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INTRODUCCION

El estudio que se presenta en este trabajo trata del
proyecto de Instalacifn de una Planta de Purificacifn de
Acido Fosf6rico grado fertilizante, que operard en forma
simult8nea y anexa a una planta de produccifbn de tripoli -
fosfato de sodio.

En esta misma planta de purificacifn se ‘neutralizar8
también el &cido purificado con la finalidad de suminis
trar directamente el insumo bdsico a la planta de tripoli
fosfato.

El proyecto cumple con lo planteado en el Plan Nacio
nal de Desarrollo, es decir propone la elaboracifn de un
producto esencial, como insumo que contribuye decididamen-
te al proceso productivo de una sal tan importante en la
Industria de los Detergentes Sulfonados como es el Tripoli
fosfato de Sodio; elimin&ndose las fluctuaciones del merca
do extranjero abastecedor ce insumos asi como un significa
tivo ahorro de divisas.

Se ha desarrollado el estudio a nivel de Pre-factibi-
lidad y es necesario mencionar que, debido a su relacifén -
directa con el Proyecto Baybvar (encargado a MINERO PERU),
hemos supuesto que en el ano 1982 se estard produciendo
Acido FosfOrico en un tonelaje  anual suficiente como para
destinar una parte a la produccifbn de Tripolifosfato de So
dio y el mayor volumen a la Planta de Fertilizantes. Es ne
cesario suponer ademds que la planta de Cloro-Soda del Com

plejo Petroquimico estard en funcionamiento para este ano.
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ANTECEDENTES

El Acido Fosf6rico es uno de los &cidos minerales mé@s
importantes al igual que los &cidos sulfdrico y clorhidri-
co. En su fabricacifn puede emplearse el Proceso HGmedo 6
conocido como mé&todo por Via Hdmeda, en el cual se trata -
la Roca fosfbrica con suficiente &cido sulftrico obtenien-
do como productos el Acido fosfbrico y sulfato de calcio ,
que se separa por filtracif6n. Tambi&n se produce dcido
fosfbrico quemando f8sforo elemental y absorbiendo el pen
t6xido de f6sforo en agua; el f8sforo se obtiene de los --
fosfatos naturales en horno elé&ctrico o en un alto Horno -
(este Gltimo no se emplea),

Gran importancia y economfas se han logrado en los Gl
timos anos por el M&todo por Via HGmeda, originado por su
buen rendimiento y bajo costo comparado con el método Tér
mico. Debido a la alta pureza del &cido fosf6rico via tér
mica, se ha empleado mayormente este tipo de &cido en la
produccidén del tripolifosfato de sodio.

En las dos tGltimas décadas, numerosos procesos de pu
rificacifén del Acido via HGmeda se han desarrollado, con
excelentes resultados, ya que algunos de ellos obtienen --
dcidos de mayor pureza que el producido por el proceso tér
mico. Mediante la purificacifén se remueven el hierro, 1los
silicatos de aluminio, los fluorsilicatos, etc., impurezas
que perjudicarfan la calidad del tripolifosfato de sodio -
haciéndolo un producto de grado inferior y de propiedades

fisicas y quimicas muy pobres. En los Estados Unidos de =--



Norteamérica, estas impurezas son inicialmente precipitadas
aplicando un exhaustivo control de la temperatura; comple
mentando este procedimiento con la separacién de los s61i
dos precipitados. En Europa y Mé&xico, las té&cnicas de ex
traccifn por solvente se utilizan en la eliminacién de 1las
impurezas, consiguiéndose notables rendimientos y un produc
to de bajo costo y pureza Optima.

Uno de los (dltimos adelantos en el Acido obtenido por
el proceso hGmedo es la recuperacién del Uranio. Casi to
dos los fosfatos marinos naturales contienen de 100 - 200 -
gr., de Uranio por tonelada de roca fosférica. En el proce
so HGmedo se encuentra que casi todo el Uranio es disuelto
por el &cido sulffirico y queda en el filtrado de &cido fos
f6rico impuro y recientemente se han desarrollado varios
procesos de Extraccién por solventes para recuperarlo. Como
informacifn mencionamos que en E.E.U.U. la produccién total
de Acido fosf6rico por medio htGimedo estd probablemente en

tre 5.5 y 6.0 millones de libras de U50g.
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I. RES UHMEN

OBJETO DEL PROYECTO

E1l proyecto elaborado tiene por objeto determinar -
la prefactibilidad de una planta de purificacib6n de -
dcido fosfb6rico grado agricola y su neutralizado, eva
ludndose de esta manera la primera parte de la planta
de tripolifosfato de sodio, a instalarse en Bay6var ,

Piura.

MERCADO

Los requerimientos de &cido fosf6rico purificado se
han estimado en base a las necesidades de tripolifos-
fato de sodio en el sector de detergentes de nuestro-
pais, analizando ademds la importacibn realizada por-

los miembros del Area Andina.

ARO P RODUCCION IHPORTACIONES TPS (Ton.)
DETERG. PERU PERU GRAN

1971 20,786 8,694.1 47,394

1974 26,398 9,618.8 44,233

Considerando la demanda de tripolifosfato en el Pe-
rfl durante los dItimos anos, se ha efectuado la pro -
yeccibén aplicando el método estadistico de los mini -
mos cuadrados. Los volumenes proyectados son los si -

guientes:



ANO DEMANDA TPS (Ton)
1977 11,949.18
1982 15,685.66
1987 19 ,422.11

Con respecto s los precios del TPS, el precio pro -
medio actual es de 500US$/Ton, estimando que en el

ano 1982 se cotizar§ a 805USS$/Ton.

TAMANO Y LOCALIZACION

La capacidad de produccibn de la planta de tripoli-
fosfato de sodio se ha determinado en 30,000 Ton/Ano,
inicidndose la produccién en 1982 con un volumen de -
20,000 Ton/Ano.

Es importante tener en cuenta que la produccibn del
dcido fosfbrico grado fertilizante (insumo b&sico),
asf como la soda catistica, han sido programados por
el Gobierno Central para 1982.

El proyecto estar§ localizado dentro del Complejo -

Bayo6var, Piura.

INGENIERIA DEL PROYECTO

El procedimiento de extraccifn por solventes se ha
seleccionado como el m&s adecuado para purificar el -
dcido fosfbrico grado fertilizante., Se utilizarg 1la
tecnologfa del Proceso USSAC, obteniéndose un &dcido -

purificado con 44% P20 luego es neutralizado con su

5'
ficiente soda caistica para producir una solucibn de

fosfato monos6dico y disddico.



El equipo de extraccifbn y re-extraccifn se compone-

de unidades mixer-settler,.

INVERSION Y FINANCIAMIENTO

El monto de la inversif6n total requerida es de USS$
5'279,882,00, que se realizard de acuerdo al progra -
ma de inversibn planteado. El Eapital de traba4jo as -
ciende a USS 2'254,727.00.

El esquema de financiamiento es el siguiente:

FUENTE MONTO %

Aporte de Capital

(Planta de TPS) 791,982.30 15
Deuda interna -

( COFIDE ) = 1'055,976.40 20
Deuda externa 3'431,933.30 65

COSTOS DE PRODUCCION

El costo de producir el insumo. b&sico para la plan
ta de tripolifosfato,fluctua, durante los anos consi
derados =entre US$202,88/Ton y 618.02/Ton. Este costo
en realidad constituird un valor agregado a la produc

cibn de tripolifosfato de-sodio.

