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I
INTRODUCCION

El presente trabajo es el resul tado de una
investigacioéon, realizada con esfuerzo y dedicacion a tiempo
completo, a fin de 1llegar a 1la meta trazada. Se ha
investigado e implementado desde su origen,
perfecciondndola con el transcurso del tiempo, y ver con
mucha satisfaccion el logro alcanzado.

Deseando que el estudio realizado sea un aporte en el
campo de la petroquimica y sirva como base, para estudios
posteriores mas profundos.

El desarrollo de la industria petroquimica nacional ha
sido bastante limitado a diferencia de varios de nuestros
paises vecinos que en la actualidad poseen industrias
petroquimicas que significan importantes ingresos de
divisas, asi como la generacion de fuentes de trabajo
directa e indirecta.

Algunos de 1los factores limitantes que evitaron el
desarrollo de la petroquimica en el pais son los
siguientes:

—-Reducido mercado nacional para los productos
petroquimicos.

—Carencia de recursos financieros o dificultades para
obtenerlos por la envergadura de sus montos.

-La insuficiencia de materia prima que posibilite edificar
instalaciones de rango minimo econdmico.

—-Alta competencia de los productos producidos por compafias
transnacionales debido a la fabricacidn a gran escala.

Sin embargo, se han desarrollado algunas industrias, las
que fundamentalmente utilizan insumos importados, salvo el
caso de 1los Fertilizantes 1los que se obtienen de Gas
Natural (PETROPERU) , quema de residuales (FERTISA) y
electrolisis del agua (CACHIMAYO).

El descubrimiento de Gas Natural y condensado en el lote
42 que posiblemente es uno de los hallazgos mas importantes

de gas natural no asociado en Sudamérica, permitira



disponer en el gas y los condensados, de abundante materia
prima para un uso masivo de futuros proyectos
petroquimicos.

El Peru hasta antes de este descubrimiento tenia una
reserva probada de gas natural aproximada de 900,000 MMPC
incluyendo las reservas de Aguaytia.

En julio de 1981 se inicid el contrato entre SHELL vy
PETROPERU para la explotacioén de petrdleo en los Lotes 38 y
42; como consecuencia de ello se perforaron los pozos San
Martin y Cashiari (USe 200,000,000 de inversion),
encontrandose una reserva probada de 7x101= PC y
aproximadamente 250x10® Bbls. de condensado.

Haciendo una perspectiva, esta cantidad de gas
descubierto - significa un equivalente energético de 1200
millones de barriles de petrdédleo, que conjuntamente con los
250 millones de condensados significan una fuente de gran
importancia; asi como una fuente de materia prima para el
desarrollo de la industria petroquimica.

Considerando que las reservas de petrdleo son de 550
millones de barriles se tiene que con el régimen actual de
produccion, de 180,000 Bbls por dia, se agotardn en menos
de 7 aRos. Los descubrimientos realizados permitirdn
autoabastecimiento energético mds alla del afo 2000 si las
acciones que se toman son las correctas y oportunas.

Para el pais la Industria Petroquimica de mayor
atractivo es 1la de olefinas, especialmente etileno vy
propileno, junto con los combustibles sintéticos, amoniaco
y fertilizantes para el desarrollo agropecuario.

El pais importa alrededor de 50 productos basicos e
intermedios como insumos para su industria quimica, lo cual
significd un monto aproximado de 60 MMUS para 1985.

Si bien 1la mayoria de 1los productos importados no
justifican por su volumen 1la instalacidn de una planta
petroquimica, debe considerarse la apertura del mercado de
Grupo Regional Andino (GRAN).

En Mayo de 1969 con 1la participaciéon de Colombia,

Ecuador, Peru, Bolivia y Chile se cred el GRAN, con 1la



finalidad de promocionar el desarrollo econdmico de los
paises mienbros integrando sus mercados econdémicos.

En 1975 1la Decisiéon 91, de GRAN cred un Programa
Petroquimico con 1la participacién de Colombia, Ecuador,
Venezuela, Bolivia, Chile y Peruj; asignadndose productos
petroquimicos y plazos perentorios para construir y operar
plantas petroquimicas.

En 1976 se retira Chile originandose un rearreglo en las
asignaciones Yy quedandose distribuidos 162 importantes
productos. En el cual el Acetato de Vinilo (VAM), no esta
asignado a ningun pais, por lo que su producciédn no esta
restringida para ningun pais del GRAN.

En la actualid d no se produce VAM en ninguno de 1los
paises del GRAN, y el unico productor en toda Latinoamérica
es Brasil. La implantacién de esta planta en el Peru,
permitiria que ya no se importe VAM del extranjero, y se
podria exportar este mondmero a los otros paises del GRAN y
suministrar de materia prima a las industrias tales como:
pinturas, adhesivos , plasticos entre otras.

Por lo tanto el presente trabajo pres ntarda una
evaluacioén técnica y econdmica, para la instalacion en el
Peri, de wuna planta para producir VAM, a partir del
etileno.

La implementacién de una planta de este tipo requiere
necesariamente que exista en el pais un complejo
petroquimico, porque no seria econdmico implementar dichas
plantas si previamente no se cuenta con una industria
petroquimica basica, qu suministre de materias primas,

para la industria petroquimica.



II
RESUMEN

Esta tesis esta dividida en 11 capitulos, en los cuales
se ha tratado de abarcar 1la mayoria de 1los aspectos
relacionados con el VAM.

Los dos primeros capitulos se refieren a la Introduccidn
y al Resumen del trabajo.

En el capitulo 3 se presentan las caracteristicas vy
propiedades del producto (VAM), asi como almacenamiento,
especificaciones industriales, reacciones quimicas, etc.

En el capitulo 4 se presentan las caracteristicas vy
propiedades de las Materias Primas, incluyendo al gas de
Camisea por ser fuente para la obtencidon del Etileno.

En el capitulo 5 se hace un Estudio de Mercado de 1la
demanda del producto a nivel de GRAN y la disponibilidad
de Materia Prima a nivel nacional, determinacidn de 1la
capacidad de planta y la posible localizacién de la planta
de VAM.

En el capitulo 6 se hace una breve descripcion de los
procesos que existen para obtener VAM y qué criterios se
utilizaron para escoger el proceso estudiado en esta tesis.

En el capitulo 7 se presenta una descripcién detallada
de todo el disefo de 1la planta. Se empieza con 1la
descripcion de la patente utilizada, descripcion del
proceso, fundamentos termodindmicos, bases de disefo, luego
el balance de materia para 1o cual se desarrollaron
programas de cdlculo de los principales equipos en base a
métodos seleccionados previamente, luego se realiza el
balance de energia.

Finalmente se realiza el disefo de todos los equipos que
se utilizan en la planta.

En el capitulo 8 se efectua el estudio econdmico,
indices de rentabilidad y un andlisis de sensibilidad para
el proyecto.

En el capitulo 9 se ha tratado de plasmar las

conclusiones a las que se ha llegado después de realizada



la tesis y ademas se presentan una serie de recomendaciones
qQue harian mas interesante la implementacidn del proyecto.

En el capitulo 10 se resume la Bibliografia empleada en
este trabajo.

En el capitulo 11 se presentan 1los Apéndices que
contienen: 1las propiedaedes fisicas de 1los componentes
presentes en el sistema, procedimientos y programas de
cdlculo, ecuaciones de diserfo y algunas tablas y graficos

usados durante el desarrollo de la presente tesis.



3.1

III
ACETATO DE VINILO

Introduccidén(l).

El acetato de vinilo (VAM) (CHz:CHOOCCH=), con peso
molecular 86.09, es un liquido incoloro, movil,
inflamable, con olor penetrante caracteristico, pero no
desagradable. Su vapor tiene efecto irritantee sobre
los ojos, probablemente por su hidrdélisis en A&acido
acético y acetaldehido.

El acetato de vinilo fueé mencionado por primera vez
en 1912 por Klatte(l) como subproducto obtenido en 1la
preparacion del diacetato de etilideno, por combinacidn
directa del Acido aceético y acetileno en presencia de
una sal mercurica. Semmler, Wohl y Mylo, prepararon
esteres vinilicos y probablemente encontraron el
acetato de vinilo sin poder reconocerlo, aunque
sugirieron una preparacion a partir de a-haloaldehidos.

El acetato de vinilo se usa principalmente en 1la

preparacion de polimeros, copolimeros y resinas
derivadas de sus polimeros, como el alcohol
polivinilico y 1los acetales de polivinilo. Tambieén

tienen algun uso en la sintesis de medicamentos y como
agente de acetilacion.
Propiedades Fisicas.

Las propiedades fisicas del acetato de vinilo se
muestran en la Tabla 3.1(1).

Analisis.

Se determina por 1la cromatografia gas-—-liquido 1la
naturaleza y cantidades de las impurezas presente en
las muestras del mondmero. Un boletin de datos
técnicos(2) de un fabricante da informaciédn detallada
sobre 1los instrumentos relacionados, empaque de 1la
columna, tamado de muestra, y sensitividad del método.

La borden Chemical Company(2) ha introducido el
"Borden Activity Test" como un medio para especificar
la reactividad del acetato de vinilo en la

polimerizacion. Este método dilatométrico suministra



informacidn sobre 1la naturaleza de las impurezas que
influyen en la velocidad de polimerizacion,
diferencidndolas entre las que son inhibidores de 1la

polimerizacién y las que son retardadores.

Iabla 3.1

Propiedades Fisicas Generales del Acetato de Vinilo

Temp. de ebullicidn, °C, 760mm 72.5
Temp. de congelamiento, °C, 760mm -100.2
Temp. critica, atm 228.9
Presiodon critica, °C 22.4
Viscosidad, 20 °C, cp. 0.41
Grav. especifica, 20/20 °C 0.9338
Paracoro 205
Limite explosivo, inferior, %vol aire 2.6
Limite explosivo, superior, %vol aire 13.4
Temp. de inflamacion, °F 23
Temp. de autoignicién, °C 427
Azedtropo acuoso, t.e., °C 66
Contenido de agua, 7% 7.3

El porcentaje de acetato de vinilo en una muestra se
determina por adicién de agua de bromo a la muestra en
una solucidn de 4A&cido acético y agua, hasta que
persiste el color amarillo claro. Se valora el exceso
de bromo por adicidén de yoduro séddico y determinacion
del yodo liberado con tiosulfato(O.1N). Se hace a la
vez un ensayo en blanco con el agua de bromo.

El porcentaje de acido en una muestra de acetato de
vinilo se determina por valoracién del 4&cido libre en
una solucidn acuosa de la muestra refrigerada en hielo.
El contenido de acetaldehido se determina del modo
siguiente: Se prepara una solucidn por adicidn de
suficiente solucién de yodo(O.1N) a agua con engrudo de
almidén, como indicador, para que se desarrolle el
color azul. Se agrega una pequeda cantidad de
bisulfito sédico(1N), seguida de una cantidad alicuota
del acetato de vinilo. Después de agitar y dejar en

reposo la mezcla durante corto tiempo, se valora el



exceso de bisulfito con solucidn de yodo(O.1N). Debe
hacerse simul taneamente el andlisis y un ensayo en
blanco con el bisulfito. El agua se determina con el
reactivo de Karl Fischer.

Un boletin de datos técnicos de la Celanese
Corporation of America d& métodos para determinar el
contenido de inhibidor y contenido de polimero en el
acetato de vinilo.

Toxicidad.

El acetato de vinilo no es un irritante severo en
contacto con la piel o los ojos y es s¢lo moderadamente
tdxico por absorcién a traveés de la piel o por la boca.
Se debe evitar el contacto prolongado y repetido con 1la

piel.

3.5 Almacenamiento y Manipuleo.

Normalmente el acetato de vinilo se transporta
conteniendo un inhibidor de polimerizacion,
(hidroquinona o difenilamina). Un abastecedor ofrece
tres grados estandar del mondmero. Uno de estos tres
contiene 12-15 ppm de hidroquinona y se puede
polimerizar sin remocidm del inhibidor. Se recomienda,
para este grado, que el tiempo de almacenamiento no
exceda de 4 meses y la temperatura de almacenamiento se
mantenga en el rango de 70-80 °F. En el caso de tiempo
de almacenamiento mayor, el contenido de inhibidor se
debe determinar cada 4 meses, Yy afadir material para
restituir el nivel de inhibidor de 12-13 ppm. Un
seqgundo grado se inhibe con sblo 3-S5 pPPm de
hidroquinona con ciclos de polimerizacidn mds cortos.
Si el almacenamiento es a 70-80 °F, el tiempo de
almacenamiento para este grado no debe exceder de 2
meses.

Cuando el periodo de almacenaje no se puede
predecir, un tecer grado de mondmero se inhibe con 200
ppm de difenilamina. Para 1la polimerizacion, el
inhibidor se separa por destilacidon del acetato de

vinilo.



El manipuleo y almacenaje del acetato de vinilo se
discute en detalle en la referencia(3), emitido por 1la
Manufacturing Chemists Association, Inc. de Estados
Unidos. En general, los equipos de acero templado,
aluminio, acero inoxidable Yy vidrio rayado son
deseables para el almacenaje y manipuleo del acetato de
vinilo. Los accesorios de cobre Yy latén pueden
introducir impurezas que posteriormente afecten 1la
velocidad de polimerizacion.

Todos los equipos eléctricos en las areas en que se
usa el acetato de vinilo deben ser a prueba de
explosiones.

Reacciones Quimicas(1).

La reacciédon mas importante del acetato de vinilo es
su polimerizacidn en presencia de un perdxido o de
otros catalizadores. La tendencia a polimerizarse
disminuye en ausencia de catalizadores y de 1la 1luz.
Por esta reaccidn es el progenitor del acetato de
polivinilo, alcohol polivinilico y los acetales
polivinilicos.

El acetato de vinilo se hidroliza en 4&cidos o
dlcalis diluidos; se forman Acido acético (o la sal
correspondiente cuando se usa el adlcali) y
acetaldehido. El alcohol vinilico mondmero, el enol
del acetaldehido, que podria esperase como uno de los
productos de hidrdélisis, nunca ha sido aislado.

La facilidad del acetato de vinilo para formar Acido
acético y 1la volatilidad del acetaldehido hacen del
acetato de vinilo un agente de acetilacion conveniente
para los alcoholes; por ejemplo: se prepara facilmente
acetato de n-butilo calentando una mezcla de acetato de
vinilo (que contenga una sal cuprica como inhibidor de
la polimerizacioén) y alcohol n-butilico con indicios de
acido sul furico y separando continuamente el
subproducto , acetaldehido en una columna.

El cloro y el bromo se adicionan facilmente con

formacién de acetato 1,2-dihaloetilico, el que se
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destila a presion reducida sin descomposicidn. El
cloruro y el bromuro de hidrédgeno se adicionan con
facilidad y cuantitativamente a bajas temperaturas con
formacion del acetato 1-haloetilico.

El ozono reacciona féacilmente y d& ozdnidos que son
muy explosivos cuando estan secos.

El acetato de vinilo se condensa con el acetaldehido
y forma acetales; con el fenol, forma o-vinilfenol o,
a temperatura alta, acetato de fenilo. Por
calentamiento con 4cido acético en presencia de Aacido
sul furico, se forma diacetato de etilideno, que a
temperatura mads alta se descompone y produce anhidrido
acético y acetaldehido.

El acetato de vinilo se usa para la preparacion de
ésteres vinilicos de alto punto de ebullicidén, mediante
una reaccion de intercambio, si se trata de acetato con
el A4acido del eéster deseado y la sal m rcurica de un
adcido fuerte.

3.7 Especific cion s Industriales(1l).

La Tabla 3.2 muestra 1 s especificaciones de cuatro
productores industriales del acetato de vinilo
monomero. Es importante dar énfasis que estos limites

cambian en el tiempo.
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Tabla 3.2 (1)

Especificaciones Industriales para el VAM

Airco Chemicals and Plastics,
Air Reduction Company, Inc.

Acetato de Vinilo

Aldehidos como acetaldehido
Acido como Aacido acetico
Humedad

Color

R ngo de ebulliciodn
Gr vedad especifica,
Hidroquinona
Difenilamina
Actividad (grado H)
Materiales suspendidos

20/20°C

Celan se Corporation of America

Acetaldehido
Acetato de vinilo
Acidez como cido
Contenido de agua
Rango de destilaciodn
Gravedad especifica,
Color, APHA

Tiempo de actividad (grado H)

cetico

20/20°C

Borden Chemical Company

Acetato de vinilo
Acetaldehido

acido ac tico

Agua

Grav dad especifica,
Color, APHA

Rango de ebullicidn,
Hidroquinona
Material suspendido

20/20°C

760mm Hg

Monsanto Chemical Company

Acetato de vinilo

Ald hidos como acetaldehido
Acid z como &cido acetico
Agua

Material no volatil

Rango d d tilacidon(a 760mm)
Grav dad especifica, 20/20°C
Hidroquinona

Color, APHA

Forma

Division of

99 .807%
0.010%
0.005% maximo
0.0407% maximo
Incoloro a
amarillo claro
72.3-73.0 °C
0.9335-0.9340
14-17 ppm
275-325 ppm
130-165 min
Ninguno

minimo
maximo

99.80% minimo
0.010% maximo
0.005% maximo
0.0407% maximo
72.5-73.0°C
0.9335-0.9340
S maximo
130-150 min

99 .80%
0.015%
0.007% maximo
0.040% maximo
0.9335-0.9345
S maxima
72.3-73.0°C
12-15 ppm
Ninguno

minimo
maximo

99 .80%
0.013%
0.007%

minimo
maximo
maximo
0.0407% maximo
0.015% maximo
72.3-73.0°C
0.9335-0.9345
14-17 ppm

S maximo
Liquido limpio
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MATERIAS PRIMAS

4.1 GAS NATURA (4).

Es el gas que, al igual que el petrdleo, proviene de
acumulaciones subterraneas producidas por una
prolongada descomposicidén bacteriana de 1la materia
orgdnica bajo condiciones especiales de presién vy
temperatura. Aunque su composicidn varia segun la
naturaleza del reservorio, el gas natural contiene
mayoritariamente hidrocarburos, siendo el metano su
principal componente. En la tabla 4.1 se muestra 1la
composiciédn inicial del gas natural.

El gas natural se encuentra en dos formas como 'gas
asociado" cuando acompafna al petrdleo en el reservorio;
y como "gas no asociado" cuando se presenta
independientemente.

El '‘gas asociado" proviene de yacimientos de
petrdleo y el '"gas no asociado" proviene de yacimientos
de gas con alto contenido de hidrocarburos mas pesados
qQue el propano. El que debe ser tratado en plantas
donde se separardn sus liquidos mediante enfriamiento vy
disminucidn de presion.

A diferencia del petréleo crudo, el gas natural no
requiere de operaciones de refinacion a fin de obtener
productos comerciales. Cualquier impureza presente en
el gas se separa facilmente por simples procedimientos
fisicos en las plantas de tratamiento de campo. Sin
embargo, cuando el gas natural contiene apreciables
cantidades de hidrocarburos mas pesados que el etano
('"gas humedo"), debe ser procesado en plantas de
separacion de liquidos, de donde se obtiene gas seco
(predominantemente metano y &#tamo) y los Liquidos del
Gas Natural (LGN), de donde luego, por una subsecuente
separacion, se pueden obtener corrientes de propano,
butanos, pentanos, hexanos e hidrocarburos mas pesados.

El procesamiento del gas natural pemite disponer,

por 1lo tanto de diferentes materias primas para
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petroquimica, como son: el metano, el etano, el GLP

(propano y butanos) y la nafta.

