Pun, (16)

Para la deduccién de la expresion de los centros activos ocupados por el metano, se
deben plantear los equilibrios de adsorcién de las diferentes especies adsorbidas sobre la
superficie del catalizador, que son las siguientes considerando la adsorcion de metano vy
amoniaco y que los productos no se adsorben.
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CH, + 6, 2 ¢y, (17)
NH; + 26, 2 2 6yy, (18)

Teniendo en cuenta que el metano se adsorbe sobre un centro activo y el amoniaco se
adsorbe con disociacidn, sobre dos centros activos, se plantean las expresiones de equilibrio
para estas dos reacciones (se supone un estado de equilibrio debido a que la etapa limitante
para el proceso es la reaccién superficial).

Kacu, Pen,Ov = Kq,cn,Och, (19)
ka,NH3PNH3eV2 = kd,NH39NH32 (20)

Siendo k,,i las constantes de adsorcidon y kq, las constantes de desorcién, y considerando
Ki = ka/kq; ademas de 6, = 1 — X1 6;, se llega a la siguiente expresion para los centros activos
ocupados por cada compuesto.

Kcu,Pen
Orn = 4 CHy (21)
CHs ™ 14 KcHyPeHg+ Knuz °Pru; ™
KNH3°'5PNH3°'5
eNH3 = 5 (22)

0,5 0
1+ Kcy,Peny, + Knag "PNn;g

Una vez obtenidas las expresiones de los centros activos ocupados por cada uno de los
reactivos y despreciando el término de la unidad en el denominador bajo la siguiente
. ., 0,5 0,5 i
consideracion Kcy, Py, + Knu, “Pyn, ~ >> 1 porque hay muchos menos centros activos

vacantes que ocupados, se llega a las siguientes expresiones:

_ KcuyPcH,/Pnu™®
eCH - 0,5 (23)
4 1+ KcH,PcHy/PNH3
_ _ 1

0,5
1+ Kcu,PcHy /PNH;

Sustituyendo en la expresidon de velocidad simplificada, se llega a la expresion de
velocidad de la reaccidn requerida para el disefio del reactor.

0,5 0,5
KNH; "PNH3

4
(1+ Kcn, Pcuy /Prus °)

r"Hen = Kuen (25)

Teniendo en cuenta que la dependencia tanto de las constantes de adsorcién como de
la constante cinética presentan una dependencia de la temperatura modelizada por Arrhenius,
se llega a la expresion final de velocidad. En el caso del factor exponencial en la ecuacidn, con
respecto a la constante cinética es negativo porque la velocidad aumenta con la temperatura,
pero en el caso de los coeficientes de adsorcidon/desorcion es positiva porque el equilibrio se
desplaza hacia la desorcidén a altas temperaturas.

k =k exp(_%) (26)

Las expresiones de velocidad r"; para cada reaccidn se presentan en la siguiente tabla,
teniendo en cuenta que las presiones parciales de los componentes P; estan expresadas en kPa
y la temperatura T en K. (Kinetics of Formation of Hydrogen Cyanide from Methane and
Ammonia, 2021).
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Tabla 8.3-2: Ecuaciones cinéticas.

NHy = 11Hz + IN;

NH; + CHy — HCN + 3H;

NH; +1] 07 = NO 411 H0
NH; + TIMO — 11Ny + 13H,0
20z + Hy — H0

CHy +110; = CO+2H;0

NO 4 Hy — § Nz + HO

NO — N+ }0;

NO + €O — § Nz + COs
CO+}0; —COy

CHy + NO — HCN + } Hy + H0
CO 4+ Hz0 — COy 4 Hy

CHy + 3NO — 1] N3 + €O+ H,0

4.9 % 10" exp(—2130/T) Py,

if Pew, = 0
[1+ 0.044 exp(2390/T) Pow, /PRA. |

4.9 % 10" exp(—2130/T) Py,

1+ 4.35 x 1075 exp(8400,/T) Py, + 985 = 10-5 exp(13 850_."I]P:E
7.80 % 10" exp(— 1950/ Thcn, P,
[1 + 0.044 exp(2390/ ThPen, /P, 1*

2.1 5 10" Cexp(10 850, T)Pyyp, P
1440 x 105 exp(12 750/T)Pyp,

1.48 % 10'7 exp(3875/T)Puo Pl
[1 45 % 1073 exp(7950/ T) Pruo + 0.0145 exp(2880, T)PY],

1.5 x 10"%Po, Py,
4% 10" exp(—5000/ TVPcu, Py
1+ 5% 107 Wexp(15 000/T)Pcu,

35 10‘gc:{p[F300_.-'T\PH‘.PNQ
[1+2.7 x 10-* exp(9750/T) P + 15 exp(1100/ T) PLTE

5.53 x 10" expi —2625,T)Pyo
1+ 6.95 x 10 exp(4125,T)Pyg + 1.56exp(4775, T)Pg,
3.5 x 10"7 exp(2900/T)Pro
144 % 107 expi15 000, T)Pco
2.5 x 10" exp(16 000, T)PcoPo,
[3 % 107 exp(15 000, T)Pco + 300 exp(6000,T)Po,

1.8 x 107 exp(5000/ T)Pcp, Puo
T+ 5x 10~ 0 exp(15 00O, T)Pch,

3.65 % 10'7 exp(—1595/T)Pca Pl 5
[1 + 0,048 exp(3037, T)Pco

1.25 5 101 exp(5000/T) Pcri, Po + 3 % 1020 exp(—750/T) Puo PLLZ,

T if Pow, = 0

14+ 1x 1071 exp(20 000/T)Pcp,

Fuente: Kinetics of Formation of Hydrogen Cyanide.

La representacion de las presiones parciales en kPa de cada uno de los componentes en
funcién del tiempo (us) se muestra en la Figura 8.3-2.

40

30

20

Andrussow _process
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0 T
0 100

200 300 400 500 600

Figura 8.3-2: Representacion grafica de las ecuaciones cinéticas.

Fuente: Kinetics of Formation of Hydrogen Cyanide.

Como puede observarse en la Figura 8.3-2, adoptar un tiempo de residencia mayor a los
500 s resultaria poco conveniente ya que la cantidad de HCN aumentaria en una proporcion

muy baja y seria necesario una cantidad mayor de catalizador que es muy costoso.
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8.3.1.5 Diseno del reactor
a) Diametro del reactor:

Para calcular el diametro del reactor se emplea el dato aportado por (US2782107A,
2021) de que la velocidad de la alimentacién a la entrada del catalizador debe localizarse en un
intervalo de v = 1 - 3 m/s. Se selecciona para el disefio un valor intermedio, por lo que la
velocidad de entrada al reactor debe ser de 1,5 m/s. Se debe conocer el caudal volumétrico de
entrada (Q), por lo que es necesario conocer la densidad para calcularlo a partir del caudal molar
(Fr). Por tratarse de una corriente en fase gas a presiones bajas (2 bar) se emplea para el calculo
de la densidad molar la ley de los gases ideales.

1 p

Asi, el caudal volumétrico de entrada se calcula a partir de la siguiente expresion.
Q=FrVy

Conociendo la velocidad a la que el gas debe entrar en el catalizador y el caudal
volumeétrico se calcula la seccién necesaria (Sg), y a partir de ahi el diametro del recipiente (@s),
teniendo en cuenta las siguientes expresiones.

SR=

Q
\%

Sk
=2 =
Or T

Las condiciones de entrada de la alimentacidn, junto con sus propiedades, asi como los
resultados de las diferentes etapas de calculo y el resultado final se presentan en la siguiente
tabla.

Tabla 8.3-3: Parametros de entrada al reactor.

Flujo molar de entrada, Fr (mol/s) 87,362
Presion, P (bar) 2
Temperatura, T (°K) 473,15
Volumen molar, Vi, (m3/mol) 0,01967
Caudal volumétrico, Q (m3/s) 1,718
Velocidad de entrada, v (m/s) 1,5
Seccion necesaria, Sg (m?) 1,145
Didmetro de salida, @r (m) 1,21

Fuente: Elaboracién propia.

b) Catalizador necesario:

La cantidad de catalizador necesario se obtiene por medio del volumen del reactor
considerando el tiempo de residencia y la porosidad del catalizador. Para el disefio del reactor
se asume un tiempo de residencia de 0.0005 segundos ya que a tiempos mayores a éste el
rendimiento en la produccion de HCN no aumenta significativamente y el gasto en catalizador
ya empieza a tener importancia.

QTgr
v, = =R
g €
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4 g
€= 4
Zg SR
ag=1'[LN2
\Y/
Vg = —2
R™1—¢
1 2
L= F-I-dg
Sg=Vgag

En donde ag es la relacidn superficie volumen del catalizador, L un parametro del
catalizador, N el nimero Mesh, cuyo significado es el numero de hilos por pulgada lineal y d el
diametro del hilo. Con estas expresiones se calcula el volumen ocupado por el catalizador (Vg),
la altura del catalizador (zg), y la superficie total del catalizador S,. Con la altura (zg), teniendo en
cuenta que el grosor de cada capa es el grosor del hilo (dg), se puede calcular el nUmero de capas
(ng). Ademas, con el volumen de catalizador se calcula la masa necesaria (mg) a partir de la
densidad.

Z
ng = d—g
g
Mg = Vg Pg
Tabla 8.3-4: Caracteristicas del catalizador.

Relacién superficie/volumen, ag (cm?) 101,76
Porosidad, € 0,806
Volumen catalizador, Vg (cm3) 1064,8
Volumen zona de reaccidn, Vg (cm3) 5488,8
Altura de catalizador, z; (mm) 4,8
Numero de capas, ng 65
Masa de catalizador, mg (kg) 18,1

Fuente: Elaboracién propia.

c) Soporte del catalizador:

La malla de catalizador se encuentra a una temperatura elevada, por lo que se debe
aislar del soporte de metal para minimizar las pérdidas de calor por conducciéon. Para ello se
emplean bolas de relleno ceramicas de diferentes tamafios. Se selecciona una distribucion de
tamafios de forma que las de didametro menor sirvan de soporte a la malla y su didametro
aumente progresivamente hasta llegar a las de mayor tamafio, que se soportaran sobre el plato
de metal.

Se selecciona una distribucién de tamanos presentada en el libro empleado como
bibliografia basica (CHEMICAL ENGINEERING, Volume 3, pag 151, 2005) en el que se colocan tres
capas de bolas de diferente tamafio. Para calcular el volumen ocupado por cada capa de bolas
(Ve) se tiene en cuenta la seccién del reactor y la altura necesaria (zsx), y para el calculo de la
masa (mg,), la densidad aparente media (pap,x), Las expresiones utilizadas para el cdlculo son las
siguientes.
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Tabla 8.3-5: Calculo de pardmetros del relleno de bolas.

Capal Capa 2 Capa 3
Altura, zg (mm) 50 75 100
Diametro de las bolas, dg (mm) 6,35 12,7 25,4
Densidad aparente, p,;, (kg/m3) 1950 1950 1905
Volumen ocupado, Vg (m3) 0,05725 0,08587 0,1145
Masa, mg (kg) 112 167 218

Fuente: Elaboracién propia.

El siguiente paso es la seleccién del plato de soporte de las bolas. Este tipo de platos se
selecciona por catdlogo. Se selecciona un tamafio de ranura menor que el tamafio de las bolas
para evitar que éstas sobrepasen el plato. Las propiedades de este plato se presentan en la

siguiente tabla.

Tabla 8.3-6: Caracteristicas del plato de soporte.

Fabricante Bilfinger
Numero de malla 63
Anchura de las ranuras (cm) 1,52
altura de la malla (in) 1
Angulo de descarga 13°

Fuente: Elaboracién propia.

d) Calculo del espesor del aislante:

Para el calculo del espesor del aislante se deben tener en cuenta las pérdidas de calor
por conduccién a través de la pared del reactor. La zona de reaccién se aisla de la pared del
reactor por medio de ladrillos refractarios. Este aislamiento permite reducir la temperatura a la
gue se ve sometido el material de construccién del reactor ademas de evitar pérdidas de calor
qgue disminuyan la conversién o la selectividad de la reaccién principal. Las consideraciones
tenidas en cuenta para la realizacién del disefio se presentan a continuacion:

e La cantidad de calor que resulta permisible perder para que se considere un reactor

adiabatico no puede superar el 0,5% de la energia generada.

e Se considera como area de intercambio de calor tanto el drea de pared con la que esta

en contacto la malla como el relleno de bolas

e Para el calculo del espesor de los aislantes tanto interior como exterior, se considera
una temperatura maxima de la pared del reactor de 850 2C (la temperatura maxima que
soporta el material sin deformaciones es 9002C).

e Se supone que la resistencia a la conveccidn en la pared interna es despreciable.

El aislante interior escogido es un ladrillo refractario PECO LW-1600 resistente hasta
temperaturas de 16009C. Para el aislamiento exterior se emplea Arcilla Expandida. Las
ecuaciones empleadas para el cdlculo son las correspondientes a las de transferencia de calor
(Procesos de transferencia de calor, 1999, pags. 32-36):

Tabla 8.3-7: Ecuaciones para el aislamiento interno y externo.

Aislante interior

Aislante exterior

L

Q_Z*T’-'*k1*(Ti_T0)

In (TO/ Ti)

Q_Z*”*kz*(To_Text)

L

In (rext /7”0 )

Fuente: Elaboracién propia.
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Para el cdlculo de los espesores, se dispone del calor perdido y se calcula el espesor de
aislante necesario. Los datos considerados para el dimensionamiento, asi como los resultados
obtenidos se presentan en las siguientes tablas:

Tabla 8.3-8: Datos de disefio del aislante.
Altura del relleno (cm) 25

Altura del aislante (cm) 28

Calor intercambiado permisible (W) 884
Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 8.3-9: Diseno del aislante interior.

Tipo de aislante PECO LW-1600
Temperatura maxima de servicio (°C) 1600
Densidad (kg/m?3) 1600
Composicion (Al,03/Si0,) 43/57
Conductividad (W/m*K) 0,7
Vida media (meses) 12
Grosor (cm) 2,02
Area exterior (m?) 1,224
Area interior (m?2) 1,146
Temperatura de la pared interna (°C) 1440
Temperatura de la pared externa (°C) 850
Calor perdido (W) 22085

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 8.3-10: Disefio del aislante exterior.

Tipo de aislante Arcilla expandida
Temperatura maxima de servicio (°C) 1000
Conductividad (W/m*K) 0,28

Vida media (meses) 12
Grosor (cm) 1,14

Area exterior (m?) 1,27

Area interior (m?2) 1,224
Temperatura de la pared interna (°C) 850
Temperatura de la pared externa (°C) 40

Calor perdido (W) 22085

Fuente: Elaboracién propia.

e) Calculo de la caida de presidn:

Una vez obtenidas las dimensiones y el tipo de relleno, se proceden a calcular las
pérdidas por friccién a través del lecho. Para el calculo de |a caida de presidn a través de la malla
de catalizador, se emplea la correlacion:

AP f*2xp*p,?
L Dy,
En donde la pérdida de carga por unidad de longitud depende de un factor de friccidn

f, la densidad y viscosidad del fluido, la velocidad a través de la malla v, y el diametro hidraulico
Dy. Las expresiones para calcular todos estos parametros son las siguientes.

_ o3 + 0,0505
f= Rep, ’

* Dy %V

ReDh _ p h g
u
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=
ag
Vo
v —_— e
9 €

Los parametros del catalizador han sido calculados anteriormente y la velocidad de
entrada es un dato de disefio. Se seleccionan las condiciones de presién y de temperatura a la
entrada por ser el fluido mas denso y menos viscoso, por lo tanto, se estard tomando como
criterio para el cdlculo la situacion mas desfavorable.

Para el cdlculo de la caida de presidn en el relleno de bolas se emplea la ecuacién de
Ergun, con la que se determina la pérdida de carga que experimenta un fluido al pasar a través
de un lecho fijo. La expresidn utilizada para su determinacion es la siguiente.

AP 150 * p* (1 — €)% * v, +1,75*(1—e)*p*v02
L 63*dp2

3
€% *dp
Los resultados del célculo de la caida de presién se presentan en la siguiente tabla:

Tabla 8.3-11: Cdlculos de la caida de presién.

Reynolds, Rep, 135475,35
Diametro hidrdulico, Dy, (mm) 0,317
Velocidad a través de la malla, v, (m/s) 1,86
Viscosidad, u (kg/m*s) 7,4*¥10-5
Factor de friccion, f 0,054
Caida de presion en malla y soporte, AP (Pa) 3548,78 (0,04 bar)

Fuente: Elaboracién propia.

8.3.2 Intercambiador de calor de casco y tubo E-R201

Se requiere un intercambiador capaz de reducir la temperatura de la corriente de
productos hasta una temperatura de 300 °C con el fin de evitar la polimerizacién del HCN. Para
ello se decide refrigerar con agua a 250 °C que se evapore y genere vapor a alta presion para su
utilizacién en otras areas de la planta que requieran aporte energético. Las especificaciones de
esta unidad se detallan a continuacion:

Tabla 8.3-12: Dimensiones del intercambiador de calor E-R201.

DATOS GENERALES
Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,59 m
Numero de tubos 479
Longitud de los tubos 3,05
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 1
Numero de bafles 13
Separacion entre bafles 0,12
Segmentacion de bafles 15%

Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuete: ChemCAD.
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DATOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Area efectiva de transferencia

85,10 m?

Area requerida

82,21 m?

U (calculado / de servicio)

111,29 / 107,51 kcal /(h*m2*°C)

Calor calculado

3643303,5 kcal/h

Calor especificado

3519603 kcal/h

Exceso de area

5,00%

Factor de obstruccion

2,048 E-0,04

Delta P (coraza / tubos)

0,11 /0,05 bar

Coeficiente de pelicula para la coraza

10103,8 kcal /(h*m?*°C)

Coeficiente de pelicula para los tubos

144,25 keal /(h*m2*°C)

Tabla 8.3-13: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-R201.

Fuente: ChemCAD.

8.3.3 Intercambiador de calor de casco y tubo E-201

Esta unidad debe reducir la temperatura de la corriente de productos recién salida del
reactor hasta los 80 °C para facilitar la absorcién posterior del amoniaco en una torre empacada.
Para ello se decide refrigerar con agua a 30 °C. Las especificaciones de esta unidad se detallan a
continuacioén:

Tabla 8.3-14: Dimensiones del intercambiador de calor E-201.

DATOS GENERALES E-201
Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,39 m
Numero de tubos 198
Longitud de los tubos 3,05m
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 1
Numero de bafles 12
Separacion entre bafles 0,13
Segmentacién de bafles 15%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.

DATOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR E-201
Area efectiva de transferencia 20,77 m?
Area requerida 14,35 m?
U (calculado / de servicio) 563,28 / 389,26 kcal /(h*m2*°C)
Calor calculado 1076190 kcal/h
Calor especificado 743715 kcal/h
Exceso de area 44,00%
Factor de obstruccion 2,048 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,3 /0,02 bar
Coeficiente de pelicula para la coraza 4413 kcal /(h*m2*°C)
Coeficiente de pelicula para los tubos 1147kcal /(h*m2*°C)

Fuente: ChemCAD.

Tabla 8.3-15: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-201.
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8.3.4 Mezclador estatico ME-201

Esta unidad mezcla la corriente F14 de acido sulfurico al 86% con la corriente de reciclo
F19 de sulfato de amonio, agua y acido sulfdrico dando como resultado la corriente F15 que
ingresara posteriormente al absorbedor de amoniaco.

De acuerdo con el diametro de la caferia se fija la velocidad para la mezcla en 80 mm,
teniendo en cuenta el mismo se calcula la velocidad del fluido en la unidad.

D. = 0,08m
Qu = 1656 ™/,

Qvl m
—_— 1
T * DC2 0.9 /S

4

v =

Esta unidad es un mezclador estatico, que se compone de ciertas placas para desviar el
fluido generando turbulencia en el mismo. Para la operacién se adopta el modelo SV-5/80 de la
firma ETENOO MACHINERY CO. Las especificaciones de la unidad se detallan a continuacion.

Tabla 8.3-16: Descripcion del mezclador ME-201.

Caudal de alimentacidn admisible (9-18) m3/h
Rango de presion (0,5-5) bar
Diametro de la cafieria 0,08 m
Longitud de la cafieria im
Velocidad de desplazamiento 0,91 m/s
Material Acero 316
Numero de elementos internos 4

Fuente: Elaboracién propia.

8.3.5 Intercambiador de calor E-202

Esta unidad debe reducir la temperatura de la corriente F15 de agua, acido sulfurico y
sulfato de amonio desde los 64 °C hasta los 35 °C para facilitar la absorcién posterior del
amoniaco en una torre empacada. Para ello se decide refrigerar con agua a 30 °C. Las
especificaciones de esta unidad se detallan a continuacion:

Tabla 8.3-17: Dimensiones del intercambiador de calor E-202.

DATOS GENERALES E-202
Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,30 m
Numero de tubos 111
Longitud de los tubos 4,88
Diametro externo de los tubos 0,0191m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 2
Numero de bafles 20
Separacién entre bafles 0,23 m
Segmentacién de bafles 23%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.
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Tabla 8.3-18: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-202.

DATOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR E-202
Area efectiva de transferencia 63,87 m?
Area requerida 60,95 m?
U (calculado / de servicio) 968,21 /923,96 kcal /(h*m?*°C)
Calor calculado 447763 kcal/h
Calor especificado 427296 kcal/h
Exceso de area 5,00%
Factor de obstruccién 2,048 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,25/ 0,08 bar
Coeficiente de pelicula para la coraza 4409 kcal /(h*m?*°C)
Coeficiente de pelicula para los tubos 3168 kcal /(h*m?*°C)

Fuente: ChemCAD.

Son necesarias dos unidades colocadas en serie de las dimensiones antes detalladas
anteriormente.

8.3.6 Dimensionamiento columna C-201

Se trata del equipo necesario para recuperar el amoniaco presente en la corriente de
gases previamente enfriados a la salida del reactor catalitico R-201. La alimentacién liquida es
una solucién diluida de acido sulfurico y sulfato de amonio. Por el tope egresa una corriente con
un contenido infimo de amoniaco, y por el fondo, una soluciéon levemente acida de sulfato de
amonio.

Dentro de la torre no sélo ocurre la absorcidn de amoniaco en la corriente liquida, sino
gue a su vez se da la siguiente reaccion.

2NHs(g) + H2S04(ac) = (NH4)2504ac) AHr°=-275.6 kJ/mol

Es una reacciéon de neutralizacién instantanea y altamente exotérmica. La torre operara
a una presion de 1,7 bar, y una temperatura de 65°C. El balance de masa de la unidad es el
siguiente:

Tabla 8.3-19: Balance de masa de la columna C-201.

Equipo: C-201
Descripcion del equipo: Absorbedor/reactor de amoniaco
Corriente Tipo de Componente Fraccion Caudal Total
corriente madsica (kg/h) (kg/h)
NH3 0,026843152 | 218,480444
CH,4 0,012175719 99,39
0 0,001861374 15,15
\P3 0,653385181 5318,17
F12 Entrada co 0,030261145 245.67 8133
CO, 3,93E-05 0,32
H2 0,000205964 1,6763
H,0 0,198239374 1609,34
HCN 0,076793995 625,037
H,0 0,563811177 14028,28
F16 Entrada (NHg)2S04 0,025265393 10348,5 25017
H,SO4 0,410922248 641,03
. NH3 0 Traza
Fi7 Salida CH, 0014398942 | 99,39 | oen’3
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0, 0,002201251 15,15
N, 0,772689958 5318,17
CcOo 0,035786675 245.67
CO, 4,65E-05 0,32
H» 0,000243572 1,6763
H,0 0,083816083 576,31
HCN 0,090816183 625,037
H,0 0,576453377 15073,9
F18 Salida H>S04 0,000450665 11,93 26285,53
(NH4)2S04 | 0,423095958 | 11199,689

Fuente: Elaboracién propia.

Para el disefio de la torre de absorcion/reaccion se deben definir las condiciones de
operacion y los parametros del relleno (Treybal, pags. 219-232).

Tabla 8.3-20: Condiciones de operacién en la columna C-201.

Variable Descripcion Valor Unidad
T Temperatura operativa del absorbedor 65 °C
P Presion operativa del absorbedor 1,7 bar
Gy Caudal masico de la corriente gaseosa 2,265 kg/s
Pe Densidad media del gas 1,56 kg/m3
Ug viscosidad media del gas 0.0000155 | Pa.s
De Presion parcial de entrada 0,03856
Ds Presion parcial de salida 0
L, Caudal masico corriente liquida 6,95 kg/s
oL Densidad media del liquido 1526 kg/m3
U viscosidad media del liquido 0.00046 Pa.s

Fuente: Elaboracién propia.

Se selecciond una Torre Rellena, con Anillos de Raschig de ceramica de 2”, con
ordenamiento aleatorio. Para la seleccion de relleno sobre platos, se tomé en cuenta:

i Didmetro pequefio de torre.
ii.  Corriente liquida acida y corrosiva.

Para la seleccién de Anillo de Raschig, prevalecié la simplicidad de este tipo de relleno.
El mismo criterio se tuvo para elegir relleno al azar sobre regular. El tamafio de 2” en principio
se tomé de manera tentativa. En cuanto al material del relleno, se tuvo en cuenta que este debia
ser:

e Quimicamente inerte frente a los fluidos de la torre.
e Resistente a altas temperaturas.

e Resistente mecanicamente.

e Costo razonable.

El plastico se descarta por las condiciones de operacion. El metal, sobre todo acero
inoxidable, cumpliria con la resistencia, pero son de elevado costo econdmico. Por lo tanto, el
material seleccionado fue ceramica.

Tabla 8.3-21: Parametros de la columna C-201.

Variable Descripcion Valor Unidad
Abs Eckert Abscisa de correlacion grafica de Eckert 0,1
LU ps \°
Abs = —|——
G’ (PL—PG>
Ord Eckert 400 | Ordenada de correlacion de Eckert 0,0675
Ord = St
P (PL=Pg)
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G = G,/S |Flujo masico de gas 2,31 kg/m2.s
S =G,,/G" | Seccién de atorre 0,9815 m2
D Diametro de la torre 1,12 m

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 8.3-22: Parametros del relleno de la columna C-201.

Variable Descripcion Valor Unidad
Mg Masa molar del gas 0,0245 kg/mol
n
Mg = Z M; * y;
i=1
G Flujo molar gaseoso 110 mol/m2.s
G Flujo masico gaseoso 2,31 kg/m2.s
Pg Densidad media del gas 1,56 kg/m3
Ug Viscosidad media del gas 0.0000155 | Pa.s
L Flujo molar de liquido 244,33 mol/m2.s
L Flujo masico de liquido 7,2 kg/m2.s
oL Densidad media del liquido 1526 kg/m?3
U viscosidad media del liquido 0.00046 Pa.s
dg Diametro efectivo 0,0725 m
B Constante de retencidn del empaque 0,562
B =1,508d,%7°
Prsw | Retencidn estatica referida al agua | 000591 |
2,47x107*
Prsw = — 1=
Orew | Retencion total referida al agua | 0,05 |
_2,0001075(737,5 L)F
Puw =" 22
Prow | Retencidn operativa referida al agua | 0,0441 |
Prow = Priw — Prsw
o Tension superficial referida al agua 0,065 N/m
H Factor de correccion (para p; < 0,012) 0,767
975'7L'0'57H2'13 g \01737-0,262L’
P4 (2,024L7043 — 1) (0,073)
DLo | Retencion operativa | 0,0338 |
Pro = Prowhl
OLs | Retencion estatica | 0,00275 |
4,23+1073p) % 5055
Prs = d;,sapgm
DL | Retencidn total | 0,0365 |
Pt = Prs+ Puo
€ Porosidad 0,74
1o Porosidad operativa 0,70345
€0 =€~ Pre
m Factor m de correccion de Schulman 34,03
n Factor n de correccién de Schulman 0
P Factor p de correccién de Schulman 0,362
a,, Area interfacial, liquidos acuosos 70,1 m2/m3
(808G’>n g
a, =m =
a, Area interfacial | 5372 | m2/m3
= _Pro_
Qa Aw ((PLnW)

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 8.3-23: Propiedades de las corrientes de la columna C-201.

Variable | Descripcion | Valor | Unidad
AMONIACO
Dyg | Difusividad del amoniaco en el gas | 1,92x10- | m2/s
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N | Ndmero de Schmidt en el gas | 0,52 |
Sc,. = Hg
A PcDg
Dy | Difusividad del amoniaco en el liquido | 5,3x10-° | m2/s
7,4 %1078 (@, M, )*ST
a pLVa
u,(viscocidad del solvente en cp)
V,(Volumen molar del soluto en el punto normal de ebullisién = 25,8)
@, (Parametro de asociacion del solvente = 2,6 para el agua)
Scyp | Numero de Schmidt en el liquido | 57 |
Sc, = HL
A p.D,
kg | Coeficiente de transferencia fase gaseosa | 6,45 | mol/m2.s
1,95G [ ;" 17
AG = 2/ _
3 e (1—¢0)
SCyg ’
Kap | Coeficiente de transferencia fase liquida | 17,4 | mol/m2.s
dsL’ 043 Sca,**Darpy
o = 251 (L) S Dty
298 dsM;
ACIDO SULFURICO
Dg; Difusividad del acido en el liquido 2,66x10-10 m2/s
Scp Numero de Schmidt en el liquido 483
kg Coeficiente de transferencia fase liquida 13,29 mol/m2.s

Fuente: Elaboracién propia.

La ecuacion general de disefio de una torre de absorcidn reactiva es la siguiente
(Levenspiel, Ingenieria de las reacciones quimicas, pag. 456 y 473):

GfPAZ dpA

zZ ==

P Payy T

En esta ecuacidn, en caso de no haber grandes discrepancias entre el flujo de inertes
gue pasa por la columna con el flujo total, se puede usar indistintamente uno u otro.

Se debe hallar una expresién apropiada para la velocidad de reaccidn considerando que
la reaccidn global estd compuesta por las siguientes etapas simultaneas:

e Difusidn del amoniaco en la pelicula gaseosa.
e Difusidn del amoniaco en la pelicula liquida.
e Difusidn del acido en la pelicula liquida.

e Reaccidn en el plano de contacto.