ORGANIZACION Y ADMINISTRACION

La gestifn de la planta de purificacifn corresponde
rad a la planta futura de tripolifosfato de sodio, cuyo

organo director no ha sido definido afn.
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CONCLUSIONES

De los resultados obtenidos en el presente estudio -
se ha determinado la conveniencia de una planta de Pu-
rificaci6bn del &cido fosfbrico agricola, exclusivamen
te para producir tripolifosfato de sodio.

El costo unitario de produccibn de este producto in-
termedio justifica ampliamente los costos incurridos -
en la instalacibn de la planta, constituyendo este cos
to unitario el 25% del precio de venta del tripolifos-
fato.

Sitenemos en cuenta lo anterior, se ha demostrado g
que el proyecto debe ser materializado a fin de evitar.
p€rdidas que ocasionarfa el retrazo en la construccibn
y operaci6én de la planta.

También es un factor importante en el é€xito del estu
dio, la realizacibn de los proyectos que comprende el
comple jo Bay6var, ya que al ponerse en marcha la explo
tacibn de una riqueza nacional, originard@ un beneficio
inmediato, tanto en la zona donde est8 situado como en

la nacib6bn.

RECOMENDACIONES

Considerando que el IEstudio ha sido elaborado a nivel
de Pre-Factibilidad y siendo la accifn inmediata a tomar
la realizaci6bn del Proyecto a nivel de ractibilidad, se
recomienda:

- Analizar la Demanda actual del Tripolifosfato apli

cando el lMétodo de Andlisis Conceptual, en el cual se



identifican los sectores de la economia que consumir&n
TPS a través de los proyectos especificos. En forma si
multinea se analizard la demanda de los productos que
requieren de este insumo para su produccidén .

- Estudiar y verificar los planes de desarrollo co-
rrespondientes a Bayb6var, asegurandose de esta manera
el suministro de insumos bdsicos, asi como tambié&n de
disponer de un &rea industrial adecuada.

- Revisi6tn del monto de Inversibn, observando la co
tizacibn de diferentes proveedores, corrigiéndose los
factores de precio y costo supuestos.

- Evaluar la inversibn necesaria para instalar el -
equipo, mano de obra y otros requerimientos para produ
cir el tripolifosfato de sodio; realiz&ndose luego un
detallado andlisis de la Rentabilidad que permitira

verificar la elevada conveniencia del proyecto.
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DENTRO DEL MARCO DEL DESARROLLO INDUSTRIAL

El proyecto de la Planta de Purificacién de Acido
fosfBrico para la produccifn de tripolifosfato de so
dio se encuadra dentro de las metas del sector indus
trial, trazadas en el Plan Nacional de Desarrollo
1971 1975 y en igual forma en el Plan cuatrienal
1975 1978 ya que este ®ltimo no significa una ruptu
ra con el anterior; es, antes bien, un avance en la
misma lInea fundamental.

El proyecto cumpliendo con el objetivo delineado
en el Plan de Industrias, contribuye al desarrollo -
de la quimica orgdnica e inorgdnica, petroquimica Y
fertilizantes, sustentdndose en la utilizaci6n Optima
de los recursos naturales del pails, en la integracién
de las Industrias desde los productos finales a los
bdsicos, asi como el aprovechamiento midximo de los

mercados ampliados y las economias de escala.



DENTRO DEL MARCO DE INTEGRACION LATINOAMERICANA

La Integracif6n Econfmica constituye un instrumento
colectivo para acelerar el Desarrollo Latinoamericano
y debe ser una de las metas de cada uno de los pailses
de la regibn, para cuyo cumplimiento habr&n de reali
zar, como complemento necesario de los planes Naciona
les, los mayores esfuerzos posibles. Hacia este obje
tivo, se encuentran dirigidos los dos acuerdos 1Inter
nacionales més importantes: Acuerdo de Cartagena (Gru
po Andino, GRAN) y el Tratado de Montevideo que cons
tituye la Asociacifn Latinoamericana de Libre Comer
cio (ALALC).

3.2,1 El Tripolifosfato de Sodio en el GRAN

Los miembros de GRAN (Bolivia, Colombia,
Ecuador, Perfi y Venezuela) se han encaminado
hacia la formaci6én de un Mercado Subregional
Libre en 1980 y para este fin se llegaré gra
dualmente a la liberacifén Aduanal de todo el
intercambio mediante:

-Desgravacibn total para lo no producido en
el Area.

-Desgravacibn Lineal Automdtica a razén de
10% por ano.

-Programacién Industrial de algunos sectores
(Producciones a nivel de subregifn).

El Tripolifosfato de Sodio (C6digo NABANDI-
NA 28.40.03.02) es uno de los productos que se

encuentra comprendido en la lista Comtin de 1la



ALALC, es decir que por acuerdo de los miem
bros del GRAN estd libre de todo gravamen aran
celario y restricciones a la importaci6n en
Colombia y Perd (Chile tambié&n estuvo afectado
por esta disposici6bn, hasta el momento en que
se retir6 del GRAN) desde el 14 de Abril de
1970. Por la decisibn 12 se le ha fijado un
Arancel Externo MiInimo ComGn, AEMC, (al igual
que otros productos inclufidos en Lista Com@n )
del 40%, como proteccibn ante terceros paises’
productores de tripolifosfato, evitando de es
ta manera una competencia desleal y protegien-
do la produccifbn dentro del Area Andina.

La ALALC y el Tripolifosfato de Sodio

Los palses Integrantes de la ALALC, Argenti
na, Brasil, Chile, Mé&xico, Paraguay, PerG y --
Uruguay en el Tratado de Montevideo (Febrero -
de 1960) acordaron la formaci6én de un Area de
Libre Comercio, es decir, exento de derechos -
arancelarios, dentro de un plazo de 12 anos
que fue posteriormente extendido hasta 1980.
Los mecanismos son bdsicamente tres: Lista Co
mdn (liberacién total), listas Nacionales (re-
ducciones en el arancel segtn el pais) y los
acuerdos complementarios (tomados entre, como
minimo, tres paises).

El tripolifosfato de Sodio (C6digo NABALAC

28.40.03.5) forma parte de las Listas Naciona-



les, que significa que cada uno de los paises

ha ofrecido determinadas reducciones en sus de
rechos arancelarios, a fin de permitir mds f£f§&
cilmente la importacidén en los paises de la zo
na; es asf que por acuerdo la importacifn de
tripolifosfato de Colombia se beneficiard con
una disminucifén del 20% y Chile con el 10%, en
el caso que estas naciones produzcan esta sal.

El Acido Fosf®Brico como Insumo en América Lati

na.

En la subregi6n la producci6bn de &cido fos
fOérico estd destinada principalmente a la pro
duccibn de fertilizantes fosfatados; s6lo en
los dltimos anos se han analizado las posibili
dades de crear plantas de tripolifosfato de so
dio a fin de disminuir los grandes volumenes =
de importacién.

Dentro del &rea de América Latina el 75% de
los paises, cuenta actualmente con plantas de
dcido fosfbrico y un 40% produce tripolifosfa-
to, siendo Venezuela el dnico pais de la Subre
gién comprendido en este filtimo porcentaje.

En resumen, el adrea productora de &acido fos
f6rico y tripolifosfato estarfia formada por
Argentina, Brasil, Mé&xico y Venezuela, siendo
posible entonces la importacifn de cualesquie-
ra de estos paises,

Actualmente Perd y Colombia cuentan con ya
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cimientos de roca fosfb6rica y sales potdsicas
no explotadas industrialmente. El yacimiento
peruano de BayOvar, de gran volumen de fosfa-
tos, se considera como uno de los mds grandes
del mundo, habié&ndose estimado una reserva
equivalente de 500 millones de TM de roca fos
férica con ley del 30%. Desde 1971, el Gobier
no peruano ha iniciado un programa de inver =
siones, encaminado a la produccib6n de diver
sos fertilizantes y otros derivados.