TABLA 4.1 (4)

Composicidn Inicial del Gas Natural de Camisea

Compon nte 7 Molar
Nitrdégeno 0.55
Didéxido de Carbono 0.18
Metano 80.59
Etano 9.80
Propano 3.80
i-Butano 0.57
n—-Butano 1.13
i-Pentano 0.45
n—-Pentano 0.44
Hexanos 0.62
Heptanos 0.56
Octanos 0.52
Nonanos 0.29
Decanos 0.19
Und canos 0.11
Dodecanos 0,20

100.00

4.2 ETILENO (5).

4.2.1 Introduccion. Hoy en dia se considera al etileno
como el producto petroquimico basico mas
importante tanto por su volumen de produccidn
como por el gran num ro de productos derivados vy
se pued afirmar que es la clave fund mental en
el desarrolo d la industria petroquimica de
cualquier pai

La tabla N° 4.2 muestra 1las principales
constantes fisicas del etileno, que es un gas
inflamable e incoloro, se com rcializa en grado
técnico (98 a 99% de pureza), grado polietileno
(99 a B85% en peso libre de ac til no). Puede ser
transportado n cilindros d 1 y 12 Kgrs.
debidamente acondicionado . Su transporte a

granel se realiza por medio de ga oductos.
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Tabla N° 4.2 (95)

Constantes Fisicas del Etileno

FOrmula C=zHa

Peso molecular 28.1

Punto de ebullicioén (°C) -103.8

Punto de Fusion (°C) -169.4

Presidn critica (Atm) 50.7

Temperatura critica (°C) 9.9
4,2.2 Propiedades Quimicas (S5). El etil no es el

primer miembro de la serie d los Hidrocarburos
llamados etilénicos, alquenos u olefinicos.
Estos hidrocarburos pose n constantes fisicas muy
proximas a las de los alcanos pero se diferencian
radicalmente de ellos en sus propiedades quimicas
pues al contrario que 1los alcanos, las olefinas
son sustancias de gran reactividad. Asi se
combinan Aavidamente con el bromo en la oscuridad
aun a bajas temperaturas y reaccionan facilmente
con los Aacidos minerales y los agentes oxidantes
a la temperatura ordinaria.

Presentan reacciones de adiciodn. Asi por
ejemplo el etileno y el bromo reaccionan entre si
produciendo dibromuro de etileno. Esta reaccion
es una demostracion de la insaturacion del
etileno.

El etileno puede formar polimeros de peso
molecular medio compr ndido entre 2,000 y 20,000,
dependiendo de la temperatura y presion
utilizadas. A una presién de 1,000 atm. y a unos
100-400 °C se produce la siguiente reacciédn:

NCH==CH= > (CHz-CH=)A n= 70-700

Si se realiza a temperaturas de alrededor de
70°C vy a presion atmosferica burbujenado el gas a
través de un aceite con el vado punto de

ebullicidn y conteniendo un catalizador de
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trialquilalumunio con cloruro de un metal del t
grupo de transicion (Sistema Ziegler), se obtiene
el polietileno de alta densidad.

Derivados (5). E1 etileno e utiliza como insumo
en la produccién de una gran gama de productos vy
sub—-productos.

Los procesos que actualmente se siguen para
producir sus derivados pueden agruparse desde el
punto de vista qQuimico en 1 forma siguiente:

- Oxidacidén: generalmente catalitica

- Hidratacion

- Alquilaciédn: con otra molécula de compuesto
aromatico o de olefina

- Adicidn de un haldg no o de un halogenuro de
hidrdégeno

— Carbonilaci6on: adicidn de radical carbonilo
(oxanacion)

— Adicidn de acido hipocloroso

- Polimerizaciodn

Para 1la elaboracidn de ci rtos productos se
emplean mads de uno de estos proce os. Por
ejemplo para la produccién de o6xido de etileno se
utiliza un proceso por adicion del adcido
hipocloroso y la oxidacidon catalitica directa en
fase gaseosa.

En la tabla 4.3 se ncuentra la integracidn de
los productos olefinicos derivados del etileno,
realizados en el GRAN por la decision 91, a raiz

del retiro de Chile.
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4.3 (6)

GRUPO ANDINO DECISION 91: INTEGRACION PRODUCTOS

OLEFINICOS DERIVADOS DEL ETILENO

e

INTERMEDIOS FINALLS INDUSTRIAS CON R/MIDCORAS
Pulledlenc Baja Dennded
Bo. Co. Ec. Pu. Ve Pliaticon
Polietieno Al Densidad
Bo. Ec. Ve. Pliaticon
— Bo. Co. Ve Pliaticos
Buuhﬁ\ Ec.Pe
A H L o e Recubrimiesston
Cn-n - .
Eic Bo. Ve. Né:‘i:f“@'.'.’m'm Manuflacturas de caucho
B e Plésticos
Acromiy SAN
Forsmi :
Co. Ec. Plisticos
DMT.
SN Qs de poliesier Firas extias
Polietlenglicales
Ec. Solvenses
Adcohwiles
Ouido de Etlene Ewrres Eclenglical Fecubrimicraos
Ec. Ee. ]
Aol E
Ec Agenies temacact vos
Adcchokey
wm D .
Tricloroetllens
Qoro Ve. Salvenies
Tmndewmm Solvenses
<Qwo e.
Biclaruro de Etfieno PVC Suspensida
‘Ba-€ake. P Ve ’—‘ Ba. Co. Ec. Pu. Ve. Plisticos
Qarwo de Vinilo
Bo. Co. Ec. Pe. Ve. Pe. Ve. Pliasicon
L < Qarcacetato de Polivindo
— Bo. Co. Ec. Pe. Va. Puiaticon
Acciso de Vinda Acealo de polivinlo Pintiras y adhesivos
: 0
Acetaldehido Ackdo scltice
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Acético (95).

Introduccion. E1 Acido aceético (Acido etanoico,
I1.U.C.), CH=COOH (abreviado AcOH), peso mol
60.05, es un liquido incoloro de olor picante.
Es el 4&acido del vinagre. Tiene gran importancia
en la fabricacidn de plasticos de acetato de
celulosa y en otras muchas aplicaciones. El
dcido puro se denomina 4acido aceético glacial, por
el aspecto de los cristales parecido al hielo.
El &cido acetico glacial es muy irritante para la
piel y forma ampollas dolorosas si no se quita
rapidamente por lavado. E1 Acido aceéetico detiene
la fermentacién aerdbica y anaerdbica en 1los
alimentos y es muy usual como preservativo en
encurtidos, pescados, carnes, etc.

Propiedades fisicas y quimicas. E1 4cido puro es
miscible en todas proporciones con el agua y los
disolventes organicos corrientes, y es un buen
disolvente de muchas resinas, aceites esenciales,
aceites fijos, etc. Con liquidos insolubles en
agua, como los éteres y eésteres, el coeficiente
de reparto del 4acido acético estd por lo comun en
favor de 1la fase 1insoluble en agua. Esta
propiedad se aprovecha en los procedimientos de
extraccidon para recuperar y concentrar soluciones
acuosas del &cido.

El Acido aceético es un Acido monobasico
relativamente débil Ka=1.75x10"®, y forma sales
con la mayor parte de los metales. El plomo vy
otros metales forman acetatos bdasicos.

Las mezclas de acido acetico Yy agua
generalmente son muy corrosivas. Su accidn sobre
el aluminio y 1los aceros inoxidables, es en
particular interesante, tanto para la eleccidn de
los materiales de equipo como para el empleo de
dichos metales en utensilios de cocina. Los

ensayos indican que es muy pequefa la solubilidad
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de ambos metales en los jugos ordinarios que se
usan para cocinar(que pueden contener pequefa
cantidad de Acido acético)

El acido acético puro es muy mal conductor de
la electricidad, arde con 1llama azul y produce

didxido de carbono y vapor de agua.

Tabla 4.4 (95)

Propiedades fisicas

Punto de fusion 16.6 °C

Punto de ebullicidn 118.1 °C

Temp. critica 321.6 °C

Presidn critica 57.2 atm.

Densidad critica 0.351 por ml.

Coef. dilatacion 0.001433 unid./°C
Viscosidad 0.013 poises a 18°C
Calor de fusion 44,7 <cal./g a 16.58°C

Usos. E1 &acido acético ocupa en quimica organica
el mismo 1lugar que el A&cido sulfurico en 1la
industria quimica pesada.

Tiene sus principales usos en la fabricacion
de acetato de celulosa y plasticos de acetato, de
anhidrido acetico, de ésteres disolventes,
acetatos metdlicos, albayalde, verde de Paris,
acetamida, aspirina y otros medicamentos vy de
vinagre artificial.

El Acido acético es un excelente disolvente,
muchas reacciones organicas industriales se
efectuan en el seno de este acido cuando su unica
accion es la de servir como medio disolvente.
Ademds se consume considerable cantidad de &cido
acéetico para coagular el latex del caucho, como
detenedor en fotografia, como Acido de wuso
general en la fabricacién de sustancias quimicas
orgadnicas y tratamiento de textiles y como fuente
del grupo acetilo para nuMerosos derivados

organicos.
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4.4 Oxigeno (95).

4.4.1

Introduccidn. El oxigeno es el elemento maa
abundante. Se encuentra en 1la Naturaleza en
estado elemental y en combinacidn. Abarca

aproximadamente 89% del agua, 60% del cuerpo
humano, 507% de las rocas comunes y 23.2% del aire
(en peso).

La cantidad total del oxigeno contenido en la
atmoésfera terrestre alcanza alrededor de 2,000 m=
por metro cuadrado de superficie terraqguea.

El oxigeno tiene tres isdtopos naturales de
masas 16, 17 y 18, que en el elemento natural se
hallan en las relaciones de 2,500:1:5.

Oxigeno, 0O, numero atdmico 8, peso atodmico
16.0000, es el elemento mas abundante. Es el mdas
ligero de 1los que integran el grupo VI de 1la
tabla periddica, situado horizontalmente entre el
nitrégeno y el fluor. Es un gas transparente,
incoloro, inodoro e insipido, uno de los
elementos mas activos, vital para la respiracion;
un hombre adulto consume una onza de oxigeno por
hora. Ademas de formar parte integrante de 1la
atmésfera y constituir casi B89%Z del peso del
agua, estd ampliamente distribuido en los reinos
anim 1, vegetal y mineral. E1l oxig no en el aire
es de importancia extraordinaria para la
industria, especialmente para la combustién. Se
obtiene oxigeno en gran escala por licuefaccion y
destilacioéon fraccionada del aire.

Propiedades fisicas y quimicas. La estructura de
la molécula de oxigeno es peculiar. Aunque tiene
un numero par de electrones, es paramagnética.
En lugar d estar compartidos los cuatro
electrones como un doble enlac , hay dos no
apare dos. Eso indica una forma de insaturacion
que explica la gran actividad quimica del oxigeno

moleculary éste se disocia a temperaturas
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elevadas, disociacidn que es casi completa a 5000
°C. El oxigeno atdmico es extremadamente
inestable y debe, por consiguiente, prepararse a
muy baja temperatura. Es muy activo y puede
polimerizarse para formar el ozono.

El oxigeno completamente seco es inactivo. En
una atmoésfera de oxigeno absolutamente seco, se
pueden destilar el azufre y el féosforo y el
carbono puede calentarse al rojo sin combustion.
Un chorro de mondxido de carbono ardiendo se
extingue al introducirlo en oxigeno puro
completamente seco.

El oxigeno se combina directamente con 1la
mayor parte de los elementos. Exceptuados 1los
gases inertes, forma 6xidos, directa o
indirectamente, con todos los demds elementos.

La determinacidn del oxigeno 1libre en las
m 2clas g seosas se hace por absorcion del
oxig no y la medicidn del descenso del volumen de
la mezcla.

El oxigeno es normalmente un gas diatdmico, 0O=
y puede licuarse o congelarse hasta formar un
liquido o un so6lido de color azul. Puede
prepararse oxigeno atémico, O, y ozono, O=. El
oxig no 1liquido es perceptiblemente magnetico.
El gas es moderadamente soluble en agua; se

disu 1lv n 30 ml en un litro de agua a 20 °C.

Cuadro 4.5 (5)
Propiedades fisicas del Oxigeno

P.f. 1 atm, °C -218.4
P.eb. 1 atm, °C -182.9
Densid d a 20 °C y 1 amt.,g/litro 1.4290
Viscosid d a O °C, micropoises 189

Temp ratura critica, °C -118.8
Presioéon critica, atm. 49 .7
Calor de fusidn, cal./g 3.30

Calor de vaporizacion, cal./g 51.00
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4.4.3 Usos. El uso del oxigeno en gran escala en 1la

industria quimica estd en un periodo de rapida
expansion. El oxigeno se usa en la produccioén
del gas de sintesis (mondxido de carbono e
hidrdégeno), el cual se emplea en la sintesis del
metanol vy de amoniaco. La combustidn parcial
del metano con el oxigeno se empl a para la
producciéon del acetileno. El oxigeno se usa
también en ciertos procesos para la produccion
del a&acido nitrico.

Aparte su utilizacion Quimica, la mayor
aplicacion del oxigeno es la soldadura de metales
por el oxiacetileno o por otras llamas oxi-gas.
En 1la metalurgia preparatoria, el oxigeno se
puede usar en los hornos de acero del hogar
abi rto para la combustidén y descarbonizacidén vy
en los hornos eléctricos de acero para la
descarbonizaciéon y para la fundicioéon de la
chatarra.

El aire enriquecido en oxigeno se usa en
Europa en los altos hornos para fundir minerales
de grado relativamente bajo y en 1los Estados
Unidos puede ten r prometedora aplicaciéon en 1la
produccion d Ferromanganeso.

El oxigeno, U.S.P. XVI, tiene usos
medicinales. Para fines militares, es un
oxidante para 1la propulsidén de cohetes y se
emplea en los aparatos de respiracion en los
vuelos a grandes altitudes. El oxigeno liquido
se usa en xplosivos.

Los gases inertes nedn, argédn, criptén y xenoédn
S obtienen como subproductos de la fabricaciodn

del oxigeno.
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5.1 I portacion de VAM en los paises del GRAN.
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Tabla 5.1
Importaciones de VAM en el GRAN (7)
(TM/ARO)

PERU VENEZUELA BOLIVIA COLOMBIA
2248 3358 - 2080
1528 JI695 - 3319
1578 4440 -—— 3361
1144 5977 - 3850
1801 5242 - 4459
1316 4114 0.9 3897
2231 5710 -— 5626
1836 6433 - 5652
1628 4929 —— 4476
1845 9751 - 6887
1705 4716 -_ Q927
2622 8068 -— 7179
3153 10423 —— 7552

informaciones disponibles en

cronoldégicas globales de demanda,

Y
al

los modelos econométricos vy

un segmento del mercado.

present

nombradas

(modelo

estudio

utiliza

econométrico)

los datos estadisticos se tiene que

planta

la demanda de dichos
la importacidn.

las importaciones de VAM

ECUADOR

204
427
510
855
778
1410
298
1841
1099
2202
10
1444

forma de seraies

primera

encuestas detalladas
la naturaleza de los productos nuevos han conducido
desarrollo paralelo de dos técnicas de previsiong

los modelos basados sobre

de las

con el objeto de

efectuar un andlisis y proyecciéon de la demanda de VAM
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en el GRAN. En 1la evaluacidn de 1las funciones de
demanda intervendrdan tres variables que dan una imagen
del comportamiento dindmico de la demanda.

Por lo general la demanda de un producto industrial
es funcidn de variables como: PBI manufacturero,
poblacidn y precio del producto. Como el VAM es un
producto quimico, insumo de otras industrias, Yy no es
un producto de consumo final se puede considerar qQue su
demanda no se ve influenciada por la poblaciodn. Por
otro lado un incremento o disminucidén en el precio del
VAM no influenciard directamente en su consumo, debido
a que las industrias consumidoras del VAM no cesardn su
produccidén y tendran que seguir produciendo los
productos derivados del VAM.

Luego: D = f(PBI)

Por tratarse de una industria manufacturera
consideraremos el PBI manufacturero. A continuacidén se
presenta la Tabla 5.2 que muestra datos histéricos de
las variaciones porcentuales anuales de 1los valores
constantes a tipo de cambio de paridad de 1980, en los
paises del GRAN (8).

Se tomard como base 100 el aro 1976, para todos los
paises del GRAN, y se correlacionara, la demanda (D)
como una funcién del PBI manufacturero.

En la Tabla 5.2 no se incluye a Bolivia, debido a
qQue como se puede ver en la Tabla 5.1, su participaciodn
en la demanda de VAM e nula, lo que hace suponer que
seguird siendo asi en los proximos amos. En todo caso
no se ti nen pardmetros para poder proyectar la demanda

de VAM en Bolivia.
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Tabla 5.2
PBI Manufaturero (8)

ArRo PERU VENEZUELA COLOMBIA ECUADOR
1976 3.6 12.1 4.6 14.4
1977 -1.7 3.5 -1.3 8.2
1978 -4.1 4.6 1.1 10.2
1979 4.2 3.3 0.4 7.9
1980 5.7 2.5 12.7 1.8
1981 0.6 -2.5 -1.2 11.1
1982 -1.1 4.1 -2.6 0.4
1983 -16.9 -1.7 1.7 1.5
1984 5.4 4.6 5.9 =-3.7
1985 5.0 4.9 3.5 -1.1
1986 15.8 7.0 8.8 2.2
1987 11.7 2.5 5.9 -0.1
1988(+) -13.0 3.2 5.0 0.7
1/ -3.9 2.0 4.2 0.6

(+) Provisional
(1/) Crecimiento porcentual real anual, en base a
valores en mon da nacional constante 1976 = 100
La Tabla 5.3 muestra el PBI manufacturero en el GRAN vy
se estructurd en bas a los datos de 1la Tabla 5.2,

tomando como base 1976 = 100.

Tabla 5.3
PBI Manufacturero
(1976 = 100)

ARO COLOMBIA ECUADOR PERU VENEZUELA
1976 100.00 100.00 100.00 100.00
1977 98.70 108.20 98.30 103.50
1978 99.79 119.24 94.27 108.26
1979 100.18 128.66 98.23 111.83
1980 112.91 130.97 103.83 114.63
1981 111.55 145.51 104.45 111.76
1982 108.65 146.09 103.30 116.34
1983 110.50 148.28 85.84 114.37
1984 116.58 142.80 90.48 119.63
1985 120.66 141.23 ?5.00 125.49
1986 131.28 144.33 110.01 134.28
1987 139.02 144.19 122.89 137.63

1988 145.97 145.20 106.91 142.04
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La tabla 5.4 es similar a la Tabla 5.3, con la
diferencia que muestra los PBI manufactureros desde el
afro 1989 hasta el aRro 2005, que es el afo en que
termina la vida de operacion de 1la planta. Estos
valores se determinan en base al crecimiento porcentual
real anual, que se indicaron en la Tabla 5.2, pero con
las siqguientes variaciones: para Colombia no se toma
4,2 sino 3.0, para Ecuador no serd 0.6 sino 2.0, para
el Peru en vez de -5.9 serd de 2.0, siendo 0.0 para

1989, para Venezuela si se mantendra el 2.0.