La reaccion de neutralizacién cuenta con una constante cinética muy elevada, se
considera instantanea, por lo tanto, esta etapa no resulta controlante, y tampoco representa
una resistencia al proceso global.

Si la concentracion de acido en el liquido es lo suficientemente alta, se la puede
considerar constante en la pelicula y no controlante. Para ello, se debe evaluar:

Cp = —252 = 0,005 MOl
B= kg,RT ~— /

La concentracion media de acido en la corriente liquida es de 0,23 mol/I, superior a la
minima segun la expresidn anterior. Por lo tanto, la difusién del acido en la pelicula liquida no
representa una resistencia al proceso global.
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Al cumplirse estas dos condiciones, el plano de reaccion se desplaza hacia la interface.
Por lo tanto, la difusién del amoniaco en la pelicula liquida no forma parte del proceso. Lo
explicado se puede ver mas en detalle en la siguiente grafica.

Interfase: Plano de Reaccién

Seno Gas Pelicula Gaseosa Pelicula Liquida Seno Liquido

CaL

Pa

Pai

Perfil de concentraciones

Figura 8.3-3: Perfil de presidn parcial y concentracion.

Finalmente, la etapa controlante es la difusién del amoniaco en la pelicula gaseosa, y la
expresion de la velocidad de reaccién resulta en:

—7};’ = kagPa
La ecuacion final de disefio es:
G; fPAZ dpa
7 =
S Pkygay Py, Pa

Tabla 8.3-24: Especificaciones finales de la columna C-201.

Variable Descripcion Valor Unidad
G; Caudal molar de inertes 88,83 | mol/s
S Seccién de la torre 0,9815 | m2
a, Area interfacial 53,72 |m2/m3
Kac C.Transferencia fase gaseosa 6,45 mol/m2.s
P Presidon de operacion 1,7 bar
De Presién parcial de entrada 0,03856 | bar
Ds Presién parcial de salida 5*10% |bar
Funcién a integrar
j‘pe dpA
Ds Pa
Integral ln(pe/ps) 13.55
z Altura de relleno 2,08 m

Fuente: Elaboracién propia.

8.3.7 Mezclador estatico ME-202

Esta unidad mezcla la corriente F22 de hidroxido de sodio al 50% con la corriente de
reciclo F27 de cianuro de sodio, agua e hidroxido de sodio dando como resultado la corriente
F23 que ingresara posteriormente al absorbedor de HCN.
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De acuerdo con el didmetro de la cafieria se fija la velocidad para la mezcla en 100 mm,
teniendo en cuenta el mismo se calcula la velocidad del fluido en la unidad.

D,= 0,1m
3
Qu = 26,08 ™/,
Q

vl
vy=—-—==092M
! TL’*DCZ /S

4
Esta unidad es un mezclador estatico, que se compone de ciertas placas para desviar el
fluido generando turbulencia en el mismo. Para la operacidn deseada se adopta el modelo SV-
5/100 de la firma ETENOO MACHINERY CO. Las especificaciones de la unidad se detallan a
continuacion.

Tabla 8.3-25: Descripcion del mezclador M-202.

Caudal de alimentacidn admisible (14-28) m3/h
Rango de presion (0,5-5) bar
Diametro de la cafieria 0,1m
Longitud de la cafieria 1,2m
Velocidad de desplazamiento 0,92 m/s
Material Acero 316
Numero de elementos internos 4

Fuente: Elaboracién propia.

8.3.8 Intercambiador de calor E-203

Esta unidad debe reducir la temperatura de la corriente F23 de agua, hidréxido de sodio
y cianuro de sodio desde los 57,8 °C hasta los 35 °C para facilitar la absorcién posterior del HCN
en una torre empacada. Para ello se decide refrigerar con agua a 30 °C. Las especificaciones de
esta unidad se detallan a continuacion:

Tabla 8.3-26: Dimensiones del intercambiador de calor E-203.

DATOS GENERALES E-203
Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,44 m
Numero de tubos 214
Longitud de los tubos 4,88
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Diametro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 4
Numero de bafles 25
Separacion entre bafles 0,18 m
Segmentacion de bafles 19%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.

Tabla 8.3-27: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-203.

DATOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR E-203
Area efectiva de transferencia 121,91 m2
Area requerida 99,32 m2
U (calculado / de servicio) 887,97 / 723,47 kcal /(h*m2*°C)
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Calor calculado 568481 kcal/h
Calor especificado 463169 kcal/h
Exceso de area 22,74%
Factor de obstruccién 2,048 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,25/ 0,24 bar
Coeficiente de pelicula para la coraza 3434 kcal /(h*m?2*°C)
Coeficiente de pelicula para los tubos 2945 kcal /(h*m2*°C)

Fuente: ChemCAD.

Son necesarias dos unidades colocadas en serie de las dimensiones antes detalladas
anteriormente.

8.3.9 Dimensionamiento columna C-202

En esta unidad se hace reaccionar en HCN en una torre de absorcién/reaccion con una
solucion de NaOH alimentada levemente en exceso respecto de la estequiometria de la reaccion.
Por el tope egresa una corriente con una minima traza de HCN y por el fondo una solucién de
cianuro de sodio, hidréoxido de sodio y una cantidad pequefia de carbonato de sodio. Dado que
la cantidad de carbonato de sodio generado por reaccidon es muy pequefia, para el disefio se
considera solamente la reaccion principal.

HCNg) + NaOHs) = NaCNpq + H20g  AHr°=-89.3 ki/mol

Se trata de una reaccidn de neutralizacion instantdnea y al exotérmica. La torre operard
a una presion de 1,65 bar, y una temperatura de 60°C. El balance de masa de la unidad es el
siguiente:

Tabla 8.3-28: Caudales para el dimensionamiento de la columna C-202.

Equipo: C-202
Descripcion del equipo: Columna de absorcién/reaccién de HCN
Corriente czlrﬁ(i)e:fe Componente F:;:scilfan Caudal (kg/h) | Total (kg/h)
NH3 0 Traza
CH,4 0,014398942 99,39
0, 0,002201251 15,15
N, 0,772689958 5318,17
F17 Entrada co 0,035786675 245.67 6881,74
CO; 4,65E-05 0,32
H2 0,000243572 1,6763
H,0 0,083816083 576,31
HCN 0,090816183 625,037
NaOH 0,037518253 975
H,0 0,555656449 16081,35
F24 Entrada 28665,89
NaCN 0,40591936 11601,694
Na,CO; 0,000276086 7,839
H20 0,561714499 16616,847
. NaOH 0,004985038 49,4
F26 Salida 29410
NaCN 0,433003945 12735,12
Na2CO3 0,000294478 8,605
NH3 0 Traza
CH4 0,016373399 99,3958
. 02 0,002503098 15,44
F25 Salida 6137,267
N2 0,878645188 5318,17
Cco 0,040693928 245,67
CO2 0 Traza
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H2 0,00027691 1,676
H20 0,061508468 457,586
HCN 0 Traza

Fuente: Elaboracién propia.

Para el disefio de la torre de absorcion/reaccion se deben definir las condiciones de
operacion y los parametros del relleno (Treybal, pags. 219-232).

Tabla 8.3-29: Condiciones de operacidon de la columna C-202.

Variable Descripcion Valor Unidad
T Temperatura operativa del absorbedor 60 °C
P Presion operativa del absorbedor 1,65 bar
Gy Caudal masico de la corriente gaseosa 1,912 kg/s
0g Densidad media del gas 1,69 kg/m3
Ug viscosidad media del gas 0.0000148 | Pa.s
Pe Presion parcial de entrada 0,08852
Ds Presién parcial de salida 0
Ly, Caudal masico corriente liquida 7,96 kg/s
oL Densidad media del liquido 1089 kg/m3
U viscosidad media del liquido 0.00057 Pa.s

Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 8.3-30: Parametros de la columna C-202.
Variable Descripcion Valor Unidad
Abs Eckert Abscisa de correlacién grafica de Eckert 0,164
Abs = & (p_a)"'s
G \p—p¢
Ord Eckert 400 | Ordenada de correlacién de Eckert 0,055 |
Ord = Sl
pe(PL=P¢)
G = G, /S |Flujo mésicode gas 1,8115 kg/m32s
S =G, /G | Seccién de atorre 1,0555 m2
D Diametro de la torre 1,16 m

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 8.3-31: Parametros del relleno de la columna C-202.

Variable Descripcion Valor Unidad
M, Masa molar del gas 0,0245 kg/mol
n
Mg = Z M; xy;
i=1
G Flujo molar gaseoso 68,79 mol/m2s
G’ Flujo mdsico gaseoso 1,8115 kg/m2s
Pc Densidad media del gas 1,69 kg/m3
Ug Viscosidad media del gas 0.0000148 | Pa.s
L Flujo molar de liquido 301,75 mol/m2s
L Flujo masico de liquido 7,52 kg/m2s
oL Densidad media del liquido 1089 kg/m3
U viscosidad media del liquido 0.00057 Pa.s
dg Diametro efectivo 0,0725 m
B Constante de retencién del empaque 0,562
B =1,508d,%"¢
OLsw | Retencion estatica referida al agua | 0,00591 |
2,47x107%
PrLsw = ds1,21
OLiw | Retencion total referida al agua | 0,0505 |
2,09x107%(737,5 L')F
Prew = - e
OLow | Retencion operativa referida al agua | 0,0446 |
Prow = Prtw — Prsw
o | Tension superficial referida al agua | 0,065 | N/m
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H Factor de correccién (para y; < 0,012) 1,056
975,7L/0,57”(Ll,13 g \01737-0,262L
— [p284(2,024L7043 — 1) (0,073)
OLo | Retencién operativa 00471 |
Pro = (pLowH
OLs | Retencién estatica 0,00314 |
4,23%1073%* 5055
Prs = 4156 5037
S L
@, | Retencion total 0,05024 |
Pt = Prs T+ Pro
£ Porosidad 0,74
Lo Porosidad operativa 0,6897
Lo =&~ Pt
m Factor m de correccion de Schulman 34,03
n Factor n de correccion de Schulman 0
P Factor p de correccion de Schulman 0,362
a, Area interfacial, liquidos acuosos 71,2 m2/m3
(8080')” o
ay =m|—g5-
Pg
a, Area interfacial 75,2 m2/m3
_ PLo
@ = Aw ((ﬂLaW)

Para el calculo de la difusividad se considera un sistema compuesto por HCN-N2 dado
gue son los componentes mayoritarios de la mezcla; para obtener este pardmetro se utiliza la
siguiente ecuacion (Welty, pags. 550 y 559-561).

Tabla 8.3-32: Parametros para el calculo de la difusividad.

Fuente: Elaboracién propia.

1

0,001858 TL5 (— n

Mycn

z)

0,5

Duen no =
HEN=Nz P onen-nz Qp

Variable Descripcién Valor Unidad
Mycn Masa molar de HCN 27 g/mol
My, Masa molar de N2 28 g/mol
OHncn Pardmetro de Lennard-Jones A
Opn2 Pardmetro de Lennard-Jones 6,45 A
OHCN-N2 Didmetro de colisién 1,7 A
(Oncn + 0nz)
OHCN-N2 = - 2
Encn Energia caracteristica del HCN dividido en la
/k constante de Boltzmann 569,1 °K
Ens Energia caracteristica del N2 dividido en la
/k constante de Boltzmann 71,4 °K
Energia caracteristica del sistema HCN-N2 dividido
EHCN_NZ/k en la constante de Boltzmann 201,58 °K
€Eas_ (€Ea Ep\"°
ke (T . 7)
Tx= /EAB
K Temperatura adimensional 1,65
Qp Integral de colision 1,1544
Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 8.3-33: Parametros de las corrientes de la columna C-202.
Variable | Descripcion | Valor | Unidad
AMONIACO
Dy¢ Difusividad del HCN en N2 1,127x10> | m2/s

Scug Numero de Schmidt en el gas 0,7786
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HUe
Scpe =
46 peDg
Dy Difusividad del amoniaco en el liquido 3,96x107° | m?2/s
_ 74%1078(@, M)T
A uLVa
u,(viscocidad del solvente en cp)
V,(Volumen molar del soluto en el punto normal de ebullisién = 25,8)
@, (Parametro de asociacion del solvente = 2,6 para el agua)
Scar, Ndmero de Schmidt en el liquido 132
Sc, = HL
AL pLD;,
kac Coeficiente de transferencia fase gaseosa 3,945 mol/m?s
11,9561 d,G° 17%%°
a6 = S %/3 [Mc(l —£&0)
Cac
kyp | Coeficiente de transferencia fase liquida 20,91 | mol/m2s
. 045 )
k. =251 (dsL ) Sca,”*Darpy,
A ‘ MUy _ dsM,
ACIDO SULFURICO
Dg, Difusividad del 4cido en el liquido 5,23x10° m2/s
Scpy Nudmero de Schmidt en el liquido 98,2
kg Coeficiente de transferencia fase liquida 24,27 mol/m2s

Fuente: Elaboracién propia.

La ecuacion general de disefio de una torre de absorcidn reactiva es la siguiente
(Ingenieria de las reacciones quimicas, pag. 456 y 473):

GfPAZ dpA

zZ ==

P Payy T

Se debe hallar una expresién apropiada para la velocidad de reaccidn considerando que
la reaccidn global estd compuesta por las siguientes etapas simultaneas:

e Difusidn del HCNg en la pelicula gaseosa.
e Difusidn del HCNg en la pelicula liquida.

e Difusidn del NaOHq en la pelicula liquida.
e Reaccidn en el plano de contacto.

Al igual que el caso anterior, la reaccidon de neutralizacién cuenta con una constante
cinética muy elevada, se considera instantdnea, por lo tanto, esta etapa no resulta controlante,
y tampoco representa una resistencia al proceso global.

Si la concentracién de NaOH en el liquido es lo suficientemente alta, se la puede
considerar constante en la pelicula y no controlante. Para ello, se debe evaluar:

= 0,00052 Mol
B = kg,RT /1

La concentracion media del NaOH en la corriente liquida es de 1,68 mol/l, siendo muy
superior a laminima segun la expresion anterior. Por lo tanto, la difusion del NaOH en la pelicula
liquida no representa una resistencia al proceso global.

Al cumplirse estas dos condiciones, el plano de reaccién se desplaza hacia la interface.
Por lo tanto, la difusidn del HCN en la pelicula liquida no forma parte del proceso.

Finalmente, la etapa controlante es la difusion del HCN en la pelicula gaseosa, y la
expresion de la velocidad de reaccién resulta en:
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_7”,; = kacDa

La ecuacion final de disefio es:

Gi fPAZ dpa
Z =
SPkycaalp,, Pa
Tabla 8.3-34: Especificaciones finales de la columna C-202.
Variable Descripcion Valor Unidad
G; Caudal molar de inertes 66,15 mol/s
S Seccioén de la torre 1,055 m?
a, Area interfacial 75,2 m2/m3
kac C.Transferencia fase gaseosa 3,945 mol/m2s
P Presion de operacion 1,65 bar
Pe Presion parcial de entrada 0,08857 | bar
Ds Presién parcial de salida 5*10% | bar
Funcién a integrar
J‘Pe dpA
p, Pa
Integral in(Pe/p.) 13.55
z Altura de relleno 2,08 m

Fuente: Elaboracién propia.

8.4 [Zona 300]-Evaporacion y cristalizacion de la
solucion de NaCN
8.4.1 Secador por aspersion DR-301

La corriente F28 el cual corresponde a una solucidn cercana al punto de saturacidn en
NaCN ingresara a un secador por aspersion el cual llevara al producto a su contenido de
humedad requerido para poder ser comercializado. La mezcla metano/aire se precalentara
hasta los 245°C antes de ingresar a la cdmara de combustion de la unidad. Posteriormente los
gases de combustion ingresaran a la cdmara de secado a 450 °C y la abandonaran a 100 °C
Ilevando consigo casi la totalidad de la humedad de la solucién atomizada.

Se hace uso de software ChemCAD para determinar el exceso de aire necesario para que
la temperatura de los gases de secado no supere los 450 °C. Para ello se asume que el aire
ambiente que se utiliza se encuentra inicialmente a una temperatura de 25 °C y una HR=30%.
En estas condiciones, la ecuacién estequiométrica para la combustién del metano con un exceso
“x” de aire y la humedad preestablecida es la siguiente:

CHy(g) + % (2 05(g) + 7,5238 Ny (g) + 0,091936 H,0(y))
- (24 0,091936 %) HZO(g) + COz(g) +2x-1) Oz(g) +x7,5238 Nz(g)

AH? = —802,36 kj/mol

Interprétese que incrementar el flujo de aire conduciria a una temperatura final mas
baja de los gases de combustién. Para que la temperatura final de estos gases sea de 450 °C,
x=13. Cualquier valor de x > 13 resulta en una temperatura menor a la requerida en esta unidad.
Los datos de operacion se muestran en la siguiente tabla.

Tabla 8.4-1: Parametros de operacion del secador por aspersién DR-301.

Variable Descripcién Valor Unidad
X1 Porcentaje de humedad en la alimentacion 0,565 -
Xs1 Porcentaje de solidos en la alimentacién 0,435 -
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X Relacién masica de humedad en la alimentacién 1,299 | kgu,0/kGsotido seco
X — Xw1
wil 1-— X
Xw2 Porcentaje de humedad en el producto 0,005
X2 Porcentaje de solidos en el producto 0,995
Xy Relacién masica de humedad en el producto 0,005025 | kgu,o0/kGsotido seco
X - Xw2
w2 1-— Xy
M, = F31 Caudal masico de salida (con 0,5% de humedad) 1144,31 kg/h
M Caudal masico de sélido seco 1139 kg/h
Ms = Mp * (1 — xwz)
F, = F28 | Caudal masico de alimentacién en forma liquida | 26175 | kg/h
Fy = MS/X51
Meyap | Caudal de agua evaporada I 1473,18 | kg/h
Meyap = Ms * (X1 — Xw2)
Y1 Humedad absoluta en la entrada 0,0162 kgu,o0/kGaire seco
Vg1 Fraccién masica de humedad en la entrada 0,015947
Y1
Yor =14y,
gl
Yoo Humedad absoluta en la salida 0,157658 kgu,o0/kGaire seco
Cps Calor especifico del sélido seco 1,4 kj/kg°C
CpH,0 Calor especifico del agua (liquida) 4,184 kj/kg°C
Cpy Calor especifico del agua (vapor) 1,875 kj/kg°C
Cpg Calor especifico del aire seco 1,005 kj/kg°C
AH, Calor latente de vaporizacién 2502 kj/kg
trer Temperatura de referencia 0 °C
tg1 Temperatura de entrada de los gases de secado 450 °C
tg2 Temperatura de salida de los gases de secado 100 °C
ts1 Temperatura de entrada de la alimentacién 60 °C
tso Temperatura de salida del producto 70 °C
Q, Calor perdido (adiabatico) kj/h
Fyq Caudal mésico de aire de secado 12700 kg/h

Fuente: Elaboracién propia.

Para determinar el caudal masico de gases de secado se debe plantear un balance de
masa y energia de la unidad:

1. BALANCE DE MASA:
Mevap = Ggg * (Y:q2 - Ygl) Ecuaciéon 1

Despejando y sustituyendo los valores de la Tabla 8.4-1 se obtiene:

Gpe = —2317_ Ecuacion 2
Yg2—0,01754
2. ENTALPIAS DE LAS CORRIENTES DEL SISTEMA:

Para en aire de secado en la entrada:
Hyy = (cpg + cpu¥y1)(tg1 — trer) + Vg1 [cpw(tg1 — trep) + AHpep| = 520,14 kj/kg aire seco  Ecuacion 3
Para en aire de secado a la salida:
Hyy = (cpg + cpuY¥y2) (g2 — trep) + Yoz [cpu(ty2 — tref) + AHye]  Ecuacion 4
De la ecuacion 4 se sustituyen los valores correspondientes y despejando obtenemos:
Hgy, = 2877 Yy, +100,5 Ecuacién 5

Para la corriente liquida entrante:
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hsy = (cps + Cpr0Xw1) (1 — trep) = 409,91 Ecuacion 6

Para la corriente de producto saliente:

hsy = (Cps + Cpr,0Xwz) (Esz — trep) = 99,47 Ecuacién 7
3. BALANCE DE ENERGIA DEL SISTEMA:
GasHgy + Mghgy = GosHgy, + Mhgy +Q, Ecuacion 8

Considerando un sistema adiabatico (Q.=0) y sustituyendo Gas y Hg, de las ecuaciones 2
y 5 en la ecuacion 8 se obtiene:

_ kg H,0
Yy, = 0,157658 2 /kg de aire seco

De esta manera, teniendo Y, puede obtenerse la entalpia de la corriente de aire saliente
de la unidad y el flujo de aire necesario para lleva a cabo la operacién de evaporacion.

Hg, = 554,082 kj/h
Gas = 10415 kg aire seco/h

Se adoptara una sobrealimentacién del flujo de aire seco del 20% como margen de
seguridad, de esta manera, el flujo definitivo de aire seco sera.

Gaszow) = 1,2 Ggs = 12498 kg aire seco/h

Como este ultimo valor corresponde solo al flujo de aire seco, se debe considerar
ademas la humedad que trae consigo.

Gas20%) — 12700 kg/h

Vg1

F29 =

Para esta operacion se adoptara un secador por aspersion de la firma GALAXIE, modelo
5240 cuyas especificaciones se detallan a continuacidn:

Tabla 8.4-2: Especificaciones técnicas secador por aspersion DR-301.

Tipo de secador Secado spray
Fabricante GALAXIE S.A
Flujo Paralelo
Modelo 5240
Caracterl'stica's fluidodindmicas y Caracteristicas mecanicas
térmicas
Concentracién inicial
méxima (%) 50 Largo (m) 9
Concentracioén final
minima (%) 93 Alto (m) 12
Evaporacion maxima
de agua (kg/h) 1920 Ancho (m) 7,5
Temperatura df 450 Consumo eléctrico 47
entrada del aire (°C) (kwW/h)
Temperatura de salida Consumo de
del aire (°C) 100 combustible (kcal/h) 1935000

Pagina | 140



Tiempo de retencién 60 Material de Acero inoxidable
en la cdmara (s) construccion ASIS 304
. 20(1/3 dela Didmetro de la
Tiempo de contacto (s) (, / , 4,8
camara) camara (m)

Fuente: Galaxie.com.ar

Figura 8.4-1: Secador por aspersion Galaxie modelo 5240.
Fuente: Galaxie.com.ar

8.4.1.1 Consumo de gas natural en la cara de combustion

El consumo de gas natural se determina mediante la estequiometria de la reaccién.
Como se mencioné anteriormente, para que la temperatura de los gases de combustion sea de
450 °C, X=13, entonces la ecuacién estequiométrica citada anteriormente queda de la siguiente
manera:

CHy(g) + 26 Oyg) + 97,8094 Ny(g) + 1,19517 H,0¢q)
> 3,19517 H,0g) + CO4g) + 24 * Oyg) + 97,8094 Nyq)

Usando esta ecuacion y los pesos moleculares de cada componente de la mezcla de
combustidn se puede determinar la cantidad de metano que se consume por cada kg de aire
seco necesario para el secado.

g _ 0016043 kgeu,(g)
= * G o
Ha ™ 355202 xkgys O

_ 56,45 kgCH4(g)
CH, — T
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8.4.2 Intercambiador de calor E-DR301

Al disponerse de grandes cantidades de vapor de alta presiéon provenientes del
enfriamiento del reactor R-201, una parte de éste se utilizard para precalentar la mezcla de
metano/aire antes de ingresar a la cdmara de combustion. Las especificaciones de esta unidad
se detallan a continuacién.

Tabla 8.4-3: Dimensiones del intercambiador de calor E-DR301.

DATOS GENERALES E-DR301
Clase / tipo de intercambiador B/AEL
Diametro interno de la coraza 0,74 m
Numero de tubos 768
Longitud de los tubos 2,44
Diametro externo de los tubos 0,0191 m
Didmetro interno de los tubos 0,0157 m
Arreglo de los tubos Trigonal 60
Paso de los tubos 0,02 m
Numero de pasos por los tubos 2
Numero de bafles 10
Separacidn entre bafles 0,16 m
Segmentacion de bafles 15%
Tipo de bafles Simple segmentacion

Fuente: ChemCAD.

Tabla 8.4-4: Datos de transferencia de calor del intercambiador de calor E-DR301.

DATOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR E-DR301
Area efectiva de transferencia 108,14 m?
Area requerida 85,08 m2
U (calculado / de servicio) 116,58 / 91,93 kcal /(h*m2*°C)
Calor calculado 858021 kcal/h
Calor especificado 675104 kcal/h
Exceso de area 27,09%
Factor de obstruccion 2,048 E-0,04
Delta P (coraza / tubos) 0,02 /0,18 bar
Coeficiente de pelicula para la coraza 10760 kcal /(h*m?2*°C)
Coeficiente de pelicula para los tubos 151,46 kcal /(h*m?2*°C)

Fuente: ChemCAD.

8.4.3 Soplador de aire de enfriamiento K-301

El aire a 25 °C sera transportado por medio de un ventilador centrifugo para bajar la
temperatura del producto desde los 70°C hasta los 37°C. El flujo de aire con el que debe operar
esta unidad se detalla a continuacion.

Tabla 8.4-5: Caracteristicas de la corriente de entrada K-301.

Caracteristicas de la corriente FA2
Caudal masico de entrada (kg/h) 1362
Caudal volumétrico de entrada (m3/h) 1174,14
Densidad de la corriente de entrada (kg/m3) 1,163

Fuente: Elaboracién propia.

Se adopta un ventilador centrifugo de la firma SODECA, modelo CPV-1020-2T el cual
cumple con las caracteristicas requeridas para la presente operacién. Dicho equipo permite
operar con cauda volumétrico de hasta 2000 m3/h y trabaja con un diferencial de presién de 200
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mbar. Los cdlculos para determinar el flujo de aire ambiente necesario para llevar a cabo el

enfriamiento y la unidad adoptada se detallan mas adelante.

- —_—
- " o -
-

:' ij
"\

Figura 8.4-2: Ventilador centrifugo K-301.

Fuente: www.SODECA.com.

Tabla 8.4-6: Especificaciones técnicas y dimensiones K-301.

Potencia (kW) 0,75
Velocidad (rpm) 2770
Qv (max) (m?3) 2000
Nivel de presidn sonoro db(A) 81
Peso (kg) 20
Dimensiones (mm)

A 340
Al 397
B 593
C 445,5
Cc1 116
C2 330
c 32
D 160
E 100
H 290
H1 223
K 160
ol 8

355
v 180
X 160
x1 128

Fuente: Elaboracién propia.

8.4.4 Enfriador EN-301

Esta unidad enfria el producto desde los 70 °C hasta los 37 °C para luego pasar a la
briquetadora. El descenso de temperatura del producto es necesario dado que posteriormente

las briquetas se deben embolsar. Para esta operacién se adopta un enfriador rotatorio de la
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firma EMCC Mining & Agriculture modelo LQ0808. Las especificaciones de la unidad se detallan
a continuacion.

Tabla 8.4-7: Especificaciones del enfriador EN-301 adoptado.

Modelo LQ0808
Diametro del tambor (m) 0,8
Largo del tambor (m) 8
Temperatura de salida (°C) <40
Capacidad (t/h) 0,5-1,5
Potencia (kW) 4

Fuente: emccgroup rotary-drum-dryer.

Figura 8.4-3: Enfriador EN-301 adoptado.
Fuente: emccgroup rotary-drum-dryer.

El flujo de aire necesario se calcula planteando un balance de masay entalpia del sistema
(Treybal, pags. 773-775). Las suposiciones para esta unidad son las siguientes:

1. La pérdida de humedad del producto por enfriamiento es minima (x1=0,5%; x,=0,45%).
2. Se asumen pérdidas de energia del 10% del calor de la alimentacién a la entrada del

secador (Q=0,1*hs* M;s).

Tabla 8.4-8: Parametros de operacidn del evaporador EN-301.

La velocidad del aire de enfriamiento dentro de la unidad no puede superar 1m/s.

Variable Descripcién Valor Unidad
Xw1 Porcentaje de humedad en la alimentacion 0,005
Xs1 Porcentaje de solidos en la alimentacién 0,995
Xyn Relacién masica de humedad en la alimentacién 0,005025 | kKgu,0/kGsotido seco
X = Xw1
wiT T,
Xw2 Porcentaje de humedad en el producto 0,0045
Xsp Porcentaje de solidos en el producto 0,9955
X2 Relacién masica de humedad en el producto 0,00452 kgn,0/kgsotido seco
X — Xw2
w2 1— Xz
M, = F32 Caudal masico de salida (con 0,45% de humedad) 1143,73 kg/h
M Caudal masico de sélido seco 1139 kg/h
My = My * (1 — xy,)
F, =F31 | Caudal masico de alimentacion con 0,5% de humedad 1144,31 | kg/h
k= Ms/x51
Meyap | Caudal de agua evaporada 0,575 | kg/h
Meyap = Ms * (X1 — Xw2)
Yy, Humedad absoluta en la entrada 0,006 kgu,0/k9aire seco
Vg1 Fraccidn masica de humedad en la entrada 0,00599
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Yg1
Y T 11y,

Yy2 Humedad absoluta en la salida 0,00661955 | kgu,0/KkGaire seco

Cps Calor especifico del sélido seco 1,4 kj/kg°C
CpH,0 Calor especifico del agua (liquida) 4,184 kj/kg°C

Cpy Calor especifico del agua (vapor) 1,875 kj/kg°C
Cpg Calor especifico del aire seco 1,005 kj/kg°C
AH, Calor latente de vaporizacién 2502 kj/kg
tres Temperatura de referencia 0 °C

g1 Temperatura de entrada de los gases de secado 25 °C

g2 Temperatura de salida de los gases de secado 60 °C

ts1 Temperatura de entrada de la alimentacion 70 °C

ts2 Temperatura de salida del producto 37 °C

Q. Calor perdido 11330 kj/h

Q,=01xhy *M;

Fuente: Elaboracién propia.