Estudios a nivel andino originaron la pro
puesta 47, que present8 la junta del Acuerdo
de Cartagena en 1974 y considera que Colombia
requiere de una produccibn integral de ferti-
lizantes, la inversidén seria de 250 millones
de d6lares y un plazo no menor de cuatro anhos

para el montaje de 5 plantas bésicas.
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DENTRO DEL MARCO LEGAL

3.3.1

Régimen Legal

a. Ley General de Industrias

De acuerdo a la Ley General de Indus-
trias (D.L. 18350), la industria de 1los
Fertilizantes se considera una Industria
de Primera Prioridad, por lo cual esté
reservada para el Sector PaGblico. Asi
mismo el tripolifosfato de sodio, ha si’
do listado (denominado polifosfato de so
dio) como industria de primera prioridad
por ser un insumo orgénico fundamental -
para la industria quimica y otras indus
trias.

Con respecto a la Industria de las
fertilizantes, la produccifén de Acido
Fosf6rjco también estd reservada para el
Sector Pdblico, por lo tanto se asegura
un abastecimiento normal de este insumo
y beneficidndose por un menor precio.

a.l Utilizaci6bn de Bienes o Insumos Na

cionales

Los bienes o insumos nacionales ,
debidamente inscritos en el registro
Nacional de Manufacturas, serd de
uso obligatorio para todas las em -
presas o entidades ptblicas y/o pri-

vadas que los necesiten.
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Para efectuar importaciones de es
tos bienes, o insumos se requiere
obligatoriamente el dictd@men favora-
ble de la Direcci6n General de Indus
trias, que s6lamente lo dard cuando
no existe produccifén Nacional debida
mente comprobada y calificada 0 cuan
do esta sea deficitaria.,

En las licitaciones, concursos de
precios o contratos de ejecucibn de
obra, deberd establecerse como cliu-
sula especial bajo sancién de nuli
dad 1o antes expresado con referen
cia a la obligatoriedad del uso de
la producci6n nacional.

Distribucif6n de las Actividades In

dustriales

Las empresas industriales que se
constituyan en el futuro se ubicarén
en la zona del territorio nacional -
que especifica el Ministerio de Indus
tria y Comercio de acuerdo al Plan -
de Desarrollo Industrial.

El artficulo 8° del D.L. 18350 esta -
blece que el sector privado y el sec
tor social podrd&n tener participa
cibn en las industrias bé&sicas (me

diante contratos de concesi6n, por
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un determinado perifiodo) de acuerdo a
los planes de desarrollo industrial
permanente y autosostenido, de dos
formas: con participacifén del estado
y en el otro caso sin ella.

b. El Sector Pdblico y la Industria

Las empresas ptiblicas industriales
que se dediquen a las industrias bésicas
deben regirse por sus leyes orgdnicas de
creacifbn y funcionamiento con sus corres
pondientes estatutos.

3.3.2 RE&gimen Tributario

a. Ley General de Industrias

El artfculo 9° del D.L. 18350 senala
que las empresas instaladas o que se ins
talen fuera del &rea de Lima y Callao,de
acuerdo a la planificacifén y distribu
cibn territorial de las actividades in
dustriales, pagardn por todo concepto,en
lo que se refiere a la importacién, 1los
derechos fijados en el Arancel de acuer-
do al siguiente ré&gimen:

Primera prioridad:

1) Bienes de capital: 5% del Arancel

2) Insumos :15% del Arancel

Todas las importaciones pagarén, ade-
m3ds el 4% sobre los fletes de mar, a que

se refieren las leyes N°11537 y 13836.
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b. Empresas Industriales Descentralizadas -

(D.L. 18977)

De acuerdo a este decreto Ley, el ar-
tfculo 15° establece que las empresas in
dustriales de primera prioridad, quedan
exoneradas de impuesto de alcabala de =
enajenaciones y adicional siempre que ==
los inmuebles sirvan adecuadamente para
la instalacifn de una nueva actividad in
dustrial.

c. Tasa de Depreciaciones de la Direccibn -

General de Contribuciones

La siguiente tabla de depreciaciones,
dada por resolucién 15° se aplica a to

das las industrias excepto modificato -

rias realizadas para la industria minera.

CONCEPTO MIN.% MAX .3
EDIFICIOS Y CONST. 3 3
MAQUINA INDUSTRIAL 5 10
MOBILIARIO Y ENSERES 5 15
EQUIPO DE OFICINA 5 15
HERRAMIENTAS IND 5 15

5 30

EQUIPO DE CONSTRUC

d. Impuestos para Asistencia Social

Obreros EmEleados

d.1l SEGURO SOCIAL DEL
PERU
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a. Prestaciones de
Salud

b, Sistema Nac. de
Pensiones

SERVICIO NACIONAL

DE APRENDIZAJE Y

TRABAJO INDUSTRIAL
(SENATI)

ACCIDENTES DE TRA-
BAJO

(Produccibn de sus
tancias corrosivas)
D.L. N° 18846

TOTAL (aplicado a
la empresa)

6.0% 3.5%
5.0% 5.0%
1.5% 1.5%
5.3% 7.0%
17.8% 17.0%






IV.- MERCADDO
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CARACTERISTICAS DEL MERCADO DE TRIPOLIFOSFATO DE SO -

DIO.

Las propiedades excelentes del tripolifosfato de -

sodio, insumo bdsico primordial, de la industria de

los Detergentes (componente insustituible hasta nues
tros dfas en la formulacidbn de los detergentes domés-
ticos) y otras industrias como la textil, petrolera y
alimenticia en menor importancia, determina la necesi
dad de integrar el sector industrial una planta de
tripolifosfato, a fin de eliminar totalmente las im
portaciones, ocasionando un importante ahorro de divi
sas.

Las plantas de Detergentes en nuestro Pais, impor-
tan tripolifosfato de diferentes proveedores, desde -
sus inicios de produccién, mostrando preferencia por
los mercados europeos. En el Cuadro IV-1lA se deta
llan los precios CIF Callao por tonelada de tripoli -
fosfato, la produccidbn de detergentes, el consumo de
tripolifosfato, asi como el Ifndice de insumo TPS por
tonelada métrica de detergente durante el periodo
1969 = 1976. AsI mismo en el grifico IV-1 se mues --
tran los montos pagados a los principales paises pro
veedores durante dicho periodo, agrupados como: Euro-
pa, PalIses Latinos y Estados Unidos de Norteamérica.

Es importante mencionar que la importacifn de tri
polifosfato es aproximadamente el 100% realizada por
la Industria de Detergentes; otros sectores industria

les también hacen uso de este producto, pero a una es
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cala poco significativa comparada con este sector cre

ciente de los detergentes.
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TABLA IV-1A

PRODUCCION [CONSUMO TPS | PRECIO Kg . TPS
A N O |DETERGENTE US $/T.M.| Ton Det
T.M. T.M.
1970 18,519 5,741.3% 180.56 310.0
1971 20,786 8,694.1% 354.71 432.7
1972 24,994 9,423.2% 331.21 377.0
1973 25,107 8,822.5 233.17 351.4
1974 26,398 9,618.8 409.27 364.4
1975 - .- 13,091.1 603.96 -
1976 - 5,459 .3t 506.74 -

+ Dato correspondiente al primer Semestre de 1976.
* Aproximacibn realizada de la partida general de
importacibn de sales fosfatadas, considerando =~

que el 94% es tripolifosfato de sodio.