Tabla 5.4
PBI Manufacturero

(Pronosticado)

ARO COLOMBIA ECUADOR PERU VENEZUELA
1989 151.81 146.65 106.91 144 .88
1990 157.88 148.12 109.05 147.78
1991 164.20 149.60 111.23 150.73
1992 170.76 151.10 113.45 153.75
1993 177.59 152.61 115.72 156.82
1994 184.70 154.13 118.04 159.96
1995 192.09 155.67 120.40 163.16
1996 199.77 157.23 122.81 166.42
1997 207.76 158.80 125.26 169.75
1998 216.07 160.39 127.77 173.14
1999 224.71 161.99 130.32 176.61
2000 233.70 163.61 132.93 180.14
2001 243.05 165.25 135.59 183.74
2002 252.77 166.90 138.30 187.42
2003 262.88 168.57 141.07 191.17
2004 273.40 170.26 143.89 194.99
2005 284.34 171.96 146.76 198.89

Para pronosticar la demanda en los préoximos anos, se

evaluaron los siguientes modelos econometricos:

Tipo 1 - Modelo Lineal : D= A + BxPBI
Tipo I1 - Modelo Semilogaritmico : D= A + BXx1ln(PBI)
Tipo 111 - Modelo Exponencial : D = AX(B)"PBI
Tipo IV - Modelo Doble Logaritmico : D = AXx(PBI)"B
Tipo V - Modelo Hiperbodlico : 5 1

A+B*FBI
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En base a los datos histdricos de las Tablas 5.1 vy

5.3,

modelo matematico que mds se ajusta a la demanda,

cada pais en particular.

Tabla

5.5

se elabora las siquientes tablas que muestran el

para

Modelamiento matemdtico de la demanda como

Tipo de

11
I11
v

Tipo de

Il
111
v

Tipo de

II
I11
v

funcidn del PBI Manufacturero

a. Pais : COLOMBIA
Ec. A B
-20.0521 0.238228
-114.543 25.691860
0.0682 1.04121
6.9E-9 4.,37423
6.9942 -0.00737
b. Pais : ECUADOR
Ec. A B
-25.2321 0.284116
-155.611 34.419490
0.2031 1.030860
1.5E-7 3.718751
0.5940 -0.00374
C. Pais : PERU
Ec. A B
-2.0538 0.041236
-17.0894 4,166019
0.3371 1.018089
4.7E-4 1.820249
1.3070 -0.00803

R

0.882299
(%x)0.870140
(+)0.931308

0.926488

0.913878

R

0.882299
0.838182
(+)0.905443
(%)0.905228
0.899548

R

(%X)0.855635
0.824989
(+)0.862691
0.840162
0.860771
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D. Pais VENEZUELA
Tipo de Ec. A B R
I -12.2494 0.15768B3 (%)0.918625
II -82.2283 18.59342 0.906177
I1I 0.3383 1.024664 (+)0.942563
IV 6.25E-6 2.891117 0.941499
Y 0.651427 -0.00402 0.919278

En las ecuaciones el simbolo (+) indica el
coeficiente de regresién mas alto, sin embargo en todos
los casos esta ecuacion da valores de demanda
proyectado demasiado elevados (escenario improbable).

Usando la ecuacion con el simbolo (%) en todos los
paises, se logran demandas futuras mas acordes con 1la
realidad.

Las figuras 5.1, 5.2, 5.3 y 5.4, muestran 1la
variacion de la demanda de VAM con respecto al PBI
manufacturero en Colombia, Ecuador, Peru y Venezuela
respectivamente. Estas figuras se elaboraron en base a
las importaciones de VAM en el GRAN (Tabla 5.1) y a los
PBI manufactureros (Tabla 5.3), eliminando algunos
datos debido a que no correspondian a una tendencia
creciente de la demanda respecto al PBI.

Con 1los datos del PBI manufacturero pronosticado
(Tabla 5.4), y haciendo uso de las ecuaciones con el
simbolo (%) mencionadas antes, para todos los paises,
se obtienen las demandas futuras de VAM a nivel del
GRAN (Tabla S5.6), al mismo tiempo la Fig. 5.5 muestra
esta demanda proyectada por paises y a nivel del GRAN.

Se considera que el proyecto se iniciaria en 1995
con un periodo de vida util de 10 afos, lo que marcaria
como fin del proyecto el aro 2005.

Etil no n el Peru.

La industria petroquimica en el pais se encuentra en
un niv 1 incipiente. De 1los productos petroquimicos
basicos, se producen unicamente etileno y propileno. La
Cia. Soc. Paramonga Ltda. produce el etileno a partir

del etanol, proveniente de la cafa de azucar.
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FIGURA 5.1
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FIGURA 5.3
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TABLA 5.6

DEMANDA PROYECTADA DE VAM
(MTM/ARO)

ANO COLOMBIA ECUADOR PERU VENEZUELA GRAN

1988 10.557 1.715 3.153 10.423 25.848
1989 11.101 1.846 3.153 9.670 25.769
1990 11.645 1.987 3.064 9.889 26.585
1991 12.188 2.139 3.116 10.110 27 .553
1992 12.732 2.303 3.219 10.781 29.034
1993 13.276 2.479 3.324 11.472 30.551
1994 13.819 2.668 3.432 12.183 32.103
1995 14,363 2.872 3.542 12.916 33.694
1996 14.907 3.092 3.654 13.671 35.324
1997 15.450 3.329 3.768 14.449 36.996
1998 15.994 3.583 3.884 15.250 38.711
1999 16.538 3.857 4.003 16.075 40.473
2000 17.081 4.152 4.124 16.925 42.283
2001 17.625 4.470 4.248 17.800 44,143
2002 18.169 4.812 4.374 18.701 46.056
2003 18.713 5.180 4.502 19.630 48.024
2004 19.256 5.576 4.633 20.586 50.052

2005 19.800 6.003 4.767 21.571 52.141
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FIGURA 5.5
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La capacidad instalada de esta planta es de 4200
TM/amro que corresponde a un tamamro no comercial en 1la
actualidad ademas teniendo en cuenta que no bhay ningun
proyecto de expansién. La unica fuente de etileno como
materia prima para la planta de VAM, seria el que se
produzca en el complejo petroquimico, en un centro
badsico productor de etileno que abastezca a las plantas
de la petroquimica intermedia (caso de 1la planta de
VAM) .

El primer proceso para la obtencidén de los productos
petroquimicos basicos, principalmente las Olefinas, es
la denominada Unidad de Pirdélisis, en 1la cual el
producto principal es el Etileno, siendo 1los co-
productos el Propileno, los Butilenos y los Aromaticos.

Se considera que el esquema tecnoldégico en
perspectiva esta dotado de una planta para producir
Etileno con una capacidad no menor del orden de 1las
180 MTM/A (4).

Disponibilidad d Materias Pri as.

Ademas del etileno, forman parte de las materias
primas, p ra la obtencidn del VAM, el oxigeno y el
adcido acetico.

El Peru cuenta con 10 plantas productoras de oxigeno
(no se incluyen plantas cautivas de las siderurgicas)
que en conjunto hacen una capacidad instalada de 123500
TM/aro. De esta capacidad aproximadamente el 50/ se
produce, lo que d& como capacidad ociosa el otro 50%,
Que no seria suficiente para cubrir 1la demanda de
oxigeno d sta planta, ya que 1los requerimientos de
oxig no sup ran las 22500 TM/aRo.

Por otro lado el pais s6lo cuenta con una planta
productora de acido acetico (Sociedad Paramonga
Limitad S.A.), con una capacidad instalada de 2000
TM/afo, opera al 100%Z de su capacidad, no quedando
exc dentes para uso en plantas nuevas.

Por lo expuesto anteriormente, podemos afirmar que

la instalaciédn en nuestro pais de la planta de Acetato
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de Vinilo implicard indefectiblemente que el suministro
de materias primas y/o insumos este garantizado
mediante la produccién de un complejo petroquimico en
el que se produzca etileno a partir del Gas Natural de
Camisea. En cuanto al oxigeno y al A&acido aceéetico se
producirdan en este mismo complejo, como materia prima
para las industrias petroquimicas intermedias Yy
finales.
inacidn de la Capacidad de Planta.

La capacidad de una planta del mondmero acetato de
vinilo (VAM) esta en funcidn de 4 factores:
-Tecnologia
-Demanda
-Materia Prima
-Financiamiento

En cuanto al tamafo tecnoldégico, se encuentra que
segun el proceso en fase vapor de la National
Distillers and Chemical Co. (parte de US Industrial
Chemical, USI), obtuvieron licencia la Daikyowa Sekiyu
Kagaki y Denki Kagaku, para plantas con capacidades de
30000 TM/armo. Ademds existe la planta USI en La Porte,
Texas, la cual comenzd con 375 millones-1b/afo, y se
amplié a 600 millones—-1b/afo en 1978.

Plantas comerciales bajo el mismo proceso (via
etileno en fase vapor) pero por licencia de Bayer AG,
estan en el rango de 15000 a 150000 TM/aRo.

En cuanto a la demanda, de la tabla 5.6 se ve que
para el afo 2005, la demanda total de los paises del
GRAN 1llegarda a 52141 TM/aRro, que estd dentro de 1los
rangos antes indicados.

Por lo que respecta a la materia prima, se tendra
una gran di poniblidad de etileno (180 MTM/A) cuando se
ponga en marcha el Proyecto del Gas de Camisea; y el
oxig no y el A&cido acético se obtendran a partir de
plantas, que formen parte del Complejo del Gas de

Camisea, que sirvan como fuentes que suministren



34

materia prima, las industrias petroquimicas
intermedias y finales.

Se dird cuan improbable seria 1lograr inversioén
extranjera. Sin embargo si es posible lograrla, pues el
riesgo sera menor para el inversionista ya que 1la
industria petroquimica opera con mercados predecibles
siempre en alza, asi como por el auge y predominio casi
absoluto del plastico en sus innumerables formas y uso
en la vida cotidiana doméstica del mundo moderno. Si a
ello se agrega una ubicacidn estratégica del complejo
petroquimico, se tendria que seria una inversion
sumamente atractiva para el capital extranjero,
particularmente de los paises de la Cuenca del
Pacifico.

De lo analizado anteriormente, se estima que una
capacidad entre 15000 a 50000 TM/amro, es perfectamente
viable. Si se considera que esta planta cubrira
aproximadamente el 50%Z de la maxima demanda proyectada
al amo 2005 -con posibilidad de una futura expansion
por mejor s persp ctivas de la demanda- entonces se
puede fijar la € p cid d de pl nta n 25000 TM/aRoO.
Localizacion de Planta.

En relacién a la localizacién de la planta de VAM,
ésta estard ubicada cerca de la planta que produzca el
etileno. Ello debido a que las mat rias primas
constituyen 1los factores mas importantes para la
ubicacién de los complejos quimicos.

De man ra invariable, las plantas petroquimicas se
sitd n cerca de refinerias u otras fuentes de
hidrocarburos ( n este caso del etileno).

La pregunta ahora es <donde ubicar un complejo
petroquimico similar al de Camacari? Camacari es el
principal polo petroquimico de Brasil n el Estado de
Bahia, a 60 kildmetros de Salvador, su capital.

Es importante destacar dos conclusiones basicas:
- No es conveniente la instalacion de los complejos en

el area de Lima/Callao por razones de
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descentralizacion vy congestion de los actuales
servicios industriales de la ciudad.

- Es 1indispensable, para posibilitar 1la exportacion
econdmica de excedentes, que las Plantas finales se
instalen bastante cerca de facilidades portuarias en
la costa.

Existen propuestas al respecto: una es la zona
franca industrial de Ilo. Con el asesoramiento de
Petroquisa, el ente petroquimico de Petrobras y de
Cenpes, su centro de investigacidn, se podria precisar
su ubicacion composicion, tamarno de plantas, tipo de
asociacion con Petroperu, etc.

El complejo petroquimico de Ilo estaria ubicado en
el sur del Peru, en la regidn de Moquequa-Tacna-Puno,
lo que el polo petroquimico de Camacari es en Brasil,
en el Estado de Bahia, por 1los inmensos beneficios
econdmicos, sociales Y tecnoldgicos que ello
significaria para el pais, para 1la regidn y para
Petroperu.

En conclusidn, se puede afirmar que la ubicacidon méas
apropiada es la ciudad de Pisco, por 1las siguientes
razones:

- no pertenece al area Lima/Callao, por lo que
contribuiria a la descentralizacioén

- tiene buenos servicios industriales: electricidad,
agua, etc.

- tiene un muy buen puerto, lo que facilitaria 1la
exportacion econdmica de excedentes.

— el ubicarse relativamente cerca a Lima, propicia que
se pueda contar con mano de obra calificada.

- por otro lado dentro del Plan Integral del gas de
Camis a, se ha contemplado la posibilidad de crear un

ramal del gasoducto de camisea hacia Pisco.
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PROCEDIMIENTOS INDUSTRIALES PARA LA
MANUFACTURA DEL VAM

6.1 Proceso a partir del acetileno.
Hacia mediados de 1la década del 60, el VAM se

producia en su mayor parte gracias a la reaccién por la

cual fué descubierto, es decir, a partir del acetileno

con 4cido acetico:

CH=CH + CH=-COOH —> CH3-CO-0-CH=CH=z 28.3 Kcal.

6.1.1

Proceso en Fase Liquida (1). El primer proceso
comercial, se basd N una reaccion en fase
liquida. En ésta primera reaccién, llevada a cabo
por Klatte en 1912, el acetileno se burbujed a
través de una mezcla de 4acido acetico anhidro vy
sul fato de mercurio a 60-100 °C con agitacion.
El rendimiento de acetato de vinilo fué bajo, la
mayoria de producto que se formaba era diacetato
de etilidene. El proceso fué mejorado por 1la
Cia. Shawinigan Products. Los rendimientos
aumentaron con la continua remosiéon del VAM
durante la reaccidén. Se minimizd la formacidn de
agua que favorecia la formacidn de acetaldehido
como subproducto.

Se emplea catalizador de mercurio obtenido del
Oxido de mercurio en exceso para mejorar
rendimientos.

Proceso en Fase Vapor (1). El proceso en fase
vapor para la reaccion del acetileno y 4cido
aceético se desarrolld en Alemania.

Durante la Seqgunda Guerra Mundial se instalo
una moderna planta que producia 12,000 TM de VAM
anualm nte, que operd en Hoechst am Main cerca a
Frankfurt.

El proceso fueé desarrollado originalm nte por
el Dr. Al xander Wacker Gesellschaft, para 1la

Electrochemische Industrie G.m.b.H. y se mejord vy
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adaptd posteriomente para la fabricacidn a escala
industrial.

El rendimiento de acetato de vinilo, en este
proceso, varia de 92 a 95/ tomando como base al
acetileno y 97 a 994 con base en el A&cido
acetico.

A principios de 1960 la Borden Chemical
Company, junto con la Blaw-Knox Company inicid la
construccién de una planta de VAM en Geismar,
Louisiana que fué la primera en usar acetileno
basada en la oxidacidn parcial del gas natural en
vez de un proceso a partir de carburo de calcio.

6.2 Proceso a p rtir d 1 Etileno.

Hacia 1967, estuvieron disponibles diversos procesos
por licencia para la fabricacion de VAM. Los
fabricantes del mondmero probablemente consideraron 1la
posibilidad de cambiar el proceso antiguo al proceso
que use etileno como materia prima.

En la primavera de 1967, el etileno estuvo
disponible 3 %4¢ por libra, mientras que el acetileno
estuvo aproximadamente a 10¢ por 1libra. El1 uso de
etileno, por consiguiente, resultaba en un considerable
ahorro en el costo de materia prima.

6.2.1 Proceso en Fase Liquida (1). El proceso de
oxiacetilacion en fase liquida de la Cia.
Imperial Chemical Industries (ICI) involucra 1la
reaccion de etileno y cloruro de paladio para
formar un complejo que reacciona con el 1ion
acetato para producir VAM y paladio metalico.

CaHa + PdClz + 2CH=COOLiI ——> CH==CHOCOCH= +
2LiCl1 + Pd + CH=COOH

E necesario afadir 1i6n cuprico al sistema
para reconvertir el paladio metdlico a cloruro de
paladio. E1 idn cuproso se reconvierte a cuprico

por oxidacidén por aire:

Pd + 2Cu®* + 4Cl1- ——> PdCl=z + 2CuCl
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2CuCl + %0= + 2HC1 > 2CuCl=> + H=0

La reaccion se 1lleva a cabo generalmente
pasando una mezcla gaseosa que contiene 307 de
etileno y 70%4 de oxigeno en volumen en una
suspension de Acido acético, el acetato de un
metal alcali, y un par cuproso-cuprico a
temperaturas en el rango de 80 a 150°C vy
presiones superatmosféricas.

Durante la reaccion se forman dos sub-
productos: diacetato de etilidene y acetaldehido.
El acetaldehido resulta de la reacciéon del VAM
con el agua o por la reacciéon del complejo del
catalizador con aqua. El agua se puede eliminar
de 1la reaccion por destilacidn o absorcion,
disminuyendo la cantidad de sub—-producto
acetaldehido.

El catalizador frecuentemente es cloruro de
p ladio unque se puede usar acetato de paladio y
otros bhaluros ademas del cloruro. También se
pueden emplear sales de rodio, oro, platino,
rutenio, vanadio e iridio.

Se emplean haluros cupricos y férricos Yy las
sales cupricas o férricas de 4acidos organicos
para alargar la vida del catalizador.

El tiempo de reaccion es de 5-20 min. Se han

reportado rendimientos de 70-90% con base en el
etileno.
Proceso en Fase Vapor (1). El proceso que ha
hecho disponible por licencia la National
Distillers Corporation se basa en la patente U.S.
3,190,912. El1 primer ejemplo que esta patente da
a nivel de laboratorio para sintesis se menciona
en la descripcion de la patente (Cap. VII).

En este proceso se puede incrementar la
conversion por aumento de la cantidad de
catalizador y por incremento de la temperatura de

reaccion. También se pueden emplear cloruro de
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sodio, una mezcla de cloruro de rodio-cloruro
cuprico-cloruro férrico, bromuro de paladio,
cloruro de platino, acetato paladoso, Yy paladio
sobre alumina como catalizadores. La patente
formula que el contenido de oxigeno en la mezcla
gaseosa puede variar de 5 a 50%Z, la cantidad de
hidrocarburo insaturado de S a B85%Z, y el Aacido
orgadnico de S a 60%. La presion y la temperatura
de reaccion no son criticas, estando la
temperatura en un rango entre O vy 350°C,
preferible entre 50 y 150°C; y la presion entre
15 y 10000 psi, preferible entre 15 y 100 psi.

El catalizador puede no tener soporte, o
soportado sobre materiales tales como carbon,
alumina, y otros oxidos metalicos.

En un documento (1) dado en el Sétimo Congreso
Mundial del Petrdleo en ciudad de México, las
Cias. Hoechst y Bayer informaron acerca de un
proceso en conjunto para producir VAM a partir
del etileno, describiendo las variaciones de los
procesos en fase liquida y en fase vapor. En el
proceso alemdn en fase vapor se informd que el
catalizador era 0.1-27% paladio metadlico o mezclas
de metales nobles sobre alumina o silica como
vehiculos. La corriente de alimentacion es
etileno, A&cido aceético, Yy oxigeno. Uno por
ciento del etileno disponible se convierte a
acetaldehido y 5-8% a didxido de carbono. La
temp ratura de reaccion es 160°C y la presion es
S atm. El rendimiento es 91-95%Z de VAM con base
en etileno. Las conversiones por paso son: acido
acético 15-30%, etileno 10-15%, y oxigeno 60-90%.
Se ha informado que en este proceso los sub-
productos junto con el acetaldehido, el diacetato
de etilidene y el aqua, son: didxido de carbono,

butenos, 4&cido oxalico, acetato de butenilo,
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acetato de metilo, 4acido férmico y diacetato de
etilenglicol.
6.3 Seleccidn del Proceso.