Para determinar el caudal masico de gases de secado se debe plantear un balance de
masa y energia de la unidad:

1. BALANCE DE MASA:
Mevap = Ggg * (Ygz - yg1) Ecuacion 1

Despejando y sustituyendo los valores de la Tabla 8.4-8 se obtiene:

oo = =275 Ecuacion 2
Y42—0,006
2. ENTALPIAS DE LAS CORRIENTES DEL SISTEMA:
Para en aire de secado en la entrada:
Hgy = (cpg + cpp¥y1)(tg1 — trep) + Yga[cpu(tg1 — tres) + AHyep| = 40,771 kj/kg aire seco  Ecuacién 3

Para en aire de secado a la salida:
Hyy = (cpg + cpuY¥ya) (g2 — trep) + Yoz [cpu(ty2 — tref) + AHye]  Ecuacion 4

De la ecuacidn 4 se sustituyen los valores correspondientes y despejando obtenemos:
Hgp = 2727 Yy, + 60,3 Ecuacion 5

Para la corriente liquida entrante:
hs1 = (cps + Cpr,0Xw1)(ts1 — trep) = 99,471 Ecuacion 6

Para la corriente de producto saliente:

hsy = (ps + om0 Xw2) (tsz — trep) = 52,5 Ecuacion 7
3. BALANCE DE ENERGIA DEL SISTEMA:
GasHg1 + Mghgy = GosHyp + Mshgy +Q, Ecuacién 8

Considerando (Q:=0,1*hs;*Ms=11330 kj/h) y sustituyendo G,s y Hg2 de las ecuaciones 2
y 5 en la ecuacion 8 se obtiene:

Yy, = 0,006537 kg de aire seco
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De esta manera, teniendo Y, puede obtenerse la entalpia de la corriente de aire saliente
de la unidad y el flujo de aire necesario para lleva a cabo la operacién de evaporacion.

Hy, = 119,307 kj/h
Gqs = 1128,51 kg aire seco/h

Se adoptara una sobrealimentacion del flujo de aire seco del 20% como margen de
seguridad, de esta manera, el flujo definitivo de aire seco sera.

Gaszow) = 1,2 Go = 1354,22 kg aire seco/h

Como este ultimo valor corresponde solo al flujo de aire seco, se debe considerar
ademas la humedad que trae consigo.

Gas(ZO%)

FA2 = =1362,38 kg/h

1_Yg1

8.4.5 Briquetadora B-301

La mdaquina de prensado de briquetas de polvo seco de alta presidén es un tipo de equipo
mecanico que se puede utilizar para convertir finos de carbdn, polvo de cal, carbonato de sodio,
sal, sal quimica, carbonato de sodio, polvo de fluorita, ceniza de aluminio, polvo de hierro, polvo
de convertidor, polvo de ferrosilicio y otros polvos que contienen poca o ninguna humedad en
briquetas a través del forzamiento del alimentador de tornillo y la prensa de rodillo de alta
presion. Las briquetas terminadas son de alta resistencia y faciles de transportar. Los productos
finales producidos por la maquina briquetadora hidraulica de polvo seco pueden tener forma
ovalada, forma de huevo, forma de almohada, forma cuadrada, etc como se ve en la siguiente
figura.

Figura 8.4-4: Briquetadora industrial Acan.

Esta unidad deja preparado el producto final en briquetas de 1,8*1,8*1 pulgadas listo
para su almacenamiento y posterior despacho. Para esta operacién se utilizarad una briquetadora
continua de la firma ACANMACHINE. Las especificaciones se detallan a continuacién.

Tabla 8.4-9: Especificaciones briquetadora B-301.:

Fabricante ACAN MACHINERY
Modelo A-100
Area ocupada (m?) 5
Presion de trabajo (psig) 3625
Dimensiones de la briqueta formada (pulg) 1,8*%1,8*%1
Potencia de trabajo (kW) 30
Capacidad operativa (kg/h) 500-2000
Dimensiones, (m), (L*W*H) 2,46*1,53*2,03

Fuente: ACANMACHINE.
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8.4.6 Unidades adicionales

8.4.6.1

Filtro de mangas F-301

Dado que el NaCN es un compuesto altamente toxico (200-300 mg son suficientes para
matar a una persona adulta), se debe retener cualquier particula que pueda haber sido arrasada
por el aire de enfriamiento que pasa por la unidad EN-301. El flujo a la salida del enfriador
presenta las siguientes caracteristicas:

Tabla 8.4-10: Variables de operacion en el filtro de mangas F-301.

Variable Descripcidn Valor | Unidad
Fys Flujo masico de aire 1363 kg/h
Pas3 Densidad de la corriente FA3 1,163 | kg/m3
Fya3 | Flujo volumétrico 1172 | m?/h

Fas
Fyas = a3
Ty | Temperatura de la corriente Fa3 | 60 | °C

Tabla 8.4-11: Especificaciones técnicas del filtro de mangas F-301.

Fuente: Elaboracién propia.

Marca INDUSTRIAS TOMADINI S.A
Modelo 1016-108
Dimensiones

A (m) 1
B (m) 3,5
C(m) 2,5
D (m) 0,3
E(m) 0,3
OF(m) 0,2
G (m) 1,5
N° de mangas 16
Peso (kg) 1100
Area total filtrante (m?) 21

Fuente: www.tomadoi.com.

ans

=g e
1

A L i

Figura 8.4-5:
Fuente:

Filtro de mangas F-301.
www.tomadoi.com
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8.4.6.2  Transportador de tornillo sin fin TT-301 A/B

En total son dos los transportadores de tornillo de este tipo que se adoptaran (uno para
el transporte de solido que sale del atomizador DR-301 y se dirige hacia el enfriador EN-301 y
otro para el transporte del solido que sale del enfriador EN 301 y se dirige hacia la briquetadora
B-301).

Dado que el producto se encuentra en forma de polvo seco y la altura de la briquetadora
es de 2,03 m, se adoptara para el transporte un elevador de tipo tornillo sin fin de la marca
BOGDA, modelo DTC 2000. Las especificaciones técnicas, se detallan en la Tabla 8.4-12.

Figura 8.4-6: Transportadora tipo tornillo sin fin modelo DTC 2000.

Tabla 8.4-12: Especificaciones transportadora tipo tornillo sin fin modelo DTC 2000.

Marca BOGDA
Modelo DTC 2000
Capacidad (kg/h) Hasta 2500
Puerto de alimentacion (mm) 835*800
Altura de descarga (m) 2,4
Longitud del tubo (m) 3,1
Diametro de la tuberia (mm) 114
Potencia 1,5 kW

Fuente: Elaboracién propia.

8.4.6.3 Ensacadora ES-301

El ensacado es una parte clave en la conservacion del producto, para ello se adopta una
ensacadora semiautomatica, con cabezal dosificador, lo que permite mantener uniformidad en
las cantidades envasadas. El producto se envasa en bolsas de PE de 25 kg cada una.

Dado que se trabaja con un flujo de producto de 1160 kg/h y cada bolsa almacena 25 kg
cada una, la ensacadora debe ser capaz de embolsar 47 bolsas por hora.

La ensacadora adoptada, pertenece a la firma LEABON modelo DB 25, apta para trabajar
con bolsas de 10, 25y 50 kg, presentando distintos grados de automatizacion.
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Figura 8.4-7: Ensacadora ES-301.

Tabla 8.4-13: Especificaciones técnicas ensacadora ES-301.

Modelo DB 25
Error de pesaje 0,10%
Velocidad de embalaje hasta 150 bolsas por hora
Potencia 3 kW
Suministro de aire 0,4-0,8 Mpa
Alto =2700 mm

Dimensiones Profundidad = 650 mm

Largo = 3000 mm

Fuente: Elaboracién propia.

El silo de la ensacadora adoptada sera alimentado por una cita transportadora de solidos
de la marca FOCUS modelo FM-3F3. Las especificaciones técnicas se detallan a continuacién

Figura 8.4-8: Cinta transportadora FM-3F3.

Tabla 8.4-14: Especificaciones técnicas cinta transportadora de sélidos FM-3F3.

Modelo FM-3F3
Material de la estructura Acero inoxidable
Cinturdn de caracter Cinturén de PP, PVC
Capacidad de produccién Hasta 2500 kg/h
Altura de la descarga Hasta 3520 mm
Peso de la maquina 600 kg
Potencia 1,1 kW

Fuente: Elaboracién propia.
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8.4.7 Unidades adicionales
8.4.7.1 Tanque de almacenamiento (H2SO4 al 86%), T-201

El almacenamiento del acido sulfurico al 86% provisto por las fabricas cercanas a la
planta se realiza en tanques atmosféricos. Para realizar la adopcion de los mismos se tienen en
cuenta los siguientes parametros de proceso:

e Flujo masico de alimentacién: 730 kg/h.

e Densidad de la alimentacién: 1666 kg/m3.

e Tiempo de residencia maximo: 1 semana (168 h).
e F,=0,15 (factor de seguridad adoptado)

El volumen del tanque para el almacenamiento del acido sulfurico se calcula con el
objetivo de almacenar el acido que se utiliza en una semana de produccidn para asegurar el
abastecimiento de la planta en caso de algun inconveniente con el transporte de la materia
prima durante las mencionadas 168 horas. Las ecuaciones utilizadas son las siguientes:

Tabla 8.4-15: Dimensionamiento del tanque T-201.

Variable Descripcion Valor Unidad
TrMm Tiempo de residencia maximo 168 h
Fa Flujo mdsico de alimentacidn 730 kg/h
Pa Densidad de la solucién 1666 kg/m3
Fg Factor de seguridad 0,15
V., = w Volumen de liquido 73,6 m3
Pa
Vir = . YLFS Volumen de tanque requerido 86,6 m3

Fuente: Elaboracién propia.

Con estos datos se adoptara un tanque para el almacenamiento del acido sulfurico de la
firma Bertotto y Boglione de 90 m? de capacidad.

Tabla 8.4-16: Tanque T-201 adoptado.

Fabricante Bertotto y Boglione
Tipo de tanque Atmosférico vertical (pared simple)
Material Acero al carbono
Disefio del cabezal Tirosferico
Capacidad maxima 90 m3
Cantidad de tanques requeridos 1
Diametro externo 3,9
Altura 7,61
Esbeltez 2
Espesor de la pared 6,35 mm (1/4 pulg)
Didmetro boca de hombre 60 cm

Fuente: Elaboracién propia.

8.4.7.2  Tanque de almacenamiento (NaOH al 50%), T-203

El almacenamiento de hidréxido de sodio al 50% provisto por las fabricas cercanas a la
planta se realiza en tanques atmosféricos. Para realizar la adopcién de los mismos se tienen en
cuenta los siguientes parametros de proceso:

e Flujo masico de alimentacion: 1860 kg/h.
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e Densidad de la alimentacién: 1319 kg/m3.
e Tiempo de residencia maximo: 1 semana (168 h).
e F=0,15 (factor de seguridad adoptado).

El volumen del tanque para el almacenamiento del hidréoxido al 50% se calcula con el
objetivo de almacenar la solucién que se utiliza en una semana de produccién para asegurar el
abastecimiento de la planta en caso de algln inconveniente con el transporte de la materia

prima durante las mencionadas 168 horas.

Tabla 8.4-17: Dimensionamiento del tanque T-202.

Variable Descripcion Valor Unidad
TrM Tiempo de residencia maximo 168 h
Fa Flujo mdsico de alimentacion 1860 kg/h
Pa Densidad de la solucion 1319 kg/m?3
Fg Factor de seguridad 0,15
v, = Fa* Trm Volumen de liquido 237 m3
Pa
Vi = 1Y—LFS Volumen de tanque requerido 279 m3

Fuente: Elaboracién propia.

Con estos datos se adoptaran dos tanques de la firma Bertotto y Boglione de 140 m® de

capacidad para el almacenamiento de la solucién de hidréxido.

Tabla 8.4-18: Tanque T-202 adoptado.
Fabricante Bertotto y Boglione
Tipo de tanque Atmosférico vertical (pared simple)
Material Acero al carbono
Disefio del cabezal Tirosferico
Capacidad maxima 140 m3
Cantidad de tanques requeridos 2
Diametro externo 4,5
Altura 8,81
Esbeltez 2
Espesor de la pared 6,35 mm (1/4 pulg)
Didmetro boca de hombre 60 cm

Fuente: Elaboracién propia.

8.4.7.3 Tanque de almacenamiento de solucion de sulfato de

amonio, T-202

El almacenamiento de la solucion de sulfato de amonio proveniente del proceso se
realiza en tanques atmosféricos. Para realizar la adopcion de los mismos se tienen en cuenta los
siguientes parametros de proceso:

e Flujo masico de salida: 1998 kg/h.

e Densidad de la alimentacién: 1509 kg/m3.

e Tiempo de residencia maximo: 1 semana (168 h).
e F=0,15 (factor de seguridad adoptado).
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El volumen del tanque para el almacenamiento de la solucién de sulfato de amonio se
calcula con el objetivo de almacenar dicha solucién proveniente del proceso en una semana de
produccidn durante las mencionadas 168 horas.

Tabla 8.4-19: Dimensionamiento del tanque T-203.

Variable Descripcion Valor Unidad
TrM Tiempo de residencia maximo 168 h
Fs Flujo masico de salida del proceso 1998 kg/h
Ps Densidad de la solucion 1509 kg/m?3
Fg Factor de seguridad 0,15
v, = Fs * Trm Volumen de liquido 222 m3
pvs
Vi = L Volumen de tanque requerido 262 m3
1 —Fg

Fuente: Elaboracién propia.

Con estos datos se adoptaran dos tanques de la firma Bertotto y Boglione de 140 m® de
capacidad para el almacenamiento de la solucién de sulfato de amonio.

Tabla 8.4-20: Tanque T-202 adoptado.
Fabricante Bertotto y Boglione
Tipo de tanque Atmosférico vertical (pared simple)
Material Acero al carbono
Disefio del cabezal Tirosferico
Capacidad maxima 140 m3
Cantidad de tanques requeridos 2
Diametro externo 4,5
Altura 8,81
Esbeltez 2
Espesor de la pared 6,35 mm (1/4 pulg)
Didmetro boca de hombre 60 cm

Fuente: Elaboracién propia.

8.4.8 Adopcion de bombas de proceso

En ciertas etapas del proceso productivo se requiere que el liquido fluya de un lugar a
otro en una tuberia. Para ello es necesario contar con una fuerza impulsora, que es suministrada
por bombas. Para poder realizar la adopcién de bombas involucradas en el proceso de
produccion de NaCN se emplea el procedimiento detallado a continuacion:

1. Se define la distribucidn y elevacién para los equipos y tuberias teniendo en cuenta
magnitudes tales como el diametro, altura y nivel de liquido de los recipientes de
proceso.

2. Se confecciona el diagrama tridimensional de tuberias, incluyendo valvulas, uniones y

accesorios. Ademas, se selecciona el tipo de material de construccion.

3. Se adopta una velocidad de flujo en los tubos entre 1 y 3 m/s dependiendo el caso
Fuente especificada no valida.. Con la velocidad y los caudales obtenidos en el balance
de masa y energia se establecen los didmetros de las lineas.

4, Se calcula la pérdida de carga de la tuberia y la perdida de carga equivalente por longitud
en valvulas, codos y accesorios Fuente especificada no valida..
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5. Se estiman pérdidas de carga en los equipos como intercambiadores de calor, estas
pérdidas se calcularon en el disefio de los equipos.

6. Se calcula la altura de impulsidon neta requerida para la conduccion del fluido y su
respectiva potencia.

7. Se calcula la NPSH disponible en la aspiracion de la bomba para el caso que sea
necesario.
8. Se realiza la seleccién del tipo y modelo de bomba requerida de los catalogos de los

fabricantes, considerando la altura de impulsidon neta, la NPSH disponible y el caudal
volumétrico necesario.

8.4.8.1  Pérdidas de carga del sistema

Las pérdidas de carga del sistema se calculan con la siguiente expresion:

Leq v?

*
D 2xg

hf =f x
Donde:

e f=Factor de friccidn.
e L. =Longitud equivalente (tuberia + accesorios + codos).
e D= Diametro interno del tubo.

8.4.8.2  Altura de impulsion neta
Para determinar la altura de impulsidn se utiliza la ecuacién de Bernoulli corregida,
teniendo en cuenta la friccion del fluido en las tuberias, accesorios y equipos.

P, &4 P, 4
Hb:hf+ + +Z2 - + +Z]_
p*xg 2xg p*xg 2*g

Donde:

e Hp = Altura de impulsion neta.

e Py P,=Presidn sobre el fluido en los puntos de succién y descarga.

e Z,yZ;=Nivel del liquido en los puntos de succién y descarga.

e V;yV;=Velocidad lineal del fluido en los puntos de succién y descarga.
e p=Densidad del fluido.

e hy=Pérdidas por friccion en la tuberia accesorios y equipos.

e g=Aceleraciéon de la gravedad.

8.4.8.3 Potencia real de la bomba

La potencia ejercida por la bomba se calcula de la siguiente manera, se le adiciona un
10% de sobre disefio como margen de seguridad Fuente especificada no valida.. Con esta altura
de elevacion final Hy, se calcula la potencia de la bomba a adoptar mediante la formula:

=Hb*Qb*g*p

p
5 n

Donde:

¢ n =Rendimiento mecanico de la bomba.
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e Q= Caudal volumétrico.

8.4.84 Altura
(NPSHuisp)

Para calcular la NPSHisp se usa la siguiente ecuacion:

neta de succion positiva disponible

Patm

NPSHdisp = +H- hfasp - Pvap

p*g
Donde:

e H=Altura desde el punto de aspiracidon hasta el eje de la bomba.
e hf,p = Perdida de carga en la tuberia de aspersion.
® Py, =Presion de vapor del fluido.

8.4.8.5 Caracteristicas de las distintas lineas de bombeo
En la siguiente tabla se detallan las distintas lineas de bombeo, junto con los caudales y
propiedades de las corrientes del proceso:

Tabla 8.4-21:Caracteristicas de las lineas de bombeo del proceso productivo.

Equipo de Equipo de Cédigo Fluido Temperatura 1 p Caudal
procedencia destino bomba (°C) (kg/m*s) | (kg/m3) | (m3/h)
F18
(C-201) ((E_l-_-220021A'</BB))y P-201A Solucién de 65 0,00046 1526 17,22
(NH4)2S04
F14
(T-201) ME-201 P-201 H,50. 86% 25 0,00514 1620 0,451
F22
(T-202 A/B) ME-202 P-202 NaOH 50% 25 0,00057 1860 1,42
F26
(C-202) (Eisz-:o/ 18)) Y| p202A | Solucion de 65 0,012 1089 27
NaCN

Fuente: Elaboracién propia.

Los caudales y las propiedades de todas las corrientes del proceso completo se resumen
en la tabla anterior. A partir de estos datos es posible determinar el didmetro de tuberia mas
apropiado para cada tramo.

8.4.8.6 Resumen de calculo de bombas del proceso
productivo
En la siguiente tabla se resumen los calculos para las distintas bombas utilizadas en el
proceso:
Tabla 8.4-22: Resumen de cdlculo de bombas del proceso.
Cédigo del P-201A P-201 P-202A P-202
equipo
Tipo de . . . .
bomba Centrifuga Centrifuga Centrifuga Centrifuga
Fluido F18 F14 F26 F22
V.elocida.d, de 25 15 ) 15
impulsidn
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MatTI,:Zlade la Acero inoxidable Acero inoxidable Acero inoxidable Acero inoxidable
Rugosidad
superficial 0,03 0,03 0,03 0,03
(mm)
Longitud
equivalente 115 40,5 121 46
(m)
471 - 1T 1T
. . 2 vélvulas de 2 valvulas de 2 vélvulas de
. Valvula de asiento . . .
Accesorios asiento asiento asiento
4 codos de 90° 2 codos de 90° 9 codos de 90° 3 codos de 90°
1 ensanchamiento | 1 ensanchamiento | 1 ensanchamiento | 1 ensanchamiento
Pérdidas de 20 13 20 46
carga (m)
D|fer.elnC|a de 01 17 01 165
presion (bar)
Diferencia de
altura AH (m) 45 3 1 3
Potencia
tedrica de la 2,87 0,1 3,8 0,2
bomba (HP)
Fuente: Elaboracién propia.
L3 [ 3 4 L]
8.4.8.7  Descripcion de bombas seleccionadas

En la siguiente tabla se muestra las principales caracteristicas de las bombas
seleccionadas empleando los catdlogos de fabricantes y los calculos realizados anteriormente.

Tabla 8.4-23: Descripcion de bombas adoptadas.

Codigo de P-201A P-201 P-202A P-202
equipo
Caudal min-max
(m3/h) 12-42 0-2,4 15-42 0-2,4
Potencia 4 05 55 05
adoptada (HP) ! ! !
Consumo del
motor de la 3 0,3 4 0,3
bomba (kW)
NPSH maximo 22 6 37 6
(m)
Modelo CMX4-50/250 XHS 6 NT CMX-50/125 XHS 6 NT
Fabricante AGP AGP AGP AGP

Fuente: Elaboracién propia.
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CAPITULO 9

SERVICIOS
AUXILIARES
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9.1 Introduccion

Los sistemas de servicios auxiliares en una planta son esenciales para lograr una
operacion confiable. Se consideran cuidadosamente en la etapa de disefio de la planta porque
desde su concepcidn misma se estd determinando la confiabilidad y flexibilidad de la operacidn.
En el presente capitulo se detalla el consumo de los servicios utilizados en la produccién de
metdxido de sodio, los cuales son:

e Suministro de agua para usos generales.

e Sistema de agua de enfriamiento de planta.
e Servicio de vapor (Integracion energética).
e Servicio de gas natural.

9.2 Suministro de agua para usos generales

El Areaindustrial en la ciudad de Campana elegida como la ubicacién optima de la planta
cuenta con servicio de agua corriente la cual va a ser utilizada para usos generales, cuando se
habla de usos generales nos referimos al agua utilizada en administracidn, bafios y laboratorio.
El consumo de este recurso se estima en funcién del capital humano que forma parte de la
empresa.

Tabla 9.2-1: Consumo de agua para usos generales en la planta.

Uso Caudal Consumo diario
(m3/h) (m3/dia)
Agua de uso general 0,5 12

Fuente: Elaboracién propia.

9.2.1 Adopcion de tanques para el almacenamiento de agua de
uso general T-G201

Este recurso es obtenido a partir de la red de agua perteneciente al complejo industrial
Campana. El tamafio del tanque calculado se obtiene a partir del consumo por hora de agua de
red (0,5 m3/h) y considerando una autonomia de 24 horas. En la siguiente tabla se resumen las
especificaciones del tanque adoptado para el agua de usos generales en planta.

Tabla 9.2-2: Especificaciones de la cisterna adoptada para agua de uso general.

Proveedor Duraplast SRL
Volumen (I) 15000
Material PE con protecciéon UV
Alto (m) 2,61
Diametro (m) 2,9
Valvula (pulg) 2
Tapa de inspeccion (cm) 45,5

Fuente: Elaboracién propia.
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Figura 9.2-1: Cisterna adoptada para agua de usos generales.
Fuente: Duraplas SRL (duraplas-argentina.com).

9.3 Suministro de agua de enfriamiento de la planta

El agua utilizada para el enfriamiento en planta se obtiene de una perforacién
subterranea y se almacena en un tanque con una capacidad suficiente para asegurar el
suministro durante dos dias completos de produccidn. El sistema de agua de enfriamiento
consiste en un circuito cerrado en el cual desde las piletas de las torres de enfriamiento se
alimenta a los distintos equipos en los cuales es necesario realizar un intercambio de calor, y
retorna a las torres de enfriamiento donde se acondiciona la temperatura para retornar a
proceso. El esquema de la red de agua de enfriamiento en planta se detalla a continuacién.

Figura 9.3-1: Esquema de la red de agua de enfriamiento.

AB-201
Lo—=1—

T-CT201 E-202A/B

o] o) P-E202A/B
L=\
P-AB201 P-CT201 5 ,-' ’E] >,

E-203A/B

S S P-E203A/B

= NG =1

E-201

P-E201

Fuete: Elaboracién propia.

9.3.1 Consumo de agua de enfriamiento

El sistema de agua de enfriamiento consiste en un circuito cerrado, aunque se
consideran pérdidas por evaporacion en las torres de un 1% del volumen que se consume en
proceso, estas pérdidas son consideradas para adoptar tanques de almacenamiento de agua
para reposicion en el circuito cerrado.
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Tabla 9.3-1: Consumo de agua de enfriamiento en intercambiadores.

Caudal masico de | Caudal volumétrico de

Equipo Descripcion agua de enfriamiento | agua de enfriamiento
(kg/h) (m*/h)
E-201 Enfriamiento gases de reaccion 49698 49,698
E-202 A/B | Enfriamiento solucion de (NH4),SO4 28547 28,547
E-203 A/B | Enfriamiento solucién de NaCN 30923 30,923
Total 109168 109,168

Fuente: Elaboracién propia.

9.3.2 Adopcion de los tanques para el almacenamiento de agua

de reposicion para enfriamiento T-CT201
Considerando una pérdida de 1% en las torres de enfriamiento la cantidad de agua de
reposicién es de 1,1 m3/h lo que en dos dias se traduce a 52.8 m3/dia, la cual es obtenida a través
de la perforacién subterrdnea realizada a una profundidad de 100 m y una temperatura de 20
°C. Siguiendo los lineamientos para la adopcidn de tanques realizado en el capitulo 8, se procede
al cdlculo para el tanque que almacena el agua de reposicion. Los resultados del célculo y las
caracteristicas del tanque adoptado se resumen en las siguientes tablas.

Tabla 9.3-2: Volumen y cantidad de tanques requeridos para reposicion de agua.

Capacidad requerida (m3) 52,8
Volumen de tanque disponible (m3) 70
Numero de tanques 1

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 9.3-3: Especificacion del tanque adoptado.

Fabricante Eboplast S.A
Tipo de tanque Atmosférico vertical de pared simple
Material PRFV
Disefio del cabezal Torisférico
Capacidad méxima 70 m3
Cantidad de tanques requeridos 1
Didmetro externo 4m
Altura 6,37 m
Esbeltez 1,6
Espesor de la pared 6,35 mm (1/4 pulg)
Didmetro de boca de hombre 45 cm

Fuente: Elaboracién propia.

9.3.3 Adopcion del sistema de tratamiento de agua AB-201

El agua extraida de la perforacion posee cierto contenido de sales las cuales deben ser
eliminadas antes de ingresar al sistema de enfriamiento por distintos motivos: se pueden
generar incrustaciones en los equipos que provoguen resistencia a la transferencia de calor,
disminuye la vida util de las instalaciones, entre otras. Para paliar la situacidon descripta, se
adopta un sistema de ablandamiento de agua el cual estd compuesto por un cabezal automatico
programable de control, dos columnas de intercambio idnico provistas de resina poliméricay un
tanque de regeneracion en el cual se agrega NaCl para regenerar la resina, las dos columnas
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permiten provision de agua tratada de manera continua. Se adopta un ablandador de agua
modelo H50Q1 de la marca HIDROCHECK, el cual se muestra a continuacion.

Figura 9.3-2: Ablandador de agua HHDROCHECK modelo H50Q1.

Tabla 9.3-4: Especificaciones técnicas ablandador de agua A-201.

Fabricante HIDROCHECK
Modelo H50Q1
Caudal de trabajo (m3/h) 3,5
Regeneracion de la resina Automitico
Tipo de resina Catiodnica
Dimensiones D=01m
H=1m

Fuente: Elaboracién propia.

9.3.4 Adopcion de sistema de refrigeracion de agua

El agua proveniente de las etapas de enfriamiento, debe enfriarse para poder ser
utilizada nuevamente en un circuito cerrado. Para esta operacion se adopta una torre de
enfriamiento, equipo que se emplea para enfriar agua en grandes volumenes, siendo el medio
mdas econdmico para hacerlo, si se compara con otros equipos de enfriamiento como los
intercambiadores de calor. Una torre de enfriamiento es una instalacion cuya funcion es la
dispersién de calor del agua, que involucra conjuntamente los fenémenos de transferencia de
calor y de masa (evaporacion controlada por el contacto directo del agua con el aire). Cuando el
agua es reutilizada, se bombea a través de la instalacion a la torre. Después de que el agua se
enfria, se reintroduce como agua de proceso. El agua que debe enfriarse generalmente tiene
temperaturas entre 40 y 60 °C. Esta se bombea a la parte superior de la torre y cuando fluye
hacia abajo emite calor provocando un enfriamiento de 10 a 20 °C. Para lograr estos efectos en
la torre de enfriamiento es muy importante que la gota del liquido tenga un tamafio menor
durante su trayectoria o caida para aumentar el drea de contacto con el aire, lo cual se logra
interponiendo obstdculos (relleno), que la detiene y al mismo tiempo la rompe en gotas mas
pequefias facilitando el proceso de evaporaciéon. Como se mencioné anteriormente, parte del
agua se evapora, causando la emisidn de calor, por lo que el agua le transmite al aire el calor
que contiene mientras cae y el aire a su vez sale por la parte superior, conteniendo el calor. Para
crear el flujo de aire hacia arriba las torres contienen aspas en la parte superior, similares a un
ventilador. Para nuestro proceso se considera una pérdida de agua por evaporacion, del 1%. Los
valores de temperatura y caudales (considerando la pérdida) en las etapas antes mencionadas,
se pueden apreciar en la siguiente tabla.
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Tabla 9.3-5: Caudal de agua a enfriar.

Etapa T inicial (°C) T final (°C) Caudal (m3/h)
Enfriamiento E-201 30 45 49,698
Enfriamiento E-202 A/B 30 45 28,547
Enfriamiento E-203 A/B 30 45 30,923

Total 109,168

Fuente: Elaboracién propia.

Como se dijo anteriormente, al considerar un 1% de pérdidas del agua necesaria para
refrigeracion, se deben reponer 1,1 m3/h. Para el cdlculo del calor que debera absorber la torre
por hora se utiliza la siguiente ecuacion.