'En 1970, el tripolifosfato se cotiz6 a un promedio
de 180 Dol/Ton CIF Callao, observadndose en el afno si
guiente una fluctuacidn entre los 250 y 300 Dol/Ton.
Cabe notar ademds que la diferencia en el volumen im
portado entre estos dos afnos, es notable debido qui -
z38s a las perspectivas de gque los proveedores.cotiza-
rfan su producto a un nayor precio en el pr6ximo ano,
esto es en 1972,

Durante los siguientes cinco anos, el precio de es
ta sal ha seguido sufriendo alzas significativas, tal

es asf, que en 1976 se importd de diversos paises a
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precios CIF Callao de 483, 520 y 630 Dol/Ton. Esta
misma tendencia, de elevacidén de precios, se espera -
en los anos venideros, fundamentada en que la materia
prima bdsica, 8cido fosfbrico técnico y soda cdusti-
ca, al igual que otros insumos industriales, tambié&n
estdn experimentando alzas en un porcentaje similar ,
segtin informa el "Chemical Marketing Report",

El Cuadro IV-1B, muestra los precios CIF Callao,pa
gados a los principales proveedores durante los ﬁlti
mos anos.

CUADRO IV-1B

PRECIOS DOL CIF CALLAO/TON

Pafs Proveedor 1973 1974 1975 1976
Alemania Occ. 240 .59 360.21 676,34 630.1
Paises Bajos 230.05 383,32 551,46 520.18
Reino Unidp 1080,0%* —.—. 415.48 483.15

* La cantidad importada fue de 0.717 Ton.

Considerando para este ano un precio promedio de -
500 DOL/TON y un incremento del 10% anual,el tripoli-
fosfato se cotizarfia en los pr&6ximos anos de la si

~guiente manera:

A NO 1977 1978 1979 1980 1981 1982

DOL CIF
—TON 500 550 605 665 732 805
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LA DEMANDA DE TRIPOLIFOSFATO DE SODIO EN EL PERU

En el PertG, las excelentes propiedades del tripoli
fosfato de sodio estan siendo aprovechadas, principal
mente, por la Industria de Detergentes. Como agente
coadyuvante o sin&rgico, viene a ser el ingrediente
mis importante en las formulaciones de detergentes
despué&s del ingrediente activo. El contenido, en 1la
formulacifén puede variar desde 10 - 55% segdn el uso
para el que se ha destinado.

Lo anteriormente mencionado, permite deducir que -
los requerimientos de tripolifosfato de sodio est&n -
en funcifn de la produccidn de Detergentes,

4.2.2 La Industria Nacional de Detergentes

En la actualidad existen tres f&bricas (Cua-
dro IV - 2) que producen detergentes de uso do
méstico y unas cuatro 6 cinco pequehas compa
rindolas con las anteriores que se dedican a
detergentes especializados y un pequeno porcen
taje a detergentes liquidos, practicamente sin
significancia aGn como % del mercado, no lle -
gando ni al 0.5 por ciento del total producido.

Lo que si es importante notar que el consumo
per cdpita de detergentes en el pails es muy -
bajo, del orden de 1.5 § 2 Kg., comparado. con
el consumo en naciones como Alemania, Estados
Unidos, en las cuales se ha calculado ser del
orden de 4 8 5 Kg. por persona.

El funcionamiento de los equipos en las
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plantas de detergentes se estd realizando a una
capacidad promedio del 70% de su capacidad maxi

ma, permitiendo que la produccibfn nacional pro

gramada abastezca en su totalidad la demanda y

como consecuencia se elimine la importacidén de

este producto.

CUADRO IV-2

1}

FABRICANTES DE DETERGENTES EN EL PERU

FABRICANTE LOCALIZACION
Industrias Detergentes

S.A. Lima
Deter Perd S.A. Lima
Quimica Ventanilla S.A. Callao

Finalmente, en el Cuadro estadistico de pro-
duccifn Nacional (Tabla IV-1l) se aprecia un cre
cimiento normal en la produccién de detergentes
considerdndose del orden de 8 & 12% anual.

Demanda de Detergentes en el PerG

Para los efectos de este estudio es necesa -
rio determinar la magnitud de la demanda de de-
tergentes en los préximos anos (Cuadro IV-3), -
que serdn cubiertas totalmente por 1la Indﬁstria
Nacional, sin necesidad de recurrir a importa -
ciones, lo que implica que en aproximadamente 5

anos estardn trabajando las plantas al mé&ximo -



-24-

de su capacidad y ejecutando sus planes de am-
pliacifén necesarios.

La visifén del mercado nacional hacia paises
del drea andina, es gquiz&ds una realidad a lar
go plazo, si consideramos la escasez de la ma
teria prima bdsica para los jabones y como prin
cipal factor si se llevan a cabo los planes de
producir insumos nacionales dentro de los cua
les estdn programados el Dodecil Benceno y el
Tripolifosfato de sodio.

CUADRO IV-3

DEMANDA TOTAL DE DETERGENTES 1977

Y 1982
ANO DEMANDA EN TM
1977 33607
1978 - 35708
1979 37810
1980 39912
1981 42014
1982 44115

La metodologia considerada, para la proyec-
ci6én de la demanda de detergentes es de los MI
nimos Cuadrados, y se detalla en el Anexo IV-3,

La Demanda de Tripolifosfato de Sodio en el Pe-

g

Para el an&lisis de la demanda de tripolifos
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fato de sodio consideraremos b&sicamente el cre
cimiento del sector demandante de detergentes ,
debido a que este sector realiza casi toda la
importacifn de este insumo basico.

Como anteriormente mencionamos, el porcenta-
je de tripolifosfato varia en los detergentes y
para los efectos del c&8lculo de la demanda esta
bleceremos como contenido promedio el 32%, adn
sin obviar que unos fabricantes emplean mayor
porcentaje en sus formulaciones, de acuerdo a
la tecnologfa adquirida y politica de desarro
llo de sus productos,.

Es importante tener en cuenta gue las mdlti-
ples aplicaciones industriales del tripolifosfa
to, hacen preveer que en la prb6xima d&cada, in
cluyendo con cierta incertidumbre los ano 1979
y 1980, los requerimientos de esta sal en otros
sectores sean significativos; principalmente en
la Industria del papel que estd siendo pramovi-
da por el sector PGblico.

Con la finalidad- de asegurar el abastecimien
to de otros sectores, adicionaremos un 10% a la
Demanda en el sector de los Detergentes, obte -
niendo de esta manera la Demanda Global de Tri-
polifosfato en nuestro Pais.