De los cuatro procesos mencionados anteriomente, se
tendrd que elegir uno de ellos, en base a criterios
tales como: materia prima, adaptabilidad del proceso,
corrosion, costos de inversion.

(a) De acuerdo a la materia prima podemos decir que el
Peru no dispone de acetileno como fuente de materia
prima para la industria petroquimica (el acetileno
que se obtiene a partir del gas natural), el
acetileno que se produce en el pais es a partir de
carburo de calcio, que no es muy conveniente para
la petroquimica. En cambio, aun cuando la
produccion de etileno actualmente es insuficiente
para la industria petroquimica, el pais ya cuenta
con proyectos para 1la producciéon de etileno a
partir del gas natural. Este etileno seria la base
para el desarrollo de la industria petroquimica en
el Peru. De acuerdo a lo mencionado anteriormente,
s6lo queda dos procesos por eleqir (ambos a partir
del etileno).

(b) Las vent jas para el proceso en fase vapor se
sustentan en que no requiere el uso de solventes Yy
la facil adaptabilidad del proceso a una operacion
continua. Por otro lado los problemas de corrosioén
(particularmente en el proceso en fase liquida) son
severos. Varias patentes mencionan el uso de
recipientes revestidos de titanio o de tefldn.

De las consideraciones expuestas arriba, se concluye
que el proceso que mejor se ajusta a la realidad
peruana s el proc so USI, es decir el proceso que usa
etil no como mat ria prima y en el que la reaccidon se

produce n fase vapor.



VII
INGENIERIA DEL PROYECTO

7.1 Descripcion de la Patente.

En 1970, la U.S. Industrial Chemicals Co., una
division de la National Distillers and Chemical Corp.,
instald la primera planta comercial en el mundo para
producir acetato de vinilo mondmero a partir del
etileno patentando su propio proceso en fase vapor(9).
La planta ubicada en la Porte, Texas, se puso en marcha
en mayo de ese afo, con una capacidad de 300 millones-
l1b/afo.

Un reactor multitubular de lecho fijo que emplea un
catalizador de metal noble, es el "corazon' del
proceso(lO)}

Se pudo obtener una copia de la patente que sustenta
al proceso, gracias a la mediaciodn del ITINTEC, que fue
la entidad que la solicitd a la Biblioteca Britdnica de
Londres.

La patente solo menciona datos referentes al
reactor, mads no da ninguna informacidn relacionada con
el resto de la planta. Algunos datos incluidos en 1la
patente son:

La temperatura y 1la presion de reaccidn no son
criticas. La reaccion generalmente se lleva a cabo a
una temperatura entre 0 y 350 °C, preferentemente entre
50 y 250 °C, y a una presion entre 15 y 1000 psi,
preferentemente entre 15 y 100 psi.

Para mayores detalles sobre el invento se ilustran
una serie de 18 casos, en la Tabla 7.1, en donde las
variaciones de un caso a otro son ya sea las relaciones
molares del gas de entrada, la temperatura de reaccion,
el tipo de catalizador o la conversion. Asi se tiene;
a manera de ejemplo:

Caso I. Un tubo de vidrio de 8-mm de diametro interno vy
de gran longitud se empaca con 10 gramos de catalizador
(0.5% Pd sobre C de malla 4-12). El1 tubo se calienta a
117-119 -°C. Se burbujea etileno (6.8 1litros o© 278
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milimoles por hora) a traves del Aacido acético a 120
°C, para producir una corriente de 400-450 milimoles
de Acido acetico, 278 milimoles de etileno vy 49
milimoles de oxigeno por hora, los que pasan a traves
del lecho de catalizador. Los gases de escape se pasan
a través de un siféon a -78 °C. Los analisis del
condensado por cromatografia de gases muestran una
conversion horaria a acetato de vinilo de 0.5 a 0.7%,
basada en el oxigeno.
Caso a considerar para el reactor.

Esta decision se toma considerando una variable x,
la cual se definird como:

x = Ton. carga materia prima / Ton. VAM producido

Se realizaron calculos preliminares muy generales,
basados en 1los datos de 1la patente, y se notd una
marcada diferencia entre los casos del I al XVII y el
caso XVIII. En el primer caso el valor de x era
demasiado alto (antiecondmico), ello debido a su muy
baja conversion. Por el contrario ese valor para el
caso del ejemplo XVIII era muy b jo respecto a los
anteriores (x entre 1 y 2). Si se tiene en cuenta que
para plantas petroquimicas, 1la materia prima es el
factor decisivo en 1la rentabilidad del proyecto, 1la
eleccidn del caso XVIII se justifica plenamente.
Descripcién d 1 proceso (9).

El proceso se ha divido en dos secciones, para una

mejor descripciodn:

(a) Sintesis. La mezcla que se alimenta consiste de
etileno, acido acetico vy oxigeno, alimentados
directamente al reactor. Esta mezcla en fase vapor

ingresa al reactor, multitubular de lecho fijo,
pasa sobre el catalizador de metal noble soportado
en una matriz especial.

El calor de reaccidn se retira por agua que
Circula a traves de la coraza del reactor, sistema

de lazo cerrado.
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TABLA 7.1

INFORMACION PROPORCIONADA POR LA PATENTE
(U.S. 3,190,912)

Corriente gaseosa

(milimoles/hr) Acido Teaperatura Catalizador Conversitn
Caso Acético | de reaccion (8) horaria
Etileno | Oxigeno (*C) 1
e o 278 49 | 400-450 120 | 0.5X de Pd sobre C de malla 4-12. . . [0.5-0.7 (a)
Il 278 49 | 400-450 120 | 40 grs. de 0.5X de Pd/C . . . . . . . |2-2.5 (a)
Inr ... 278 49 | 400-450 200 [ 0.5XdePd/C . . v v v v v u . 2-3 (a)
v, ... 278 49 15.5 27 1 0.52dePd/C & v v v v v v i e 0.4-0.5 (b)
YR T 41 366 550 120 | 0.52 de Pd/C . . v v v v v v v v o« |0.4-0.5 (C)
vI. . .. 278 49 | 400-450 120 | 12 dePd/C . v v v v v v v v o e 0.7-2 (a)
vir . . .. 278 49 | 400-450 120 | 1XdePd/A1 D . ... v oo« |0.8-3.5 (a)
VIIL. . . 278 49 | 400-450 120 | 1 milimol de Pd(DAc) en 10 grs. de C 0.5-1.7 (a)
I e 278 49 | 400-450 120 | 1 milimol de PdC1 en 10 grs. de C. . |0.2-0.5 (a)
X. 278 49 | 400-450 120 | 1 milimol de PdCl , 2 wmilimoles de|{.5-5.0 (a)
FeCl , y 6 milimoles de CuCl en 10
Q08 0B Col D el el e el o he e e N,
) (R 278 49 | 400-450 120 | § eilieol de RhCl en 10 grs de C . . {1.3-2.2 (a)
XIr. .. 278 49 | 400-450 120 | 1 milimol de PtCl . . . . ... ... 0.05 (a)
XIIL. . . 278 49 | 400-450 120 | 1 eilimol de PdBr enC. ... .. . |0.6-0.8 (a)
... 278 49 | 400-450 120 | 1 milimol de RhCl , 2 milimoles de 2-5 (a)
FeCl, 6 milimoles de CuCl en 10 grs.
de: Co BN RN R S R e R
We'oi's i 278 49 | 400-450 120 | 1% de Pt en C de nalla 4-8. . . ... 0.23 (a)
} {') QP 278 49 | 700-750 120 | 0.5% de Pd en C de ealla 4-12 . . . . |0.5 (a)
WWIL. . . 278 49 | 400-450 120 | 0.5 de Pd en C de malla 100 6 aenos |2.0 (a)
VIID . . b 1 8 120 | 0.5% de Pd de C de malla 4-12 . . . . |41 {a)

($) 10 grs. de catalizador a menos que se indique de otra forma
{b) Basado en dcido acético

(a) Basado en oxigeno

(c) Basado en etileno
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La reaccion mas importante es la oxidacidon del
etileno a didxido de carbono.

Los efluentes del reactor se enfrian para lograr
una condensacion parcial, luego se separan en fases
liquida y gas. Los gases se calientan y se pasan a
través de un absorbedor donde el 4&acido aceético
recirculante absorbe el acetato de vinilo, el agua
y Aacido aceético no reaccionado. El tope del
absorbedor es adicionalmente depurado con pequenrnas
cantidades de agua para conservar el 4acido acetico

y prevenir de corrosion en el compresor de reciclo

de gas.

Los productos de tope del depurador, que
contienen etileno no reaccionado, didxido de
carbono y pequefas impurezas, se envian a un

sistema de recuperacion del etileno (cuyo diseno
estd mads allad del objetivo del presente proyecto),
donde se recupera el 99% del etileno.

El etileno purificado se comprime y se mezcla
con el etileno fresco qQque es suministrado por 1la
planta productora de etileno.

El fondo del depurador se combina con el fondo
del absorbedor y el liquido condensado del
separador L-V, y constituyen la alimentacidn cruda
a la seccidn de recuperaciodn de producto.
Recuperacion. La alimentacidn cruda a la seccion
de recuperacion contiene 4acido aceético, agua vy
acetato de vinilo. Esta corriente ingresa a una
torre de destilacidn cuyo tope se envia a un
separador liquido-liquido. La fase rica en VAM se
destila obteniéndose en los topes el VAM como
producto. El fondo de ésta ultima columna se
combina con 1la fase rica en agua del separador
L-L, vy se alimenta a una tercera columna, de la que
el tope se recicla para mezclarse con el tope de la
primera columna y el fondo se mezcla con el fondo

de la primera torre, formando asi la alimentacidn a
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una cuarta torre, que sirve para recuperar el acido

acético. E1 Acido purificado, se recicla una parte

como absorbente al absorbedor y otra se mezcla con

el acido fresco proveniente de un tanque de
almacenamiento.

Para aclarar el panorama discutido en las
secciones precedentes, se muestra la Fig. 7.1, que

es un Diagrama de Proceso, el cual muestra todos

los equipos y corrientes mencionadas anteriormente.
dina icos.

Dado que de ahora en adelante, para el balance de
materia y poder resolver sistemas liquido-vapor ya sea
en: scrubber o columnas de

separador L-V, absorbedor,

destilacion, es muy importante determinar los valores

de las constantes de equilibrio termodinamico, entonces
es sencial encontrar un método para calcular los
valores de K.

Luego se tendran los siguientes aspectos:
(a) Determinacion de K.

Primero se escribe 1la cuacioén rigurosa para el

coeficiente de actividad de estado estandar de presiodn

total, como sigue:

y 1P I' Vg - V2@ I’ Ve = Va
In ¥, - 1n + J@g ————_dP + Jo dP
X;P‘_ RT RT
fos
- - dP (a) (11)
RT
Por otro lado por definicidn:
Y
Ky = (B)
LS

La suposicion del modelo de gas
de los componentes individuales

que V‘ = V1@ b4 Ve = V;,

primeras integrales de la ecuaciodn

ideal para la conducta

de la fase vapor hace

ademas de que elimina las dos

(a). Cuando P y Pg

tienen valores suficientemente bajos como para suponer

qQue la conducta es la de gas ideal,

la ultima integral
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serd completamente despreciable y la ecuacion (a) se

reduce a:

¥4 P_'_
Ky = = rt (9)
Wy P
para los dos estados estadndares. Lo adecuado de esta

ecuacion con fines de disero depende de tres cosas: los
niveles de presion (tanto para P como para Pi), 1la
complejidad de las moléculas implicitas y las
dificul tades de la separacion. Si la separacion es
dificil, los valores de K para los componentes que se
dividen seran cercanos entre si y se necesitardn muchas
bandejas para efectuar la separacioén. En esos casos,
incluso -la omisidn de pequeras desviaciones de 1la
idealid d de los gases pueden tener efectos importantes
sobre la inversidn en la planta. Sin embargo, para
casos mas ordinarios, en que las diferencias de
volatilidad son mayores Yy bastan para 1la separacion
cincuenta bandejas o menos, suele bastar, casi siempre,
con la ecuacion (©)(11).
(b) Determinacidn de ¥

Cuando se tienen sistemas no ideales, como en el
caso presente, debido a que se tienen componentes que
se alejan de 1la idealidad como el agua, el A&cido
acético y el acetato de vinilo, su solucidn de manera
precisa, requiere predecir los coeficientes de
actividad. Estos coeficientes permitirdn determinar
las constantes de equilibrio, tanto para el caso del
separador L-V, el absorbedor, el depurador (scrubber),
y todo el cdlculo para la seccidn de recuperacion. Por
lo tanto, ahora es necesario saber qué modelo seria el
mas apropiado para simular el equilibrio liquido-vapor.
La Fig. 7.2(11), da un diagrama de flujo que sirve para
seleccionar el modelo termodindmico mds apropiado.

Este caso es especial (polar) por la presencia del
agua. A la pregunta "Sour water?" la respuesta es No,

ya que el sistema "Sour water" se desarrolld para
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sistemas que contienen H=S, NHs, CO= y agua. Por otro
lado no se cuentan con datos experimentales para el
sistema completo ni 1los datos experimentales para
sistemas binarios. En todos los casos en los que se
necesita determinar coeficientes de actividad la
temperatura es menor de 300°F (149 °C), y la presion, a
excepcion del separador L-V, y del absorbedor, es menor
de 50 psia. Por lo tanto el modelo recomendado es el
UNIFAC.

(c) Calculo de las presiones de vapor, P:

AqQui es preciso definir el tipo de correlacidn que
se utilizard para predecir las presiones de vapor de
las sustancias con las que se trabajen.

Conforme al Apeéndice A, se tienen 3 tipos de
correlaciones:

- Tipo (a): correlacionada en el presente trabajo a
partir de datos experimentales.

- Tipo (b): ecuacion de Antoine.

— Tipo (c): ecuacione de Harlacher.

Para poder realizar una comparacion de estas
correlaciones con respecto a los datos experimentales,
se muestra 1la Tabla 7.2, en la que aparecen las

temperaturas de saturacién a diferentes presiones.
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Tabla 7.2

a. Etileno

Presion Temperatura de Saturacion
(atm)
Datos exper. (a) (b) (c)
1 -103.7 -103.6 -103.6 -103.6
2 -90.8 -91.0 -90.8 -90.9
S -71.1 -71.0 -70.2 -70.4
10 -52.8 -52.8 -50.8 -51.3
20 -29.1 -30.9 -26.8 -28.3
30 -14.2 -16.0 -10.0 -12.6
40 =1,9 -4.2 3.5 -0.4
50 8.9 S a7 15.0 9.6
Coef. de Regresion, R 24.07 89.96 7.66
R* 0.06 4,82 2.76
b. Oxigeno
Presioén Temperatura de Saturaciodn
(atm)
Datos exper. (a) (b) (c)
1 -183.1 -183.0 -182.8 -182.8
2 -176.0 -175.8 -175.7 -175.6
S -164.5 -164.2 -164.0 -164.0
10 -153.2 -153.5 -153.0 -153.1
20 -140.0 -140.3 -139.4 -140.0
30 -130.7 -131.2 -129.8 -131.0
40 -124.1 -124.0 -122.1 -124.0
Coef. de Regresioén, R 0.58 S5.64 0.61
R* 0.23 0.47 0.51




51

c. Acido Acetico

Presion Temperatura de Saturacion
(atm)
Datos exper. (a) (b) (c)
1 118.1 118.4 118.0 117.5
2 143.5 143.0 142.5 141.6
S 180.3 180.6 180.9 179.3
10 214.0 214.0 215.9 213.2
20 252.0 252.6 257.7 252.5
30 276.5 278.2 286.1 278.2
40 297.0 298.0 308.4 297 .4
50 312.5 314.3 327.1 312.6
Coef. de Regresion, R 7.92 472.75 8.92
R* 0.43 4.98 5.61
d. Agua
Presion Temperatura de Saturaciodn
(atm)
Datos exper. (a) (b) (c)
1 100.0 99.6 100.2 99.9
2 120.1 120.7 120.8 120.5
S 152.4 152.5 152.5 152.2
10 180.5 180.2 180.5 180.4
20 213.1 211.8 213.1 213.1
30 234.6 232.3 234.7 234.8
40 251.1 248.0 251.3 251.5
S50 264.7 260.9 265.0 265.2
60 276.5 271.9 276.9 276.9
Coef. de Regresién, R 52.81 0.84 0.83
R* 0.62 0.54 0.22
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e. Didxido de Carbono

Presidn Temperatura de Saturacion
(atm)
Datos exper. (a) (b) (c)

1 -78.2 -79.1 -78.3 -87.8
2 -69.1 -69.0 -69.5 -75.9
5 -56.7 -54.1 -56.5 -57.0
10 -39.5 -41.3 -45.5 -39.6
20 -18.9 -26.8 -33.4 -18.9
30 -5.3 -17.5 -25.7 -4.,9
40 5.9 -10.5 -19.9 6.0
50 14.9 -4.7 -15.2 15.0
60 22.4 0.1 -11.2 22.7
Coef. de Regresion, R 1372.48 3363.23 138.77
R* 10.82 36.21 138.5

R = Z( Y — Yu* )=
Y1+ = valores experimentales, encontrados en Perry(1l1)
Y4* = valores determinados mediante 1las ecuaciones
tipo: a, by c.
R = coeficiente de regresion, rango de 1 a 60 atm.

R* = coeficiente de regresion, rango de 1 a 10 atm.

Como puede observarse de las Tablas anteriores, si
se trabaja con todo el rango (1 a 60 atm), se podria
afirmar que la ecuaciodon de Harlacher es la que mejor de
adapta al sistema en estudio. Aunque en que los casos
del oxigeno y Acido aceético la ecuacidn tipo (a) es la
qQue tiene mejor coeficiente de regresion.

Sin embargo, si se trabaja en el rango de 1 a 10
atm. (que viene a ser el rango de presiones de trabajo
de la planta de VAM), la ecuacidn tipo (a) seria 1la
mas confiable. Por lo tanto, se justifica plenamente
la aplicacién de la ecuacion tipo (a) para efecto de

todos los calculos del presente trabajo.



7.5

53

Bases de diseno.

Los parametros del proceso de obtencién del VAM son
los siguientes:

- Factor de servicio : 330 do/afdo & 7920 hr/afo

- Tamafo de planta : 76 TM/DC 6 25000 TM/anro

- Razdn molar, etileno/oxigeno/acido acético : 6/1/8 en

la carga al reactor.

— Catalizador : 0.5%Z de Pd. sobre C de malla 4-12

- Temperatura promedio de reacciodn : 160 °C

- Presion de reaccion : 80 psi

- Conversion : 417 molar de VAM basado en el oxigeno

- Recuperacion de etileno : 99%

— Pureza de VAM obtenido : 99.8% en peso

Balance de materia.

Toda la numeracion de las corrientes mencionadas en
este sub-capitulo, estdn de acuerdo a 1la Fig. 7.1
(Diagrama de Proceso), y las composiciones, flujos,
condiciones operativas vy fase de las mismas, se
detallan en la Tabla 7.3.

El balance se realizard para cada equipo por
separado de la siqguiente manera:

7.6.1 Reactor. La conversion, temperatura, presion vy
la razém molar de ingreso de reactantes al
reaactor se indicaron en 7.5.