Qaps = m* ¢, * (tr — to)
Donde:
Qubs = 1637520 kcal/h (Calor absorbido por la torre)
¢p = 1 kcal/kg °C (Calor especifico del agua de enfriamiento).
m = 109168 kg/h (Caudal masico de agua de enfriamiento).
toy tr son las temperaturas inicial y final (30 y 45) °C respectivamente.

De acuerdo con el valor de Qabs ¥ segun los catalogos consultados se adopta una torre
de enfriamiento compacta fabricada en PRFV con pileta de recoleccién, de la empresa TEVA.

Tabla 9.3-6: Especificaciones técnicas de la torre de enfriamiento adoptada.

Proveedor TEVA
Modelo TVAE 260
Potencia térmica (kW) 2551
Potencia del motor (kW) 2x11
Peso neto (kg) 2865
Peso operativo (kg) 8195
T == == ] B
L ] [ ] [ ]
= 4h T = {p TEA % = T=a j]
L | I ] | 1 | ]| ™ L ]
o L : ‘ I : : ] L ]
§ L ] | J L ]
2
- H —_— — Q *
1] &3 | €3 [ \ . /
i ] i B i i 2470 i
| : ! |
TVAE A B
170—240 | 4870 | 2435
260—310 | 6070 | 3035

Figura 9.3-3: Dimensiones del modelo seleccionado.
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9.3.5 Adopcion de bombas para el agua de enfriamiento

El mecanismo de cdlculo para la adopcidon de bombas para el sistema de enfriamiento
es el mismo que el detallado en el capitulo 8.

9.3.5.1 Caracteristicas de las diferentes lineas de bombeo

En la siguiente tabla se detallan las distintas lineas de bombeo, junto con caudales y
propiedades de las corrientes involucradas.

Tabla 9.3-7: Lineas de bombeo, agua de enfriamiento.:

Equipo de | Equipo de | Cédigo de Fluido Temperatura H p Caudal
procedencia | destino bomba (°C) (kg/m*s) | (kg/m?) | (m3/h)
Perforacion AB-201 P-AB201 | Agua 30 0,001 1000 1,1

T-CT201 CT-201 P-CT201 | Agua 30 0,001 1000 1,1

CT-201 E-201 P-E201 Agua 30 0,001 1000 49,698
CT-201 E-202 A/B P-E202 Agua 30 0,001 1000 28,547
CT-201 E-203 A/B P-E203 Agua 30 0,001 1000 30,923
Fuente: Elaboracién propia.
9.3.5.2 Resumen, bombas del sistema de enfriamiento

En la siguiente tabla se resumen los calculos para las distintas bombas utilizadas para
el sistema de enfriamiento:

Tabla 9.3-8: Resumen de cdlculo bombas para el sistema de enfriamiento.

Codigo del P-AB201 P-CT201 P-E202 P-E203 P-E201
equipo
Tipo de Centrifuga Centrifuga Centrifuga Centrifuga Centrifuga
bomba g g g g g
Fluido Agua Agua Agua Agua Agua
Velocidad
 de 2 2 2 2 2
impulsién
(m/s)
. . . L N Acero N
Material de | Acero inoxidable | Acero inoxidable | Acero inoxidable inoxidable Acero inoxidable
lalinea AlSI.316 AlSI.316 AlSI.316 AISI316 AlSI.316
Rugosidad
superficial 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03
(mm)
Longitud
equivalente 12 10 178 178 110
(m)
6 codos 90° 4 codos 90° 16 codos 90° 16 codos 90° 11 codos 90°
1 1
ensanchamiento | ensanchamiento - -
brusco brusco
Accesorios i 1 contraccion 1 vélvula de 1 vélvula de 1 vélvula de
brusca asiento asiento asiento
1 vélvula en i i i i
angulo
- - 2T 2T -
Pérdidas de 27 14 )8 27 13
carga (m)
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Diferencia
de presion 5,88 1,37 2,74 2,64 1,57
(bar)
Diferencia
de altura 25 3,5 3 3 3
dH (m)
Potencia
tedrica de 0,244 0,07 3,1 32 3,15
la bomba
(HP)
Fuente: Elaboracién propia.
9.3.5.3  Descripcion de bombas seleccionadas

En las siguientes tablas se muestran las principales caracteristicas de las bombas
seleccionadas empleando los catdlogos de fabricantes y los calculos realizados anteriormente.

Tabla 9.3-9: Bombas para servicios auxiliares.

Cédigo de P-AB201 P-CT201 P-E202 P-E203 P-E201
equipo
Caudal min-
, 0-2,4 0-2,4 15-42 15-42 15-60
max (m3/h)
Potencia
adoptada 0,5 0,5 5,5 5,5 5,5
(HP)
Consumo del
motor de la 0,3 0,3 4 4 4
bomba (kW)
, N.PSH 6 6 37 37 21
maximo (m)
Modelo XHS 6 NT XHS 6 NT CMX-50/125 CMX-50/125 CST 300/3
Fabricante AGP AGP AGP AGP AGP

Fuente: Elaboracién propia.

9.4 Servicio de vapor (integracion energética)

En funcidn del balance de masa y energia del capitulo 7, en el reactor R-201 el flujo de
vapor de alta presion generado por el enfriamiento de la unidad es de 8615,88 kg/h. Este vapor
de alta presién es utilizado para calentar las corrientes de amoniaco, metano y aire antes de
ingresar al reactor. También se precalienta la corriente de metano/aire que ingresa a la cdmara
de combustion del secador por aspersion DR-301. El consumo de vapor por cada unidad se

detalla en la siguiente tabla.

Tabla 9.4-1: Consumo de vapor intercambiadores de calor.

Equipo Descripcion Flujo masico de vapor de alta presion

(kg/h)
E-101 Calentamiento corriente de NH3 149,4
E-102 Calentamiento corriente de CH4 160,43
E-103 Calentamiento corriente de aire 401,3
E-DR301 |Calentamiento corriente de CH4/aire 1646

Total 2357,13

Excedente 6258,75

Fuente: Elaboracién propia.
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El excedente de vapor de alta presidn es vendido a la planta de amoniaco situada en el
complejo industrial Campana para suplir sus requerimientos energéticos. El circuito de vapor se
detalla a continuacion.

Alaplanta de Aire CH4 NH3 Aire

amoniaco
E-DR301
E-103 E-102 t E-101

\S

DR-301

ME-101

v
Vapor saturado R-201
Liquide saturado

Figura 9.4-1: Circuito de vapor de alta presion.
Fuente: Elaboracién propia.

Para dimensionar el diametro de una tuberia de vapor saturado y retorno de
condensado se tiene en cuenta la velocidad y presiéon por la que circulan en la linea de
distribucion.

e El diametro de las tuberias se ve ligado a la velocidad del vapor, puesto que, con una
mayor velocidad del vapor en la linea de distribucién, aumenta la erosién y el ruido en
las tuberias. Por lo tanto, las velocidades recomendadas para una adecuada y correcta
distribucién de vapor dentro de las lineas son de 25 a 35 m/s.

e Paraelretorno de condensado la velocidad de disefio depende de la existencia de vapor
en la linea. Si es solo liquido condensado generalmente la velocidad es de 1 a 1,5 m/s
pero si es flujo de dos fases, las lineas deben ser dimensionadas en base al flujo de vapor.
Para el flujo de dos fases la velocidad de disefio aproximadamente es 15 m/s.

El calculo del didmetro de la tuberia corresponde a la siguiente ecuacion:

b [rmurle
UV*T

Donde:

e D =didmetro de la tuberia (m)

e m, = Masa de vapor (kg/h)

e V.=Volumen especifico del vapor f (P,T) (m3/kg), cuyo valor es 0.052 m3 /kg
para el vapor en dichas condiciones y de 0.00125 m3 /kg para el agua.

e v =Velocidad del fluido (m/h)
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Las pérdidas de calor que existen al ambiente por conveccién y radiacidon provocan una
disminucion de la calidad del vapor debido a que parte del este condensa. La forma de minimizar
esta situacién es a través de la colocacion de un aislante térmico. Empiricamente se determiné:

e Paratuberias menores a 2 pulg de didmetro se tiene 1 pulg de espesor de aislante.
e Paratuberias mayores a 2 pulg de didmetro se tiene 2 pulg de espesor de aislante.

La red de distribucién de vapor estd compuesta por una linea principal, la cual sale del
reactor R-201 y de distintas lineas secundarias las cuales son las que alimentan el vapor a cada
equipo. En la siguiente tabla se expresan los diametros calculados para cada caneria utilizando
la ecuacidn anterior, y en funciéon de ello el diametro adoptado.

Tabla 9.4-2: Didmetro lineas de vapor.

Diametro de la tuberia | Diametro adoptado
m pulg pulg
Linea principal de vapor 0,073 2,874 3
Linea secundaria hacia E-103 0,016 0,63 0,75
Linea secundaria hacia E-102 0,00992 0,39 0,5
Linea secundaria hacia E-101 0,00957 0,37 0,5
Linea secundaria hacia E-DR301 0,032 1,26 1,5

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 9.4-3: Diametro lineas de condensado.

Diametro de la tuberia | Diametro adoptado
m pulg pulg
Condensado que ingresa R-201 0,05 1,968 2
Condensado que abandona E-103 0,011 0,433 0,5
Condensado que abandona E-102 0,00688 0,27 0,5
Condensado que abandona E-101 0,00636 0,26 0,5
Condensado que abandona E-DR301 0,022 0,87 1

Fuente: Elaboracién propia.

9.5 Servicio de gas natural

El complejo industrial Campana cuenta con una red de media y alta presidon de gas
natural. Esta red provee de gas natural principalmente al proceso para la sintesis del HCN
también al quemador del secador por aspersion y a los otros sectores tales como laboratorio,
cocina, oficinas para calefaccion.

En la siguiente tabla se resumen el consumo de gas para todos los sectores de la planta
involucrados:

Tabla 9.5-1: consumo de gas natural en la planta.

CONSUMO DE GAS NATURAL

DESTINO CONSUMO (m3/h)
E-102 933,51
E-DR301 87,28
Laboratorios 0,22
Cocina 0,45
Calefaccion 0,55
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TOTAL 1022,01
Fuente: Elaboracién propia.

La caferia principal de distribuciéon de gas natural a toda la planta es de acero
galvanizado, con un didmetro de 4 pulgadas, mientras que las de distribucién a las instalaciones
(laboratorio, cocina y calefaccién) son de % pulgadas de didmetro nominal y construidas de
polietileno media densidad con estructura interna metalica.
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CAPITULO 10
CONTROL DE CALIDAD



10.1 Introduccion

En este capitulo se describe del sistema de gestidén de calidad, detallando los controles
a realizar sobre la materia prima y el producto elaborado, asi como también los pardmetros de
proceso mas relevantes en las distintas etapas de productivas a fin de garantizar la calidad y
responder a los pardmetros exigidos por las especificaciones y normativas vigentes.

El sistema de control de calidad describe la metodologia de organizacidn,
documentacion y autorizacién de los procedimientos de muestreo, especificaciones y ensayos
para asegurarse de que solo materiales aptos sean recepcionados y producidos y que no se
autorice la venta o suministro de los productos hasta que su calidad haya sido determinada
como satisfactoria.

El control de calidad no se limita a las operaciones de laboratorio, sino que debe de estar
presente en todas las etapas del proceso productivo. Con este fin, los controles se deben de
realizar tanto en materias primas y productos terminados como a lo largo del proceso. Un
adecuado sistema de control permite, ademas, trabajar con mayor eficiencia, rendimiento y
ahorrar recursos.

10.2 Plan de calidad

La adopcidén de un sistema de gestion de la calidad es una decisidn estratégica para una
organizacién, que puede a mejorar su desempeno global y proporcionar una base sélida para las
iniciativas de desarrollo sostenible.

Se especifican los valores de cada parametro que se evalla, la técnica empleada para su
analisis, la frecuencia de control y los responsables de ejecutar dichos los controles. En el caso
de que el valor medido no se ajuste al deseado, se deben tomar medidas correctivas al respecto.

El equipamiento de laboratorio y los instrumentos de medicidn en los equipos proceso
(caudalimetros, conductimetros, presostatos, termocuplas, etc.) estdn sujetos a un programa de
calibracion, verificacion y mantenimiento con controles periddicos para asegurar su correcto
funcionamiento y desempefio. Los métodos de anadlisis utilizados son conforme a normas
estandarizadas y reconocidas tales como UNE-EN, ISO, ASTM, BSI, AOCS, IRAM y otras aceptadas
por la industria. Por ultimo, el laboratorio participa activamente de programas de control
interlaboratorio para su continua evaluacidn e impulsién hacia la mejora.

10.2.1 Plan de calidad para materias primas

La calidad del producto terminado y la correcta ocurrencia de las etapas del proceso
depende en gran medida de la calidad de las materias primas utilizadas, es por ello que, a pesar
de comprar a proveedores confiables, que cumplan con las especificaciones requeridas, se
deben realizar controles cuanti y cualitativos sobre los materiales a recepcionar.

Es indispensable realizar este control para el correcto desarrollo del proceso productivo,
ya que cualquier valor fuera de rango en alguno de sus componentes, puede afectar el
rendimiento del proceso.

Cuando se utiliza el término materia prima se incluye a todos aquellos productos que
ingresan al establecimiento y que se usan de manera directa en la produccidn. Los controles son
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realizados por personal idéneo, registrando todos los resultados de los analisis en la respectiva

planilla.

El proceso de control de calidad de la materia prima consta de:

Muestreo y andlisis, para la determinacién de propiedades fisicas y quimicas.
La comparaciéon y verificacion de los estandares establecidos para cada
pardmetro de control.

La planilla de control debe contar con la siguiente informacidn:

Fecha y hora de la recepcioén.

Lote analizado y nimero de remito.

Operario/Analista que realiza la toma de muestra y el posterior andlisis.
Parametros evaluados.

Técnica de andlisis.

Observaciones.

Otros datos especificos de relevancia.

La planta de amoniaco BUNGE ARGENTINA S.A abastecerd de amoniaco al proceso para
la sintesis de HCN. Dado que esta materia prima ya se encuentra estandarizada por la misma
planta que lo produce no se sometera a un control de calidad.

La red de gas natural que llega al complejo industrial Campana alimentara también al
proceso para la sintesis del HCN. El gas natural para el proceso debe tener una composicién en
metano superior al 95 % (molar) para que no haya deposicién de carbono sobre el catalizador y
el contenido de azufre en el gas como SH, no debe superar las 50 ppm para no envenenar el
catalizador. La composicidn del gas natural de la red se detalla a continuacion.

Tabla 10.2-1: Composicién del gas natural utilizado en el proceso.

Composicién del gas natural de la red %molar
Metano C1 96,2506
Etano C2 2,446
Propano C3 0,1404
n-Butano nC4 0,02002
i-Butano iC4 0,01818
n-Pentano nC5 0,00303
i-Pentano IC5 0,00404
Hexano (o) 0,00303
Heptano c7 0,00303
Nitrégeno N, 1,0103
Dioxido de carbono CO; 0,101
Sulfuro de hidrégeno SH, 10ppm
Helio He 1ppm

Fuente: Elaboracién propia.

Las materias primas que si seran sometidas a control son el hidréxido de sodio y acido
sulfurico que demanda la planta. Los requerimientos se detallan a continuacion.
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Tabla 10.2-2: Especificaciones del NaOH requerido.

Especificacion de materia prima NaOH
Pardmetro Unidad Especifi,cacién Metod?lpgia
del pardmetro de andlisis
Alcalinidad total (NaOH) | % en peso min. 50 Titulacién
Na,COs % en peso max. 0,25 Titulacion
NaCl mg/kg max. 150 Titulacion
Na,SO4 mg/kg max. 200 Cromatografia
Fe mg/kg max. 7 Cromatografia
Hg mg/kg max. 0,01 Cromatografia
As mg/kg max. 3 Cromatografia
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 10.2-3: Especificaciones del H,SO4 requerido.
Especificacion de materia prima H;SO4
Pardmetro Unidad Especifilcacién Metod?IQgia
del pardmetro de analisis
Acidez total (H,SO4) | % en peso min. 86,3 Titulacion
cl ppm max. 0,25 Titulacidn
NO; ppm max. 0,25 Titulacidn
PO, ppm max. 0,5 Cromatografia
Ca ppm max. 0,1 Cromatografia
Fe ppm max. 0,1 Cromatografia
Residuos de ignicion ppm max. 3 -

Fuente: Elaboracién propia.

En todas las situaciones, inicialmente se lleva a cabo un muestreo de la materia prima
en el momento de la recepcion. Se realizan los analisis correspondientes en el laboratorio de

calidad y se almacena herméticamente una cantidad de muestra suficiente para cualquier tipo
de analisis a futuro. Las muestras son almacenadas cronolégicamente y correctamente
identificadas para simplificar la busqueda del andlisis en el registro histérico. Ademas, se realiza

un registro convenientemente codificado, que permite de forma simplificada conocer la
composicion de partida de la materia prima utilizada en planta, como asi también la composicidn
de esta que se ha usado para un determinado lote de produccién. Los objetivos principales en
el control de recepcion son:

e Aceptar o rechazar un lote de materia prima controlado.

e Conocer la calidad media de la materia prima que es sometidos al control.

e Verificar la documentacion e identificacidon pertinente.

Tabla 10.2-4: Plan de control materia prima (NaOH).

Plan de control de materia prima: HIDROXIDO DE SODIO
Unidad Valor
Corriente Variable de limite Técnica Registro | Responsable | Frecuencia AC/AP
medida
Alcalinidad % p/p 50
H-;z'l-d total Titulacién Operarif),de Informe;r al
idréxido recepcion proveedor.
Na,CO % 0,25 .
de sodio al ;2 a = > p/kp 150 RMP/SA analista de Cada lote Rechazar el
50% aSO mg/kg 500 laboratorio lote
Na
2 me/ke Cromatografia
Fe mg/kg 7
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Hg mg/kg | 0,01
As mg/kg 3
Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 10.2-5: Plan de control materia prima (H,S04)

Plan de control de materia prima: ACIDO SULFURICO
i Val L. . .
Corriente | Variable Umda@de la.or Técnica Registro | Responsable | Frecuencia AC/AP
medida | limite
Acidez o
total %plp 86 . -
Titulacion
cl ppm 0,25
sulfarico al |__POa ppm 05 RMP/SA | ¢ I'pt . | Cadalote pR o
86% Ca ppm 7 Iaba ista de elcI aza
Fe ppm 0,01 ) aboratorio el lote
- Cromatografia
Residuos
de ppm 3
ignicion

Fuente: Elaboracién propia.

10.2.2 Plan de calidad para el proceso

El seguimiento de las condiciones del proceso se ejecuta en diferentes puntos de
control, planificados para las operaciones que necesitan un seguimiento mas exhaustivo de los
parametros de operacidn. En cuanto al control de dicho proceso, se implementa un sistema de
control automatico en los distintos equipos del proceso, poniendo énfasis en aquellos puntos
considerados como criticos. Este accionar tiene como resultado un estricto control de las
variables del proceso, repercutiendo de manera directa en la calidad final del producto. En caso
de que alguna variable supere o esté por debajo del valor limite, el operario de panel de control
se va a ser responsable implementar las acciones correctivas. En caso de desvios detectados por
el analista de laboratorio se informara de manera fehaciente e inmediata al operario de panel
de control.

10.2.2.1 Control de precalentamiento de reactivos

El precalentamiento de los reactivos involucra tres intercambiadores de calor y es
necesario para llevar a cabo posteriormente la sintesis del HCN en el reactor R-201. Una vez
precalentados los reactivos se ponen en contacto a través del mezclador estatico ME-201.

Tabla 10.2-6: Plan de control precalentamiento de reactivos.

Plan de control, precalentamiento de reactivos
Unidad Valor Valor
Corriente Variable de . P Técnica Registro | Responsable | Frecuencia AC/AP
- nominal limite
medida
Temperatura °C 205 203-207
F2 (NHs)
Caudal kg/h 650 | 645-655 Regular caudal.
A Temperatura °C 250 245-255 Ajustar
(Vapor) Caudal ke/h 150 | 145-155 Operario de valvglas.
- Control Cada 1 Revisar
Temperatura C 200 198-202 " RCP/100 panel de .
F6 (CHa) automatico trol hora registros. Dar
Caudal kg/h 611 | 605-615 contro aviso a superior
Temperatura °C 250 245-255 y/o
C (vapor) mantenimiento
Caudal ke/h 160 | 155-165 :
F9 (Aire) | Temperatura °C 203 201-205

Pagina | 171



6860-
Caudal ke/h | 673 | ess0
Temperatura °C 250 248-252
E (Vapor)
Caudal kg/h 401 395-405

Fuente: Elaboracién propia.

10.2.2.2 Control de solucion de sulfato de amonio

Los equipos cuentan con instrumentos que se utilizan para facilitar el andlisis y el
registro de parametros especificos, estos ayudan a establecer las condiciones dptimas del
proceso. El control de las variables se lleva a cabo desde una interfaz SCADA en el panel de
control a través o mediante un sistema de control automatico. Durante la etapa de
neutralizacion del amoniaco no reaccionante, el operario de panel de control se encarga de
controlar periddicamente las siguientes variables de esta operacion:

e Caudales de los reactivos y salida.
e Temperaturay presion de la columna de absorcion de NHs.
e Acidez de la corriente de salida de la columna de absorcién de NHs.

En esta etapa se realiza un seguimiento de la composicidn de la solucién mediante la
medicidon de la conductividad. Las condiciones de reaccidon, temperatura y presiéon son
controladas en linea debido al control automatico y visualizacién SCADA. Para seguridad, se
instala un sensor de presidn que activa una alarma cuando la presién excede 1.7 bar.

Tabla 10.2-7: Plan de control columna de absorcion de NH3.

Plan de control, columna de absorcion de NH3.
Unidad Valor
Corriente Variable de X Valor limite Técnica Registro Resp. Frecuencia AC/AP
R nominal
medida
Presién bar 1,65 1,6-1,7
C-201
Temperatura °C 55 50-60 Regular caudal
E-202 Caudal kg/h 28548 | 28500-28600 Operario Ajustar
Corriente 3
( Temperatura oc 30 28-32 COI’“‘.I:O-| RCP/200 de panel Cadal valvu!as. Dar
K) automatico de hora aviso a
Temperatura °C 65 63-67 control superior y/o
F20 o
Caudal ke/h 1998 | 1990-2010 mantenimiento
(NH4)2S04 g/
Acidez pH 2,7 2,5-2,9

Fuente: Elaboracién propia.

10.2.2.3 Control de la solucion de cianuro de sodio

Durante la etapa de neutralizacién del acido cianhidrico sintetizado, el operario de panel
de control se encarga de controlar periddicamente las siguientes variables de esta operacion:

e Caudales de los reactivos y salida.
e Temperaturay presion de la columna de absorcion de HCN.
e Alcalinidad de la corriente de salida de la columna de absorcion de HCN.

En esta etapa se realiza un seguimiento de la composicion de la solucién mediante la
medicion de la conductividad. Las condiciones de reaccién, temperatura y presién son
controladas en linea debido al control automatico y visualizacién SCADA. Para seguridad, se
instala un sensor de presidn que activa una alarma cuando la presién excede 1.65 bar.
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Tabla 10.2-8: Plan de control columna de absorcion de HCN.

Plan de control, columna de absorciéon de HCN.
Unidad Valor Valor
Corriente Variable de X . Técnica Registro Resp. Frecuencia AC/AP
R nominal limite
medida
202 Presién bar 1,6 1,55-1,65
s Regular caudal.
Temperatura °C 50 45-55 gAjustar
E-203 Caudal kg/h 30024 | 30910- Operario valvulas.
(Corriente 30940 Control RCP/200 de panel Cadal Revisar
M) Temperatura °C 30 28-32 automatico de hora registros. Dar
Temperatura °C 60 58-62 control avisoa
F28 superior y/o
Caudal kg/h 2618 | 2600-2650
(NaCN) g/ mantenimiento
Alcalinidad pH 12,9 12,8-13

Fuente: Elaboracién propia.

10.2.2.4 Control de humedad del producto a la salida del

enfriador

La temperatura y la humedad del producto serd monitoreada constantemente para
poder llevar a cabo el posterior briquedado. Ademas, se controlard constantemente la
temperatura y la humedad relativa del aire utilizado para enfriar el producto.

Tabla 10.2-9: Plan de control humedad del producto final.

Plan de control, humedad del producto.
Unidad Valor Valor
Corriente Variable de . . Técnica Registro Resp. Frecuencia AC/AP
medida nominal limite
EN-301 Caudal kg/h 1144 | 1100-1200 Regular caudal.
(corriente | Temperatura °C 35 33-37 Operario Ajustar\{élvulas.
F32) | Humedad | %p/p | 045 | 04-05 | conrol | oo | depanel | cada1 | reviear
Caudal keg/n | 1363 | 1300-1400 | automético de hora avisgo a superior
FA2 Temperatura | °C 25 20-30 control v/o
Humedad % HR 30 20-40 mantenimiento.

Fuente: Elaboracién propia.

10.2.3 Plan de calidad para producto final y subproducto

Las siguientes tablas muestran las especificaciones del producto final (NaCN) vy el
subproducto (NH.),SO4, las cuales son controladas por el analista del laboratorio. Cualquier
desvio debe notificarse al operador del panel de control.

Tabla 10.2-10: Especificaciones del producto [NaCN].

Especificaciones del producto final NaCN
Parametro | Unidad Especifi}cacién Metodt?llo.gl'a de
del pardmetro analisis
Na,COs; | % peso <0,1 Valoracion
NaOH % peso <0,5 Valoracion
NaCN % peso >99 Valoracion
H20 % peso <0,5 Titulacion KF

Fuente: Elaboracién propia.

Tabla 10.2-11: Especificaciones del subproducto [(NH4),SO4].
Especificaciones del subproducto (NH4)2504
Especificacion | Metodologia de
del parametro analisis

Parametro | Unidad
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Acidez pH 2,7-2,9 Valoracion
(NH4)2SO4 | % peso 42-43 Kjeldahl
H,O % peso 58-57 -

10.3 Registros

Para cada etapa de proceso y andlisis realizado se deben registrar de manera ordenada
los resultados obtenidos en una planilla de control. A continuacidn, se exponen los modelos
correspondientes a las mismas, que deberd completar el responsable a cargo, y luego enviado
al Departamento de Calidad, donde se llevan a cabo los analisis estadisticos pertinentes. Las
planillas se dividiran seguin el drea o sector en el que se encuentra dividido el proyecto, es decir:

Fuente: Elaboracién propia.

Recepcion de materias primas.
Control del subproducto.

Produccion de NaCN.

Tabla 10.3-1: Registro, solucién de H2S04 al 86%.

RECEPCION DE MATERIA PRIMA

|

RMP/SA

SOLUCION DE H,S0, AL 86%

FECHA: PROVEEDOR:
HORA: REMITO N°:
CERTIFICADO DE ANALISIS N°:
LOTE: kg Lote:
ANALISIS Un|da.d de Resultado \,/allor Técnica | Resp. Observacion
medida limite
H,S0,4 % p/p 86
Cl ppm 0,25 | Titulacidn
NOs ppm 0,25
PO4 ppm 0,5
Ca ppm 7
FECHA: ppm 0,01 | ec crom
Residuos ppm 3
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 10.3-2: Registro, solucién de NaOH al 50%.
RECEPCION DE MATERIA PRIMA | RMP/SA
SOLUCION DE NaOH al 50%
FECHA: PROVEEDOR:
HORA: REMITO N°:
CERTIFICADO DE ANALISIS N°:
LOTE: kg Lote:
ANALISIS Un|dafj de Resultado \I/alpr Técnica | Resp. Observacion
medida limite
NaOH % p/p 50
Na,COs % p/p 0,25 | Titulacién
NacCl mg/kg 150
Na»SO, mg/kg 200
Fe mg/kg 7 Tec. Crom
Hg mg/kg 0,01
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As | mg/kg | | 3 | | |
Fuente: Elaboracidn propia.
Tabla 10.3-3: Andlisis de subproducto recirculado.
Recirculacién de solucion de (NH4),S04
FECHA: OPERADOR DE PANEL DE CONTROL
HORA:
ANALISIS Umda.d de Resultado | Valor limite | Técnica Resp. Observaciones
medida
Caudal kg/h 25017 24500-25500
Temperatura °C 35 34-36
Acidez pH 0,322 0,3-0,35
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 10.3-4: Analisis de subproducto.
Solucion de (NH4),S04 a almacenamiento.
FECHA: OPERADOR DE PANEL DE CONTROL
HORA:
ANALISIS Umda'd de Resultado | Valor limite | Técnica Resp. Observaciones
medida
Caudal kg/h 1198 1150-1250
Temperatura °C 64 63-66
Acidez pH 2,8 2,7-2,9
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 10.3-5: Analisis, solucién de NaCN recirculada.
Recirculaciéon de solucidon de NaCN
FECHA: OPERADOR DE PANEL DE CONTROL
HORA:
ANALISIS Umdald de Resultado | Valor limite | Técnica Resp. Observaciones
medida
Caudal kg/h 28665 28600-28700
Temperatura °C 35 34-36
Alcalinidad pH >14 -
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 10.3-6: Analisis, solucién concentrada de NaCN.
Solucién de NaCN a secador D-301.
FECHA: OPERADOR DE PANEL DE CONTROL
HORA:
ANALISIS Un|dafj de Resultado | Valor limite | Técnica Resp. Observaciones
medida
Caudal kg/h 2620 2600-2700
Temperatura °C 60 58 -62
Alcalinidad pH 12,85 12,8-12,9
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 10.3-7: Analisis de producto NaCN.
ANALISIS DE PRODUCTO TERMINADO RPT
FECHA:
HORA:
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ANALISIS Unidafj de Resultado \,/al‘or Técnica Responsable | Observaciones
medida limite

NaCN % en peso 98,5-99,5 Valoracion

NaOH % en peso <0,5 Titulacion

Na,CO3 % en peso <0,1 Titulacion

H,0 % en peso <0,5 Titulacion KF

Fuente: Elaboracién propia.