El Cuadro IV-4, reune los requerimientos de
Detergentes, Tripclifosfato para la produccidn

de detergentes, y la demanda global de esta sal



CUADRO 1IV-4

DEMANDA DE DETERGENTES Y TRIPOLIFOSFATO DE SODIO 1977 = 1990

(TONELADAS)

ITEMS 1977 1978 1979 1980 1981 1982 1983
Requerimiento de Detergentes 33607,06 | 35708.83 | 37810.60 | 39912.37 | 42014.14 | 44115.91 | 46217.68
Requerimiento de TPS para los
Detergentes 10754,26 | 11426.83 | 12099.39 | 12771.96 | 13444.,52 | 14117.09 | 14789.66
Requerimiento de otros secto-
res i ' 1194,92 1269.65 1344.38 1419,11 1493.84 1568,57 1643.30
Requerimiento total de TPS 11949,18 13443,77 | 14191.,07 | 14938.36 | 15685.66 | 16432.96

12696.48




CUADRO 1IV-4

DEMANDA DE DETERGENTES Y TRIPOLIFOSFATO DE SODIO 1977-1990

(Toneladas)

ITEMS 1984 1985 1986 1987 1988 1989 1990
Requerimiento de Detergentes 48319.45 | 50421.2 | 52522.99 | 54624.76| 56726.53 | 5828.30 [60930.07
Requerimiento de TPS para los
Detergentes 15462.22 | 16134.79| 16807.36 | 17479.90| 18152.49 | 18825.06 |19497.62
Requerimiento de otros secto-
res 1718.02 1792.75 | 1867.48 1942.20 2016.67 2091.67 |[2166.40
Requerimiento total de TPS 17180.24 17927.54| 18674.84 19422.11| 20169.43 20.916.73}21664.02
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en el perfodo 1977 - 1990,

La Demanda de Tripolifosfato de Sodio en Améri

ca Latina

Informacifn recopilada por la Sociedad Na -
cional de Industrias en el Area Andina (inclu-
yendo Chile) revelaron que la demanda de Tripo
lifosfato de sodio es en un 75% para la fabri-
cacifn de detergentes y el 25% restante para -
la industria textil, alimenticia, petrolera Y
tratamiento de agua para calderas., Estadfsti-
cas de los anos 1971 y 1974 se muestran en el
Cuadro IV-5, observandose una reduccifn en 1la
tasa de crecimiento del 2.5% debido a la reduc
cibn del mercado de Chile que baj6é 10,500 ton.
comparado con 1971, De haberse tenido un ano
normal de abastecimiento la demanda se estima
que hubiera crecido a razén.del 8% anual.

CUADRO IV-5

INFORMACION ESTADISTICA DEL TRIPOLIFOSFATO EN

EL AREA ANDINA ( Incluye Chile )

(SOCIEDAD NACIONAL DE INDUSTRIAS)

ARNO IMPORTACION (Bolivia,Co
lombia, Chile, Ecuador,
Perd y Venezuela

1971 . 47,394 T™
1974 44,233 T™
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El Cuadro IV-6 contiene la informacifn anterior
por paIses dandonos una visitn de los mayores -
consumidores de tripolifosfato en la regi6én an
dina. Los fabricantes actuales en América Lati
na se listan en el Cuadro IV-7, al igual que
los proyectos futuros.

El abastecimiento de tripolifosfato en Vene-
zuela a partir de este ano (1977) disminuird en
un 50% las importaciones realizadas por el Area
Andina y preveemos que cubrird los requerimien-
tos de Industria de Detergentes de este pais, =-
que es la segunda m&s grande de los paises del
GRAN, con una capacidad m&xima de produccidn

global de 75,000 Ton. por ano.



ESTADISTICA DEL TRIPOLIFOSFATO DE SODIO EN EL AREA ANDINA

CUADRO 1IV-6

(Comité de la Industria Quimica de la Sociedad Nacional de Industrias)

PAIS IMPORTACION 1971 IMPORTACTION 1974
T.M. US § CIF (miles) T.M. US $§ CIF (miles)
Bolivia : 122%* 28.7 250 98
Colombia 6200 144.6 7200 2592
[Ecuador 190 38.5 664 265
PerG 9258 3308.7 9619 3936
Venezuela 16640 ND 22000 ND
Chile** 14984 2929.1 4500 1534
TOTALES 47394 ND 44233 ND

* De la partida de importacibn global de sales fosfatadas de sodio.
*x Actualmente retirado del Acuerdo de Cartagena, por propia decisibn.
ND: No determinado.



FABRICANTES Y

CUADRO IV-7

PROYECTOS DE TRIPOLIFOSFATO EN AMERICA LATINA

L AIS EMPRESA PRODUCTORA UBICACION PROYECTOS
. " ”" - -
Argentina SUDAMFOS Rggggs
Brasil INDUSTRIAS QUIMI- Sao Pau -
CAS REUNIDAS lo =
MExico HOOKER MEXICANA Lecheria,
Nuevo Mé- -
xico City
. En estudio
Colombia (1978) Cap.
10,000 Ton.
Venezuela TRIPOLVEN (1976- MORON Finalizado
1977) para 30,000
Ton/afio en
4 1977

FUENTES : Sociedad Nacional de Industrias

The Chemical Industry of The Americas (Chemical Data Services)




V- TAMANO Y LOCALIZACTION



TAMARNO

En la determinaci6én del tamano de la planta de pu-
rificaci6én, tomaremos en cuenta dos aspectos importan
tes; en primer término la relacifn tamano-mercado en
cuyo andlisis entra en juego la demanda y su distribu
cibn geogrdfica. En segundo lugar se encuentra la re
lacibn entre el tamano y costo de produccifn; y como
factor secundario la localizacif6n y su influencia en
los costos de producciébn.

A, Tamano—Mercado

El tamano de la planta de purificacifén de &ci-
do fosfbrico negro estd definida por la maxima ca
pacidad de produccifn de la planta de tripolifos-=
fato de sodio, cuyos requerimientos serian de 73,
500 Ton/ano de producto purificado.

La produccifén de tripolifosfato se iniciar& en
1982, con un volumen de 20,000 Ton/afno que corres
ponderfa al 75% de su capacidad m&xima (30,000Ton/
ano) calculada en funcién del estudio de mercado
y cubriendo en un 30% las necesidades de esta sal
entre los palIses miembros del GRAN.,

Es importante mencionar que Venezuela produce
tripolifosfato para autoabastecerse, limit&ndose
los restantes palises del GRAN a seguir importando
de terceros. Se predice que para el ano 1982, el
Grupo Andino, exceptuando a PertG y Venezuela ( no

se incluye Chile) importara aproximadamente 15000
TON.



B, Tamano-Té&écnica

En relacibn con el aspecto técnico, el tamano
de planta supera las escalas minimas aplicables
industrialmente; se garantiza entonces un costo
de produccibn e inversib6n econSmicamente renta
bles.

C. Tamano—-Localizaci6n

El area geografica del mercado abarca princi
palmente el territorio nacienal (Lima, Departamen
to en el cual se encuentran localizadas todas las
industrias de detergentes) y Colombia, con posibi
lidades de entrar en el mercado Chileno, por lo
tanto la entrega del producto no involucrara un -
excesivo costo de transporte.

En nuestro caso, la planta de purificacifén se
localizarad pr6ximo al Complejo de Fertilizantes -
de Bay6var, abastecedor del &acido fosf6rico negro,
cuyo transporte a largas distancias implica peso
(25% es agua e impurezas), peligro y elevado cos
to de los materiales usados en el transporte,debi
do a gque las soluciones de acido fosfbrico son co
rrosivas para la mayorifia de los materiales comu -
nes.

5.2 LOCALIZACION

La localizacib6bn de la planta se orienta hacia 1la
obtencién del costo unitario minimo; es asi que de

acuerdo a los planes del Gobierno la planta de tripo-



lifosfato de Sodio (Proyecto INDUPERU) debe ubicarse
en Bayb6var, por lo tanto la planta de purificacibn -
se localizard tambi&n en esta zona industrial. Lo
gque si, no se ha definido atin es la inclusifn o n6 -
de estas plantas en el complejo de fertilizantes fos
fatados considerando que econfmicamente es ventajoso
reduciendo de esta manera los costos de produccibn.