Flujo de reactantes : (entrada al reactor)

15006 Kg/hr.

oxigeno 2860 Kg/hr.

adacido aceético : 42871 Kg/hr.

etileno

Si definimos a la conversiodon x como:
moles VAM formados
moles Oz alimentados

ademds considerando que el oxigeno se consume

completamente en el transcurso de las siguientes

reacciones:
CHzCH=+CH<=COOH+%0; ——> CH=COOCH=CH=+H=0 (1)
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CH==CH=+3D= > 2C0z+2H=0 (2)

obtenemos el siquiente resultado (corriente
N° 11): (salida del reactor)

Etileno t 13317 Kg/hr

Oxigeno : -

Acido acético : 40675 Kg/hr

VAM : 3148 Kg/hr

Agua : 1513 Kg/hr

Diéxido de C : 2082 Kg/hr
Separador Liquido-Vapor (D-1). Para efectuar
este balance, se ha hecho uso del programa

SEPARADOR, Ap. C.5, realizado en Turbo Pascal
version 5.0, el que se basa en las ecuaciones
formuladas en el Ap. B.S.
Para este caso se tiene:

N=63; N.L=28; Ne=18; Np=10

El flujo, composicidn, presion y temperatura
de la entrada (corriente N° 14) se muestra en la
Tabla 7.2. Se asumira: P=4 psi, proceso
isotérmico (Te=Tu=T.=T), donde T=50 °C y Pgi1s+=75
ps1i.

Por otro lado se supone que la solubilidad de
los gases (etileno, oxigeno y CO=z) en 1la fase
liquida es preciable.

Al ejecutar el programa SEPARADOR se obtienen
los flujos de salida, asi como sus composiciones.
Los resultados correspondientes a las corrientes
N° 15 y 16 se muestran en la Tabla 7.3.
Absorbedor y Scrubber. Para este caso se uso el
programa ABSORCION_MULTICOMP (Ap. C.2), tambien
en Turbo Pascal 5.0, que usa el meétodo de
Grupos(13), presentado en el Ap. B.2.

(a) Absorbedor(A-1).
Condiciones operativas:
X presion de la columna : 70 psi

¥ temp. del gas de entrada : 90 °C
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X temp. del liquido de entrada : 70 °C
(Ac. Ac.)
Asunciones:
X sistema adiabatico (T, y Tw se determinan

con el método de Horton y Franmklin(13) )

X caida de presion de 1la columna : S5 psi
X componente clave : VAM
X fraccidn no absorbida s 1%

Las entradas son las corrientes N° 18 y 22
Resul tados:

Tope : corriente N° 19
Fondo ¢ corriente N° 20
Numero de platos tedricos : 8.9

Scrubber (A-2). Su funcionamiento es mas
eficiente a bajas presiones (cercanas a la
atmosférica). Por ello a la corriente de
tope del absorbedor se le hace pasar por una
valvula reguladora, antes de ingresar al
scrubber.

Condiciones operativas:

X presion de la columna 14.7 psa

70 °C

x temp. del liquido de entrada : 20 °C (agua)

¥ temp. del gas de entrada

Asunciones:
X T, vy T se asumen (sist. no adiabatico)

X caida de presion de la columna : 2.71 psi
X componente clave ¢ Acido
acetico

0.1%

X fraccion no absorbida

Las entradas son las corrientes N° 24 y 26

resul tados:
Tope : corriente N° 25

Fondo : corriente N° 27

Numero de platos tedricos : 14.4

7.6.4 Columnas de destilacion. Para las columnas C-1,

C-2
(Ap.

y C-3 se wuso el programa DESTILACION

C.3), cuyo algoritmo estd basado en el
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método RECOV y RMIN presentado en el Ap. B.3(14).
Para la columna C-4, por tratarse de una mezcla
binaria, se usa el meétodo de McCabe(15),
obteniéndose los resultados graficamente.

Asunciones generales (para todas las columnas):

X Condicidn de 1la alimentacion liquido
saturado
X caida de presion :t 7.6 mmHg/plato tedrico

X se usan condensadores y rehervidores totales
A continuaciodn se presentan las

caracteristicas de cada columna:

Columna N° 1 (C-1).
entrada : corriente N°® 30
Asunciones:

presion de entrada

900 mmHg

agua

ligero clave

dcido acetico
75.1%
@7 .467%

la presencia de VAM en el fondo se asume

pesado clave

X
X
X
X recuperado del LK
X recuperado del HK
X

despreciable (+)

¥ R =1.2%RMin (+)

Resul tados:

X raiz de la ecuacidn de Underwood(©) : 2.89

X RMin : 2.17

X NMim : 3.78

¥ R s 2.60

X N : 9.23

X m/p : 1.01 (relacion entre el de platos por
encima de la alimentacion y el de platos por

debajo de la alimentaciodn).

(+) Para esto se realizan las modificaciones a 1los

procedure RECOV y RMIN, de manera que se cumplan los

supuestos.
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Columna N° 2 (C-2).

entrada : corriente N° 61
Asunciones:

00 mmHg

agua

presion de entrada

ligero clave
acido acetico
10%
recuperrado del HK : 99.05%

pesado clave

recuperado del LK

I F F I N *

la presencia de VAM en el fondo se asume
despreciable (+)

¥ R = 1.2%xRMim (+)

Resul tados:

X raiz de la ecuacion de Underwood(©) : 1.158

X RMim : 0.80
X NMim : 3.60
X R : 0.96
x N : 9.76
X m/p : 5.06

Columna N° 3 (C-3).
entrada : corriente N° 47

Asunciones:

X presion de entrada : 900mmHg

¥ ligero clave : VAM

X pesado clave : dcido acetico
X recuperado del LK : 99.5%

X recuperado del HK : 99.5%

Resul tados:
X raiz de la ecuacion de Underwood(©) : 1.24

X RMim : 0.18
Xx NMim ¢ 5.21
X R . 0.26
x N s 14.27

X m/p : 1.08
(+) Para esto se realizan las modificaciones a 1los

procedure RECOV y RMIN, de manera que se cumplan los

supuestos.
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Columna N° 4 (C-4).

Esta columna binaria, se resolvio por
McCabe(15). Los datos de equilibrio L-V, para
el sistema agua-acido acético se muestran en la
Tabla A.4 (Ap. A).

Se usan las siguientes ecuaciones:

F=D+W y
F.Xe = D.Xp + W.Xw
donde:
F
D = flujo de destilado, Kmol/hr

flujo de alimentacion, Kmol/hr

W = flujo de fondo, Kmol/hr
Xe s Xy X fracciones molares, en la
alimentacidén, tope y fondo, de
cualquiera de los componestes.
En este caso serda el Aacido
acetico.
Datos:

X F, Xe (ver Tabla 7.3, corriente 73)

Asunciones:

X presion de entrada : 950 mmHg

X recuperado de acido en el fondo : WXw/FXe=0.995
X Xw = 0.995

X R = 1.2%RMim

Resul tados:

¥ RMim : 11.550

X R 13.860

X N 25.000

X m/p : 0.923

Separador liquido-liquido (D-2). Para este caso

los resultados se hallaron graficamente, haciendo
uso del diagrama de fases 4acido acético-agua-
acetato de vinilo(16). La métodologia de calculo
se muestra en el Ap. B.6. Se considera que el
tiempo de retencién es el suficiente para que las
dos fases se encuentren en equilibrio(sobre 1la

curva binodal). Los flujos de las corrientes de
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salida se determinaron en base a la regla de 1la
palanca.

entrada : corriente N° 43

Condiciones de operacion:

- presion : 14.7 psi

- temperatura : 25 °C

Fase rica en VAM : a C-3 (corriente N° 45)

Fase rica en agua : a C-2 (corriente N° 44)
Tratamiento de 1los reciclos. Considerando que
tanto la materia prima (etileno y Aacido aceético),
como el producto(VAM) son costosos, se debe de
considerar la presencia de reciclos. A
continuacidén se mencionard queé hacer con cada una
de las corrientes efluentes:

- Etileno purificado (corriente N° 88), se

inyectara a la alimentacion fresca de etileno.

— Fase rica en VAM (corriente N° 45), se lleva a
destilacion (C-3), el tope viene a ser el
producto final. El fondo, por contener VAM
(corriente N° 58), se une con la fase rica en
agua (corriente N° 48), obteniéndose la entrada
a (C-2).

- El1 tope de C-2 (corriente N° 67), se une con el
tope de C-1 (corriente N° 36), formandose 1la

corriente de entrada a D-2 (corriente N° 43).
NOTA: se tuvo especial cuidado al elegir los
recuperados (de 1los componentes clave) de tal
manera de obtener una composicion de tope
(corriente N° 67) casi 1igual al tope de C-1
(corriente N° 36), para que 1la composicion de
entrada a D-2 (corriente N° 43), se mantenga
constante y se logre el estado estacionario de
dichas corrientes.

- E1 fondo de C-2 (corriente N° 71), sé une con
el fondo de C-1 (corriente N° 40), obteniéndose
un flujo gque contiene considerable cantidad de

agua, que debe ser eliminada, para lo cual se
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destila (C-4). El tope de esta columna
(corriente N° 79), es agua casi pura y su flujo
es pequeno, por lo que se deshecha.

— El1 fondo de C-4 (corriente N° 83), es A4cido
altamente concentrado, reciclandose una parte
al absorbedor (A-1) (corriente N° 85), y otra
parte se inyecta a 1la alimentacidn fresca

(corriente N° B86).

7.7 Balance de energia.

7.7.1

Cadlculo de entalpias. Se hizo este cdlculo para
las corrientes que se encuentran en la entrada o
salida de un intercambiador de calor, Yy que

posteriormente servirdn para el disero de estos

equipos. E1 método empleado se muestra en el Ap.
B.7, basado en éste se realizd el programa
ENTALPIA, (Ap. C.6). Los resultados de estos

cdlculos se encuentran tabulados en la Tabla 7.4.
Cdlculo del calor de reaccion.
En el reactor ocurren las siguientes

reacciones:
CHz=CH=+CH=COOH+%0z ——> CHsCOOCH=CH=+H=0 (1I)

CH=CH=+30= > 2C0=+2H=0 (I1)

Los calores de reaccidn se calculan como 1la
diferencia entre 1la suma de 1las entalpias de
formacidn de 1los reactantes y 1los productos,
siguiendo la convencidn que las entalpias de los
elementos son cero. El presente cdlculo se basa
en un método para estimar calores de reaccidn a
partir de valores experimenatales(17).
¥ Entalpia de formacidn de compuestos orgdnicos.

Para el caso en estudio son compuestos
organicos el etileno, el A&cido acético y el
VAM. La Tabla 7.5 muestra las entalpias de

formacion de éstos compuestos.
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TABLA 7.3
RESULTADO DEL  BALANCE DE  MASA
Corriente N° 1 2 3 ] 5 b
Etileno = s 1.0000 1.0000 s s
Oxigeno 1.0000 1.0000 = S e S
Ac. Acet. s = s = 1.0000 1.0000
VAN - - - - - -
Agua = = - - - -
Didxido de C - - - - - -
Flujo(Kmol/hr) 89 89 65 936 35 35
T(°C) 25 97 110 110 25 25
P(ssHg) 4136 4086 4136 4136 760 4239
Estado Vapor  Vapor  Vapor  Vapor Liquido Liquido
Corriente N° 7 8 9 10 11 12
Etileno s s s 0.4000 0.3599 0.3599
Oxigeno = = = 0.0667 = s
Ac. Acet. 1.0000 1.0000 11,0000 0.5333 0.5130 0.5130
VAN - - s s 0.0277  0.0277
Agua = = - - 0.0636 0.0636
Didxido de C = = = S 0.0358 0.0358
Flujo(Keol/hr) 715 715 715 1340 1321 1321
T(*C) 124 185 185 160 160 130
P(maHg) 4239 4188 4136 4136 4033 3983
Estado Liquido Liquido Vapor  Vapor Vapor L-v
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(continda) TABLA 7.3
RESULTADDO DEL  BALANCE DE  MASA

Corriente N* 13 14 15 16 17 18

Etileno 0.3599 0.3599 0.8846 = = 0.8846
Oxigeno s s - - - -

Ac. Acet. 0.5130 0.5130 0.0140 0.8553 0.8553 0.0140
VAN 0.0277 0.0277 0.0086 0.0408 0.0408 0.008b
Agua 0.0636 0.0636 0.0049 0.1039 0.1039 0.0049
Didxido de C 0.0358 0.0358 0.0880 > s 0.0880
Flujo(Keol/hr) 1321 1321 538 784 784 784
T(*C) 100 50 50 50 50 90
P(aaHg) 3933 3883 3671 3671 900 3620.75
Estado L-v L-V  Vapor Liquid Liquido  Vapor
Corriente N° 19 20 21 22 23 24

Etileno 0.8689 - s s 0.8689 0.B689
Oxigeno = - - - - -

Ac. Acet. 0.0446 0.9765 0.9765 0.9950 0.0446 0.0446
VAN 0.0001 0.0149 0.0149 = 0.0001  0.0001
Agua = 0.0086 0.0086 0.0050 - -

Diéxido de C 0.0864 S = = 0.0864 0.0864
Flujo(Kmol/hr) 547 307 307 316 947 947
T(*C) 12 87 87 70 12 70
P(maHg) 3361 3619 900 3361 950 900
Estado Vapor Liquid Liquido Liquido Vapor  Vapor
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(continda) TABLA 7.3
RESULTADD DEL  BALANCE DE  MASA

Corriente N* 25 26 27 28 29 30
Etileno 0.8262 c - - - -
Oxigeno s - - - - -
Ac. Acet. 0.0000 s 0.9204 0.8901 0.8901 0.8901
VAN 0.0001 = 0.0001 0.0327 0.0327 0.0327
Agua 0.0916 1.0000 0.0795 0.0772 0.0772 0.0772
Didxido de C 0.0822 = = - - -
Flujo(Keol/hr) 976 99 26 1117 1117 1117
T(*C) 25 20 65 61 b1 112
P(maHg) 760 760 900 900 950 900
Estado Vapor  Liquido Liquido Liquido Liguido L-Sat.
Corriente N° 3 32 33 34 35 36
VAN 0.2890 0.2890 0.2890 0.2890 0.2890 0.2890
Agua 0.5115 0.5115 0.5415 0.5415 0.5115  0.5115
Ac. Acet. 0.1995 0.1995 0.1995 0.4995 0.1995 0.1995
Flujo(Keol/hr) 449 449 469 469 343 127
T(*C) 94 ! " ) I "
P(msHg) 862 812 760 1150 862 1150
Estado v-Sat. L-Sat. Liquido Liquido Liquido Liquido
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(continda) TABLA 7.3
RESULTADD DEL  BALANCE DE  MASA

Corriente N° 37 38 39 40 41 42

VAN - > S = 0.2890 0.2890
Agua 0.0217 0.0217 0.0217 0.0217 0.5195 0.5195
Ac. Acet. 0.9783 0.9783 0.9783 0.9783 0.1995 0.1995
Flujo(Kmol/hr) 1460 469 469 990 137 137
T(*C) 124 124 128 124 70 36
P(maHg) 938 938 888 938 1150 1100
Estado L-5at. L-5at. V-Sat. L-5at. Liquido Liquido
Corriente N°* 43 44 45 46 47 48
VAN 0.2890 0.0521 0.4347 0.4347 0.4347 0.0521
Agua 0.5195 0.7938 0.3379 0.3379 0.3379 0.7938
Ac. Acet. 0.1995 0.1541 0.2274 0.2274 0.2274 0.1541
Flujo(Ksol/hr) 137 92 85 85 85 92
T(*C) 25 25 25 25 75 "
P(maHg) 1050 950 950 950 900 900
Estado Liquido Liquido Liquido Liquido L-Sat. Liquido
Corriente N° 49 50 51 92 33 94

VAN 0.9973 0.9973  0.9973 0.9973 0.9973  0.9973
Agua 0.0001 0.0001 0.000f 0.0001 0,0001 0.0001
Ac. Acet. 0.0026 0.0026 0.0026 0.0026 0.0026 0.0026
Flujo(Kmol/hr) 46 46 46 46 10 37
T(*C) 79 71 7 77 77 77
P(maHg) 839 789 760 839 839 839
Estado V-Sat. L-Sat. Liquido Liquido Liquido Liquido
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{continda) TABLA 7.3
RESULTADD DEL  BALANCE DE  MASA

Corriente N° 99 96 37 98 39 60

VAN 0.0038 0.0038 0.0038 0.0038 0.9973 0.9973
Agua 0.5966 0.5966 0.5966 0.5966 0.0001 0.0004
Ac. Acet. 0.3996 0.3996 0.3996 0.3996 0.0026 0.0026
Flujo(Kmol/hr) 94 4 46 48 31 37
T(*C) 104 104 107 104 36 25
P(maHg) 953 953 903 953 800 760
Estado L-Sat. L-Sat. V-5at. L-5at. Liquido Liquido
Corriente N* 61 62 63 b4 65 bb

VAN 0.0289 0.2850 0.2850 0.2850 0.2850 0.2850
Agua 0.6993 0.6895 0.6895 0.6895 0.6895 0.6895
Ac. Acet. 0.2718  0.0255 0.0255 0.0255 0.0255 0.0255
Flujo(Kmol/hr) 100 20 20 20 20 10
T(*C) 112 84 b2 62 62 62
P(maHg) 900 839 800 760 839 839
Estado L-Sat. V-Sat. L-Sat. Liquido Liquido Liquido
Corriente N° 67 68 69 70 " 72

VAN 0.2850 s - - = -

Agua 0.6895 0.7004 0.7004 0.7004 0.7004 0.0783
Ac. Acet. 0.0255 0.2996 0.2996 0.2996 0.2996 0.9217
Flujo(Kmol/hr) 10 110 20 20 90 1080
T{*C) 62 104 104 103 104 122
P(maHg) 839 915 915 865 915 930
Estado Liquido L-Sat. L-Sat. V-Sat. L-Sat. Liquido
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(continda) TABLA 7.3

RESULTADO  DEL  BALANCE DE  MASA

Corriente N° 13 74 75 16 77 78
VAN - - - = - -
Agua 0.0783 0.9411 0.9411 0.9411 0.9411 0.9411
Ac. Acet. 0.9217 0.0589 0.0589 0.0589 0.0589 0.0589
Flujo(Kmol/hr) 1080 1257 1257 1257 1257 1172
T(*C) 120 102 100 100 100 100
P(maHg) 950 809 781 760 809 809
Estado L-S5at. V-Sat. L-5at. Liquido Liquido Liquido
Corriente N° 79 80 81 82 83 84
VAN s - s - - -
Agua 0.9411  0.0050 0.0050 0.0050 0.0050 0.0050
Ac. Acet. 0.0589 0.9950 0.9950 0.9950 0.9950 0.9950
Flujo(Kmol/hr) 85 2252 1257 1257 996 996
T(°C) 100 129 129 128 129 129
P(mnHg) 809 1049 1049 999 1049 4239
Estado Liquido L-Sat. L-Sat. V-5at. L-Sat. Liquido
Corriente N* 85 86 87 88 89 90
VAN = - - - - -
Agua 0.0050 0.0050 0.0050 s s =
Ac. Acet. 0.9950 0.9950 0.9950 > s -
Etileno - - e 1.0000 1.0000 1.0000
Flujo(Kmol/hr) 316 679 316 471 471 471
T(*C) 129 129 70 25 155 110
P(naHg) 4239 4239 4239 176 4239 4136
Estado Liquido Liquido Liquido Vapor  Vapor  Vapor
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TABLA 7.4

ENTALPIAS Y CALORES PARA LOS INTERCAMBIADORES

H1
(Kcal/hr)

2,213,256
2,216,986
3,580,596
8,376,455
3,191,361
2,264,081
261,476
445,237
1,223,653
4,800,255
1,435,620
169,012
40,841

0

213,928
35,505

0

454,452
87,087
3,188,118
13,953,360
4,085,522
1,030,169
78,504
16,141
738,704

H2
(Kcal/hr)

3,580,596
3,580,596
6,805,566
3,191,361
2,264,081
856,611
510,162
433,084
2,987,425
592,098
3,912,750
40,841

o)

52,512
18,527
205,466
132,692
98,915
461,883
3,125,843
1,843,032
10,525,107
445,746
16,141

0

459,784

entalpia de la corriente de entrada
entalpia de la corriente de salida

calor intercambiado por las corrientes

Q
(Kcal/hr)

1,367,340
1,363,610
3,224,970
5,185,094
927,280
1,407,470
248,686
12,153
1,763,772
4,208,157
2,477,130
128,171
40,841
52,512
195,401
169,961
132,692
355,538
374,796
62,274
12,110,327
6,439,585
584,423
62,362
16,141
278,921
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La temperatura de 1la reacciédn es 160 °C
(433 °K), por lo que las entalpias de formacidn
a esta temperatura deben ser interpoladas.
Cuando en esta Tabla no estd disponible para
determinados compuestos, su entalpia de
formacion de determina por el método de K.K.
Verma y L.K. Doraiswamy(17).