10.4 Técnicas de analisis

10.4.1 Determinacion de humedad por titulacion segun
Karl Fischer

10.4.1.1 Principio de analisis

La determinacién de agua estd basada en la reaccidn cuantitativa del agua con una
solucion anhidra de didxido de azufre segun la siguiente estequiometria:

[2+ 502 +2 H20 - 2 HI + H2S04

El reactivo comercial conocido como Reactivo de Karl Fischer es una disolucién conocida
de didxido de azufre e iodo en otros solventes. Se utiliza seglin recomendaciones del proveedor.
Actualmente la determinacién de Karl Fisher es aplicada mediante dos técnicas: Durante la
titulacién volumétrica, el iodo se disuelve en el reactivo y el contenido de agua es determinado
midiendo la cantidad de iodo consumido como resultado de la reaccidn con el agua. Se utiliza
para concentraciones de agua de entre 100 ppm y 100%.

Durante la determinacidon por coulometria, es apropiada para muestras con un
contenido estimado de agua de entre 1 ppm y 5 %, en ella el iodo es generado por oxidacion
electroquimica en un electrodo o celda generadora en el vaso de titulacién y el iodo reacciona
con el agua segun la ecuacién 10.1. La cantidad de agua de la muestra es determinada por la
cantidad de corriente en Coulomb usada para generar el iodo, que reacciona con el agua. El
potencial de la solucién es controlado por voltametria durante la titulacion.

10.4.1.2 Aparato

Se selecciond para determinacion un titulador coulométrico Mettler Toledo C20S con
las siguientes especificaciones:

Tabla 10.4-1: Especificaciones técnicas del titulador seleccionado.

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE TITULADOR KARL FISCHER
Denominacién Valor Coulométrico
Modelo adoptado Mettler Toledo C20S

CONDICIONES AMBIENTALES
Temperatura de funcionamiento (5-40) °C
Humedad relativa Max. 80% a 31 °C
Requisitos de tensién de linea 100-240 V +/- 10%
DIMENSION Y PESO
Altura 31,2 cm
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Ancho 21cm

Profundidad 34 cm

Peso 3,3 kg
ESTRUCTURA EXTERNA DEL EQUIPO

o B
i U

Vo
B .

_—

S .

Fuente: Elaboracién propia.

10.4.1.3 Determinacion

Para realizar la medicién se deben llevar a cabo los siguientes pasos, en el titulador

seleccionado.

1.
2.

En el equipo de medicidn, activar el método requerido.

Si el equipo ya fue calibrado, seleccionar Start (analizar la muestra). Caso contrario
seleccionar pre-titulacién y verificar calibracidn.

Con una jeringa desechable, tomar unos 3 ml. Desechar. Volver a tomar unos 3 ml.
Masar la jeringa con el contenido. Tarar la balanza (Precisién igual o mayor a 0.0001 g.).
Colocar entre 0.5 a 1 ml del contenido de la jeringa en el vaso de titulacion, tratando de
gue la aguja llegue al seno del liquido.

Masar nuevamente de la jeringa con el resto de la muestra y ver la diferencia afiadida
para analisis. Introducir el valor de masa de la muestra en la pantalla tactil y presione
OK.

El andlisis comienza. Una vez que la titulacion se ha completado, el resultado del
contenido de agua se muestra en la pantalla.

Registrar el valor.

10.4.2 Determinacion de alcalinidad total y contenido de
carbonatos en soda caustica al 50% y producto final

10.4.2.1 Principio de analisis

La composicion de una disolucion de la muestra se calcula a partir del volumen de 4cido

patrén (por ejemplo, HCI) consumido en dos valoraciones: una con un indicador de viraje basico

como la fenolftaleina y la otra con un indicador de viraje acido, como el anaranjado de metilo.
Las reacciones durante la neutralizacién que pueden producirse seran:

NaOH + HCl = NaCl + H,0

Na,COs + HCl = NaHCOs + NaCl
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El indicador utilizado para titular inicialmente es la fenolftaleina. Si a la disolucién se le
anade anaranjado de metilo y se sigue valorando hasta coloracion rosada, se descompone el
bicarbonato de la reaccién anterior y el inicial que pueda existir en la muestra, segln la reaccién:

NaHCOs; + HCl - CO; + NaCl + H,0

10.4.2.2 Determinacion
1. Masar aproximadamente 25 g de muestra. Disolver y enrazar a 1000 ml con agua
bidestilada a 15-25 °C.
2. Titular 10 ml de la disolucién preparada con HCl de concentracién 0.1N hasta viraje de
fenolftaleina.
3. Afadir 2 gotas de anaranjado de metilo. Continuar con la titulacion hasta viraje de
anaranjado de metilo.

V¢ = volumen del 4cido necesario para el viraje con Fenolftaleina, en ml.

Vm = volumen del acido necesario para el viraje con anaranjado de metilo, en ml.
M= masa de la muestra, en g.

C= concentracion del acido, 0.1 M.

Vs=volumen de la solucién de muestra titulado, 10 ml.

(2%Vp— Vi) = C» 4og/mol
M

106
(Vm_Vf)*C* g/mol
M

ALCALINIDAD TOTAL =

% de Carbonato de sodio =
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CAPITULO 11
OBRAS CIVILES



11.1 Introduccion

En el presente capitulo se realiza la distribucion fisica de todas las areas que conforman
las instalaciones de la planta productora de NaCN, la cual se encuentra ubicada tal como se
describié en el capitulo 4, frente al complejo industrial Campana radicado en la provincia de
Buenos Aires. Se describen todos los detalles considerados para la construccidon de cada uno de
los sectores y se disefa el layout correspondiente de la planta, siendo este necesario para el
calculo de las cafierias y bombas, obteniendo de esta manera, una representacién de forma
simple de los espacios a ocupar.

El terreno en cuestidn para la edificacidn de la planta cuenta con los siguientes servicios
disponibles:

e Red eléctrica de baja y media tensién.

e Red de agua corriente.

e Red de mediay alta presidn de gas natural.

e Red de cloacas.

e Sistema desaglies pluviales.

e lluminacidn interior y alumbrado publico exterior.
e Sistema hidrante contra incendios.

e Doble cerco perimetral.

e Sistema de control de ingresos y egresos.

A continuacién, se procede a realizar la descripcidon del terreno adoptado y las
caracteristicas de cada una de las dreas de la planta.

11.2 Descripcion general del establecimiento
El lote adoptado frente al complejo industrial Campana tiene un area total de 205000
m?Z. Del total del terreno se utilizardn 8400 m? (120 m de largo por 70 m de ancho).

Figura 11.2-1: Lote disponible frente al complejo industrial Campana.

Fuente: Google Maps.

Los edificios deben ser construidos con una buena estructura para asegurar su
seguridad, y, los materiales, deben ser tales que no produzcan ningun tipo de contaminacion
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gue puedan dafar tanto a las personas que trabajan en la planta, el producto que se elabora y
el medio ambiente.

En el interior del edificio, se debe disponer de espacio suficiente de manera que se
pueda movilizar de manera correcta el flujo de materia prima, materiales, productos y personal
sin provocar interferencia en las operaciones que se estan realizando y asi, poder evitar posibles
accidentes.

Como primera disposicion, se alza en el predio un cerco perimetral de 2 m de altura con
alambre del tipo romboidal. Los pilares de este cerco estan hechos de pre moldeados de
hormigdn en forma de postes olimpicos y colocados cada 10 m de perimetro. Estos postes sirven
de bases y en su parte superior un tendido de 3 filas de alambres de puas, cubriendo la totalidad
de la superficie de este.

Para el correcto desplazamiento dentro del predio, se traza una red de calles internas
pavimentadas y sefializadas, por las que circularan tanto los vehiculos de transporte vy
personales como asi también el personal a pie.

Cabe sefialar que ademas de la luminaria del predio, de las calles internas y de las
distintas construcciones, el paisaje del predio se ve afectado por estructuras metalicas que
sostienen las tuberias de transporte de materia prima y producto terminado, como asi también
servicios auxiliares, las cuales deberan tener una altura suficiente para permitir la circulacidn
interna de camiones y otros vehiculos de tamafio semejante.

En cuanto a las instalaciones edilicias se destacan zonas cubiertas bajo techo y zonas en
la intemperie. En la siguiente tabla se detallan cada una de ellas:

Tabla 11.2-1: Descripcion de zonas de la planta.

ZONAS CUBIERTAS ZONAS EN LA INTEMPERIE

e Oficinas, comedor, bafios, vestuarios.

e Zonas 100, 200, 300 y laboratorio.

e Pesto de control (garita de seguridad).

e Sala de control, dpto. de Ing.

e Taller de mantenimiento.

e Almacenamiento de producto final.

Fuente: Elaboracién propia.

e Almacenamiento de materia prima.
e Almacenamiento de subproductos.
e Torres de enfriamiento.

e Tanques de agua.

e Estacionamiento.

Antes de determinar el area de cada sector, se fijan las consideraciones hechas a tal
objetivo:

e Maximizar la funcionalidad de cada sector y de la planta en su totalidad.

e Minimizar el drea cubierta y los desplazamientos de vehiculos y personal.

e Tener en cuenta futuras ampliaciones e incorporaciones de equipos.

e Promover una eficiente comunicacion entre las dreas y personas que alli trabajan.

e Facilitar el flujo de corrientes y de informacion.

En la siguiente tabla se muestra la superficie que requiere cada una de las areas de
trabajo y en en la figura que le continua se exhibe la distribucién general de la planta (cabe

destacar que la grafica no se encuentra precisamente a escala).

Tabla 11.2-2: Area requerida por cada sector.

Sector N° Dimensiones (m) | Area (m?)
Puesto de control (2) 1 3,2x3,2 20,4
Estacionamiento 2 42 x14 588
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Bafios y vestuarios 3 10x 6 60
Comedor 4 6x6 36
Sala de c?clJntroI/dpto de Ingenieriay 5 12%6 7
produccion

Oficinas 6 15x 15 225
Laboratorio 7 6x6 36
Taller de mantenimiento 8 12x6 72
Zona 100 9 12x7,2 86,4
Zona 200 10 11,2x 8,8 98,56
Zona 300 11 17,8 x 31,5 560,7
Almacenamiento producto terminado 12 22,5x 15,5 348,75
Tanque de agua (sist de enfriamiento) 13 3,5x3,5 12,25
Tanque de agua (servicio general) 14 2,9x2,9 8,41
Torre de enfriamiento 15 3,5x 8,6 30,1
Materia prima [H2S04] 16 3,9x 3,9 15,21
Subproducto [(NH4)2S04] 17 13,5x 4,5 60,75
Materia prima [NaOH] 18 13,5x4,5 60,75
Calle 19 - 1730

Fuente: Elaboracién propia.

Figura 11.2-2: Distribucién general de la planta.

Fuente: Elaboracién propia.

11.2.1 Puesto de control

Para el ingreso se emplaza una barrera al paso y dos puestos de seguridad que, tienen
en principal, la funcidn de un control interno sobre la empresa. En una de las cabinas se controla
el ingreso y el egreso del personal por medio de un reloj biométrico, y en la otra el ingreso de
proveedores, clientes y visitas, como asi también el trasporte de materia prima, subproducto y
producto terminado.

Las paredes de este sector son de ladrillo comun de 30 cm de ancho y 3 m de alto,
revestidas con revoque grueso y fino, y pintadas con pintura latex. Los techos son de hormigon
armado revocado interiormente. Los pisos son de hormigén revestidos con cerdamicos y las
aberturas presentes son de aluminio.
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11.2.2 Estacionamiento

El estacionamiento de la planta incluye un sector para motocicletas y bicicletas, para el
cual se destinan los primeros 4 espacios del mismo, y un sector para automaviles. Para el primer
sector se coloca un rack para bicicletas, mientras que las motos se ubican a su derecha. En el
caso de los automaviles posee capacidad disponible para 24 autos, se optd por una orientacién
de 90° para cada vehiculo. Para proteccidn de los mismos, se emplean dos toldos impermeables
con mallas tipo Dickson.

11.2.3 Comedor

El comedor tiene una superficie de 36 m?, cuenta con una mesa y sillas suficientes para
que el personal de turno pueda estar cémodo, una heladera, un microondas, mesada con bacha
y canilla de agua fria y caliente, vajilla y utensilios para uso del personal. Las paredes de este
sector son de ladrillo comun de 30 cm de ancho y 3 m de alto, revestidas exteriormente con
revoque grueso y fino y pintadas con pintura latex, en su interior se encuentran recubiertas con
azulejos hasta los 2 m de altura y luego pintadas con latex. Los pisos son de hormigdn revestidos
con ceramicos y los techos son de hormigén armado revocado interiormente. Las aberturas
presentes son de aluminio.

11.2.4 Bainos y vestuarios

Hay bafios y vestuarios independientes para damas y caballeros, se encuentran
separados uno de otro por una pared de ladrillo comin de 15 cm de espesor. Los bafios cuentan
con inodoros, y el de caballeros ademas con mingitorios, lavamanos (agua fria y agua caliente),
dispositivos de jabén liquido, toallas de papel descartables y cesto para arrojar los papeles. Las
paredes del sector son de ladrillo comiun de 30 cm de ancho y 3 m de alto, revestidas
exteriormente con revoque grueso y fino y pintadas con pintura latex, en su interior se
encuentran recubiertas con azulejos hasta los 2 m de altura y luego pintadas con |atex. Los pisos
son de hormigén revestidos con cerdmicos y los techos son de hormigén armado revocado
interiormente. Las aberturas presentes son de aluminio. Debido a que el personal debe utilizar
la ropa adecuada para el trabajo diferente a la que empleardn al salir de la planta, los vestuarios
disponen de ducha, y cuenta con casilleros propios para guardar sus objetos personales.

11.2.5 Sala de control, dpto. de Ingenieria y produccion

En este sector se ubica la central de monitoreo de los procesos presente en la planta y
las oficinas del personal jerarquico de produccion. Las paredes del exterior son de ladrillo comun
de 30 cm de ancho por 3 m de alto, revocadas con revoque fino y grueso y pintadas con latex,
mientras que las del interior se utilizan paneles durlock pintados al latex de 15 cm de ancho con
perfiles de acero galvanizado. Los techos son de hormigdn armado revocado interiormente y el
piso es de hormigdn revestido con ceramicos. Las aberturas presentes son de aluminio.
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11.2.6 Oficinas/administracion

En este sector, se encuentran las oficinas del personal administrativo. Ademads, cuenta
con una recepcion, sala de reuniones, bafios para damas y caballeros y una pequefna cocina
comedor.

Dispone de escritorios, sillas, armarios, PC, articulos de libreria y todo lo necesario para
llevar a cabo las actividades administrativas.

Las paredes del exterior son de ladrillo comun de 30 cm de ancho por 3 m de alto,
revestidas con revoque fino y grueso, y pintadas con pintura latex, mientras que las del interior
se utilizan paneles durlock pintados al |atex de 15 cm de ancho con perfiles de acero galvanizado.
El piso es de hormigdn revestido con ceramicos y los techos son de hormigdn armado revocado
interiormente. Las aberturas presentes son de aluminio.

11.2.7 Taller de mantenimiento

Se cuenta con un taller de mantenimiento el cual contiene las distintas herramientas y
equipos disponibles para el mantenimiento y arreglo de los equipos. Las caracteristicas
constructivas que se emplean son paredes de ladrillo comun de 30 cm de espesor, recubiertas
con revoque grueso y fino a una altura de 3 my pintadas al latex, luego se continua la edificacion
con un sistema de columnas de hierro y chapas pre pintadas y policarbonato cristal hasta
completar los 5 m de altura. El piso es de cemento armado o concreto, colocado en losas o
lanchas a lo largo de toda la sala, tendrd unas 5 pulgadas de espesor. Los techos son de chapa
soportadas sobre vigas de acero con pendiente para el escurrimiento del agua con extractores
edlicos. Las Unicas aberturas disponibles son dos portones corredizos que contiene una puerta
hombre.

11.2.8 Laboratorio

Las paredes del laboratorio son de ladrillo comin de 30 cm de ancho y 3 m de alto, se
encuentran revestidas con revoque grueso y fino y recubierto con pintura epoxi. La zona de
trabajo se encuentra recubierta con azulejos blancos hasta una altura de 2 m, contiene una
mesada con bacha donde se dispone de agua caliente y fria, una bajo mesada con puertasy llave
gue posee las estanterias necesarias para ubicar todos los elementos de uso del laboratorio.
Ademas, cuenta con estantes para colocar los elementos necesarios para realizar los diferentes
tipos de ensayos y conservacion de muestras.

El piso estd recubierto por Epoxi-Poliuretano, el cual ofrece una gran ventaja a
resistencia de derrames y salpicaduras de pinturas, disolventes y diferentes tipos de productos
guimicos. Es facil de limpiar, es resistente a la abrasién, antiderrapante y estético. Los techos
son de hormigdn armado revocado interiormente y las aberturas colocadas en este espacio son
de aluminio.

11.2.9 Almacenamiento de producto terminado
Los pales de almacenamiento de producto terminado se encuentran bajo techo, anexo
a la Zona 300. Las caracteristicas constructivas que se emplean son paredes de ladrillo comun
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de 30 cm de espesor, recubiertas con revoque grueso y fino a una altura de 3 m y pintadas al
latex, luego se continta la edificacion con un sistema de columnas de hierro y chapas pre
pintadas y policarbonato cristal hasta completar los 5 m de altura. El piso es de cemento armado
o concreto, colocado en losas o lanchas a lo largo de toda la sala, tendra unas 5 pulgadas de
espesor. Los techos son de chapa soportadas sobre vigas de acero con pendiente para el
escurrimiento del agua con extractores edlicos. Las uUnicas aberturas disponibles son dos
portones corredizos que contiene una puerta hombre.

Pagina | 185



CAPITULO 12

INSTALACIONES
ELECTRICAS
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12.1 Introduccion

En el siguiente capitulo se describird de manera general las caracteristicas de las
instalaciones eléctricas y el requerimiento de potencia total de la empresa, el cual se determina
considerando el consumo correspondiente a cada uno de los equipos que se encuentran
involucrados en el proceso productivo y de los artefactos utilizados para la iluminacién. Los
circuitos de alumbrado emplean corriente alterna monofdsica de 220 V, mientras que en los
circuitos de fuerza motriz la corriente utilizada es alterna trifasica de 380 V.

El complejo industrial Campana cuenta con una estacién transformadora de voltaje y
lineas de suministro de energia eléctrica de baja y media tensién que abastecerdn a la planta de
NaCN adyacente. Dicho servicio es provisto por la empresa EDENSA (Empresa de energia
eléctrica en el norte y centro de la provincia de Buenos Aires).

12.2 Descripcion de la instalacion eléctrica
Para el correcto funcionamiento de la instalacion eléctrica son necesarios una serie de
elementos que se detallan a continuacion:

e Trasformador.

e Tableros eléctricos.

e Tomacorrientes.

e Conductores eléctricos.

e Bandejas de cables.

e Elementos de proteccién.

e Generador de emergencia.
e Pararrayos.

e Corrector de factor de potencia.
e [luminacion.

e |lluminacidn de emergencia.

12.2.1 Transformador

Se utiliza para soportar los esfuerzos de cortocircuito externo, sobretensiones de
impulso y maniobra, y para lograr una disipacién dptima del calor. Estd instalado en la
subestacion eléctrica y desde ahi se distribuye la electricidad hacia toda la planta.

12.2.2 Tableros eléctricos

Contienen los dispositivos necesarios para la operacion, rastreo, proteccion y control de
toda la instalacidn eléctrica. Permiten la distribucidn de la corriente a todos los sectores. Deben
construirse con materiales metdlicos o pldsticos que sean: no inflamables, no higroscdpicos, que
posean resistencia mecdnica para soportar cargas y una baja constante dieléctrica. En los
tableros, los circuitos se bifurcan y ordenan convenientemente. Estos estan formados por
aparatos de maniobra, con llaves o conmutadores, aparatos de proteccién, como fusibles y
llaves automdticas, aparatos de medicion, como medidores de energia, amperimetros,
voltimetros, etc. Son generalmente paneles verticales colocados dentro de cajas. La altura a la
cual estan ubicados debe permitir las operaciones de una persona. Los tableros, clasificados
desde el punto de vista de su operacion son:

» Tablero principal: opera toda la instalacidn.
» Tablero seccional: opera circuitos.
» Tablero subseccional: opera solo una parte del circuito.
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12.2.3 Tomacorrientes

Se llama de esta manera a las piezas que tienen como objetivo establecer y permitir una
conexidon segura entre la linea eléctrica y un enchufe de funcién complementaria que
corresponde a un elemento de trabajo. Usualmente se encuentran en la pared de forma
superficial o empotrada sobre ella, o también se los suele encontrar adaptados dentro de los
tableros eléctricos, esto se da en el caso de ser sistemas trifdsicos. La potencia requerida para
los tomacorrientes se calcula fijando los W de salida. Para oficinas y usos generales se usaran
tomacorrientes del tipo monofasico para 150 y 300 W, mientras que en la zona de produccién
se colocan del tipo trifasico para 1000 W, ya que en este sector se requieren mayores
necesidades energéticas.

12.2.4 Conductores eléctricos
Se encargan de la conduccidn de la energia eléctrica desde donde se produce hasta
donde se va a utilizar.

Los metales habitualmente usados para la fabricacidn de cables son de cobre, aluminio
o aleaciones de este Ultimo. Poseen un alambre central de material conductor, cuya seccidn esta
determinada por la corriente a conducir y limitada por el calentamiento y la caida de tensién
gue provoca. Externamente poseen una cubierta de aislante térmica y eléctrica. Esta cubierta
es de material plastico, principalmente de policloruro de vinilo (PVC). Este tipo de material tiene
la desventaja de endurecerse y volverse fragil a bajas temperaturas y ablandarse a altas, pero
tiene la ventaja de retomar sus propiedades fisicas a temperaturas normales. Una temperatura
del orden de los 70 °C se considera la maxima recomendada, sin descartar que algunos tipos de
plasticos pueden tolerar temperaturas del orden de los 100 °C.

12.2.5 Bandejas de cables

Las bandejas porta cables son conductos con o sin tapa removible, en las cuales se
permite colocar conductores correspondientes a una o varias lineas.

» Podran utilizarse en instalaciones a la vista, en el interior de edificios o a la intemperie.

» En canalizaciones a la intemperie o recintos de ambientes humedos o mojados, los
sistemas de bandejas deberdn tener una pendiente minima de 1% hacia los puntos del
drenaje.

» Las bandejas podran ser plasticas, metalicas o de otros materiales que retnan las
siguientes condiciones: ser no higroscépicas, poseer rigidez mecanica adecuada al usoy
ser autoextinguibles.

12.2.6 Elementos de proteccion

Los circuitos eléctricos pueden tener fallas que provoquen dafos letales al organismo
de las personas. Es por ello que el circuito debe estar conectado a tierra, con lo cual, ante la
abertura del circuito la corriente es derivada al suelo y se protege a la persona que estd en
contacto con la instalacién. En una instalacién industrial las carcasas de los equipos eléctricos,
los accionamientos de los aparatos, los armazones de estructura y las partes metadlicas de los
cables deben estar conectados a tierra.

El tipo y la profundidad de enterramiento de las tomas de tierra deben ser tales que la
posible pérdida de humedad del suelo, la presencia del hielo u otros efectos climaticos, no
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aumenten la resistencia de la toma de tierra por encima del valor previsto. La profundidad nunca
es inferior a 0,50 m.

12.2.7 Generador de emergencia

La implementacion de un generador eléctrico industrial es una alternativa perfecta ante
una situacién de emergencia, ya que el mismo otorga la corriente de luz necesaria logrando el
funcionamiento sin parada imprevista en los equipos indispensables del proceso productivo de
la planta, como asi en la administracién y en laboratorio.

12.2.8 Pararrayos

Es un instrumento cuyo objetivo es atraer un rayo ionizando el aire para excitar, llamar
y conducir la descarga hacia tierra, de tal modo que no cause dafios a las personas o
construcciones.

12.2.9 Corrector de factor de potencia

Debido a que la instalacién estd compuesta en su mayoria por motores e iluminacion,
se hace muy importante corregir el factor de potencia, ya sea por motivos econédmicos como asi
también para aumentar la eficiencia de la instalacién.

Se habla de razones econémicas ya que normalmente la empresa distribuidora aplica
multas a aquellas industrias que poseen un factor de potencia menor a uno preestablecido y en
algunos casos se premia al que lo tenga por encima de este.

12.2.10 Iluminacion

El propdsito de la iluminacién en la industria es proporcionar una visibilidad eficiente y
comoda en el trabajo, asi como ayudar a mantener un ambiente seguro. Para seleccionar la
iluminacidn adecuada es necesario determinar: La tarea visual o tipo de trabajo que se va a
desarrollar, la cantidad, la calidad y el tipo de iluminacién de acuerdo con la tarea visual y los
requerimientos de seguridad y comodidad, el equipo de alumbrado o luminarias que
proporcionen la luz requerida.

Una buena iluminacidon presenta ventajas tanto para el trabajador como para la
empresa. En el caso del trabajador, conserva su capacidad visual, evita la fatiga ocular y
disminuye los accidentes. A la empresa le proporciona un aumento en la produccién, disminuye
el nimero de errores, facilita la limpieza y el mantenimiento, mejora la utilizacién del espacio,
etc.

Mas adelante se da un detalle de la cantidad y los tipos de luminaria a utilizar tanto en
las partes interiores como en las exteriores de todo el proceso.
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12.2.11 TIluminacion de emergencia

Suministra iluminacidn a vias de evacuacién, escaleras y en los casos de interrupcion de
servicio normal. Debe tomar energia de una conexién independiente y distinta a la del servicio
principal y ser capaz de mantener la intensidad de 5 luxes por lo menos durante una hora.

12.3 Consumo de energia eléctrica de los equipos de
proceso

En la siguiente tabla se detalla el consumo de potencia de cada equipo por mes,
considerando las horas de funcionamiento en un ciclo de produccién de 345 dias.

Tabla 12.3-1: Consumo de energia eléctrica de los equipos de proceso.

. . Consumo eléctrico (kWh)
Equipo Potencia (kW) Diario Anual
K-101 630 15120 5216400
DR-301 45 1080 372600
K-301 1 24 8280
EN-301 4 96 33120
B-301 30 720 248400
TT-301 3 72 24840
ES-301 3 72 24840
Cinta trasportadora 1,1 26,4 9108
P-201A 3 72 24840
P-201 0,3 7,2 2484
P-202 0,3 7,2 2484
P-202A 4 96 33120
CT-201 22 528 182160
P-AB201 0,3 7,2 2484
P-CT201 0,3 7,2 2484
P-E202 4 96 33120
P-E203 4 96 33120
P-E201 4 96 33120
Total 18223,2 6287004

Fuente: Elaboracién propia.

12.4 Sistema de iluminacion

El fundamento de lailuminacion en la industria es brindar una visibilidad lo mas eficiente
y comoda posible que permita realizar el trabajo en forma adecuada ayudando a mantener un
ambiente seguro.

Una buena iluminacion consigue disminuir accidentes de trabajo, protege la capacidad
visual de los operarios y evita fatiga ocular. También es importante para realizar una correcta
limpieza y mantenimiento de los distintos sectores y equipos.
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12.4.1 Determinacion del nivel de iluminacion requerido

para cada ambiente

Para determinar el nivel de iluminacién necesario para cada sector, se tienen en cuenta
las dimensiones de los mismos y el flujo luminoso necesario de acuerdo al trabajo que se realiza
en él. El nivel de iluminacién se mide en lux (In/m2) y surge del cociente del flujo luminoso
(lumen) y el area de la superficie iluminada. Los niveles minimos de iluminacion estan dados por
la ley 19.587 “Higiene y seguridad en el trabajo”, decreto 4160. En la siguiente tabla se detallan
estos valores.

Tabla 12.4-1: Nivel de iluminacion necesario segun la tarea a realizar.

Nivel de
Descripcion de la tarea iluminacidén

(lux)
Tareas que no exigen esfuerzo visual: Transito por pasillos, almacenaje, carga y 50
descarga de materia prima.
Actividades que exigen poco esfuerzo visual: tareas generales en la sala de 100
caldera, depdsito de materiales, bafios, escaleras.
Tareas que exigen esfuerzo visual corriente, distincion moderada de detalles. 200

Trabajos en maquinas automaticas, embalajes, salas de archivos y reuniones.
Tareas que exigen bastante esfuerzo visual: Se requiere fina distincién de

detalles, grado moderado de contrastes y largos espacios de tiempo. Trabajos 400
en taller, montajes, trabajos en maquinarias, trabajos en oficina.

Tareas que exigen gran esfuerzo visual: Trabajos de precisién que requieren
fina distincion de detalles, gran velocidad, acabados finos, mesas de dibujo, 700
etc.

Tareas que exigen maximo esfuerzo visual: Trabajos de precision maxima que

requieren finisima distincion de detalles. 1500

Fuente: Ley 19587, Higiene y seguridad en el trabajo.

12.4.2 Adopcion de tipos de luminarias para iluminacion
Las ldmparas necesarias para iluminacidn se adoptan teniendo en cuenta los siguientes

factores: El consumo energético, la economia de instalacién, el mantenimiento que debe

realizarse como asi también el nivel de iluminacion, las dimensiones del sector y las actividades

gue se realicen alli. En la siguiente tabla se especifican el tipo de ldmpara adoptado para cada
zona.

Tabla 12.4-2: Adopcidn de ldmparas segun el sector de la planta.

Sector Tipo de ldmpara Luml(Tr(:]';'ldad Potencia (W)

Luminaria LED Luctron

Puesto de control Serie LEON 2000 12
Luminaria LED Luctron

Comedor Serie LEON 2000 12
o . Luminaria LED Luctron

Bafios y vestuarios Serie LEON 2000 12

Sala de control/ dgpfto. Lumlnarlg LED Luctron 2000 12

de Ing. y produccién Serie LEON
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Administracion Lumin:;?eLll_EéDOLl\:Jctron 2000 12
Sala de caldera Sé‘::‘g‘:{g I&;géztgir;L 17100 115
Tall Luminaria LED L
manfe:irmdiZnto Se:li;ng];_r(l; MOD:Egolr;L 17100 115
Laboratorio SGL:?Q:[ ('; Ll\jgé:tgolr;L 17100 115
Alumbrado exterior Proyector I_SI-ZIEAProfesionaI 7600 100

Fuente: Elaboracién propia.