Haciendo referencia al proyecto Bay®6var, esta fu
tura zona industrial dispondr& de los principales re
cursos que disminuyen los costos de produccibn:agua,
electricidad, carreteras, puertos, desarrollo urbano
(viviendas, escuelas, hospitales, etc.), instalacio-
nes portuarias acondicionadas y otros proyectos. Los
plazos de ejecucibn y entrega son afin poco claros,pe
ro muchas de las plantas deben estar en produccibén o
préximas a ello hacia 1982.

En resumen, la planta de tripolifosfato y purifi
cacibn de &acido fosfdbrico se ubicari prbéximo al Ce -
rro Illescas, cercano al muelle y a la planta de fer
tilizantes fosfatados, segin se muestra en el gr&afi-
co V-1,

Con respecto al transporte de los productos, las
caracteristicas geogr&ficas y topogr&dficas de la zo-
na son 6ptimas para un rdpido y facil acceso al com-
plejo industrial de Bay6var, tanto por via terrestre
aérea o maritima. Una vez efectuados los proyectos

viales, se constituird en un dinamico centro produc-



tor abastecedor de insumos de los diferentes secto-

res industriales localizados en. el pais.
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VI.- I NGENIERIA DEL PROYECTDO



6.1 TECNOLOGIA

6.1.1 El1 &cido fosfbrico y el tripolifosfato de so-

dio

A. Generalidades sobre el Acido Fosf6rico

El Acido Ortofosfb6brico, comunmente deno
minado &cido fosfb6rico (H3POy), es un aci-
do trib&sico, fuerte en la primera disocia
cibn, moderadamente d&bil en la segunda Yy
muy débil en la tercera. Las constantes
de ionizacibn a 25°C son K; = 0.75 x 10”2,
K, = 0.6 x 107 y K3 = 3 x 107 . El §eci
do ortofosfbrico 100% puro es un sb6lido
blanco cristalino (monoclinico) que se fun
de a 42.4°C y se convierte en un liquido
siruposo con fuerte tendencia al sobreen
friamiento.

» El &cjdo fosfbrico fuerte a baja tempe-
ratura no tiene la fuerza deshidratante vy
corrosiva de los &cidos sulffrico y nitri-
co. La solucibn acuosa caliente disuelve
los 6xidos y confiere a las superficies me
tdlicas una proteccibn temporaria contra -
la oxidacibn.

Como informacidén complementaria, el cua
dro VI-1, muestra las propiedades fisicas
de las soluciones acuosas de &cido fosfbéri

CoO.
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CUADRO VI-1

PROP IEDADES FISICAS DE LAS SOLUCIONES ACUOSAS DE

ACIDO FOSFORICO

léoncentracién Densidad | Punto El Indice]Cal Esp
25 °C °C n Cal/gr®
% H3PO,| %P,05 /9r°Q
0 0 0.997 100 1.3332| -.-
5 3.62 1.024 100.1 1.3377| 0.973
10 7.24 1.052 100.2 1.3420| 0.939
20 14.49 1.113 100.8 1.3503| 0.871
30 21.73 1.180 101.8 “1.3584| 0.798
50 36.22 1.332 108 - 0.656
75 54.32 1.574 139 - 0.542
85 61.57 1.685 158 -.- 0.493
100 72.43 1.864 261 - -
115 83.29 2.044 - - -
B. Procesos de Produccib6bn del Acido Fosf6rico
. CES0S _

Los procesos convencionales de produc -
cibn de &cido fosfbrico y todas sus varian
tes se agrupan como:

-Método por Via HGmeda o Proceso HGmedo.

-Método por Via Seca o Proceso Térmico.

Ambos procesos emplean la roca fosfbrica
como materia prima, pero los productos que
se obtienen difieren ampliamente en su con
tenido de impurezas y costo. El diagrama
VI-B muestra en-una forma simple los proce

sos de produccidén y sus variantes; asi mis



DIAGRAMA VI-B

PROCESO HUMEDO

PRODUCTO Y SUBPRODUCTOS

VIA SULFURICA: empleando H,
S04 en el proceso de acidu-
lacibn de la roca fosfbrica

Acido fosfbrico negro, que puede ser converti-
do a grado técnico por PURIFICACION. Como sub-
producto se obtiene sulfato de calcio.

Materia Prima
Principal

VIA CLORHIDRICA: la roca se
disuelve con &cido clorhi -
drico, consideré&ndose este

proceso de mayor simplici -
dad y menor tiempo.

El producto obtenido es de alta concentracibn
Yy pureza por lo cual se considera apto para -
la fabricacibn de fertilizantes y sales fosfa=
tadas. La presencia del cloro en el proceso -
no es conveniente,

ROCA FOSFORICA

VIA NITRICA: en la diges --
ti6n de la roca se utiliza
&cido nftrico de alta conc.

El producto obtenido presenta especificaciones
similares al de via sulfGrica.

PROCESO TERMICO

= £ S sSSEs ISR

PRODUCTO Y SUBPRODUCTOS

Se procesa la roca fosfbri-
ca en un horno eléctrico,pa
ra obtener f6sforo elemen -
tal.

La transformaci6én del f6sfo

ro a &cido se lleva a cabo

en dos etapas, durante las
cuales se oxida a P,0g , hi
dratando luego este pent6xi
do.

El &cido fosfdrico t€érmico es de alta pureza -
por lo cual su utilizacibn principal se concen
tra en la industria alimenticia y farmaceutica
y en igual forma para la fabricacibn de sales
fosfatadas como el tripolifosfato de sodio.
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mo en el Anexo VI-B se explican ambos mé-
todos tradicionales.

De acuerdo a los estudios realizados -
por MINERO PERU y la estructura del Pro -
yecto Bayb6var, el &cido fosfbrico a produ
cirse empleando la Via SulfQGrica requeri-
ra de 705,000 TM/ano de concentrado de ro
ca fosfbrica y 550,000 TM/ANO de &cido
sulfGrico concentrado. Este Gltimo insumo
procedera de la planta a instalarse en la
fundici6bn de cobre de la SOUTHER PERU COO
PER CORPORATION (SPCC) localizada en ILO.

El Acido Fosfb6rico Técnico y el Tripoli -

fosfato de Sodio

C.1l Especificaciones del Acido Fosfb6rico

Dependiendo del grado de pureza Yy
su destino final, el acido fosf6rico
se divide en tres grandes categorias:

-~Acido Fosfbrico Negro o Grado fer
tilizante.

-Acido Fosfbrico Verde purificado
o Grado Técnico.

-Acido Fosf6rico Blanco o Grado A-
limenticio. :

En realidad se trata del mismo pro
ducto quimico, diferenciandose s6lo -

por la ruta de fabricacibn y su grado



de pureza.
La principal diferencia entre los -
grados de pureza radica en el conteni-

do de arsénico y metales pesados, exi-

~gidos por las normas técnicas vigentes

SegGn la clasificaci6n NABANDINA, -
los tres tipos de &4cido se agrupan ba-
jo el mismo ITEM 28.10.01.00 (o NABA -
LAC 28.10.2.01). En el Anexo VI-C se
reunen los andlisis tipicos correspon-
dientes a los diferentes tipos de &aci-
do fosfbrico gque se fabrican y emplean
en la Industria guimica y otros secto-
res industriales.

Usos del Acido Fosf6rico Té&cnico

El &cido fosfbrico negro convertido
a grado té&cnico por purificacibén se
utiliza en la fabricacibén de sales fos
faticas de uso industrial entre las
que destacan por su volGmen e importan
cia el Tripolifosfato de sodio, otro
fosfato de sodio, ortofosfato de amo
nio, fosfato de calcio dibasico y piro
fosfato de sodio.