Este método consiste en calcular la entalpia
de formacidn a una temperatura dada, para un
compuesto, como la suma de las entalpias de
formacion de 1os grupos estructurales que
forman ese compuesto. Las entalpias de
formacion de los grupos estructurales se

calculan como:

(AH®+)r = A + BXT

donde: (QH° f) + entalpia de formacidn para el

grupo, Kcal/(g)(mol)

A,B = constantes determinadas de la
Tabla 7.6 (a y b)
T = temperatura, °K

En resumen, el procedimiento se realiza en
cinco pasos:

1. Determinar la temperatura para el calculo.

2. Consultar la Tabla 7.5.

3. Para los compuestos que no se encuentren en
la Tabla 7.5, consultar 1la Tabla 7.6, vy
determinar los valores de A para todos los
grupos, luego sumar estos valores de A.

4, Similarmente al paso 3, determinar los
valores de B y sumarlos.

5. Calcular 1la entalpia de formacion de

compuesto como:
(AH® +)+ =ZA + TXEZB
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Entalpia de formacidn de compuestos i1norgdnicos

En este caso se usa la Tabla 7.7. De esta
Tabla se obtiene 1las entalpias de formacion
para el agua y el didxido de carbono. Al igual
que para el caso anterior, para temperaturas
entre los valores mostrados, se puede
interpolar.

A continuacidon se muestran los valores

obtenidos de las entalpias de formaciodn:

Compuesto AH°s, a 160 °C Fuente
Etileno 11.5621 Tabla 7.5
Ac. acetico -104.9778 Tabla 7.5
- Agua -58.1192 Tabla 7.7
Didxido de C. -94.0766 Tabla 7.7

* AH* s a 160 °C (433 °K) del VAM.
Se usan las Tablas 7.6a y 7.6b. Se
considera que el VAM estd formado por cuatro
grupos estructurales, los cuales se muestran en

la siguiente Tabla:
JJ
vVAM : CH=—C-0-CH=CH=x

Grupo A B

—CH= -8.948 -0.00436

-CH=CH= 16.323 -0.00436

>c=0 -31.505 0.00007

-0- -24.200 0.00000
ZA = -48.330 ZB = -0.00866

Luego AH°, del VAM = -52.0798 Kcal/molgr a
160 °C.

Con los valores determinados para todos los
compuestos, se determinan los calores de

reaccioéon para las reacciones I y II, y estos

valores son:
- Reaccion I: -16.78328 Kcal/molgr VAM

producido
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- Reaccion IT -315.9537 Kcal/molgr etileno
oxidado

Calculo del calor de reacciodn.

Se tiene del balance de materia (Tabla 7.3):

- VAM producido : 36.6052 Kmol/hr

— etileno oxidado : 23.6546 Kmol/hr

finalmente los calores de reaccion seran:

- Reaccion I @ -614,354.872 Kcal/hr

- Reaccitn 11 : -7,473,760.465 Kcal/hr

Calor de reaccion total : -8,088,115.338

Kcal/hr

Generacidn de vapor.

La gran cantidad de calor exotermico
generada en el reactor, es aprovechada por
agua, que fluye por la coraza, para producir
vapor, el mismo que sera usado en el proceso
(rehervidores, calentadores, vaporizadores).

Se asume que el agua ingresa al reactor, a
210 psi, tiene una caida de presion de 10 psi,
y por 1lo tanto sale a 200 psi, como vapor
saturado. La cantidad de vapor generado en el

reactor sera:

a
m =
[hz"h;j
donde: Q@ = calor de reaccioéon, Kcal/hr
hy, = entalpia especifica del agua

saturada, a 210 psi, Kcal/Kg

h= = entalpia especifica del vapor
saturado, a 200 psi, Kcal/Kg
m = vapor generado, Kg/hr.
- Q@ =8,088,115.338 Kcal/hr
- hy = 359.49 btu/bl = 199.54 Kcal/Kg
(Tabla A.6)
- hz = 1198.40 btu/lb = 665.19 Kcal/Kg
(Tabla A.6)

Luego: m = 17,36%9.52 Kg/hr
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7.7.3 Requerimientos de agua de enfriamiento y vapor.

El agua de enfriamiento que se utilizard sera
de pozo. En cuanto al vapor se usardan dos tipos:
de alta y baja presién, es decir de 200 1b/pulg=
y 100 1b/pulg® respectivamente. Los unicos
intercambiadores que wusan vapor de alta seran
E-2A y E-2B (ver Fig. 7.1), 1los demas usaran
vapor de baja presion.

A contipuacidn se describe la forma en que se

determinaron estos requerimientos:
Agua de enfriamiento. A excepcidn de los
intercambiadores E-9B y E-20B, en los cuales el
gradiente de temperatura para el agua es de 4 °C
(de- 20 a 24 °C), siendo para los demas
intercambiadores el gradiente de 15 °C (de 20 a
35 °C).

Estas especificaciones se basan en la
recomendacidn de que la temperatura de salida del
fluido que se enfria no debe ser menor que 1la
temperatura de salida del aqua de enfriammiento
(18).

Luego, el requerimiento de agua de

enfriamiento en un intercambiador sera:

Q Q
M = - () (11 I
15 4
donde: @ = calor de intercambio, Kcal/hr
m = requerimiento de agua, Kg/hr

Vapor. E1 requerimiento sera:

Q

( ha = b= )

calor de intercambio, Kcal/hr

]

donde: Q
entalpia especifica del vapor

J
B
it

saturado, a T y P de entrada, Kcal/Kg
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h= = entalpia especifica del agua
saturada, a T y P de salida, Kcal/Kg
m = requerimiento de vapor, Kg/hr

Los calores de intercambio se muestran en 1la
Tabla 7.4.

En la Tabla 7.8, se muestran los
requerimientos de agua de enfriamiento y vapor.
De esta Tabla podemos observar que los
requerimientos son:

- agua de enfriamiento : 1,715,417 Kg/hr
- vapor de 200 psi. H 9,797 Kg/hr
- vapor de 100 psi. : 23,617 Kg/hr

Como se menciond anteriormente, el vapor
generado en el reactor se usara en el proceso,
por lo que los 17,369.52 Kg/hr. de vapor saturado
a 200 psi., tendran el siguiente uso:

- vapor de 200 psi. : 9,797.00 Kg/hr
- vapor de 100 psi. : 7,572.52 Kg/hr

total vapor generado : 17,369.52 Kg/hr

De aqui se concluye que la demanda de vapor de
200 psi., se cubre totalmente por 1la produccion
de la planta.

Por otro lado se produciran 7,572.52 Kg/hr. de
vapor de 100 psi., por lo que el requerimiento no
cubierto por la planta es de 16,044.48 Kg/hr.

Ademas el requerimiento de agua de
enfriamiento seréa: los 1,715,417 Kg/hr. de los
intercambiadores mas los 17,369.52 Kg/hr.
necesarios para generar el vapr en el reactor, lo
cual d& un requerimiento total de 1,732,786.52

Kg/hr.
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TABLA 7.8
REQUERIMIENTOS DE AGUA DE ENFRIAMIENTO Y VAPOR
DESIGNACION SERVICIO Q Flujo (+) Flujo (&)
(kcal/hr) (kg/hr) (kg/hr)
E-1 VAPOR (x) 1,367,340 2917
E-2A VAPOR (x) 1,363,610 2909
E-2B VAPOR (%) 3,224,970 6880
E-3A AGUA 5,185,094 345673
E-3B AGUA 927,280 61819
E-3C AGUA 1,407,470 93831
E-4 VAPOR 248,686 504
E-S AGUA 12,153 810
E-6 VAPOR 1,763,772 3573
E-7 -AGUA 4,208,157 280544
E-8 VAPOR 2,477,130 5018
E-9A AGUA 128,171 8545
E-9B AGUA 40,841 10210
E-10 VAPOR 52,512 106
E-11 AGUA 195,401 13027
E-12 VAPOR 169,961 344
E-13 VAPOR 132,692 269
E-14 AGUA 355,538 23703
E-15 VAPOR 374,796 759
E-16 AGUA 62,274 4152
E-17 AGUA 12,110,327 807355
E-18 VAPOR 6,439,585 13044
E-19 AGUA 584,423 38962
E-20A AGUA 62,362 4157
E-20B AGUA 16,141 4035
E-21 AGUA 278,921 18595
Total de agua enfriamiento
(agua de pozo)(kg/hr)..ccceeececccancces .. 1,715,417
Total de Vapor de alta Presidn
(@ 200 1b/pulg2)ececceacens cecscsesancssns 12,706
Total de Vapor de baja Presion
23,617

(@ 100 1b/pulg2).eccceccsccccsccascccne e

(¥) E1 vapor que se usa es de 200 l1b/pulg2.,

en los demds casos el vapor es de 100 1lb/pulgZ2.
(+) Esta columna resulta de G = m(t2-tl)
(&) Esta columna resulta de @ = w(h2-hl)
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7.8 Diserno de equipos.
Todas las ecuaciones utilizadas en este sub-capitulo

se encuentran en el Apéndice D.

7.8.1 Reactor. (ver Apéndice D.4).
Se tienen los siguientes valores:
- Q@ = -8,088.115.338 Kcal/hr (ver 7.7.2)
- Ta 196.58 °C, a 210 psi.
- T2 = 194.32 °C, a 200 psi.

La mezcla reaccionante ingresa al reactor a 160

°C (Tmoczo + S5 °C), y sale a 1la misma
temperatura por tratarse de una reaccion
isotérmica(1l7).
Por lo tanto:

- t..= 160 °C.

- t= = 160 °C.

Con éstas especificaciones el LMTD sera 35.44

(ec. D.195).
Cdlculo de Up. Por tratarse el reactor como el
"corazon" del proceso, Su diserRo requiere de

cdlculos mAs minuciosos, por 1lo que el Up sera

determinado con 1las ecs. D.16 al D.19. Se

considerardn las siguientes asunciones:

- tubos de 374" DE, arreglo triangular de 15/16",
de 14 BWG, de 16 pies de 1longitud, ademas
inicialmente se supondran 1240 tubos.

- ho = 2000 btu/hr.pie=.°F. (dado que el fluido
por la coraza es agua que se estd vaporizando)

- R = 0.0006, por tratarse de un vapor organico.

- Para efectos del cdlculo de las propiedades del
fluido (Cey, 4 , K), dentro de los tubos (PM =
45-46), se tomard un vapor de peso molecular,
similar, cuyas propiedades se consideraran
semejantes al vapor que fluye por los tubos.

El vapor que se eligio fue el propano
(PM = 44).
Datos numéricos: (todas las tablas y figuras se

refieren a los Apéndices A y D).
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= Do = 0.750" (Tabla D.4)

- Dg = 0.584" (Tabla D.4)

- K = 0.0164 btu/hr.pie.°F (Tabla A.2)
- F = 60737 Kg/hr (balance de materia)
- A = 0.0115 cp (Fig. A.2)

- Ce = 0.53 btu/lb.°F (Fig. A.1)

- Km = 25.4 btu/hr.pie.°F (acero a 160 °F)
(Tabla A.1)

A = 0.0123 cp (Fig. A.2)
Con todos estos datos, asunciones Yy las

ecuaciones mencionadas anteriormente, se obtiene:
Up = 253.1 Kcal/hr.m=.°C

Comprobacidn: Si se mantiene el diametro vy
logitud de los tubos, la unica variable a
comprobar seria el numero de tubos (para ver si
el valor asumido es correcto). Con el Up
determinado antes, el area seria:

ArgacTom = 10729 pies=.

Luego el numero de tubos tendria que ser de
3415, que segun la Tabla D.3, Ap. D., no
corresponde a un diserno estandar. Esto conduce a
la existencia de mds de un reactor en paralelo.

Luego de varias pruebas se encontrd que el

numero de reactores adecuado a este sistema seria

de 3.
Conclusién: Material : 304/304 (coraza/tubos)
Numero de reactores en paralelo = 3
CORAZA TUBOS
- DI = 37 pulg - Numero y longitud — 1240,
- pasos =1 16° 0"

- DE, BWG, paso = 3/4", 14
BWG, 15/16" en triangulo
- pasos = 1

Flujo en paralelo.
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Recipientes a presion (Ver Apéndice D.2). Los
resul tados que siquen a continuaciédn no incluyen
a: absorbedor, scrubber, columnas de destilacidn
ni tanques de almacenamiento. Por lo tanto sdlo
incluye al separador liquido-vapor (D-1), al
separador liquido-liquido (D-2) y a los 4
acumuladores de tope (D-3,4,5,6).

Se asumen los tiempos de retencidn en: 15 min.
para 1los 2 separadores y en S5 min. para 1los
acumuladores. Se incluye 1la determinacion del
espesor y peso (de carcaza y cabezales) de cada
uno de 1los recipientes, debido a que para 1la
determinacion de costos de inversion se requieren
conocer estos datos.

La Tabla 7.9 resume todas las variables

involucradas en el disero de los recipientes, asi
como los valores particulares para cada
recipiente, ademds se incluye el tipo de material
de construccion recomendado.
Columnas. El diserno del absorbedor, el scrubber
y las columnas de destilacidn, se realizard de
manera similar. El numero de platos ideales de
cada columna se determind en 7.6.3 y 7.6.4. Por
lo tanto para el disero fimal, tan sdlo falta
definir: el numero de platos reales (en base a la
eficiencia) y el diametro.

El método de disero se muestra en el Apéndice
D.1. La Tabla 7.10, muestra 1los parametros de
disero asi como los resultados del mismo.
Intercambiadores de calor. Para su disefo se usa
el Apéndice D.3. Los parametros de diserno se

determinan como sigue:
- los calores @, se encuentran en la Tabla 7.4,

(ver 7.7.1).
- los valores de Fc y los LMTD se muestran en la

Tabla 7.11, y son funcidn de las temperaturas
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del proceso, que también se muestran en dicha
Tabla.
- los coeficientes globales de transferencia Up
se fijan de acuerdo al tipo de sistema, en base
a la Tabla D.Z2. Los valores usados para cada
intercambiador, se muestran en la Tabla 7.12.
Las superficies determinadas, asi como
diametros de corazas, de tubos, numero de tubos,
longitud, BWG y tipo de material, se muestran en
la Tabla 7.13.
Bombas. La secuencia seguida para el diserno de
las bombas se muestra en el Apéndice D.S.
En toda la planta se usan bombas centrifugas.
La Tabla 7.14, muestra un resumen de los valores
de las variables de disero y 1los resultados de
dichos cdlculos, que incluyen la determinacidn de
la potencia tedrica asi como de la potencia real.
Compresor. Este equipo se utiliza en la
corriente de reciclo de etileno (corriente N°
88), para alcanzar la presion deseada (80 psi) vy
unirse a la alimentacidn fresca (corriente N° 3),
proveniente de la planta de etileno.
La seleccidn del tipo de compresor asi como su
disero se muestran en el Apéndice D.é6. A

continuacidn se indican los pardmetros de disero

usados:

- P= = 80 psi = 5.660 bars

- Pa = 15 psi = 1.035 bars

- s = 1.05 =1

- R = f =5.47

- PTA = 131.13 cv (ec. D.27)
- E = 89% (Fig. D.7)
~ Preaxr = 147.34 cv

- T= = 414 °K = 141 °C (ec. D.29)
- ATa = 130.3 °C (ec. D.30)
- Tza 155.3 °C (ec. D.31)

- Material : acero inoxidable tipo 304.
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TABLA 7.9

RECIPIENTES A PRESION

D-1 D-2 D-3 D-4 D-5 D-6
T, °C 50 25 70.7 61.8 77.2 100.4
Py , psi 75 14.7 15.7 15.26 15.26 15.64
F o, ko/hr 44,442.71 --- 30,814.4 | 1,28.5 | 3,975 31,734.1
dy , ko/e3 1,040.4 --- 976.8 959.4 933.5 | 1,008.5
9 , hr 0.25 0.25 0.08 0.08 0.08 0.08
Ve , o3 10.68 --- 2.6 0.11 0.36 2.62
Fu,l 60 --- 80 80 80 80
Vo, el 17.8 - 3.3 0.14 0.45 3.28
Fi , ko/hr --- 4,833.07 -- — - -
F2 , ko/hr --- 1,460.41 --- S = -
dy , kg/e® - 968.1 -- — — -
dz , ko/a® --- 1,005.6 --- -- —-- S
Vy , 03 -- 1.25 -- - -- o=
Va , 03 - 0.36 - -- - S
Vo, el - 1.77 - --- .- S
L/D 2.7 2.4 2.5 1 3 2.5
Lo, 5.4 2.4 3.0 0.6 1.8 3.0
D, 2.0 1.0 1.2 0.6 0.6 1.2
t , bars 1,195 1,318 1,195 1,195 1,195 1,125
a 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
P, bars (8) 5.7 1.1 1.2 1.2 1.2 1.2
eo , 88 (88) 8.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0
W, kg (4) | 2,134.1 355.7 5335 53.4 160.1 533.5
Nz, kg (++) 560 108 168 18 18 168
Wr, kg (+44) | 2,694.1 463.7 701.5 7.4 178.1 701.5
Material 5A240-304 | SA240-304 | SA240-304 | SA240-304 | SA240-304 | SA240-304

(8) Considera 101 mds sobre la presion de trabajo
Incluye 3 aa de tolerancia por corrosién

(83)

(#) Peso de la carcaza

(+4)
(+44)

Peso de los cabezales
Peso total del recipiente
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Leyenda (Tabla 7.9 ):

T = temperatura de entrada
P, = presion en la entrada
F = flujo de salida del liquido
do = densidad del liquido de salida
o = tiempo de residencia
Vo = volumen ocupado por el liquido
F_ = fraccion liquida
Vv = volumen total del recipiente
F. = flujo de salida del liquido de la fase 1
F = flujo de salida del liquido de la fase 2
dis = densidad del liquido de salida de la fase 1
d= = densidad del liquido de salida de la fase 2
V. = volumen ocupado por la fase 1
V= = volumen ocupado por la fase 2
v = volumen total del separador
L/D = relaciédn longitud 7/ diametro
L = longitud del recipiente

= didmetro del recipiente
t = maximo esfuerzo permisible del material de

pared

= coeficiente de soldadura
P = presion de operacion
€ = espesor de la pared
W, = peso de la carcaza
W= = peso de los cabezales
W+ = peso total del recipiente

la
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TABLA 7.10

COLUMNAS DE ABSORCION Y DESTILACION

A-1 A-2 -1 C-2 c-3 C-4

Baedio 0-29 0-024 - - - -
Ha 45 37 - - - -

,-.uo,CD 0.56 0.74 - - - -
fa,uuo,lb/piﬁ 65.38 63.9 - - - =
Eo, I 60 60 s - - -
do - = 3.89 3.32 1.99 0.68
e = - 3.36 1.47 27.41 3.43
a S S 3.6 2.2 7.4 1,53
AL CP E = 0.39 0.33 0.30 0.37
E, 1 = - 98.6 67.6 93.2 I
Ne 8.9 14.4 9.23 9.76 14,27 25
Ne 15 24 16 15 27 36
pr () - - 8 3 13 19
vV ,e3/s 0.81 3.0 = = = >
de ,kg/e3 1046 1048 976.8 959.4 933.5 1008.5
dv , kg/a® 3.58 1.56 S S S =
(S 0.0427 | 0.0427 | 0.0537 | 0,0229 | 0.0229 | 0.0537
D'ay @ 1.33 1.86 S - S =
dvyp ,kg/n3 = = 2.65 2,61 3.6 0.98
dvyp ,ko/n3 N s 2.39 1.76 2.1 2.5
Yo ,03/s s = 3.23 0.13 0.31 9.0
Ve ,03/s = S 3.22 0.10 0.21 8.35
D'asp s 8 - s 2.0 0.38 1.04 2.58
Dayp s 0 - s 1.94 0.49 0.74 3.14
D, pies 4.5 6.5 6.5 2.0 3.9 10.5
H , pies 31 44 40 20 31 19

{$) pr : nimero de platos en la parte inferior de las coluanas
Material : SA 240-304 (para todas las colusnas)
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Leyenda (Tabla 7.10):

Mred s

Ne
Ne
Fe

do
do
ok
D'm
dv.o

dv.