LA SALA DE CALDERA SE PUEDE SUPRIMIR YA QUE LOS REQUERIMIENTOS DE VAPOR DE LA
PLANTA SE OBTIENE POR EL ENFRIADO DEL REACTOR R-201.

En la planta existe como se observa en la tabla anterior tanto iluminacién interior en
sectores cubiertos como exterior en sectores al aire libre. Para determinar la cantidad de
|amparas requeridas para la iluminacion interior se emplearan un conjunto de ecuaciones que a
continuacién se muestran mientras que para la iluminacion exterior se adoptaran criterios de
colocar proyectores de LED cada una cierta distancia, la cual serd suficiente como para garantizar
la correcta visualizacion de la planta en el turno noche, ya que las mismas funcionaran entre las
18:00 y 6:00 hs respectivamente.

12.4.3 Calculo de cantidad de luminarias requeridas

12.4.3.1 Iluminacion interior

De acuerdo al nivel de iluminacidon deseado para cada area se calcula el nimero de
|dmparas necesarias empleando la siguiente ecuacién ecuacién:

ExS

Ne de lamparas = m

E = Nivel de iluminacion requerido en el sector (lux)
S = Superficie del sector a iluminar (m?).

Fm = Factor de mantenimiento.

Fu = Factor de utilizacidn (Tabla).

L. = Flujo luminoso de la lampara (lumen).

El factor de mantenimiento esta relacionado con el ensuciamiento de la luminaria, lo
cual provoca una disminucion del flujo luminoso. En los alumbrados interiores que presentan
una polucién del ambiente reducida se recomienda utilizar un factor de mantenimiento de 90%
para luminaria cerrada y 80% para abierta. En los alumbrados exteriores se utiliza un factor de
60% cuando la polucién es importante, 70% cuando es moderada y 80% si es reducida. Se define
el factor de utilizacidon a la relacion entre el flujo Gtil procedente de las luminarias que llega a la
calzada o superficie a iluminar y el flujo emitido por las [dmparas instaladas en las luminarias. Es
decir, brinda un rendimiento de las luminarias ubicadas en el sector analizado. Para determinar
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este factor es necesario conocer el indice del local, como asi también, el factor de reflexién para
techo, paredes y suelo. El indice del local se calcula con la siguiente ecuacidn:

Lo a*b
h * (a + b)
Donde:
k = indice del local.
a= largo de la superficie.
b = ancho de la superficie.
h = Altura de las lamparas.
i d |
Plano de lay

- -

o -

Figura 12.4-1: Dimensiones de los espacios.
Fuente: https://www.ingenieriaindustrialonline.com

- -

Plano de las luminanas h: altura entre el plano de trabajo y las
luminarias

[ |d |h' N aktura del local

d: altura del plano de trabajo al techo

d". altura entre el plano de trabajo y Ias

luminarias

Plano de trabajo

|0.85 m

Figura 12.4-2: Calculo de la altura de la luminaria.
Fuente: https://www.ingenieriaindustrialonline.com

Caracteristicas del Area Altura de las luminarias

Locales de altura normal

" 53 Lo mas altas posibles
(oficinas, viviendas, aulas...) I

S
Minimo: h == (h'-085)
Locales con iluminacion directa, s
semidirectay difusa : 4
Optimo: h = 3 (h'-0.85)
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Figura 12.4-3: Especificaciones, calculo de luminaria.
Fuente: https://www.ingenieriaindustrialonline.com

Los factores de reflexion del techo, paredes y suelo se encuentran normalmente
tabulados para los diferentes tipos de materiales, superficies y acabados de un plano, lo que
definen su color. En la siguiente tabla se resumen estos valores. Se adopta un factor de reflexién
de 0,5 para el techo y 0,3 para las paredes.

Tabla 12.4-3: Factor de reflexidn segun los colores de las superficies iluminadas.

Color Factor de reflexidon
Blanco o muy claro 0,7
Techo Claro 0,5
Medio 0,3
Claro 0,5
Paredes Medio 0,3
Oscuro 0,1

Fuente: https://www.ingenieriaindustrialonline.com

De acuerdo al tipo de lampara empleado, los factores de reflexién y el indice del local
(k), se determina el factor de utilizacion empleando la tabla de la siguiente figura.

Factor de utiizacion ()
I s Factor de reflexion del techo
aparato del
e o 08 | 07 ‘l 05 | 03 |0
ka1 Factor de reflexion de las paredes
05 03 01]05 03 01]05 03 01]03 04] 0
06 |56 52 50|66 52 60|65 62 59|62 s59)58
08 |75 71 68|75 71 68|74 71 8|70 88|67
/—\ |10 |80 76 73|80 76 73|79 78 73|76 73|72
125|85 81 80|85 81 e0|s4 81 78|80 78|77
0% |15 |88 86 82|88 85 82|88 B4 22|84 82|81
20 |94 90 88|93 90 B5|92 89 {7 |88 87|85
i 25 |86 93 92|96 93 91|94 92 90|91 89|88
100% |30 |99 95 94|98 95 93|96 94 92|93 91 |sa
Dpaax= 0.7 H 40 101 99 95 |100 98 96 |98 97 85|95 94|92
fm .70 75 80| 50 |1.02 101 99 |101 100 98 [100 98 97 |97 96|.94
Hg: altura luminaria-plano de trabajo

Figura 12.4-4: Factor de utilizacién.
Fuente: https://www.ingenieriaindustrialonline.com

A continuacion, se presenta una tabla en donde se resumen la cantidad de lamparas
calculadas para cada sector teniendo en cuenta los factores mencionados anteriormente.

Tabla 12.4-4: Descripcion de la cantidad de [ldmparas en zonas descubiertas.

Sector E (lux) S k FU FM Luminosidad , N° de
(m2) (Im) lamparas
Puesto de control 100 |(22,4| 0,7 |0,62| 0,9 2000 2
Comedor 100 36 | 1,26 |{0,81| 0,9 2000 3
Bafos y vestuarios 100 60 | 2,99 (0,94 | 0,9 2000 4
Sala de control/dpto. de | ) | 25 | 1495 |08 | 09 2000 18
ing. Y produccion.
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Administracién 400 | 225 3,47 {094 | 09 2000 53

Sala de caldera
Taller de mantenimiento | 700 72 | 052|062 09 17100 5
Laboratorio 1500 | 36 1,4 10,84 | 0,9 17100 4

Fuente: Elaboracién propia.

12.4.3.2 Iluminacion exterior

El alumbrado exterior consiste en la colocacién de proyectores LED en zonas cercanas a
los limites del terreno adquirido frente al complejo industrial y en las calles principales del
recinto. En el capitulo 4 se describieron las caracteristicas del terreno seleccionado (205000 m?).
Del total del terreno se ocuparan 22500 m? (150 m de largo por 150 m de profundidad). Por
ende, para determinar la cantidad de proyectores necesarios se adopta una distancia minima
recomendable de 15 metros entre cada uno de ellos para los limites del terreno. En la siguiente
tabla resumen la cantidad de luminarias necesarias.

Tabla 12.4-5: Descripcidn de la cantidad de lamparas en zonas descubiertas.

Espacio a cubrir Longitud (m) | Cantidad de proyectores LED
Perimetro del recinto 600 40
Calles principales del recinto 450 30
Total 70

Fuente: Elaboracién propia.

12.4.4 Consumo energético total del sistema de iluminacion

En la siguiente tabla se detalla el consumo energético de las luminarias. Dado que no
todas permanecen encendidas todo el dia, se calcula a partir de las horas de funcionamiento el
consumo que tendran.

Tabla 12.4-6: Descripcion del consumo energético del sistema de iluminacion.

o . Frecuencia | Consumo | Consumo
N°de | Potencia .
Sector lsmparas (W) de uso diario anual
(h/dia) (kwh) (kwh)
Puesto de control 2 12 24 0,576 198,72
Comedor 3 12 24 0,864 298,08
Bafos y vestuarios 4 12 24 1,152 397,44
Sala de control/ dpto.de | g 12 24 055184 | 178,848
ing. Y produccién.
Administracion 53 12 8 5,088 1755,36
Sala de caldera - - - - -
Taller de mantenimiento 5 115 24 13,8 4761
Laboratorio 4 115 24 11,04 3808,8
Alumbrado exterior 70 100 12 84 28980
Total 117,0384 | 40378,248

Fuente: Elaboracién propia.
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12.5 Consumo global de energia eléctrica de la planta

En la siguiente tabla se muestra la descripcién del consumo global de energia eléctrica
de la planta, el cual abarca los dos puntos descriptos en el presente capitulo como son el
consumo de los equipos y del sistema de iluminacion.

Tabla 12.5-1: Consumo global de energia eléctrica.

Tipo de consumo Consumo diario (kWh) | Consumo anual (kWh)
Equipos 18223 6287004
[luminacidn 111 40378
Total 18334 6327382

Fuente: Elaboracién propia.
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CAPITULO 13

ORGANIZACION
INDUSTRIAL
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13.1 Introduccion

Una empresa se define como el conjunto de personas y bienes que actuando
organizadamente persiguen un objetivo en comun, ya sea la produccién de bienes o servicios,
con el fin de obtener un beneficio econdmico. Para lograr este objetivo es necesaria una
estructura funcional que permita un desarrollo eficaz de las tareas que deben realizarse.

En el presente capitulo se define el tipo de sociedad comercial adoptado, se describen
las diferentes dreas que integran la empresa, las funciones de cada puesto de trabajo y se
elabora un organigrama donde se especifican los niveles de jerarquia dentro de la empresa.

Los empleados de esta industria pertenecen a la industria quimica y petroquimica. Esto
significa que corresponden al convenio colectivo de la Federacién de Sindicatos de Trabajadores
de Industrias Quimicas y Petroquimicas de la Republica Argentina (FATIQYP). El convenio
colectivo utilizado es el CCT 564/09 de Quimicos y Petroquimicos.

13.2 Tipo de empresa

Los principales pardmetros a tener en cuenta, para elegir el tipo de sociedad son:

e Eltamafio de la empresa.

e Laresponsabilidad asumida por los socios: si es limitada, solidaria o subsidiaria.

e Eltipo de impuestos que se deba pagar segun el tipo de sociedad.

e Disposiciones legales o reglamentarias, segun la actividad que se realice.

e Caracteristicas del mercado, nacional o internacional, en el que opera la
sociedad, que pueden indicar determinadas exigencias societarias.

La Ley de Sociedades Comerciales 19.550 (LSC) de la Republica Argentina contempla una
gran variedad de tipos societarios. Los mas utilizados en nuestro pais son la sociedad andénima
(S.A.) y la sociedad de responsabilidad limitada (S.R.L.).

La forma juridica adoptada para el presente proyecto es la de sociedad andénima, en
donde la responsabilidad de cada socio o accionista es proporcional al capital que haya
aportado. Esto hace que este tipo de sociedad represente una seguridad financiera bastante alta
respecto de las demas, debido a que sus socios deberan responder, como maximo, con el capital
aportado.

Para su conformaciéon se requiere un minimo de dos accionistas, siendo el maximo
ilimitado. Las acciones pueden cotizar, o no, en el mercado de valores local. El directorio esta
compuesto por uno o mas miembros, que pueden ser o no accionistas.

La empresa engloba una amplia gama de personas especializadas en diferentes tareas,
e intereses ligados entre si mediante relaciones contractuales que reflejan una promesa de
colaboracion. Finalmente se detallan las caracteristicas principales del tipo de sociedad
comercial adoptada.

e Sociedad de tipo capitalista, en la que el capital, es integrado por los aportes
econdmicos de todos los socios y es dividido en acciones. Los socios no
responden personalmente por las deudas de la sociedad.

e Laresponsabilidad esta limitada al capital aportado.
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e El decreto legislativo 1564/1989 es el que aprueba el texto de la ley de
Sociedades Andnimas.

e La denominacién social es libre debiendo figurar obligatoriamente “Sociedad
Andénima” o “S.A.”.

e Se constituye por escritura publica, incluyendo los estatutos.

e Esobligatorialainscripcidny publicacién de la misma en el “Registro Mercantil”.

e Debe cumplir con el régimen fiscal.

13.2.1 Constitucion de la Sociedad Anénima (S.A)

Las sociedades comerciales se constituyen por instrumento (por escrito) publico o
privado (art. 4 de la LSC).

El instrumento de constitucién es un contrato (art. 4 LSC). Se lo denomina acto
constitutivo social o acto constitutivo de la sociedad.

Si se trata del acto constitutivo de una Sociedad Andnima se lo denomina Estatuto o
Estatuto social.

Las sociedades comerciales (personas fisicas) tributan a través del Impuesto al Valor
Agregado (IVA), que se calcula en base al resultado obtenido. En otro orden, tributan el
Impuesto a las Ganancias, teniendo en cuenta los ingresos y los gastos relacionados a la actividad
e ingresos, gastos y situacidon patrimonial personal y de la empresa.

A nivel provincial, tributan el Impuesto a los Ingresos Brutos y a nivel municipal el
Derecho a Registro e Inspeccidn. En general, estos impuestos son un porcentaje que se aplica
sobre el monto de la base imponible (ventas).

13.2.2 Tramites para la puesta en funcionamiento de la

cempresa

e Concesion de licencias: Licencia municipal de obras, Licencia municipal de apertura.

e Registros: Registro Municipal de la propiedad Inmobiliaria, Registro Industrial.

e Tramites en materia fiscal: Impuestos sobre bienes inmuebles, impuestos sobre
actividades econdmicas, declaracion censal.

e Tramites en materia laboral: Inscripcion de la empresa en la Seguridad Social, Afiliacidn
y numero de Seguridad Social, Alta en el Régimen General de Seguridad Social,
comunicacién de apertura del centro de trabajo, libros de visitas y calendario laboral.

13.3 Organizacion interna

La estructura organizacional de una empresa es la distribucion formal de los puestos de
una organizacion, haciendo referencia a la jerarquia y responsabilidades que se le confieren a
cada uno.

Para este caso en particular se adopta una estructuracion del tipo lineal o militar,
denominada de esta forma debido a que entre el superior y el subordinado existen lineas
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directas y Unicas de autoridad y responsabilidad. Se caracteriza por ser una organizacién simple
y de conformacién piramidal, donde cada jefe recibe y transmite lo que ocurre en su area.

La base de la piramide, el nivel operativo, representa los trabajos con tareas plenamente
de ejecucidn. Segun se va avanzando hacia arriba, las tareas de ejecucién se van reduciendo a la
vez que se amplian las tareas de direccion. En este modelo de estructura organizacional existe
una interaccion continua entre los distintos niveles y cada individuo debe conocer sus funciones
y obligaciones, lo que hacen los demds y, tener la informacion de todas las actividades que se
desarrollen en el trabajo con el fin de adquirir una vision mas clara y de conjunto que facilite la
comprensidn del objetivo final de la empresa. Al mismo tiempo, dentro del sistema, deben
existir ciertas reglas y politicas de trabajo, capacitacion permanente y una cultura de empresa.

13.4 Distribucion jerarquica por departamentos

Para la organizacién interna de la presente empresa se decide trabajar con
departamentos, los cuales se crean en funcién de las actividades a realizar. Cada uno de ellos
posee un jefe que responde a la gerencia general. En la siguiente figura se representa el
organigrama de jerarquizacién horizontal simple de la empresa y la distribucion personal de los
cargos por departamento, en donde no se incluyen el personal de seguridad interna, porteriay
limpieza e higiene debido a que el servicio que los mismos brindan se encuentran terciarizados.

PRODUCCION

JEFE DE, |
PRODUCCION |8

JEFE DE CONTROL DE
CALIDAD

MANTENIMIENTO
YSEGURIDAD
INDUSTRIA

JEFE DE
MANTENIMIENTO Y
SEGURIDAD
INDUSTRIAL

; JEFE DE
ADMINISTRACION INISTRACION AD
JEFE DE RECURSOS
LOGIS JEFE DE LOGI

GERENCIA
GENERAL

JEFE DE

COMERCIALIZACION COMERCIALIZACION

Figura 13.4-1: Organigrama de la empresa.
Fuente: Elaboracién propia.

13.5 Personal necesario

En la siguiente tabla se detalla la cantidad de personal necesario para el correcto
funcionamiento de la empresay el grado de especializacién requerido por cada puesto, teniendo
en cuenta los niveles jerarquicos antes definidos, la dimensién de cada area funcional, el nimero
y tipo de tareas a desarrollar, los turnos, etc.
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Tabla 13.5-1: Personal necesario de la empresa.

N° N° . -
Sector Puesto Profesion/ especialidad.
personal | total
Gerencia Gerente general 1 1 Ingeniero quimico
Jefe de planta 1 1 Ingeniero quimico
. 4 por o . S ;.
Operarios de planta ; P 12 | Técnico universitario en quimica
Produccion urno
Operarios panel de 2 por 6 Técnico universitario en quimica
control* turno (especializado)
Jefe administrativo 1 1 Contador
Administracién Asistente de ) ) Secundario completo
administracion (capacitado)
f
o g le .e <'je L 1 1 Licenciado en Marketing
Comercializaciéon | comercializacion
Asistentes 1 1 Especializado
Jefe e logistica 1 1 Técnico superior en Logistica
Logistica Operarios de .
g P % 4 4 Secundario completo
planta
Jefe de calidad 1 1 Ingeniero quimico
Control de - g <
. Auxiliar de 1 por .. .
calidad . 3 Técnico quimico
laboratorio turno
Jefe de . (.
L 1 1 Ingeniero mecanico
- mantenimiento
Mantenimiento - -
Operario de 4 por 12 Secundario completo
mantenimiento* turno (Especializacion mecanica)
. Guardia de 1 por .
Seguridad ik P 3 Secundario completo
seguridad turno
Jefe de Recursos , ,
Recursos 1 1 Licenciado en RR HH
Humanos
humanos - —_
Asistente 1 1 Especialista

Fuente: Elaboracion propia.
(*) - Turno rotativos.
(**) = Turno mafiana y tarde.

Un total de 56 personas.

13.6 Descripcion de funciones por puestos

A continuacion, se detallan las funciones que realiza cada puesto dentro de la empresa.

13.6.1 Gerente general

El perfil del responsable de la gerencia general se describe de la siguiente manera:

e Es el maximo responsable de la planta, siendo este el individuo destinado a
sostener el correcto funcionamiento de la empresa en general.

e Planifica el crecimiento de la empresa a corto y largo plazo.

e Esel que ejerce la representacion de la sociedad frente a terceros.
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13.6.2

Desarrolla y define los objetivos organizacionales, coordinando la programacion
de actividades de la empresa.

Dirige y controla las funciones administrativas de la empresa.

Se encarga de la supervision y el correcto cumplimiento de las funciones
realizadas por el personal, analizando la eficiencia en el desempefio del trabajo.
Asegura el correcto cumplimiento de las normas, reglamentos, politicas e
instructivos internos, como asi también los que son establecidos por las
entidades de control y regulacién.

Ejerce su control preponderante sobre los demas departamentos y obtiene
informacién de los mismos para llevar a cabo una toma de decisiones.

Ejerce su representacion legal y participa en todas las reuniones tanto sea con
instituciones publicas como con instituciones privadas.

Departamento de Produccion

Las funciones del departamento de produccién son las siguientes:

Elaboracién del producto.

Desarrollo e implementacién de los planes productivos.

Estudio de la factibilidad de nuevos procesos de trabajo.

Respeto de los estandares y patrones de calidad para obtener un producto final
gue alcance la excelencia.

El departamento se encuentra conformado por un jefe de produccién, operarios de
planta y operarios encargados el monitoreo en el panel de control.

13.6.2.1

Jefe de produccion

Es el mdximo responsable de la conduccion del area, y responde directamente al
departamento de produccién de la empresa. Sus funciones son las de coordinar las politicas del
departamento, con las politicas internas de la planta, incluyendo:

13.6.2.2

Supervisién, coordinacidn y ejecucion de actividades de produccion.

Decision de los puestos a ocupar por el personal de la planta.

Hacer cumplir las reglas de trabajo, convivencia y conducta.

Supervisar las actividades y a los responsables de cada drea a su cargo.
Establecer técnicas y métodos de trabajo en la produccién.

Control y regulacidon del proceso.

Definir y hacer cumplir el programa de mantenimiento de la planta de acuerdo
con las necesidades.

Operarios de produccion

Los operarios involucrados en la produccién realizaradn diferentes actividades segun el
sector en el cual se desempeiien:

Operario zona 100 (precalentamiento): monitoreo del caudal de gases (NHs,
CHg4, Aire), temperatura, caudal y temperatura de vapor de alta presion, correcto
funcionamiento del compresor y mezclador estatico.
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e Operario zona 200: control de las variables de operacion (temperatura, presidn)
a la entrada y salida del reactor. Control de variables de las dos torres de
absorcion, toma de muestra y realizacién de analisis para comprobar la
neutralizacion del NH3 no reaccionante de la primera torre y el HCN de Ia
segunda, caudal pH y temperatura de las corrientes de las dos torres.

e Zona 300: Control de variables de operacidn del secador (temperatura y flujo de
aire). Toma de muestra y realizaciéon de andlisis para determinar el pH de la
corriente de alimentacidn al secador. Control de variables de operacién del
intercambiador de calor (precalentamiento de aire). Toma de muestra y
realizacion de analisis para determinar el contenido de humedad del producto
a la salida del enfriador rotativo.

e Operario de panel de control: manejo del panel de control de proceso. Un
operario controla dos zonas (100 y 200) y el otro la zona 300.

e Operario de servicios auxiliares: control del funcionamiento de las torres de
enfriamiento, sistema de calentamiento con vapor de alta presidn, medicién de
presion y temperatura de corrientes involucradas.

13.6.3 Departamento de calidad

Este departamento se encarga de establecer limites de variacidn en los atributos y
variables del producto e informar el estado en el que se mantiene el producto dentro de esos
limites.

Comprende las funciones de desarrollo de métodos de control, control de medidas,
inspeccidn y ensayos, reclamos de clientes y recuperacién de materiales rechazados o fuera de
uso.

El departamento se compone de los siguientes puestos:

e Jefe de Calidad.
e Analista de laboratorio.

13.6.3.1 Jefe de calidad

Las funciones del jefe de calidad son las siguientes:

e Es el encargado de desarrollar e implementar procedimientos internos y de
certificacion de normas, para lo cual debe trabajar conjuntamente con las areas
vinculadas.

e Controla que las variables de proceso estén dentro de lo previsto, y de lo
contrario reporta al jefe de produccion.

e Contar con equipamiento especifico que funcione correctamente y esté
calibrado segun los patrones establecidos.

e Responsabilizarse del entrenamiento de su personal.

e Debe garantizar que se estén utilizando las materias primas adecuadas vy
verificar que las actividades de su area se realicen de acuerdo a lo establecido.

e Debe tener registro de todos los procedimientos realizados y de los analisis de
materias primas y productos.
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13.6.3.2

Solicitar toma de muestras en campo y analizar las determinaciones con el
objeto de verificar desvios en las condiciones de proceso.

Administrar documentacion técnica y mantenerla actualizada, en especial de la
base de datos del laboratorio.

Analista de laboratorio

Las funciones del analista de laboratorio son las siguientes:

13.6.4

industrial

Es el responsable de realizar los controles fisico-quimicos de materias primas y
productos terminados.

Realiza las tareas que le asigna el encargado de laboratorio.

Es el encargado de mantener el orden y la limpieza del laboratorio.

Departamento de mantenimiento y seguridad

Esta seccidn tiene por finalidad supervisar el mantenimiento de las instalaciones y

reparacion de equipos, estimando el tiempo y los materiales necesarios para realizarlo. Se
planifica, coordina y controla el mantenimiento preventivo y correctivo de los equipos y
sistemas eléctricos que se utilizan en las instalaciones.

13.6.4.1

Jefe de mantenimiento y seguridad industrial

Las funciones del jefe de mantenimiento y seguridad industrial son las siguientes:

13.6.4.2

Es el encargado de la supervision, mantenimiento y reparacion de las
instalaciones y equipos.

Planifica los tiempos de mantenimiento y los pedidos de repuestos.

Coordina el mantenimiento preventivo con el sistema de produccion.

Controla la correcta ejecucion de las tareas de montaje tales como soldaduras,
conexiones, fijacion, soportes, etc.

Inspecciones periddicas de matafuegos en distintos puntos de la planta.
Realizacidon de planes de evacuacién en caso de siniestros y planificacion de
simulacros de actuacion en caso de algln eventual siniestro.

Examina las especificaciones técnicas del equipamiento que se va adquirir,
colaborando ante una toma de decision en la compra del mismo.

Garantiza que se cumplan con las condiciones de instalacion y puesta en
marcha.

Operario de mantenimiento

Las funciones del operario encargado del mantenimiento son:

Llevar a cabo el mantenimiento preventivo y operativo planificado por el jefe de
mantenimiento y seguridad industrial.
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e Revision periddica de los equipos e instalaciones.

13.6.5 Departamento de administracion

En este departamento se compone de un jefe y un asistente de administracién. Los
mismos se realizan todas las tareas administrativas referidas a produccién, ademas de:

e Organizacion dinamica, obteniendo la maxima calidad del sistema
administrativo.

e Converger a la estrategia global de la compaiiia.

e Optimizacidn de las relaciones: cliente, proveedores, mercado econdmico y
fuentes de financiamiento.

13.6.5.1 Gerente administrativo
Las funciones del jefe de administracion son:

e Supervision y control del area administrativa, y del departamento de logistica y
comercializacion.

e Revision y aprobacién del balance contable mensual y anual.

13.6.5.2 Asistente de administracion

El asistente administrativo es el encargado de la realizacién de las diversas tareas
administrativas como:

e Atencidn a proveedores, pedidos de cotizacion, compra de insumos.

e Atencidn a clientes y facturaciéon del producto vendido.

e Registro contable de las operaciones comerciales.

e Liquidacion de sueldos.

e Pagosy cobranzas.

e Confeccién de balances contables mensuales y anuales, entre otras actividades
administrativas.

13.6.6 Departamento de Recursos Humanos

13.6.6.1 Jefe de Recursos Humanos

Un directivo de Recursos Humanos debe tener ciertas caracteristicas que le permitan
dirigir a la plantilla de personal de la empresa. Entre estas caracteristicas, las mds importantes
son:

e Organizacién y planificacidon del personal: consiste en planificar las plantillas de
acuerdo con la organizacion de la empresa, disefiar los puestos de trabajo
oportunos, definir funciones y responsabilidades, prever las necesidades de
personal a medioy largo plazo, analizar los sistemas retributivos y de promocion
interna.
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e Reclutamiento: son el conjunto de procedimientos encaminados a atraer
candidatos competentes para un puesto de trabajo a la empresa.

e Selecciéon de las personas que han de trabajar en la empresa, realizando un
analisis completo de todo lo que el candidato aporta al puesto de trabajo.

e Evaluacion del desempeiio y control del personal: desde recursos humanos han
de controlarse aspectos como el absentismo, las horas extraordinarias, los
movimientos de plantilla, la pirdmide edad o las relaciones laborales, ademas
de corregir los desajustes entre las competencias del trabajador y las exigidas
por el puesto.

13.6.6.2 Asistente de Recursos Humanos
Las funciones del asistente de recursos humanos son las siguientes:

e Colaborar con las tareas de reclutamiento y seleccién de personal.
e Colaborar con tareas de liquidaciones de sueldos de los empleados de la planta.

13.6.7 Departamento de Logistica

En este departamento los operarios se encargan de la obtencién y coordinacién de los
materiales, herramientas y servicios, transporte de productos y materia prima para su entrega
al departamento de comercializacion. Se encargan de planificar, desarrollar y aplicar
procedimientos de almacenaje y transporte.

13.6.7.1 Jefe de logistica

El jefe de logistica debera desarrollar las siguientes funciones:

e Planificar la estrategia para las actividades de suministro de la empresa
(transporte, almacenaje, distribucion) con el fin de garantizar la satisfaccién del
cliente.

e Desarrollar y aplicar procedimientos operativos para recibir, manejar,
almacenar y enviar mercancias y materiales.

13.6.7.2 Operarios de carga y descarga de materias primas y

productos terminados
Cada operario involucrado en esta drea debera desarrollar las siguientes funciones:

e Envasado del NaCN en sus respectivas bolsas y almacenamiento en la zona de
producto terminado.

e Recibirel H2SO4y NaOH y de los demas insumos, despacho de los pales de NaCN
envasado, organizacion del depésito, control de stock.

e Control de peso de materia prima en camiones ingresantes y de producto
terminado de camiones salientes en la balanza.
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13.6.8 Departamento de Comercializacion

En este departamento, se realizan las compras de materias primas e insumos a utilizarse
en las distintas plantas de la empresa. Su funcién estd en constante relacion con los
departamentos de produccidn y finanzas, y fundamentalmente con los proveedores de la
empresa.

13.6.8.1 Jefe de Comercializacion
El jefe de comercializacién tendra las siguientes funciones:

e Es el responsable de todo lo que se referido a la medicién, planificacion y
direccion de los resultados de las operaciones econdmicas de la empresa.

e Su funcidn principal es controlar, coordinar y supervisar que se realicen todos
los procedimientos contables y administrativos que comprendan al
funcionamiento interno de la organizacion.

e Lleva acabo la ejecucidn de inscripciones y tramites ante organismos oficiales.

e Realiza la evaluacion crediticia de clientes.

e Comprende el planeamiento para comercializar el producto en el lugar,
cantidad, tiempo y precios adecuados.

e Incluye las funciones de determinacidn de politicas de ventas, presupuesto y
embalajes.

e Involucra, ademas, los procesos de compra y recepcion de materia prima.

e Garantiza el cumplimento de los objetivos de ventas del producto elaborado,
cumpliendo las politicas de la empresa.

e Eselencargado de llevar a cabo planes de accién que permitan reducir costos,
plazos de entrega y tener stocks permanentes para responder a las necesidades
del cliente.

e Verifica el abastecimiento en tiempo y forma segun el plan de produccién.

e Trabaja en conjunto con el drea legal y administrativa de la planta en la que se
refiera a la redaccién de contratos y drdenes de compra.