Para la produccién de tripolifosfa-
to de sodio, el &cido debe estar 1li -

bre de impurezas orgdnicas y también
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de iones de calcio, magnesio, hierro
y otros metales pesados; en el caso
de fosfato bicllcico es importante
disminuir previamente el contenido
de fluor en el &acido.

C.3 Generalidades sobre el Tripolifosfa-

to de Sodio

El tripolifosfato de Sodio (TPS)-
es un producto obtenido por el proce
dimiento de pulverizado a partir del
dcido fosfb6brico técnico y soda c&us-
tica. Este procedimiento permite ob
tener productos muy puros y con den-
sidades distintas.

El TPS es cristalino y por consi-
guiente no forma una masa pegajosa y
adherente en atm6sfera hGmeda y po
see casi todas las propiedades Gti -
les y ninguna de la propiedades inde
seables. En todas las pruebas mues-
tra una accibn secuestradora tan ele
vada como los vidrios de fosfatos;es
tambi&n defloculante como el pirofos
fato.

En paises industrializados se en-
trega a granel almacen&ndose en si

los. En nuestro pais la Industria



Detergentes lo recibe en bolsas mul-
tipliego de papel.

Actualmente el costo de este pro-
ducto ha sufrido fuertes alzas, obte
niéndose a precios del orden de 500
Dol/Ton CIF Callao.

En el Anexo VI-2, se resumen las
principales aplicaciones industria -
les del tripolifosfato, asi como tam
bién los porcentajes que se emplean
en los diferentes tipos de detergen-
tes.

Procesos de Purificacibn del Acido Fosfbrico

HGmedo

El procedimiento y nGmero de pasos reque-
ridos en la purificaci6n del &acido fosfbrico
depende de la tecnologia empleada en la manu
factura del &cido y también de los productos
finales gque se desean obtener. Los nuevos -
procesos de purificacibén permiten obtener &a-
cidos de elevada pureza, semejantes al acido
de grado alimenticio.

La purificaciébn del &cido, se realiza prin
cipalmente por las siguientes rutas:
A. Método de Extraccidbén por Solventes.
B. M&todo de precipitaciodn.

B.1l Selectiva

B.2 Por solventes



C. Purificacib6bn Indirecta

D. Mé&todo de Intercambio I6nico
Técnica desarrollada ampliamente en la re
cuperacib6n de Uranio del &cido.

A. Purificacibn por Extraccidn

La extraccidbén Liquido-Liquido, es un mé&to
do de separacibdn fisica fundamentada en la
reparticibén desigual de los constituyentes
de una mezcla de dos fases. La mezcla ini -
cial se encuentra en solucibn en un primer -
medio liquido y la extraccidn se efectGa por
adicib6n de un solvente inmiscible que presen
ta una afinidad particular y selectiva para
uno o varios constituyentes de la mezcla ini
cial.

Idealmente, el objeto es extraer esencial
mente en forma completa el &cido fosfbrico ,
aplicando luego una re-extraccibén con agua.
En este iltimo paso se busca obtener una so-
lucibn acuosa lo mas concentrada posible.

Como la concentracibdn del producto es cla
ramente un factor importante, es necesario -
elegir un solvente tal que la transferencia
del &cido fosfbrico desde lafase org&nica a
la solucidn acuosa final sea favorecida.

El refinado formado por el solvente, aci-

do y agua es enviado al sistema de recupera-



cibébn de solvente el cual es posteriormente -
reciclado. Asi mismo el &acido fosfb6rico del
extracto es extraido con agua pura y como re
sultado obtenemos una soluci6bn de &cido fos-
f6rico purificada y una corriente de solven-
te con agua, esta Giltima puede ser tratada -
en paralelo en el sistema de recuperacibn de
solvente.

B. Purificacibn por Precipitaci®n

B.1l Precipitacibn Selectiva

Mediante el proceso de precipita -
cibn selectiva, se logran eliminar 1la
mayor parte de las sales metdlicas y -
otras impurezas organicas que colorean
el &acido fosfbébrico. El procedimiento
involucra una serie de pasos complemen
tados con filtraciones asi como exhaus
tivos controles de las condiciones de
operacibn.

La secuencia e importancia de las
precipitaciones, depender&a principal -
mente de la materia prima utilizada en
la produccibn del &acido fosfbrico; es
asi gue si la roca fosfbrica es trata-
da con &cido sulftdrico procedente de
la combustibén de las piritas, el &cido

fosfbrico resultante contendra aprecia



bles cantidades de arsénico y plomo -
que pueden ser eliminadas con sufi --
ciente sulfuro de hidr6geno, el exce-
so de HyS es eliminado luego por ca -
lentamiento del &cido a una temperatu
ra no menor de 50°C.

Factores de tiempo, corrosidén de -
materiales, requerimiento de energia,
y el empleo de diversas sustancias
que contaminan en cierta medida el &a-
cido, ha dado lugar a que este proceso,
de amplio uso en sus inicios estd ac-.
tualmente practicamente en desuso.

B.2 Precipitacidn por solventes

El procedimiento comprende el tra-
tamiento del &4cido impuro con metanol
Yy una pequena cantidad de amoniaco, a
fin de precipitar la mayor parte de
las impurezas como sales de amonio y
compuestos de fluor. Los lodos son -
separados por centrifugacibén y el 1li-
cor resultante se destila obteniendo
metanol con determinada cantidad de -
agua y 4cido fosfbrico de alta concen
traciébn. En una columna de fracciona
miento se recupera el metanol.

El proceso involucra un alto costo



para las operaciones de destilacibn,
pero se compensa con la elevada pure
za del &acido producido.

Purificaci6bn Indirecta

Este proceso se ha desarrollado -
recientemente por la TVA (Tennessee
Valley Authority). El método consi-
dera el empleo de una solucibén de --
Grea al 99%, precipitando el fosfato
de Girea. Por centrifugacibn se sepa
ra el licor madre de los cristales.
El cake de fosfato se somete a una -
pirb6lisis (250°F) para obtener el po
lifosfato de amonio fundido y Grea -
no descompuesta; este producto se di
suelve en agua, adicionandosele amo-
niaco para ajustar el PH.

La solucibn clara obtenida contie
ne el 15% de la impurezas originales.

El fosfato de Grea luego de ser -
purificado se trata con a4cido nitri-
co formandose cristales de nitrato -
de irea y una solucibn de &cido fos-
f6érico concentrado.

La desventaja principal del proce
so esté& en su alto costo de operacibn
y eguipos, sin embargo la calidad del

dcido obtenido,. el bajo costo de 1las



D. Intercambio I6nico

La importancia de extraer impure
zas mediante el intercambio de iones,
radica en que es aplicable a solucio
nes de muy bajo contenido de sales
minerales, permitiendo obtener un
producto final de alta pureza. Este
tipo de proceso requiere normalmente
que la solucibn de alimentacibn esté
previamente filtrada.

Generalmente, se estd aplicando -
el Intercambio I6nico en la recupera
cibn de Uranio de las soluciones cru
das del acido fosfbrico, obtenido
por via hfimeda sulfGrica, es decir
un acido con 30% P,0g debido a que
la extraccibn es mas eficiente que
si se empleari el cido con 54% P,0g.

Este método constituye en si una
técnica de Extraccibén por solventes
en la cual el uso &cidos alquil-fos-
f6ricos en Kerosen o como agentes de
extraccibn del Uranio, ha dado lugar
a gue este' procedimiento se denomine
"Intercambio I6nico en Fase Liquida".