= fracciédn molar del

equilibrio con el

soluto en el liquido

soluto en el gas,

= masa molecular media del liquido

= viscosidad molar media del liquido

= densidad del liquido

= eficiencia global de

= volatilidad relativa

= volatilidad relativa

= (ap.am)*r’=

la columna

del LK en el tope
del LK en el fondo

= viscosidad de la alimentacidn liquida a

- temperatura promedio de la torre

numero de platos tedricos

numero de platos reales

eficiencia global de los platos

= numero de platos en la parte inferior de

columna

diametro de 1la

carga de vapor

— carga de vapor

- diametro de la

diametro de la

diametro de la

carga maxima de vapor
densidad del liquido

densidad del vapor

torre

en la
en la
torre
torre

torre

altura de la torre

parte
parte
en la

en la

constante de espaciamiento entre platos

densidad del vapor en la parte superior

densidad del vapor en la parte inferior

superior
inferior
parte superior

parte inferior

en

liquido/fraccion molar del

la

la
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TABLA 7.11

TEMPERATURAS, LMTD Y FACTORES DE CORRECCION PARA
INTERCAMBIADORES DE CALOR

n
(*C)

194.32
194,32
194,32
160.00
130.00
100.00

164,33

71.90
164,33
93.60
164.33
70.10
36.00
164.33
83.85
164.33
164.33
79.45
164.33
122.30
102.40
164.33
129.00
77.20
36.00
155.30

12
(*C)

194,32
194,32
194.32
130.00
100.00
90.00
164.33
70.00
164,33
70.70
164.33
36.00
25.00
164.33
61.75
164.33
164.33
77.20
164,33
120.40
100.40
164.33
70.00
36.00
25.00
110.00

tl
(°C)

123.90
124.00
185.00
20.00
20.00
20.00
90.00
20.00
60.75
20.00
123.50
20.00
20.00
25.00
20.00
104.05
25.00
20.00
104.00
20.00
20.00
129.00
20.00
20.00
20.00
20.00

t2 LATD R 5
(‘C)y  (*C)

185.00  30.21 0.00 0.87
185.00  30.47 0.00 0.87
184.50  9.57 0.00 0.00
35.00 117.34 2.00 0.11
35.00 87.29 2.00 0.14
35.00 45.27 3.33 0.12
90.00 92.90 0.00 0.35
35.00 43.12 0.13 0.29
112.15  74.96 0.00 0.50
35.00 54.55 1.53 0.20
122.80 41.18 0.00 0.00
35.00 24,31 2.27 0.30
24,00 8.00 2.75 0.25
71,30 114,63 0.00 0.33
35.00 45.21 1.47 0.23
103.30  60.65 0.00 0.00
75.20 112,37 0.00 0.36
35.00 50.56 0.15 0.25
106.85 58.89 0.00 0.05
35.00 93.70 0.13 0.15
35.00 73.71 0.13 0.18
127.60  36.03 0.00 0.00
35.00 69.70 3.93 0.14
35.00 27.02 2.75 0.26
24.00  B.00 2.75 0.25
35.00 106.68 4.53 0.07

Fc

1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
0.97
1.00
0.84
0.86
1.00
0.98
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
0.96
0.85
0.86
1.00
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TABLA 7.12
COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA DE CALOR

DESIGNACION SISTEMA u
{Kcal/hr.n2.°C)

E-1 Bas/Vapor condensante 200
E-2A Liquido/Vapor condensante 700
t-28 Liquido en ebullicién/Vapor condensante 1000
E-3A Liquido/Vapor condensante 700
E-3B Liquido/Vapor condensante 700
E-3C Liquido/Vapor condensante 700
E-4 Bas/Vapor condensante 200
E-5 Bas/Liquido 100
E-6 Liquido/Vapor condensante 700
E-7 Liquido/Vapor condensante 700
E-8 Liquido en ebullicién/Vapor condensante 1000
E-9A Liquido/Liquido 500
E-9B Liquido/Liquido 500
E-10 Liquido/Vapor condensante 700
E-11 Liquido/Vapor condensante 700
E-12 Liquido en ebullicién/VYapor condensante 1000
E-13 Liquido/Vapor condensante 700
E-14 Liquido/Vapor condensante 700
E-15 Liquido en ebullicién/Vapor condensante 1000
E-16 Liquido/Liquido 500
E-17 Liquido/Vapor condensante 700
E-18 Liquido en ebullicién/Vapor condensante 1000
E-19 Liquido/Liquido 500
E-20A Liquido/Liquido 500
E-20B Liquido/Liquido 300
E-21 as/Liquido 100
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TABLA 7.13

DISENO DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

DESIGNACION AREA L do BWG Nt Nt
(ft2) (ft) (pulqg) (kx)
E-1 696 8.0 1.00 14 354 398
E-2A 688 8.0 1.00 14 354 398
E-2B (%) 3627 16.0 0.75 14 1192 1200
E-3A (Xx) 4756 20.0 0.75 14 1242 1330
E-3B 1143 8.0 1.00 14 582 644
E-3C 2205 16.0 1.00 14 543 574
E-4 144 8.0 1.00 14 73 76
E-S (+) 30
E-6 . 362 8.0 1.00 14 184 208
E-7 1223 8.0 1.00 14 623 644
E-8 647 8.0 1.00 14 330 398
E-9A 135 8.0 1.00 14 69 76
E-9B 128 8.0 1.00 14 65 76
E-10 (+) 7
E-11 68 8.0 1.00 14 35 45
E-12 (+) 30
E-13 (+) 18
E-14 108 8.0 1.00 14 55 56
E-15 69 8.0 1.00 14 35 45
E-16 (+) 14
E-17 2526 16.0 1.00 14 623 644
E-18 1924 12.0 1.00 14 639 644
E-19 188 8.0 1.00 14 96 112
E-20A 58 8.0 1.00 14 30 32
E-20B 51 8.0 1.00 14 26 32
E-21 290 8.0 1.00 14 139 166
(x) paso triangular

(XX%x) estandarizado (TEMA)

(+) tipo doble tubo

Material: 304/304 (coraza/tubos)(coraza y tubos)
cs/304L (coraza/tubo) (doble tubo)
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TABLA 7.14

DISENO DE BOMBAS

VARIABLES B-1 B-2 B-3 B-4 B-5 B-6

Fluido Ac. Acét. Aqua Agua Agua Entrada Reflujo
aC-1 decC-1

T (*C) 25,000 25.000 25,000 25.000 60.750 70.700
P1 (psi) 14,700 14,700 14,700 14,700 17.406 14,700
P2 (psi) 82.000 210.000 210.000 210.000 18.373 22.241

12 (m) 0.000  0.000 0.000 0.000 7.000 12,000
f’(qr/cc) 1.049  0.869  0.869  0.869  1.042  0.976
H (a) 45.084 157.985 157.985 157.985  7.652 17.430

Bh (a3/hr) 2,014 359.910 359.910 359.910 61.750 22.140
K 1.250  1.100  1.100  1.100  1.100 1,200
Oc (m3/hr) 2,517 395.901 395.901 395.901 67.925 26.568

P (HP) 0.435 198.482 198.482 198.482 1.978  1.651
Hcp) 1,133 0.766  0.766  0.766  0.656  0.392
o (cSt) 1.080 0.882 0.882 0.882  0.630  0.401
E 0.170  0.700  0.700  0.700  0.700  0.580

Preal (HP) 2.558 283.546 283.546 283.546  2.826  2.847

(continda...) TABLA 7.14

VARIABLES B-7 B-8 B-9 B-10 B-11 B-12

Fluido Entrada Reflujo Reflujo Entrada Reflujo Reciclo
a C-3 de C-2 de C-3 a C-4 de C-4 Ac. Acet.

T (*C) 25.000 61,750 77.200 122,300 100.400 129.000
P1 (psi) 18,373 14,700 14,700 17.986 14.700  20.284
P2 (psi) 18.373 16,230 16,230 19.340 15.642 B1.991

12 (n) 5.000  6.000 10.000 14,000 24,000  0.000
P ar/ee) 0.967  0.958  0.932  1.048  1.007 1,049
H (s) 5.000 7.122 11.154 14.908 24,657 41,337

@h (a3/hr) 4,998  0.802  4.264 5B.451 25.550  56.745
K 1.100 1.200 1.200 1.100  1.200  1.100
Bc (n3/hr) 5.498  0.962  5.117 64.296 30.660 62.419

P (HP) 0.097 0.024 0.194 3.670  2.781  9.868
Mlep) 0.686 0.395 0.231  0.350  0.284  0.340
Y (c5t) 0.709  0.412 0.248  0.334  0.282  0.324
E 0.290  0.170  0.260  0.690  0.600  0.680

Preal (HP) 0.335 0.141  0.747  5.318  4.635 14.541

Material: Acero Inoxidable 316 (para todas las bombas)
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Estimacion del motor. A partir de 1la Tabla D.6

(Apéndice D.6), se obtiene que la potencia del motor es

de 200 cv. Si se asume un % de utilizacidn del motor

igual al 75%, luego de la misma Tabla D.6 se tiene una

eficiencia del motor del 917%.

El consumo de electricidad, se determina con
la ec. D.32, y resulta:
— Consumo de electricidad = 119 KWh/h.

7.8.7 Tanques de almacenamiento. La metodologia
seguida se muestra en el Apeéndice D.7. Debe
mencionarse que se asumen 45 dias como ciclo de
descarga de 1los tanques, debido a que es un
tiempo suficiente como para tener un '"stock" de
materiales. Esto debido a el posible caso de una
escases de materia prima, o una parada de planta,
durante la cual se deja de producir, no se puede
dejar de abastecer al mercado.

A continuacion, se resume el disefo de 1los

tanques:
Tabla 7.15

TK-1 TK-2
Fluido Acido aceético VAM
Temperatura (°C) 25 25
Presidn (psi) 14.7 14.7
M, 60 86
n, dias 45 45
F, Kmol/hr 35.2091 36.4073
P » Ka/m= 1049 932
vV, m¥ 2175 3628
Material aluminio acero al carbono

¥ Nomenclatura de acuerdo al Apendice D-7.

7.9 Materiales de construccion.

Segun la informacion y los reportes del
funcionamiento, de plantas ya existentes se observd que
el proceso esta virtualmente libre de corrosion. Las
condiciones de operacion se fijan cuidadosamente para

evitar el uso de aleaciones muy costosas en la
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fabricacion de 1los equipos. La mayor parte de 1la
planta se construye de acero inoxidable.

Los tanques de almacenamiento son de acero al
carbono y el tanque para almacenar el 4acido acético
glacial es de aluminio.

En el presente trabajo se tratd de mantener estas
recomendaciones, dado los buenos resultados que tienen.
Asi las columnas, recipientes a presion,
intercambiadores de calor, bombas, reactores, compresor
son de acero inoxidable. Por otro lado el tanque de
almacenamiento del producto VAM es de acero al carbono
y el de materia prima 4acido acético es de aluminio.
Esto que se acaba de mencionar se puede ver también en
las tablas que muestran 1los resultados del disero de
los equipos, (Secciones 7.8.1 al 7.8.7).

7 .10 Requerimiento de Materia Prima.

Las materias primas que se requiere para la
manufactura de Acetato de Vinilo son: etileno, oxigeno
y Aacido aceético.

En la Tabla 7.16 se muestran 1los requerimientos
anuales de dichas materias primas, para una produccion
de 25,000 TM/armo de VAM.

Tabla 7.16

Requerimiento de Materia Prima

NOMBRE CORRIENTE N° (X) Kmol/hr TM/ARO
Etileno 3 65 14,428
Oxigeno 1 89 22,649
Ac. Ac. ) 35 16,731

(X) esta numeracion esta de acuerdo al diagrama
de procesos ver Fig. 7.1

7.11 Requerimientos de servicios e insumos.
Ademds de las materias primas (etileno, acido
acético y oxigeno), para el normal funcionamiento de 1la
planta se requieren servicios (agua de enfriamiento,

vapor y electricidad) insumos como, 1la hidroquinona
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(inhibidor de polimerizacidn), reactivos quimicos como
inhibidores (para el agua de enfriamiento), catalizador
y agua de proceso (como absorbente en el scrubber).

Estos requerimientos seran, para un factor de
servicio de 7920 hr/amo, los siguientes:

Vapor. Se usa en los intercambiadores (vaporizadores,
rehervidores y calentadores). El1 vapor que se requiere
es saturado a 100 1b/pulg®, y su demanda es:
- Requirimiento de vapor saturado a 100 1b/pulg=:

(ver seccion 7.7.3) = 16,060 Kg/hr.

= 127,195.2 TM/arRo

Agua de enfriamiento. Debido a que se requiere gran
cantidad de agua de enfriamiento para 1la planta
(1,732,786 Kg/hr), se requiere de un medio para
reenfriar y recircular el agua caliente que sale de los
intercambiadores. El tipo de enfriamiento sera
mediante una torre de enfriamiento con una corriente
natural de aire, y hecha de concreto.

Se supone que un 10% del volumen total que ingresa a
la torre se pierde por evaporacion, por lo que ese 10%
debe ser repuesto con agua fresca de tanque.

- Requerimiento de agua de enfriamiento:

= 173,279 Kg/hr.

= 1,372,370 TM/aRo
Electricidad. E1 consumo total serd el de los motores
de las bombas y el motor del compresor.

Se asumird una eficiencia promedio del 907% para
todos los motores de las bombas. El consumo total de
electricidad por las bombas sera:

Kwh/h = 0.736 Pecear/E  (E = 0.90)
donde: Peotar = 936.8 HP (ver Tabla 7.13)
Finalmente los requerimientos seran:
- por motores de bombas t 766 Kwh/h
- por motor del compresor : 119 Kwh/h (ver 7.8.6)

TOTAL ..ccecceevcccccseees.885 Kwh/h
TOTAL ANUAL. ..o ...7,009,200 Kwh/aro
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Hidroquinona. Segun los fabricantes (1), el
requerimiento promedio es de 15 ppm.
— demanda de hidroquinona = 15 ppm ¢ 15 mgr/1t. VAM
- densidad del VAM = 0.932 gr/cc. a 25 °C y 14.7 psi.
- cantidad total de VAM = 25,000 TM/aro

Requerimiento anual de hidroquinona:

402.4 Kg/ano.

Inhibidores (para el agua de enfriamiento). Se
asumird que el costo total en 1la compra de eéstos
inhibidores ascendera al 5/ anual, del capital de
inversion (FOB) de la torre de enfriamiento.

Por ejemplo, si 1la torre de enfriamiento costara
500,000 en Julio de 1991, el costo de inhibidores sera

25,000/amrm0.
Catalizador. Supongamos que se cumple la siguiente
relacion para poder determinar la demanda de

catalizador:

C= V=
Ci Vi
donde:
C. = grs. de catalizador/tubo, (segun patente)
C= = grs. de catalizador/tubo, (nivel industrial)
V. = volumen interno de un tubo (segun patente)
V= = volumen interno de un tubo (nivel industrial)
donde: w diFLs L = longitud del tubo
Ve 8 d = diametro interno 1 tubo
4
ademas sea: L= d=
L:, d.‘l.

8mm; d= = 0.584 pulg.
16 pies.

se tiene: d.

L=
luego, La
de donde : Vi = 8.068 pulg® y Vz = 51.43 pulg™

8.63 pies.
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Ademas C, = 10 grs., segun Patente(10).
a partir de estos datos obtenemos:

Cz = 63.73 grs. catalizador/tubo
demanda total para 3720 tubos (1240 tubos/reactor x 3
reactores) sera: 237.15 Kg/tiempo de vida
tiempo de vida = 2 anos, segun experiencias de
planta(9)
REQUERIMIENTO ANUAL = 118.6 Kg/ano
Agua de proceso. Se usa como absorbente en el scrubber
(corriente N° 26).
La demanda sera: 54.8007 Kmol/hr o

986.4 Kg/hr

REQUERIMIENTO ANUAL = 7,812.3 TM/aRo



VIII
ESTUDIO ECONOMICO

8.1 Bases econdmicas del proyecto.
8.1.1 Generalidades.
X Factor de servicio 7920 hr/ano
1995

X ARos de operaciodon de la planta : 10

X ARO cero (0)

8.1.2 Costos de Materias Primas y Precio del Producto.
X Acido aceético : 1157 US$ FOB/TM (19)

X Etileno : 325 US$ FOB/TM (19)
¥ Oxigeno : 100 US%$ FOB/TM (19)
X VAM t 1503 US$ FOB/TM (19)
8.1.3 Costos Variables.
X Electricidad : 0.1 US%/Kwh
X Vapor Saturado @ 100 psi: 12 US%/TM
X Agua de enfriamiento : 0.05 US$/TM
x Catalizador t 50 US$/TM
X Hidroquinona : 5827 US%$/TM
X Inhibidores ¢ 5% del costo FOB de

torre de enfriamiento
2.50 US$/TM

X Agua de Proceso
8.1.4 Costos FiJjos.
X Mano de obra directa

Se asumira el siguiente personal:

Seccion Sintesis

Cargo Numero Sueldo Total
(US$/mes) (US%)

Operario 9 350 3150
Ingeniero 4 800 3200
Asistente 1 400 400
Jefe 1 1000 1000

TOTAL MENSUAL : % 7,750
TOTAL ANUAL (%): % 108,500

(X) Se consideran 14 sueldos al aro
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Secciodn Purificacion

Cargo Numero Sueldo Total
(US$/mes) (US%)

Operario 12 350 4200
Ingeniero 4 800 3200
Asistente 1 400 400
Jefe 1 1000 1000
TOTAL MENSUAL : % 8,800

TOTAL ANUAL (%): % 123,200

(X) Se consideran 14 sueldos al aro

TOTAL MANO DE OBRA DIRECTA: US% 231,700

MANTENIMIENTO: 3% del costo de capital
instalado/anrRo

.SUPERVISION : 10%Z de la mano de obra directa

LABORATORIO E INVESTIGACION: 10% de la mano de

obra directa

8.2 Costos de Material y Equipo FOB.

En la Tabla 8.1 se muestran los costos FOB de todos
los equipos de la planta, los precios estan
actualizados a Julio de 1991 y se han determinado
conforme al Apendice E. Ademas se afade un 187 por
instrumentacion y 66% por tuberias y caferias, estos
porcentajes se basan en el libro de Peters (20).