13.6.8.2 Personal de seguridad

Su funcidon principal es la de permitir o no tanto el ingreso como el egreso de los
empleados, vehiculos y visitas a la planta como asi también los camiones de proveen las materias
primas y los que despachan el producto terminado.

13.7 Programacion de la produccion y turnos de trabajo

La produccion de NaCN se lleva a cabo durante 340 dias al afio, destindndose 15 dias de
paradas destinadas a mantenimiento y 10 dias de detenciones imprevistas. La produccién se
llevard a cabo de lunes a domingos como se planted anteriormente en el balance de masa y
energia. Se necesitan tres turnos de trabajo de 8 horas para los operarios del sector produccion.
El personal de la empresa se divide en dos grupos:
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e Personal que trabaja con horario fijo (mafana y tarde), trabaja de lunes a
viernes de 8:00a 12:00 h. y 14:00 a 18:00 h. Tienen 30 minutos para desayunar,
merendar o descansar.

e Personal que trabaja con horario rotativo, cambia de turno una vez por semana.
Los horarios son de 06.00 a 14.00 h. (primer turno), de 14:00 a 22:00 h. (segundo
turno) y de 22:00 a 06:00 h. (tercer turno). Tienen 30 minutos para desayunar,
merendar o descansar.

En la condicién de horario rotativo, habra dias de francos, ya que trabajan de lunes a
domingos. Cabe destacar que se completaran las horas faltantes con horas extras.

En la siguiente tabla se presenta la disposicion de turnos de operacidn de la planta para
operarios de modo de cumplir con la jornada de trabajo rotativa, indicdndose con la letra F los

dias de franco correspondientes a cada operario.

Tabla 13.7-1: Plan de producciéon de operarios de un turno de trabajo.

DIA

V,S,D.L,MM,J L.MM,J.V,S,D M,J.V.S.D.L.M V.S,.D.L.MM,J
L™

op MARNANA NOCHE TARDE MANANA

OP1 06:00-14:00 22:00-06:00 F|F 14:00-22:00 06:00-14:00

oP2 06:00-14:00 22:00-06:00 F|F 14:00-22:00 06:00-14:00

OP3 06:00-14:00 22:00-06:00 F|F 14:00-22:00 06:00-14:00

OP4 06:00-14:00 22:00-06:00 F|F 14:00-22:00 06:00-14:00

Fuente: Elaboracién propia.

En la etapa de produccién se necesitaran cuatro operarios de planta y dos operarios de

panel de control por turno con horario rotativo. Para completar la semana de trabajo serdn
necesario 5 operarios de plantay 3 operarios de panel de control. El sector de mantenimientoy
calidad al encontrarse estrechamente relacionado con el de produccién, sigue el mismo

lineamiento. Se usaran 4 operarios de mantenimiento y un auxiliar de laboratorio por turno,
siempre hablando del turno rotativo. Para completar la semana serdn necesarios 5 operarios de
mantenimiento y 2 auxiliares de laboratorio. Lo que respecta a logistica, los operarios de planta

tienen turno “mafana vy tarde”.
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CAPITULO 14

ESTUDIO ECONOMICO
FINANCIERO



14.1 Introduccion

La evaluacion econdmica financiera es un método de andlisis que permite conocer la
viabilidad concreta de un proyecto a lo largo de un periodo determinado y su rentabilidad real
en el mediano y largo plazo.

Basados en el estudio de los capitulos previos, los cuales manifiestan una factibilidad
técnica para un mercado potencial de metanol, se procede a realizar en esta seccién el estudio
econdmico y financiero del proyecto.

En primer lugar, se realiza una clasificacidn de las inversiones llevadas a cabo y los costos
involucrados, en la siguiente seccion se verifican los indicadores financieros para determinar la
rentabilidad del proyecto y por ultimo se desarrolla un estudio de sensibilidad.

Se realiza el calculo del valor actual neto (VAN) y de la tasa interna de retorno (TIR) del
proyecto, bajo los mecanismos generales que requiere la valuacion por el método del flujo de
fondos descontado.

El estudio tiene en cuenta los montos de dinero expresados en pesos argentinos, con
una equivalencia de cambio al délar de 101,5 SARG/ USD al dia 11/12/2021, y considera un
volumen de produccién constante en el periodo del ejercicio econdmico de 10 afios.

14.2 Inversion total

La inversién representa el capital necesario para hacer frente a un proyecto
determinado. La misma esta compuesta por:

e Activos fijos.

e Activos nominales.

e Fondo de maniobra o capital de trabajo. En la siguiente figura se representa la
descripcién de los tres puntos mencionados anteriormente detallando las
categorias que componen cada uno. En las secciones posteriores se desarrollan
cada uno de estos costos.
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Equipos industriales

quipos de servicios
auxiliares y

adicionales

Obras civiles

Bombas tuberias y
accesorios

Mabiliario y
elementos de oficinas

Rodados

INVERSION
TOTAL

Supervision del
proyecto

Gastos en
capacitacion

ACTIVOS

NOMINALES Automatizacion

CAPITAL DE

TRABAJO Puesta en marcha

Ingenieria de
proyecto

Figura 2: Composicién de la inversion total del proyecto.
Fuente: Elaboracién propia.

14.2.1 Activos fijos

Se denominan activos fijos a aquellos bienes que son permanentes en el periodo de
actividad de la empresa, son indispensables para el normal desarrollo de esta. Esto supone que
no seran vendidos ni desechados en el corto plazo. Entre los activos fijos de la empresa se
encuentran las obras civiles, los equipos industriales y de servicios auxiliares, las tuberias y
accesorios, los rodados y los elementos de oficina. Para la determinacion de los costos de estos
activos se tienen en cuenta las siguientes consideraciones:

e La cotizacién del ddlar al dia 11/12/2021 del Banco de la Nacion Argentina fue
de $101,5.

e De acuerdo a la ley de IVA (Ley Nacional 23.349), los articulos producidos en
nuestro pais perciben el 21 % de impuesto al valor agregado, mientras que los
de produccién extranjera tienen una reduccion del 50 % (10,5 %).

e Enla estimacién del costo de flete, se supone un valor del 1,5 %.
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14.2.1.1 Obras civiles

En esta seccidon se detalla el valor del terreno, infraestructura de planta y anexos. Se
consulta a la empresa Inmobiliaria CADEMA S.A el precio aproximado de terrenos ubicados
adyacentes al Complejo Industrial Campana, el cual es de 86.5 USD/m? para un terreno de 8400

m?.

El precio del m? para montaje industrial se consulta a la empresa Construcciones CR,
cuyo valor es de 425 USD/m?2. Segun el Instituto Provincial de Estadisticas y Censos, el costo de
construccion por m? para oficinas y vivienda es de 487 USD/m?.

El precio final por m? tanto en construccion industrial como oficinas/vivienda incluye
piso, paredes, techo e instalaciones eléctricas, de agua y gas. En la siguiente tabla se resumen
los costos de obras civiles.

Tabla 2: Estimacién de los costos de obra civil.

Superficie Precio
Sector Costo ILV.A (21%
mz (S/mz) (S) ( °)
Terreno 8400 8779,75 73749900 15487479
Zona 100: Zona de precalentamiento y
mezclado de NH3, CH4, Aire 86,4 43137,5 3727080 782686,8
Zona 200: Zona de reacciony 98,56 43137,5 | 4251632 | 892842,72
neutralizacion
Zona 300: Zona de secado, enfriadoy | g 5 43137,5 |24187196,3 | 5079310,71
briquetado del producto
Sala de controI/Dpto.. Ide Ingenieriay 7 431375 3105900 652239
produccion.
Laboratorio 36 43137,5 1552950 326119,5
Taller de mantenimiento 72 43137,5 3105900 652239
Almacenamiento producto terminado 348,75 43137,5 |15044203,1]3159282,91
Oficinas/Administracion 225 11121862,5 | 2335591,13
Comedor, bafios y vestuarios 96 49430,5 4745328 996518,88
Puesto de seguridad 40,8 2016764,4 | 423520,93
Total ($) 146608716 | 30787792

Fuente: Elaboracién propia.

14.2.1.2 Equipos industriales, auxiliares y accesorios

En esta seccidn se consideran los equipos que estdn vinculados directamente a la
produccion de NaCN, como también servicios auxiliares, cafierias y accesorios. Como las
unidades son de disefio y personalizadas, su costo depende no solo de las dimensiones, sino
también de material de construccién y caracteristicas especifica de cada uno. Los precios se
obtienen consultando directamente a fabricantes y a través de los catalogos de productos. Los
proveedores son: Bertotto Boglione, Alfa Laval, AGP Bombas, TEVA Torres de Enfriamiento, etc.
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Se considera un costo del flete del 1.5% del costo unitario del equipoy el IVA es de 10.5%
ya que se trata de bienes de capital.

En cuanto al costo de cafierias y el equipo de taller y laboratorio se asume un 10% del
valor de los equipos involucrados en el proceso.

En las siguientes tablas se analizan los costos de los equipos industriales necesarios.

Tabla 3: Costo de equipos industriales.

Sector

Equipo

Denominacion

N°
unidades

Precio
unitario $

Costo
total $

Flete $

Zona 100

E-101

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

507500

507500

7612,5

E-102

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

456750

456750

6851,25

E-103

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

1146950

1146950

17204,25

K-101

Compresor de tornillo
Aerzen modelo VM
100 G5-E

15225000

15225000

228375

ME-101

Mezclador estatico
Novatec Fluid System
S.A MX-120000

121800

121800

1827

Zona 200

R-201

Reactor catalitico
Rh/Pt

74805500

74805500

1122083

E-201

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

1116500

1116500

16747,5

ME-201

Mezclador estatico
ETENOO MACHINERY
CO. modelo SV-5/80

73080

73080

1096,2

ME-202

Mezclador estatico
ETENOO MACHINERY
CO. modelo SV-5/100

111650

111650

1674,75

E-202 A/B

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

913500

1827000

27405

E-203 A/B

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

1339800

2679600

40194

C-201

Columna de
absorcion de NH3

2080750

2080750

31211,25

C-202

Columna de
absorcién HCN

2233000

2233000

33495
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Bombas,
tanquesy
equipos
Zona 200

T-201

Tanque de
almacenamiento
90m3

1877750

1877750

28166,25

T-202

Tanque de
almacenamiento 150
m3

2740500

5481000

82215

T-203

Tanque de
almacenamiento 150
m3

2740500

5481000

82215

P-201A

Bomba AGP modelo
CMX4-50/250

304500

304500

4567,5

P-201

Bomba AGP modelo
XHS GNT

60900

60900

913,5

P-202A

Bomba AGP modelo
CMX 50/125

477050

477050

7155,75

P-202

Bomba AGP modelo
XHS GNT

60900

60900

913,5

CT-201

Torre de enfriamiento
TEVA modelo TVAE-
260

2131500

2131500

31972,5

AB-201

Ablandador de agua
AB-201

345100

345100

5176,5

T-CT201

Tanque torre de
enfriamiento 70m3

1218000

1218000

18270

P-AB201

Bomba AGP modelo
XHS GNT (Ablandador
de aguay servicios
generales)

60900

121800

1827

T-G201

Tanque de agua
servicios generales

913500

913500

13702,5

Zona 300

E-DR301

Intercambiador de
calor de casco y tubo
de acero inoxidable

4729900

4729900

70948,5

DR-301

Secador por
atomizacion Galaxie
modelo 5240

85260000

85260000

1278900

F-301

Filtro de mangas
INDUSTRIAS
TOMADINIS.A
modelo 1016-108

812000

812000

12180

EN-301

Enfriador rotativo
EMCC Mining &
Agriculture modelo
LQ0808

710500

710500

10657,5

K-301

Soplador de aire
SODECA, modelo
CPV-1020-2T

40600

40600

609

BR-301

Briquetadora ACAN
MACHINERY modelo
A-100

1928500

1928500

28927,5
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Es-301 | Ensacadora LEABON 1 609000 | 609000 | 9135
modelo DB 25
TT-301 Transporte tornillo
2 111650 223300 3349,5
Equipos A/B BOGDA DTC 2000
adicionales Transporte Cinta transportadora
Zona 300 or cFi)nta de solidos FOCUS 1 192850 192850 2892,75
P modelo FM-3F3
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 4: Resumen de costos totales en equipos y cafierias.
I.V.A (10,5%
Sector Costo total Flete $ ( )
$ $
Zona 100 17458000 261870 1833090
Zona 200 84927080 | 1273906,2 8917343,4
Bombas tanques y equipos Zona 200 | 18473000 277095 1939665
Zona 300 94090500 | 1411357,5 9879502,5
Equipos adicionales Zona 300 416150 6242,25 43695,75
Cafierias, equipo de tallery 21536473 | 323047,095 | 2261329,67
laboratorio
Total ($) 236901203 | 3553515 24874626,3

Fuente: Elaboracién propia.

14.2.1.3 Rodados

Los rodados son necesarios para transportar insumos que no puedan ser trasladados
por esfuerzo humano, tanto para la zona de producciéon como para laboratorio. Ademas, son
utilizados para el movimiento de equipos, cafierias, etc. Para realizar estas tareas se planifica la
adquisicidn de 3 Autoelevadores y 4 transpaletas capaces de llevar cargas de hasta 2500kg.

Tabla 5: Estimacion de costos de los rodados.

o N°® Precio Costo o
Denominacién Unidades | Unitario $ | total $ FleteS | .V.A (21%)
Autoelevador 3 1218000 | 3654000 | 54810 767340

Transpaletas con capacidad
hasta 2500 kg 4 50750 203000 3045 42630
Total ($) 3857000 | 57855 809970

Fuente: Elaboracién propia.

14.2.1.4 Mobiliario y elementos de oficina.
En esta seccidn se consideran todos aquellos elementos que, sin estar vinculados de forma
directa con el proceso, son indispensables para el desarrollo del mismo. El costo unitario de cada
elemento abarca el flete. En la siguiente tabla se detallan los valores de este rubro.

Tabla 6: Estimacién de costos de mobiliarios y elementos de oficinas.

Articulo N° Unidad P_rec!o Costo total Flete $ I.V.A (21%)
unitario $ S
Computadoras de
12 42630 511560 7673,4 107427,6
mesa
Notebook 2 55825 111650 1674,75 23446,5
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Aire acondicionado 8 53795 430360 6455,4 90375,6
Calefactor 7 11672,5 81707,5 1225,105 17158,575
Escritorios 14 5582,5 78155 1172,325 16412,55

Escritorio recepcion 1 29942,5 29942,5 448,63 6287,925

I\::;?esrael:c?ae 1 24360 24360 365,4 5115,6
Mesa comedor 1 18270 18270 274,05 3836,7
Sillas 25 3045 76125 1141,875 15986,25

Armario 12 15225 182700 2740,5 38367
Heladera 1 42122,5 42122,5 631,33 8845,725
Cocina 1 65975 65975 989,625 13854,75
Microondas 2 18270 36540 548,1 7673,4
Televisor 1 42122,5 42122,5 631,33 8845,725
Proyector 1 90335 90335 1355,025 18970,35
Total (S) 1821925 27329 382604

Fuente: Elaboracién propia.

14.2.1.5 Resumen, activos fijos

En la siguiente tabla se resumen los activos fijos involucrados en el proyecto y en la
figura posterior se detallan los porcentajes relativos de cada categoria respecto del total de los
activos.

Tabla 7: Costo de activos fijos de la empresa.

Activo fijo Costo S Porcentaje
Terreno 73749900 18,77%
Obra civil y construccién 72858816,28 18,55%
Maquinaria y equipos 236901203 60,31%
Rodados 3857000 0,98%
Mobiliario 1821925 0,46%
Flete 3638701,92 0,92%
Total ($) 392827546 100%

Fuente: Elaboracién propia.

Moviliario
Rodados 0%

1%

Flete

1%  Terreno
19%

Obra civily

Magquinariay )
construccion

equipos 0
60% 19%
M Terreno aquinaria y equipos
Rodados ® Moviliario H Flete

Figura 3: Porcentaje de activos fijos de la empresa.
Fuente: Elaboracién propia.
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14.2.2 Altivos nominales

Los activos nominales o intangibles son aquellos que no tienen naturaleza fisica, siendo
recursos muy valiosos para las empresas y pueden generar una gran ventaja competitiva si son
correctamente gestionados. Provienen de los conocimientos, habilidades y actitudes de las
personas y empresas. Hay muchos tipos de activos nominales como las patentes, marcas,
derechos de autor, fondos de comercio, dominios de internet, franquicias, puesta en marcha,
capacitacion, imprevistos, etc. A continuacion, se detallan los activos intangibles considerados
en este proyecto.

14.2.2.1 Supervision de proyecto

El costo de la supervisidn de construccion del proyecto se estima en un 5% del costo de
obras civiles. Las tareas comprendidas son la direccion y administracion de todas las obras de
construccioén e instalacién de maquinarias y equipos.

14.2.2.2 Capacitacion

Para dar comienzo a la actividad industrial, es necesario formar y capacitar al personal
previo al inicio del proyecto. De esta forma se asegura que cada empleado tenga las
herramientas y conocimientos acorde a la tarea a desempefar. El primer afo se realiza la
capacitacidn inicial a todo el personal de la planta, mientras que en los afios posteriores se
realiza la capacitacién al sector de produccion. Para determinar el monto se estima un valor del
5% del costo total de inversiones fijas. (Urbina, 2001).

14.2.2.3 Automatizacion de la planta

El software de control utilizado para la automatizacién, a diferencia de los equipos
requeridos para la misma, se considera un activo intangible, por lo que se incluye en esta
categoria. Se estima un valor de 10% del costo total de las inversiones fijas (Urbina, 2001).

14.2.2.4 Ingenieria de proyecto

Para el cdlculo de esta categoria se toma en cuenta como referencia el decreto de Ley N
4538, la cual establece honorarios por proyecto y direccion de obra que seran proporcionales al
costo total de obra. Por lo tanto, se estima un 5% del costo total de inversiones fijas para este
monto.

14.2.2.5 Montaje e instalacion de equipos
El costo del montaje de los equipos de la planta se estima como el 50% del costo total
de maquinarias y equipos (Urbina, 2001).

14.2.2.6 Puesta en marcha de la planta
Se estima el costo de la puesta en marcha como el 50% del costo total de las maquinarias
y equipos.

14.2.2.7 Resumen de los activos nominales
En la siguiente tabla se expresan los costos de los diferentes activos nominales y en la
figura posterior se representa mediante un grafico circular la composicién de los mismos.
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14.2.3

Tabla 8: Resumen de activos nominales.

Activos nominales Costo $ Porcentaje
Supervisién del proyecto 3642940,56 1,14%
Capacitacion 19641376,65 6,15%
Automatizacién 39282754,32 12,31%
Ingenieria de proyecto 19641376,65 6,15%
Montaje e instalacidon de equipos 118450601,5 37,12%
Puesta en marcha 118450601,5 37,12%

Total (S) 319109653 100%

Fuente: Elaboracién propia.

Supervision del Capacitacion

proyecto 6%

0,
Puesta en 1%

marcha
37%

|

Figura 4: Porcentaje de activos nominales de la empresa.

Fuente: Elaboracién propia.

Capital de trabajo

El capital de trabajo, también conocido como activos corrientes se define como el gasto
necesario para la operacién normal del proyecto durante un ciclo productivo, entendiéndose al
ciclo productivo como el proceso que se inicia con el primer desembolso para cancelar los
insumos de la operacidn y termina con la venta de dichos insumos en forma de producto
terminado. Dicha inversion debe garantizar la disponibilidad de recursos para la compra de
materia prima y para cubrir costos de operacidon durante el tiempo requerido para la
recuperacion del efectivo (Ciclo de efectivo: Producir — vender — recuperar), de modo que se
puedan invertir nuevamente. El efectivo inicial requerido puede determinarse a través del
estudio de mercado, identificando como pagan los clientes, como cobran los proveedores y
estableciendo las ventas mensuales esperadas. En este caso para estimar el capital de trabajo
necesario se toma como un ciclo productivo de 30 dias (o un mes) ya que de esta manera se
abonaria al personal la remuneracién mensual.

Tabla 9: Resumen de costos del capital de trabajo.

Capital de trabajo Costo (S) Porcentaje

Materia prima. 27633172 40,03 %
Insumos. 37009775 53,62 %

Mano de obra directa. 2749684 3,98 %
Mano de obra indirecta. 691962 1,00 %
Servicio de limpieza. 506329 0,73 %
Gastos de comercializacion. 429493 0,62 %
Total (5) 69020416 100 %

Fuente: Elaboracién propia.
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Figura 5: Resumen de costo de capital de trabajo.
Fuente: Elaboracién propia.

14.2.4 Inversion total del proyecto

Estimadas las tres aristas de la inversion, solo queda sumarlas para obtener el capital
necesario para concretar el proyecto y comenzar con la actividad industrial. Esta inversidn
calculada en la siguiente tabla, sera la que se tendra en cuenta al momento de valorar los costos
financieros, ya que este capital se obtendra a través de financiacidon externa. En la figura a
continuacién se representa graficamente la composicidn porcentual de la inversidn total del
presente proyecto.

Tabla 10: Inversion total necesaria del proyecto.

Categoria Costo ($) Porcentaje
Activos Fijos 382827546 45,20 %
Activos Nominales 319109653 37,62 %
Capital de trabajo 69020416,1 8,14 %
IVA 76005000 9,2%
Total ($) 806962615 100 %
Fuente: Elaboracién propia.
Capital de IVA
trabajo 9% Activos Fijos

8% 45%

Activos
Nominales
38%

B Activos Fijos B Activos Nominales B Capital de trabajo IVA

Figura 6: Composicion porcentual de la inversién total del proyecto.
Fuente: Elaboracién propia.
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14.3 Costos totales de produccion
Los costos de produccidn o de operacion son los gastos necesarios para mantener una
linea de procesamiento y equipos en funcionamiento. Se dividen en:

e Costos de fabricacion (gastos directos, indirectos y fijos).
e Costos generales (gastos de administracion, distribucién, marketing, etc.).

En la siguiente figura se representa la composicion detallada de los costos totales de
produccidn.

. Materia prima

Insumos
Costos directos de
pduccid
it Mano de obra

directa

o Servicios auxliares

Mano de obra
indirecta

Mantenimiento de
fabricacidn [
: Costos indirectos €qLIpos

Servicio de

de produccion

limpieza de planta

Materiales
indirectos

| Seguros e
impuestos
m Amortizacion y

depreciacion

Gastos en
administracidn

Gastos en
comercializacion

Costos generales

Gastos en
financiacién

Figura 7: Costos totales de produccion.

14.3.1 Costos directos de produccion

Estos costos intervienen de manera directa en la produccién de cianuro de sodio,
afectando de manera inmediata a la determinacidn del precio final de un producto. Estan
compuestos por materia prima e insumos, salarios de los operarios involucrados en la
produccidn (mano de obra directa) y los insumos energéticos empleados (servicios auxiliares).

14.3.1.1 Materia prima

La materia prima es el amoniaco y el metano el cual proviene directamente desde la
planta de produccién de amoniaco (BUNGE ARGENTINA S.A). No se incluyen costos de
transporte debido a la proximidad con la planta de NaCN. En la siguiente tabla se detalla el costo
de materia prima requerida.
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Tabla 11: Costos anuales de la materia prima.

Materia Cantidad Unidad Precio unitario | Costo flete | Costo total
prima requerida ($/1) ($/v) (S)
NH3 5295 ¢ 44660 0 236474700
CH4 4988 39687 197958756
Total ($) 434433456
Fuente: Elaboracién propia.
14.3.1.2 Insumos

Los insumos necesarios para la produccion de cianuro de sodio es el hidréxido de sodio
al 50% vy el acido sulfurico al 86% para reaccionar en las columnas C-201 y C-202. El mismo
proviene en camiones a la planta, en la siguiente tabla se incluye el gasto total considerando un
precio del flete de 5% del total.

Tabla 12: Costos anuales de los insumos.

InSUMos Cantidad Unidad Precio unitario | Costo flete | Costo total
requerida ($/1) ($/1) ($)

H,S04 (86%) 5957 ¢ 8424,5 422 52693984

NaOH (50%) 15178 35220,5 1762 561305586

Total ($) 613999570

Fuente: Elaboracién propia.

14.3.1.3 Servicios auxiliares
Segun el capitulo de servicios auxiliares, se detalla:

e Servicio de gas natural: Suministrado desde la planta de amoniaco a la planta de NaCN,
el consumo se calcula en funcidn de la tarifa por categoria de la planta y se adopta un
consumo constante anual.

e Servicio de electricidad: Quien suministra energia eléctrica es la empresa distribuidora
de energia EDEN -Empresa distribuidora de energia Norte S.A

e Servicio de agua de red: se suministra agua a la planta mediante una red de distribuciéon
de la empresa ABSA- Aguas bonaerenses S.A. y se aplican tarifas correspondientes al
tipo de planta y por consumo.

Tabla 13: Costo anual de los servicios auxiliares.

.. - Consumo . Precio unitario | Costo anual
Servicios auxiliares Unidad
anual () (%)
Energia eléctrica 6242400 kWh 9 56181600
Gas natural 718000 m3 8 5744000
Agua 4080 m?3 3 12240
Total ($) 61937840

Fuente: Elaboracién propia.

14.3.1.4 Mano de obra directa

En la siguiente tabla se detallan los costos de mano de obra directa, siendo aquellos los
gue estan ligados directamente al proceso.
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Tabla 14: Costo anual de mano de obra directa.

lornal Costo . Cargas Costo
Sector Cargo | Cantidad por anual Aguinaldo sociales | total anual
hora | (s) ) $) ($)
($)
Operario
de 12 290 [10057200| 838100 |4902885 | 15798185
Produccidn plant§
Operario
panel de 6 290 | 5028600 | 419050 |2451442 | 7899092
control
Calidad Analista 3 290 | 2514300 | 209525 |1225721| 3949546
Mantenimiento | Operario 12 290 |10057200| 838100 |4902885 | 15798185
Total ($) 43445008

Fuente: Elaboracién propia.

14.3.1.5 Resumen de costos directos de produccion

En la siguiente tabla se resumen los costos directos de produccién a lo largo de un afio
de mdxima capacidad operativa de la planta, con su respectiva composicidén porcentual, en la
figura a continuacién se representa mediante un gréfico circular dichos valores porcentuales.

Tabla 15: Costos directos de produccion.

Costo directo de produccion Costc(:sr;mual Porcentaje
Materia prima 434433456 37,65 %
Insumos 613999570 53,21 %
Servicios auxiliares 61937840 5,36 %
Mano de obra directa 43445009 3,76 %
Total (S) 1153815875 100 %

Fuente: Elaboracién propia.

Servicios

Mano de obra auxiliares

directa

Mano de obra directa

M Servicios auxiliares

B Materia prima M Insumos

Figura 8: Composicidon porcentual de los costos directos de produccion.
Fuente: Elaboracién propia.

14.3.2 Costos indirectos de produccion

Los costos indirectos de produccion hacen referencia a todos aquellos gastos que debe
realizar una empresa para lograr la produccion establecida. Cualquier gasto que no sea el costo
directo de mano de obra ni el costo directo de los materiales, es considerado una forma de gasto
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general. Dentro de estos costos se incluye la mano de obra indirecta, los gastos de
mantenimiento de equipos y el servicio de limpieza.

14.3.2.1

Mano de obra indirecta

Es el monto de salarios y cargas sociales asociada a los empleados que, aunque trabajen
en planta, no se relacionan directamente con el proceso productivo. Se tienen en cuenta los
jefes de cada sector, gerentes, asistentes administrativos, etc. Las cargas sociales se consideran
de 45%, y en los sueldos se incluye el valor del aguinaldo.

Tabla 16: Costo anual de mano de obra indirecta.

Costo Aguinaldo Cargas Costo
Sector Cargo Cantidad | anual ($) sociales total
($) ($) | anual ($)
Gerente Gerente general 1 1920000 | 160000 | 936000 | 3016000
Produccidn Jefe de planta 1 1440000 | 120000 | 702000 | 2262000
Logistica Jefe de logistica 1 1320000 | 110000 | 643500 | 2073500
Administracion J'ef'e de ., 1 1320000 | 110000 643500 | 2073500
Administracion
RR. HH Jefe de RR. HH 1 1320000 | 110000 643500 | 2073500
C‘Zzltirdo;;e Jefe de calidad 1 |1320000| 110000 | 643500 | 2073500
Comercializacion Jefede 1 |1320000| 110000 | 643500 | 2073500
comercializacién
- Jefe de
Mantenimiento . 1 1440000 | 120000 702000 | 2262000
mantenimiento
Administracion Asistente 2 1560000 | 130000 760500 | 2450500
RR. HH Asistente 1 780000 65000 380250 | 1225250
Comercializacion Asistente 1 780000 65000 380250 | 1225250
Logistica Operario 4 3360000 | 280000 |1638000| 5278000
Seguridad Guardia 3 2160000 | 180000 |1053000 | 3393000
Total ($) 31479500

Fuente: Elaboracién propia.

14.3.2.2 Mantenimiento y limpieza de la planta

En esta seccion se consideran los gastos de mantenimiento de equipos tanto preventivo
como correctivo y el servicio de limpieza de la planta. Cada uno de ellos se estima como un 5%
del total de los activos fijos. En la siguiente tabla se resumen dichos gastos.

Tabla 17: Resumen de gastos de mantenimiento de equipos y limpieza de planta.

Sector Costo anual ($) Porcentaje
Mantenimiento de equipos 35574000 50 %
Servicio de limpieza de planta 35574000 50 %
Total ($) 71148000 100 %

Fuente: Elaboracién propia.

14.3.2.3 Resumen de costos indirectos de produccion

En la siguiente tabla se resumen los costos indirectos de produccién a lo largo de un afio
con su respectiva composicion porcentual, y en la figura posterior se representan dichos valores
porcentuales.

Pagina | 223



Tabla 18: Resumen de costos indirectos de produccién.

Costo indirecto de produccion Costo anual ($) Porcentaje
Mano de obra indirecta 31479500 30,67 %
Mantenimiento de equipos 35574000 34,66 %
Servicio de limpieza de la planta 35574000 34,66 %
Total ($) 102627500 100 %

Fuente: Elaboracién propia.

14.3.3 Costos fijos indirectos
En esta seccidn se incluyen los costos de amortizacion y depreciacidn de los activos, y
los seguros e impuestos.

14.3.3.1 Amortizaciones y depreciaciones

Las amortizaciones son las reducciones en el valor de los activos para reflejar en el
sistema de contabilidad las reducciones de valor en el precio del mercado. Con la amortizacién,
los costos de hacer una inversidn se dividen entre todos los afios del uso de esa inversion.

Las amortizaciones se aplican a los activos fijos intangibles y representan el proceso
financiero mediante el cual se extingue una deuda por medio de pagos periddicos. Y las
depreciaciones se aplican a los activos fijos tangibles y representa el desgaste debido al uso, al
paso del tiempo y la antigliedad del activo.

En la estimacion de los costos de amortizacion se utiliza, adicionalmente, el decreto N°
873/1997 que fija la vida util de los bienes considerados:

e Edificios: 50 afios.

e Instalaciones: 10 afios.

e Maquinarias y equipos: 10 afios.
e Mueblesy utiles: 10 afos.

e Rodados: 5 afios.

Fijada la vida util de cada rubro, puede extraerse de este dato la tasa lineal de
depreciacidn de un bien. De esto se desprende que al finalizar el proyecto estipulado (a los diez
afos), algunos bienes tendran un valor nulo o residual, dependiendo del caso. En la siguiente
tabla se estiman las amortizaciones y depreciaciones.

14.3.3.2 Seguros e impuestos
Respecto a los seguros se estima un 5% de la inversién en activos fijos, siendo el monto
a abonar en materia de seguros un total de $ 35.574.000.

14.3.3.3 Resumen de costos fijos indirectos

En la tabla siguiente se resumen los costos fijos indirectos a lo largo de un afio con su
respectiva composicién porcentual y posteriormente en un grafico circular se representan
dichos valores porcentuales.

Tabla 19: Resumen costos fijos indirectos.

Costo anual

($)

Costos fijos indirectos Porcentaje
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Amortizacién y depreciaciones | 177450521 83,30 %
Seguros e impuestos 35574000 16,69 %
Total ($) 213024521 100 %

Fuente: Elaboracién propia.

Seguros e
impuestos
17%

Amortizaciony
depreciaciones
83%

B Amortizacion y depreciaciones M Seguros e impuestos H

Figura 9: Porcentaje costos fijos indirectos.
Fuente: Elaboracién propia.

14.3.4 Costos generales

Los gastos generales son aquellos en los que incurre la empresa que no estdn
directamente vinculados a una funcién elemental como la fabricacién, producciéon o ventas.
Estdn relacionados con la organizacidon en su conjunto en lugar de un departamento individual.
Dentro de estos gastos se encuentran los gastos de administracion, comercializacién y
financiacion. En esta seccidn se expresan los dos primeros mientras que el costo de financiacion
se expresa en la seccién posterior correspondiente al estado de resultados. Los costos
mencionados se estiman como:

e Gastos administrativos: es el 0.5% del costo total anual de produccién.
e Gastos de comercializacion: es el 0.1% del costo total anual de produccidn.

El costo total anual de produccién va en aumento afio tras afio debido a que la
produccidn desarrolla un crecimiento afio tras afio hasta llegar a la produccién maxima en el afio
10 del proyecto. En la siguiente tabla se resumen los costos generales que corresponden a cada
afio del proyecto y en la figura a continuacidn se representan graficamente los porcentajes que
componen estos costos.

Tabla 20: Resumen de costos generales.

Ao Costos generales Costo anual de | Costo general | Total anual Porcentaje
produccion ($) ($) ($)
admﬁm?::rzstivos 4518815 83.33
1 Gastos de 903763127 5422578
e e s 903763 16.67
comercializacidn
admﬁm?::rzstivos 4600787 83.33
2 Gastos de 920157413 5520944
e 920157 16.67
comercializacidn
3 Gastos 957231997 4786159 5743391 83.33
administrativos
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Gastos de 957231 16.67
comercializacién
admiGn?:‘::)astivos 4971532 83.33
4 Gastos de 994306581 5965839
. 994306 16.67
comercializacion
admic;?:roastivos >157315 83.33
5 Gastos de 1031463189 6188779
. 1031463 16.67
comercializacion
admicil?ss::)astivos 5342688 83.33
6 Gastos de 1068537774 6411226
. 1068537 16.67
comercializacion
admicil?ss::)astivos 5528061 83.33
7 Gastos de 1105612358 6633674
. 1105612 16.67
comercializacion
admic;?::;stivos 5713434 83.33
8 Gastos de 1142686942 6856121
. 1142686 16.67
comercializacion
admﬁ?ss;[;stivos >898807 83.33
9 Gastos de 1179761526 7078569
L 1179761 16.67
comercializacidon
admﬁ?ss;[;stivos 6084180 83.33
10al 20 Gastos de 1216836110 7301016
e 1216836 16.67
comercializacidon

Fuente: Elaboracién propia.

Gastos de
comercializacion
17%

Gastos
administrativos
83%

Figura 10: Composicién porcentual de los costos generales.
Fuente: Elaboracién propia.

14.4 Costo de produccion unitario del NaCN

El costo unitario es el valor promedio que, a cierto volumen de produccidn, cuesta
producir un kilogramo de cianuro de sodio con una pureza minima del 98%. Se obtiene
dividiendo el costo total de produccién (suma total de costos fijos y variables) por la cantidad
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total producida. Donde se expresa el costo unitario en $S/kg (pesos por kilogramo). En la ecuacion
siguiente se detalla el calculo del costo unitario del producto obtenido.

Costos fijos + Costos variables  Costos totales de produccion
Total de unidades B Total de unidades

Costo unitario =

En la siguiente tabla se resume el costo total de produccidn a lo largo de los 20 afios, el
volumen de produccién aumenta gradualmente hasta el afio 10 a partir del cual la produccién
anual llega al maximo de 9427 tn anuales, y el costo unitario por tonelada de NaCN producida.

Tabla 21: Costo unitario de produccion de cianuro de sodio.

Afio Costo total de produccién | Volumen de produccién | Costo unitario
(S) (tn) (S/t)
1 903763127 6580 137350
2 920157413 6895 133452
3 957231997 7211 132746
4 994306581 7528 132081
5 1031463189 7845 131480
6 1068537774 8161 130932
7 1105612358 8478 130409
8 1142686942 8794 129939
9 1179761526 9111 129487
10al 20 1216836110 9427 129079

Fuente: Elaboracién propia.

14.5 Ingresos por ventas

Son los montos de dinero percibidos por las ventas del producto. De acuerdo al estudio
de mercado y a investigaciones se obtiene que el precio del NaCN data de $ 253.750 por
tonelada. Dicho valor se considera constante a lo largo del ciclo econédmico de 20 afios.

El subproducto del proceso es el sulfato de amonio al 48% que sera vendido como
fertilizante a un precio de $ 15275 por tonelada y el vapor de alta presién excedente del proceso
serd vendido a la planta de amoniaco adyacente a la fabrica de cianuro de sodio con un valor de
S 1500 por tonelada. En la siguiente tabla se resumen los ingresos por ventas.

Tabla 22: Ingresos por ventas del proyecto.

Afo Producto Cantidad Precio unitario | Ingreso anual
(tn) (/1) (S)

1 6580 1669675000
2 6895 1749606250
3 7211 1829791250
4 7528 1910230000
5 7845 1990668750
6 NaCN 8161 253750 2070853750
7 8478 2151292500
8 8794 2231477500
9 9111 2311916250
10al 20 9427 2392101250
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" Cantidad Precio unitario | Ingreso anual
Afo Subproducto 1 (tn) ($/1) ()
1 6876 104687100
2 7205 109696125
3 7536 114735600
4 7867 119775075
5 8198 124814550
6 (NH2)2504 8529 15225 129854025
7 8859 134878275
8 9190 139917750
9 9520 144942000
10al 20 9851 149981475
~ Cantidad Precio unitario | Ingreso anual
Afo Subproducto 2 (tn) ($/1) ()
1 35648 53472000
2 37354 56031000
3 39068 58602000
4 40782 61173000
5 Vapor de alta 42500 1500 63750000
6 presion (HPS) 44215 66322500
7 45929 68893500
8 47643 71464500
9 49357 74035500
10al 20 51071 76606500

Fuente: Elaboracién propia.

14.6 Financiacion del proyecto

La financiacién es la contribucién de dinero o crédito a una empresa, que requiere para
comenzar con la actividad de un proyecto. Para el proyecto en cuestion el capital aportado para
lainversién es a través de un crédito bancario del Banco Nacidn Argentina, con una TNA de 42%
y sistema de amortizacién francés.

En el sistema francés la cuota que se abona esta constituida por dos componentes: una
parte destinada a la amortizacidn del capital y otra en concepto de interés, por el uso del capital
prestado. En este sistema se mantiene constante la cuota total, variando la proporcidn de capital
e intereses de cada cuota. En las primeras cuotas se amortiza proporcionalmente menos capital
gue en las ultimas, o dicho de otra manera, generalmente en las primeras cuotas se pagan mas
intereses que capital. Esto es funcidon de la tasa de interés pactada: cuanto mayor es la tasa
menor serd la proporcion de capital cancelado en las primeras cuotas.

Para el calculo de la cuota se utilizan las siguientes ecuaciones:

30
TEM =TNA * (100 . 360)

(1+TEM)"

Cuota = ————2__
wora = T rEM)n1

Donde TNA es la tasa de interés pactada con el banco, tomada en 42% y el TEM la tasa
efectiva mensual tomada como el interés mensual, y n es el periodo de 20 afos tomado en
meses, es decir 240 meses.
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En la siguiente tabla se resume los pagos anuales del crédito otorgado.

Tabla 23: Pagos anuales del crédito otorgado.

Monto total del crédito (S) 806962615
Entidad bancaria Banco de la Nacidn Argentina
Sistema de amortizacién Francés
TNA 42%
Numero de cuotas 240
Afo Cuota Intereses
1 270542,64 300338898,95
2 384170,55 300225271,04
3 545522,19 300063919,41
4 774641,50 299834800,09
5 1099990,94 299509450,66
6 1561987,13 299047454 ,47
7 2218021,72 298391419,87
8 3149590,85 297459850,75
9 4472419,00 296137022,59
10 6350834,99 294258606,61
11 9018185,68 291591255,91
12 12805823,67 287803617,93
13 18184269,61 282425171,99
14 25821662,84 274787778,75
15 36666761,24 263942680,36
16 52066800,96 248542640,64
17 73934857,36 226674584,24
18 104987497,45 195621944,15
19 149082246,38 151527195,22
20 211696789,86 88912651,74

Fuente: Elaboracién propia.

14.7 Evaluacion econdmica

En un proyecto es muy importante analizar la viabilidad y rentabilidad del mismo, dado
que, al formar una empresa se debe invertir cierto capital, el cual se espera recuperar a lo largo
de un tiempo determinado. Esta rentabilidad debe ser mayor, al menos, que una inversion de
poco riesgo (como pueden ser plazos fijos, letras del estado, entre otros).

Existen muchos indices que indican la rentabilidad de un proyecto. Dos de los mas
utilizados son el valor actual neto (VAN) y la tasa interna de retorno (TIR). Ambos se basan en el
mismo concepto, que es la estimacién de los flujos de caja futuros de la empresa, a través de la
simplificacion de ingresos menos gastos netos.

Antes de proceder a la estimacién de estos indices, se calcula el estado de resultados, el
cual sera necesario para el calculo de los indicadores antes mencionados.

14.7.1 Estado de resultados

El estado de resultados, conocido también como estado de ganancias y pérdidas, es un
estado financiero plasmado en un documento en el cual se muestra de manera detallada y
minuciosa todos los ingresos, gastos, asi como el beneficio o pérdida que se genera en una
empresa durante un periodo de tiempo determinado. Gracias al estado de resultados, una
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empresa cuenta con una mejor visién financiera, pudiendo prevenir y actuar de antemano, pues
puede realizar previsiones en base a los resultados que se obtienen a través de este andlisis.

Existen algunos conceptos del estado de resultados que es conveniente conocer para
comprenderlo, destacando los principales componentes:

e Ingreso por ventas: se refiere a los ingresos totales percibidos por las ventas
realizadas en ese periodo concreto.

e Costo de produccién de lo vendido: cuanto le costé a la empresa el articulo que
vende.

e Utilidad operativa: diferencia entre ventas y coste de ventas, indicando que
gana la empresa, en bruto, con el producto vendido.

e Gastos administrativos, comerciales y de financiacidn: los gastos administrativos
son aquellos reconocidos a las actividades administrativas globales de la
empresa (gastos de papeleria y suministros de oficina, por ejemplo); los gastos
comerciales son aquellos necesarios para la venta de un bien o un servicio, y que
incluyen gastos como marketing, publicidad y comisiones, entre otros (se
consideran un 0,60% del costo de produccion de lo que vendido). En gastos
financieros incurre una empresa al financiarse con terceros (costo del capital) y
gue suponen la amortizacion del capital solicitado junto a los intereses fijados.

e Depreciacionesy amortizaciones: Importes que disminuyen el valor contable de
los bienes tangibles que se utilizan en la empresa para llevar a cabo sus
operaciones. Por ejemplo: maquinaria, vehiculos de transporte, etc.

e Utilidad ante los impuestos: resulta de sustraerle a la utilidad operativa las
depreciaciones y los gastos administrativos, comerciales y de financiacion.

e Impuesto alas ganancias: se consideran el 35% de la utilidad antes del impuesto.

e Utilidad neta o flujo neto efectivo: es la ganancia o pérdida final que la empresa
obtiene después de la actividad y resulta de adicionarle las depreciaciones de la
utilidad después de impuestos.

En las siguientes tablas se detalla el estado de los resultados para un periodo de 20 afios de
actividad del proyecto. En la figura posterior se analiza el flujo neto efectivo de dicho periodo.

Tabla 24: Estado de resultados. Afio 1 al 5.

EJERCICIOS ANO1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5
Ingresos por ventas 1827835153 | 1915337900 | 2003229547 | 2091121195 | 2179207293
Costo de produccién de lo vendido | 903863127 | 920157413 | 957231998 | 994306582 | 1031463189
RESULTADO OPERATIVO 923972026 | 995180487 | 1045997549 | 1096814613 | 1147744104
Gastos administrativos 4519316 4600787 4786159 4971532 5157315
Gastos comerciales 903763 920157 957231 994306 1031463
Gastos financieros 362901665 | 362877520 | 362843235 | 362794550 | 362725418
Depreciaciéon-Amortizacion 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
RESULTADO S SIN IMPUESTOS 527322604 | 598457443 | 649086344 | 699729645 | 750505329
Depreciacion-Amortizacion 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
Impuesto a las ganancias 194476514 | 219373707 | 237093823 | 254818978 | 272590468
FLUJO NETO DE EFECTIVO 361170668 | 407408314 | 440317099 | 473235245 | 506239439
Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 25: Estado de resultados. Afio 6 al 10.
EJERCICIOS ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ARNO 10
Ingresos por ventas 2267098941 | 2354990589 | 2442882237 | 2530773886 | 2618665532
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Costo de produccién de lo vendido | 1068537774 | 1105612358 | 1300195295 | 1179761526 | 1216836111
RESULTADO OPERATIVO 1198561167 | 1249378231 | 1142686942 | 1351012360 | 1401829421

Gastos administrativos 5342689 5528062 5713436 5898808 6084161

Gastos comerciales 1068538 1105612 1142687 1179762 1216836
Gastos financieros 362627249 362487850 | 362289904 | 362008820 | 361609680

Depreciacion-Amortizacidn 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
RESULTADO SIN IMPUESTOS 801198113 851932129 | 902724691 | 953600391 |1004594147

Depreciacion-Amortizacion 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
Impuesto a las ganancias 290332942 308089847 | 325867244 | 343673739 | 361521554
FLUJO NETO DE EFECTIVO 539189749 572166860 | 605182025 | 638251230 | 671397171

Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 26: Estado de resultados. Afio 11 al 15.

EJERCICIOS ANO 11 ANO 12 ANO 13 ANO 14 ANO 15
Ingresos por ventas 2618665532 | 2618665532 | 2618665532 | 2618665532 | 2618665532
Costo de produccién de lo vendido | 1216836111 | 1216836111 | 1216836111 | 1216836111 | 1216836111
RESULTADO OPERATIVO 1401829421 | 1401829421 | 1401829421 | 1401829421 | 1401829421

Gastos administrativos 6084180 6084180 6084180 6084180 6084180

Gastos comerciales 1216836 1216836 1216836 1216836 1216836
Gastos financieros 361042902 360238077 | 359095226 | 357472377 | 355167931

Depreciacion-Amortizacidn 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
RESULTADO SIN IMPUESTOS 1005160925 | 1005965750 | 1007108601 | 1008731450 | 1011035896
Depreciacion-Amortizacion 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
Impuesto a las ganancias 361719926 362001615 | 362401613 | 362969610 | 363776166
FLUJO NETO DE EFECTIVO 671765577 672288713 | 673031566 | 674086418 | 675584308

Fuente: Elaboracién propia.
Tabla 27: Estado de resultados. Afio 16 al 20.

EJERCICIOS ANO 16 ANO 17 ANO 18 ANO 19 ANO 20
Ingresos por ventas 2618665532 | 2618665532 | 2618665532 | 2618665532 | 2618665532
Costo de produccién de lo vendido | 1216836111 | 1216836111 | 1216836111 | 1216836111 | 1216836111
RESULTADO OPERATIVO 1401829421 | 1401829421 | 1401829421 | 1401829421 | 1401829421

Gastos administrativos 6084180 6084180 6084180 6084180 6084180

Gastos comerciales 1216836 1216836 1216836 1216836 1216836
Gastos financieros 351895619 347248935 | 340650644 | 331281070 | 317976276

Depreciacion-Amortizacion 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
RESULTADO SIN IMPUESTOS 1014308208 | 1018954892 | 1025553183 | 1034922757 | 1048227551
Depreciacién-Amortizacion 28324578 28324578 28324578 28324578 28324578
Impuesto a las ganancias 364921475 | 366547815 | 368857216 | 372136567 | 376793245
FLUJO NETO DE EFECTIVO 677711311 680731655 | 685020545 | 691110768 | 699758884

Graéfico 1: Flujo neto de efectivo del proyecto.

Fuente: Elaboracién propia.
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Fuente: Elaboracién propia.

14.7.2 Indicadores
14.7.2.1 Valor actual neto (VAN)

El VAN es el valor monetario que resulta de la diferencia entre la suma de los flujos netos
y la inversidn inicial. Basicamente consiste en descontar o trasladar al presente todos los flujos
futuros del proyecto a una tasa igual a la tasa minima aceptable de rendimiento (TMAR). En este
caso, se toma una TMAR de 42%, que es la tasa anual impuesta por la entidad financiera para el
crédito solicitado.

Los proyectos se clasifican segln su rentabilidad como sigue:
¢ Si el VAN > 0, la inversién produce ganancias y el proyecto debe aceptarse.

¢ Si el VAN =0, el proyecto no produce ni ganancias ni pérdidas y no puede decidirse en
funcién de las ganancias.

e Si el VAN < 0, la inversién produce pérdidas y el proyecto debe rechazarse.
Analiticamente, el valor actual se calcula como muestra la siguiente ecuacion.

Donde |, es la inversion inicial, FNE, son los flujos correspondientes a los n afios de
duracion de la actividad e i es la tasa de interés (TMAR), valor fijado por el banco de préstamo.

Tabla 28: Indicador Valor Actual Neto.
Indicador Valor
VAN $ 400677864

Fuente: Elaboracién propia.

14.7.2.2 Periodo de recupero de la inversion realizada

El periodo de recuperacién de un proyecto, es el nimero de afios a partir de los cuales
el acumulado de los FNE previstos iguala la inversidn inicial, en este caso, el PRI es de 1 afos y
11 meses. En la siguiente tabla se detalla el periodo de recuperacién de la inversion.

Tabla 29: Periodo de recupero de la inversién.
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Periodo FNE (S) Saldo (S)
Inversioén inicial -806962615
Afio 1 361170668 -350291948
Mes 1 33950693 -316341255
Mes 2 33950693 -282390562
Mes 3 33950693 -248439869
Mes 4 33950693 -214489176
Mes 5 33950693 -180538483
Afo 2 Mes 6 33950693 -146587790
Mes 7 33950693 -112637097

Mes 8 33950693 -78686404

Mes 9 33950693 -44735711

Mes 10 33950693 -10785018

Mes 11 33950693 23165675

Fuente: Elaboracién propia.

14.7.2.3 Tasa interna de retorno (TIR)

La TIR es el interés maximo que podria pagarse por el préstamo solicitado, para la
inversion inicial, sin que se comiencen a apreciar pérdidas. Analiticamente, es la tasa que hace
qgue el VAN sea igual a cero (la diferencia entre flujos futuros y la inversién inicial) y para
calcularlo se despejan y calculan los intereses en la ecuacién del VAN, para cuando el resultado
es nulo (generalmente por iteracion).

Un proyecto puede determinarse como viable si la TIR es mayor que la TMAR, caso en
el cual se acepta el mismo. Sila TIR es alta, estamos frente a un proyecto rentable, que supone
un retorno de la inversion equiparable a unos tipos de interés altos que posiblemente no se
encuentren en el mercado. Si la TIR es baja, sin embargo, es factibles que existan otras opciones
mejores en el mercado para invertir (TMAR > TIR). En la siguiente tabla se muestra la TIR para el
proyecto, calculada de forma analitica.

Tabla 30: Indicador tasa interna de retorno calculada.
Indicador Valor
TIR 60%
Fuente: Elaboracién propia.

Dado que el valor obtenido de la TIR es mayor que la TMAR (42%) propuesta por el banco
prestador, se concluye que el proyecto es rentable.

14.7.2.4 Relacion Beneficio/Costo

La relacién beneficio costo resulta de dividir el valor actualizado de los ingresos del
proyecto entre el valor actualizado de los egresos a una tasa de actualizacién igual a la TMAR.
Los criterios para analizar los resultados son:

e Silarelacidn es mayor a la unidad, el proyecto es aceptable porque el beneficio
es superior al costo.

e Sila relacion es menor a la unidad, el proyecto debe rechazarse porque no
existen beneficios.

e Silarelacién es igual a la unidad es indiferente realizar el proyecto o no.
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Como se observa en la siguiente tabla, la relacién obtenida es superior a 1, lo cual hace
viable el proyecto en cuestion.

Tabla 31: Célculo del indicador relacion beneficio/costo.

Indicador Valor

Relacién beneficio/costo 2,13
Fuente: Elaboracidn propia.

14.7.3 Analisis de sensibilidad

El analisis de sensibilidad determina los mdargenes de rentabilidad de un proyecto desde
otra perspectiva, que es el aumento o reduccion de un indicador econémico como la TIR, frente
ala fluctuacién de las principales variables consideradas en el estudio econédmico. De acuerdo a
esto, se analiza la variacién de la TIR con la desviacidn del volumen de produccidn, de los costos
de mano de obra, insumos, materia prima y precio de venta, que son las principales variables
que influyen en las utilidades. Este andlisis se realiza de forma grafica, representando la
variacion de la TIR con la fluctuacién de las variables antes mencionadas y comparandola con la
funcién constante TMAR, dado que, si la primera se encuentra sobre esta Ultima, el proyecto es
rentable, caso contrario deja de serlo.

14.7.3.1 Variacion de la TIR con el precio del NaCN

En la siguiente figura se analiza la relacidn entre la tasa interna de retorno y el precio de

venta del producto. Se observa que con una caida de precio del 12% el proyecto deja de ser
rentable, aunque se espera que a futuro la tendencia de los precios sea en alza.

120%

100%
—TIR TMRA

80%

60%

40%

VARIACION DE LA TAZA

20%

0%
-40% -30% -20% -10% 0% 10% 20% 30% 40%
VARIACION DEL PRECIO DE VENTA

Grafico 2: Variacién de la TIR con el precio de venta del NaCN.
Fuente: Elaboracién propia.

14.7.3.2 Variacion de la TIR con el precio de los insumos

Se analiza la sensibilidad de la tasa interna de retorno a los costos de los insumos. Para
este caso, se observa una importante flexibilidad en el aumento del precio de los insumos sin
pérdida de rentabilidad, como se observa en la siguiente figura.
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Grafico 3: Variacidn de la TIR con el precio del insumo de produccién.
Fuente: Elaboracién propia.

14.7.3.3 Variacion de la TIR con el costo de la materia prima

Aqui se analiza la relacién entre la tasa interna de retorno y el costo de la materia prima.
Como se observa en la siguiente figura, si el costo de la materia prima aumenta en un 68%, el
proyecto deja de ser rentable.

VARIACION DE LA TASA

80%
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60%
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40%
30%
—TIR

20% TMAR
10%

0%

-40% -20% 0% 20% 40% 60%
VARIACION DEL PRECIO DE LA M.P

Figura 11:Variacién de la TIR con el precio de la materia prima.
Fuente: Elaboracién propia.

14.7.3.4 Variacion de la TIR con el precio de la mano de

obra

Se analiza la sensibilidad de la tasa interna de retorno a los costos de mano de obra

(tanto directa como indirecta). En este caso, se observa que la TIR es muy poco afectada por el
incremento en los costos de mano de obra directa e indirecta, es decir que el proyecto admite
aumentos en los costos del personal sin pérdida en la rentabilidad, dicha informacion se visualiza
en la siguiente figura.
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Figura 12: Variacién de la TIR con el precio de la mano de obra.
Fuente: Elaboracién propia.

14.7.3.5 Variacion de la TIR con respecto al volumen de

produccion

En este caso se analiza como varia el rendimiento del proyecto, medido a través de la
TIR, con la fluctuacién del volumen de ventas produccién. En este punto debe hacerse una
salvedad, dado que los costos fijos se consignaron como si continuaran estaticos, aun sabiendo
que el nivel de produccidn potencial esta intimamente asociado con las instalaciones, y, por lo
tanto, con estos costos (los costos variables si se tuvieron en cuenta).
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Figura 13: Variacion de la TIR con respecto a la variacién del volumen de produccion.
Fuente: Elaboracién propia.

De la figura anterior se extrae que naturalmente con el aumento en el volumen de
ventas aumenta también la rentabilidad del proyecto. Sin embargo, se observa que el proyecto
posibilita una disminucion de las ventas hasta un 12.5% sin perder rentabilidad, debido a que
después del 30% el proyecto ya no es viable.
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14.8 Conclusiones

El andlisis econdmico-financiero realizado permite concluir que la puesta en marcha de
la planta de cianuro de sodio al 99% p/p requiere de una inversién inicial de S 711.462.617, los
cuales son financiados por crédito del Banco Nacién Argentina, con una tasa nominal anual fija
del 42% y un plazo de pago de 20 afios.

De acuerdo a los resultados vistos a partir del analisis de los indicadores econémicos y
de rentabilidad, como el VAN, TIR y la relaciéon B/C, se observa la viabilidad econémica del
proyecto y su rentabilidad, manteniendo los volumenes y precios establecidos para el producto.

Basados en los andlisis de sensibilidad se concluye que las variables mas influyentes en
la rentabilidad del proyecto son el precio de venta cuyo margen de disminucién no debe ser
inferior al 12% (se espera a futuro un aumento en los precios) y el costo de materia prima, el
cual no debe superar un aumento en el 68%. En cuanto al volumen de ventas, se observa que el
proyecto posibilita una disminucion hasta un maximo de 12,5% sin perder rentabilidad, aunque
la demanda insatisfecha de cianuro de sodio para los afios posteriores va en alza por lo que las
ventas permanecerdn constantes o en aumento.

El precio de venta del cianuro de sodio es de $ 253.750 por tonelada y del subproducto
del proceso de $ 15.225 por tonelada, siendo el volumen de venta maximo alcanzado en el afio
10 del proyecto cuyo valor es de 9427 toneladas anuales (del producto principal). Respecto a los
indicadores, se obtuvo un TIR de 60%, un VAN positivo de $ 348.360.103 y una relacion beneficio
costo de 2,13. Todos estos valores demuestran y validan numéricamente la viabilidad del
proyecto.
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La demanda de cianuro de sodio por la industria minera en Argentina se encuentra en
constante crecimiento dado el potencial minero del pais. Un factor adicional que tira de la
demanda del cianuro de sodio es la disminucidn en la calidad de la mina para extraer el metal
de interés. Esta demanda como consecuencia de la disminucién progresiva en la calidad de las
minas ayuda a que los precios no caigan demasiado.

Analizando los capitulos del presente proyecto final se puede concluir que la produccion
de cianuro de sodio a partir de metano, amoniaco y los insumos adicionales es viable y rentable
tanto técnica como econdmicamente, la locacién de la planta de produccién es un factor muy
importante, ya que se encuentra radicada préxima una planta de amoniaco que abastecerd de
las materias primas que requiere el proceso. Otro factor adicional ventajoso de la ubicacion de
la planta es la proximidad con el puerto en caso de problemas con el abastecimiento local en los
insumos que requiere el proceso.

La eleccidn del proceso productivo sigue criterios estrictamente econémicos. En el
proceso Andrussow se sacrifica rendimiento por una mayor eficiencia energética a diferencia
del proceso BMA que obtengo rendimientos mucho mayores a expensas de un gasto energético
considerable lo que hace necesario disponer de energia barata. Independientemente del
proceso que se elija, el sulfato de amonio en soluciéon que se genera como subproducto es de
facil colocacidn en el mercado interno, mas aun siendo un pais muy agropecuario como la
Argentina que consume grandes cantidades de fertilizantes.

Ademas, se verifica en la evaluacion econémica-financiera mediante indicadores (VAN
—TIR) cuyos resultados son favorables, |a factibilidad del proyecto de inversion.
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