La suma de estos tres rubros: equipos,
instrumentaciéon y tuberias, da la inversion FOB de 1la
planta de VAM.

Inversion de Capital Fijo.
La Tabla 8.2 muestra el esquema bajo el cual se

determiné® la inversion de capital fijo, de tal modo que

la planta de VAM sea instalada en el Peru. Se
incluyen: repuestos, fletes, seguros, impuestos,
derechos de aduana (aranceles), etc. De este modo se

obtiene 1la inversion de capital fijo total para 1la

instalacién en el Peru de la planta de VAM.
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TABLA 8.1
COSTOS DE EGUIPOS

1. COLUMNAS

a. Carcaza

EQUIPO COSTO BASE COSTO CORREGIDO (%) COSTO ACTUAL
(US $) (US $) (US $)

A-1 58,000 128,913 135,782
A-2 89,000 220,701 232,461
c-1 89,000 208,438 219,544
c-2 40,000 68,348 71,990
C-3 50,000 111,131 117,053
c-4 220,000 956,831 986,501
COSTO TOTAL (US $): 1,363,331

(%) Por altura y material (ver Ap. E.1)
-Fecha base : Octubre 1988, Indice de costos : 379.1
-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 399.3

b. Platos

EQUIPO COSTO BASE (+) COSTO CORREGIDO (%) COSTO ACTUAL
(US $) (US $) (US $)

A-1 450 23,625 26,487
A-2 700 47,040 92,739
c-1 700 37,632 42,191
C-2 300 15,750 17,658
c-3 400 30,240 33,904
C-4 1,175 116,071 130,134

COSTO TOTAL (US $): 303,114

(+) Son costos/plato ($/plato)

(%) Por material y por nusero de platos (ver Ap. E.1)
-Fecha base : Setiembre 1988, Indice de costos : 435.8
-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 488.6
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2. RECIPIENTES A PRESION

EQUIPO | COSTO BASE (+) | COSTO CORREGIDO (#) | COSTO ACTUAL
(US $) (US $) (US $)

D-1 4,742 (1.76) 13,278 27,287
D-2 975 (2.06) 2,861 5,880
D-3 1,389 (1.98) 4,162 8,553
D-4 162 (2.26) 486 999
D-5 403 (2.26) 1,208 2,483
D-6 1,389 (1.98) 4,162 8,553

COSTO TOTAL (US $): 53,754

(+) Los valores en "( )" indican el costo/peso ($/kg.)
(%) Por material y por espesor (ver Ap. E.2)
-Fecha base : Junio 1975, Indice de costos : 194.3
-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 399.3
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3. INTERCAMBIADORES DE CALOR

EQUIPO  COSTO BASE (+)  COSTO CORREGIDO (8)  COSTO ACTUAL

(US $) (US $) (US $)

E-1 12,000 39,098 40,258
E-20 12,000 39,098 40,258
E-2B(+) 18,000 101,399 104,409
E-3A(+) 18,000 118,449 121,965
E-3B 19,000 72,578 74,732
E-3C(+) 18,000 62,228 64,075
E-4 5,400 15,471 15,930
E-5(4) 610 1,217 1,253
E-b 6,500 28,031 28,863
E-7 23,000 87,858 90,466
E-8 10,000 32,562 33,549
E-9A 5,400 15,471 15,930
E-9B 5,400 15,471 15,930
E-10(#) 590 1,177 1,212
E-11 4,100 10,595 10,909
E-12(4) 610 1,217 1,253
E-13(4) 590 1,177 1,212
E-14 4,800 13,752 14,160
E-15 4,100 10,595 10,909
E-16(8) 590 1,177 1,212
E-17(+) 18,000 90,522 93,209
E-18(+) 18,000 77,211 79,564
E-19 6,500 18,622 19,175
E-20A 3,900 10,078 10,377
E-20B 3,800 9,819 10,110
E-21 6,500 23,655 24,357

COSTO TOTAL (US §): 925,280

(+) Para estos intercambiadores, por tener superficies mayores de
1600 pies2, su costo base se obtuvo considerando 1600 pies2, y
para su costo corregido ademas de los factores de correccion
mencionados en al Ap. E.3, se incluye correccion por superficie.
(Las superficies se pueden ver en la Tabla 7.12 del Cap.7.)

(#) Intercambiadores de doble tubo, los demas son de coraza y tubos

($) Considera todos los factores de correccion descritos en Ap. E.3
Para intercambiadores de coraza y tubos :

-Fecha base : Julio 1988, Indice de costos : 360.5
Para intercambiadores de doble tubo :

-Fecha base : Enero 1975, Indice de costos : 190.7
Para todos los intercambiadores :

-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 371.2
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4. BOMBAS
EQUIPO | COSTO BASE (+) | COSTO CORREGIDO (8) | COSTO ACTUAL
(US §) (US $) (US §)

B-1 1,188 1,188 1,358
B-2(4) 3,400 17,738 20,280
B-3(k) 3,400 17,738 20,280
B-4(4) 3,400 17,738 20,280
B-5 1,188 1,188 1,358
B-6 1,188 1,188 1,358
B-7 680 680 m
B-8 680 680 m
B-9 741 741 847
B-10 2,175 2,175 2,487
B-11 1,594 1,594 1,822
B-12 2,963 2,963 3,388
COSTO TOTAL (US $): 75,012

(&) Para estas bombas, cuya potencia es mayor de 20 HP, su costo
base se obtuvo considerando 20 HP, y para su costo corregido
se considera escalamiento por potencia

($) Considera todos los factores de correccion descritos en Ap. E.4
-Fecha base : Noviembre 1988, Indice de costos : 466.2
-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 533.0

9. COMPRESOR Y MOTOR

EQUIPO | COSTO BASE (+) | COSTO CORREGIDO (%) | COSTO ACTUAL
(US §) (US $) (US $)

COMPRESOR 60,000 84,000 214,940

HOTOR 9,500 9,300 20,318

COSTO TOTAL (US $): 235,258

(#) Considera todos los factores de correccion descritos en Ap. E.5
Para el coapresor :
-Fecha base : Junio 1975, Indice de costos : 208.3
-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 533.0
Para el motor :
-Fecha base : Junio 1975, Indice de costos : 142.0
-Fecha actual : Julio 1991, Indice de costos : 303.7
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6. TANOUES DE ALMACENAMIENTO

EQUIPO | COSTO BASE (+) | COSTO CORREGIDO (#) | COSTO ACTUAL
(US §) (US §) (US $)

TK-1 100,000 140,000 287,710

TK-2 150,000 150,000 308,261

COSTO TOTAL (US $): 995,971

(#) Considera todos los factores de correccion descritos en Ap. E.b

-Fecha base :
-Fecha actual :

Junio 1973,
Julio 1991,

7. TORRE DE ENFRIAMIENTO

Indice de costos
Indice de costos

: 194.3
: 399.3

EGUIPO | COSTO BASE (+) | COSTO CORREGIDD (%) | COSTO ACTUAL
(US $) (US $) (Us $)

TE-1 270,000 276,114 286,134

COSTO TOTAL (US $): 286,134

(¥) Considera todos los factores de correccion descritos en Ap. E.b

-Fecha base

A. COSTO TOTAL (FOB) DE EQUIPOS ($ DE ENERO 1990)

: Setiesbre 1988,
-Fecha actual : Julio 1991,

B. COSTO DE TUBERIAS Y CANERIAS (66% DE A) (19)

C. COSTO DE LA INSTRUMENTACION (18X DE A)

COSTO TOTAL DE MATERIAL Y EQUIPO FOB (US$). . . .

(19)

Indice de costos :
Indice de costos :

322.4
334.1

3,837,854
2,532,984
690,814

7,061,651
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TABLA 8.2

ESTIMADO DE INVERSION DE LA PLANTA DE ACETATO DE VINILOD

RUBROS PRINCIPALES

1. Material y equipo FOB
2, Labor de montaje

3. Bastos de construccion
4. Diseno de ingenieria
9. Supervision

6. 6. Benerales y utilidad del contratista
7. Catalizadores y productos quimicos

8. SUBTOTAL |
RUBROS ADICIONALES

9. Repuestos

10, Inspeccion

11, Casbios de orden

12. Fletes

13. Sequros, embalaje y consulado

14, SUBTOTAL 2

DERECHOS DE ADUANA E IMPUESTOS

13.
16.
17.
18.

Arancel

Sobretasa arancelaria
Impuesto a la renta

Ispuesto General a las Ventas

19. SUBTOTAL 3

20, TOTAL SIN CONTINGENCIAS
21, Contingencias

22, TOTAL CON CONTINGENCIAS

MONTO

(USS)
7,061,651
10.0% de (1) 706,165
20,0 de (1) 1,412,330
35.01 de (1) 2,471,578
15.01 de (1) 1,059,248
9.51 de (1) 670,857
1.01 de (1) 70,617
13,452,445
6.51 de (1) 459,007
1.0% de (8) 134,524
5.0% de (8) 672,622
12,01 de (1+9) 902,479
8.01 de (1+47+9) 607,302
2,775,935
15.0% de (149+12+13) 1,354,566
10.01 de (1+9+12+13) 903,044
35.0% de (4+5+6) 1,470,589

14,07 de (1+3+7+9+12+13+ 1,787,939

15+16)
5,516,138
21,744,518
15.01 de (20) 3,261,678
25,006,196
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8.4 DEPRECIACION

Se considerard una depreciacion

con un valor de rescate igual a cero.

lineal

a 10 anros,

Teniendo en cuenta que la inversion de capital fijo
fué de US% 25,006,196 entonces la depreciacion sera:
25,006

D =

8.5 COSTO TOTAL DE PRODUCCION

8.5.1 Materia Prima.
oxigeno y acido acetico.
mencionan los precios
materias praimas.

anuales de

= M US$ 2,501

10

unitarios

Las materias primas son: etileno,

En la seccion 8.1.2 se

de dichas

Asi mismo los requerimientos

las mismas se menciond en la seccidn

7.10.
De acuerdo a lo anterior se elabora la Tabla
8.3.

Tabla 8.3

MATERIA PRIMA

MATERIA |PRECIO UNITARIO |REQUERIMIENTO |(COSTO ANUAL
PRIMA (US$/TM) (TM/afo) (M US$%/afro)
Etileno 325 14,428 4,689
Oxigeno 100 22,649 2,265
Ac. Ac. 1157 16,731 19,358
COSTO TOTAL ANUAL DE MAT. PRIMA M US$ 26,312

8.5.2 Costos Variables.

Los rubros que comprende son:

electricidad, vapor saturado @ 100 psi, agua de
enfriamiento, catalizador, hidroquinona,
inhibidores de corrosiédn y agua de proceso. Los
requerimientos anuales de cada uno se muestran en
la seccidn 7.11, y los costos por unidad en 1la
seccion B.1.3.

De acuerdo a lo anterior se elabora la Tabla

8.4.
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Tabla 8.4

COSTOS VARIABLES

SERVICIOS PRECIO REQUERIMIENTO |COSTO ANUAL
(%) US$/unid. (unid./aro) MUS%/aro
Vapor 12.00 127,195.000 1,526.000
Agua de enfr. 0.05 1,358,610.000 68.000
Electricidad 0.10 7 ,009,200.000 701.000
Catalizador 50.00 0.119 0.006
Hidroquinona 5827 .00 0.402 2.300

Inhibidores

de corrosion === -—— 14.000
Agua de

proceso 2.50 7,812.000 20.000
TOTAL ANUAL DE COSTOS VARIABLES M US$% 2,331.306

(X) Todas las unidades estan dadas en TM,
rubro de electricidad dada en Kw-h.

excepto el

8.5.3 Costos Fijos. De acuerdo a 1lo mencionado en

8.1.4 se tiene la Tabla 8.5.

Tabla 8.5
COSTOS FIJOSs

DESCRIPCION COSTO TOTAL ANUAL

US%/aro
Mano de obra directa 231,700
Mantenimiento 750,186
Supervision 23,170
Laboratorio e Invest. 23,170
TOTAL DE COSTOS FIJOS Uss 1,028,226

La Tabla B.6 muestra los costos de produccion
anuales.
8.6 VENTAS
El unico producto que se vende en esta planta es el
acetato de vinilo (VAM). La capacidad de la planta es
de 25 MTM/afo y operara a plena capacidad durante los

10 aRos que dure el proyecto. Por otro lado el precio

unitario del VAM se mostrd¢ en 8.1.3.
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La Tabla 8.7 muestra 1los ingresos anuales por
ventas.
CAPITAL DE TRABAJO

Se asumird que el capital de trabajo es equivalente
a un mes del costo total de produccidn. En la Tabla
8.8 se puede ver el Capital de Trabajo.
FINANCIAMIENTOD

Es importante sefalar aqui que no se mencionara el
nombre de ninguna institucidén que pueda financiar el
proyecto, debido a que no podria financiar proyecto
alguno sin antes tener conocimiento de que si es o no
rentable.

Por lo tanto se supondrda una institucion ficticia
que financie el proyecto bajo las siguientes

condiciones:

- % de financiamiento : 60%

- tipo de pago ¢t amortizacidn constante
- 7% de intereés : 12%

- periodo de gracia : 0 arnos

- periodo de pago : S5 anos

Por otro lado se considera una inflacion de 4%.
La Tabla 8.9 muestra los cuadros de financiamiento

tanto en moneda corriente como en moneda constante.
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8.9 ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS
En la Tabla B8.10 aparece el Estado de Pérdidas vy
Ganacias del presente proyecto. Esta tabla se ha
elaborado considerando: 60%Z de financiamiento y para
los ingresos y egresos las consideraciones expuestas en
8.5 y 8.6.
Por otro lado se supone lo siguiente:
— gastos administrativos vy de ventas: 1.5% del
ingreso por ventas.

- reserva legal 8% de la utilidad neta.

= utilidad retenidad : 27% de la utilidad neta.
Ademds el impuesto a la renta es 35% vigente a Julio
de 1991.

8.10 FLUJO NETO DE FONDOS
Con algunos de 1los datos que se presentan en 1la
Tablas 8.8, 8.9 y B8.10 se elabora la Tabla B8.11, con la
que se determinan los flujos netos de fondos, para cada
ano de operacion de la planta y para el afo cero.
Para este proyecto se considerard un costo de
capital (COK) de 15%.
Al pie de la Tabla 8.11 se muestran los valores de:
Valor Actual Neto (V.A.N.), Tasa Interna de Retorno
(T.I.R.) y el tiempo de recupero en afRos, parametros
que "miden'" la rentabilidad del proyecto.
Como se puede apreciar este proyecto es rentable,
por lo que es viable la ejecucidn del mismo.
8.11 ANALISIS DE SENSIBILIDAD
Para poder formular una conclusidn mads precisa de la
rentabilidad del proyecto se ha realizado un andlisis
de sensibilidad a tres parametros:
— porcentaje de finmanciamiento
- precio del etileno

- precio del acetato de vinilo
En el primer caso se estudia la variacidén de: VAN,

TIR y periodo de recupero, conforme varia el % de

financiamiento desde O hasta 100%Z con intervalos de
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107%. Los resultados se aprecian en la Tabla 8.12 y 1la
Fig. 8.1.

En el segundo y tercer caso se analiza la variacidn
de los indices de rentabilidad a medidad que varia el
precio del etileno y VAM respectivamente. Dicha
variacion se presenta de manera porcentual, de modo que
0% significa que el precio no ha variado, -107% que el
precio ha disminuido en 10%Z y +107% que el precio se ha
incrementado en 10%.

Los resultados se presentan en: Tabla 8.13A y Fig.

8.2 (sequndo caso), Yy Tabla 8.13B y Fig. 8.3 (tercer

caso).
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IX
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

9.1 CONCLUSIONES

1.

En la actualidad no existe ninguna planta de acetato
de vinilo en los paises del GRAN, por lo tanto la
instalacion de una planta de este tipo, permitiria
cubrir el mercado interno, asi como exportar los
excedentes. Ello conllevaria un flujo neto de
divisas para el pais.

Es vital, a fin de asegurar 1la rentabilidad del
proyecto, incursionar en mercados de exportacion.
En primera instancia mercado del GRAN.

De acuerdo al estudio de mercado se determina que
una ﬁlanta de 25,000 TM/aro es factible.

Por criterio de descentralizacidon asi como tambieén
por contar con un buen puerto, buenos servicios de
agua y electricidad, mano de obra calificada y por
estar considerado dentro del Proyecto de Gas de
Camisea extender un ramal del gaseoducto desde Lima,
es conveniente la ubicacion de 1la planta en 1la
ciudad de Pisco.

Serd necesario que ésta planta esté integrada dentro
del Complejo Petroquimico de Olefinas, debido a que
se estima que a partir del inicio de produccion del
Proyecto Integral de Gas de Camisea no existirian
limitaciones para atender la demanda de etileno para
plantas petroquimicas.

Ademds de el proceso USI a partir del etileno en
fase vapor se tiene el proceso Bayer, tambieén a
partir del etileno y en fase vapor. Por otro lado
existen plantas en fase liquida a partir del mismo

etileno (proceso ICI).
Como contraparte también hay proceso en fase

liquida y vapor pero a partir del acetileno.
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En el Pert no se tiene acetileno en cantidades
suticientes para la industria petroquimica.
Mientras que el proceso en tase liquida & partir del
etileno no es muy adaptable a una operacion continua
¥ Presenta problemas severos de corrosion.

La industria de V rertenece al grupe denominado
como petroquimica intermedia. Requiere de etiieno,
el gque se obtiene en la fase de petroquimica basica,
a partir del Gas Natural. Ademas es materia prima
rara las plantas de pinturas, adhesivosg, industrias
textiles, en las cuales se le usa en torma de
poliacetato de vinilo o alcohol poliviniiico.

El proyecto requlilere una Inversion Total de “b
MMUSS, que corresponde al costo 1instalado de la
planta.

Tecnolégicamente la planta es tactible, rues
capacidades de 25,000 TM/ano estan dentro del rango
de las plantas exlistentes en diversos paises.

Finalmente cabe sehalar que actualmente e
encuentran operando e€en diversos palises plantas de
VAM bajo el proceso UGH.

EconOmicamente es ftactible. Asl el proyecto
recupera el costo de Inversiéon Total al cabo de 7.82
antos, con un VAN igual a 3.988 MUS$S, y un TIR de
18.9%. Ksto demuestra que el proyecto €8 tactibie.

NDAC1ONES
Se recomienda que en la continuacion de ilos estudios
del Proyecto de Gas de camisea 3¢ tenga en cuenta
ejecutar un estudio de Factibiiidad para instalar
una planta de VAM de 20,000 TM/afto, debido a que el
presente estudio ha demostrado ser un proyecto
tactible tecnoldgica y econOmicamente.

En cuanto se inicie la produccion del Proyecto
integral de Gas de Camisea, s€ debe conslderar la
instalacion de una planta productora de VAM con
capacidad de 25,000 ’‘fM/afo, en los tuturos planes

petrogquimicog que se ejecuten.
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