6.1.3 Seleccibn del Proceso de Purificacibn

De los conoc-mientos generales sobre

los dos procesos de purificacibn del &aci-



do fosfb6brico negro, se ha seleccionado el
proceso de purificacibn de Extraccibén por
solventes en base a las siguientes consi-
deraciones:

—Constituye un proceso ampliamente di-
fundido y producto de numerosas y riguro-
sas investigaciones, garantizando un &aci-
do de elevada pureza.

-Las posibilidades de este proceso son
muy numerosas Yy puede permitir responder
a numerosos requerimientos de la industria
quimica. Todas estas posibilidades corres
ponden a las miltiples variantes de las
plantas de este tipo de purificacibn.

-Pueden ser adaptadas a cada tipo de fa
brica y permite obtener altos rendimientos
globales de P,0g, cercanos al 99%.

-Las condiciones de la instalacién son
muy flexibles y seguras.

-E1 mantenimiento de las unidades invo-
lucra bajo costo.

-Los procesos de precipitaci6bn implican
largos tiempos de operacibn y las condicio
nes de trabajo exigen la manipulaci6én de -
soluciones de acido fosf6rico a temperatu-
ra superiores a la ambiente. Juega enton-

ces papel importante la corrosibn, que au-



menta con la concentracidn del &cido, 1la
temperatura y la cantidad de impurezas.

En el Cuadro VI-4, se listan las tec-
nologias de Extraccibn por solventes,de
las cuales se ha elegido el Proceso USSAC
para purificar el &cido fosfb6rico agrico
la; teniendo en cuenta que:

—Se adapta a la calidad de la alimen-
tacibn, es decir un &dcido impuro del 54%
de P205.

-El solvente es de f&cil recuperacibn
y bajo costo.

-E1l producto final se alimentaria di-
rectamente a la planta de tripolifosfato
de sodio.

~Las condiciones 6ptimas de operacibn
de este proceso permiten rangos de tempe
ratura cercanos al ambiente.

Materia Prima

Acido Fosfbérico Agricola

El proceso de purificacién tiene como
materia prima principal el Acido Fosf6-
rico Grado Fertilizante (o agricola) ,pro
ducido en el Complejo de Fertilizantes -
de Bayb6var.

La composici®én del &cido de alimenta-

cidn se muestra en la Tabla VI-5 (datos



CUADRO VI-4

TECNOLOGIAS DE EXTRACCION POR SOLVENTE

EMPRESA

EXTRACCION

RE-EXTRACCION

OBSERVACIONES

ISRAEL MINING
INDUSTRIES

(IMI)

Emplea como solvente el Di
sopropil-eter, de bajo cos
to y no degradable a las -
condiciones de operacibn.

Se realiza con agua a con-
diciones ambiente.

El &éter remanente en la so-
lucibn de &cido fosfbrico -
Se recupera con vapor.

La extracciébn del &cido en el
éter es exotérmica. Se nece-
sita refrigeracifn.

Se recupera el 20% de P,0g.

USS AGRI-CHE
MICALS

(USSAC)

El solvente a usar es. el -
Heptanol o una mezcla de -
Hexanol-octanol.

Las etapas de re-extraccibn
se efectflan con agua y una
solucibn de fosfato de so -
dio.

Se recupera el 80% de P05 y
un 100% si el refinado es apro
vechado en la fabricaci6n de =
fertilizantes,

RHONE POULENC

El solvente empleado es el
Tributilfosfato, débilmen-

te tbxico y no inflamable,

Con agua, en un minimo né-
mero de etapas.

Recomendable en la purificacibn
de &cidos de concentracifn me-
nor de 52% P,05g.

Recupera el 92% P, Og .

ALBRIGHT and
WILSON

La m&s recomendable es la
Metil=-Isobutil-Cetona, li-
geramente soluble en el &-
cido fosférico formando un
azebtropo.

Se aplica re-extraccibn con
agua y &cido fosfbrico para
dar la suficiente concentra
cibn.

~] se recupera el 70% del §cido de

El solvente es solo recomenda-
ble para &cidos del 50-54% de
PZOS.

la alimentacibn.

TOYO SODA MA-
NUFACTURING CO,
Ltda.

Extrae el &cido con alco -
holes aliféticos, seguido
de lavado con agua y con -
centracién del &cido por -
evaporacibn,

Se recupera el 97% de P,0c .
Recomendable para alimentacio-
nes con 30-50% P,0g.

6v



de MINERO PERU) y proporciona una idea
global sobre los tipos y contenido de -
impurezas principales en este &cido.

El precio de este &cido grado ferti-
lizante al igual que los otros tipos de
dcido fosfbrico est&n sufriendo fuerte
variaciones en sus precios, tal es asi
que se espera que en el ano 1977 llegue
a un precio F.0.B. mdximo de 172.80 Dol
la Tonelada.

En el caso de ser importado de los -
Estados Unidos se pagaria 207.26 Dol.
CIF Callao/Ton. Para los efectos de
nuestro estudio tendremos en cuenta los
precios F.0.B. internacionales vigentes.

El pago de esta materia prima al
igual que otros insumos industriales se

realiza por Ton. de componente basico,-



TABLA VI-5

ACIDO FOSFORICO A OBTENER EN BAYOVAR

(Proyecto de MINERO PERU)

P,0g S50 500500855 E A 54%

SO4 ccecccscccsccsce 1.9%

F 555000000000 000C 7000 ppm
Ca veoesscssessccessse 1400 ppm
Mg S50 0060800030000 2400 ppm
Fe ceccesccsscsccs e 2100 ppm
Al S 530 ppm
Si ceveccescesessse 1400 ppm
Cl cvecsescsssscccne 0 ppm
Na20 csceense 50000000C 0 ppm
K20 5000000000800 00C 0 ppm
S61. suspend...cscececess 1.0%

El &cido de 54% P205 eguivale a un &cido
de 74.53% de H3P04 y:
3.9% de impurezas (Ca0,S04,Si05..)
21.57%de agua
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Heptanol Normal (Solvente)

Esta materia prima secundaria, debi-
do a que no se produce en nuestro pais
ni en los paises de Amé&rica del Sur, de
berd importarse de los Estados Unidos.

Actualmente el heptanol se cotiza en
970.32 DOL/TON, CIF Callao.

Soda CatlGstica (50% NaOH)

Es una materia prima de manufactura
Nacional, existiendo en Lima dos fabri-
cas, Quimica del Pacffico y Alcalis Pe
ruanos. Ambas producen por el m&todo -
Electrolftico a partir del ClNa. Esta
soda se recibe en camiones-Tanques en -
una solucibn aproximadamente del 50% de
NaOH. Las especificaciones de dicha So
da CaGstica se tabulan en el Anexo VI-5.

El pago de la Solucidén de Soda Cats-
tica se efectia como NaOH al 100% (el -
precio del agua no se incluye) y su pre
cio en Enero 1977 fue de 16000 Sol/Ton
6 213 Dol/Ton y en el caso de ser impor
tada este valor se eleva a mas del do -
ble. Es importante notar que la eleva-
cidén del precio de esta materia prima ,
ha sido en corto tiempo, muy elevada co
tizdndose en el ano 1976 hasta en 11,000

So0l/Ton equivalente al 68% de su valor -



actual.

La Tabla VI-6 reune los requerimien-
tos y especificaciones de materia prima
al igual que los productos y subproduc-
tos del proceso USSAC los cuales permi-
tird@n realizar los Balances de materia,
detallados en el Anexo VI-6. El Grafi-
co VI-6 muestra el diagrama del flujo -

de dicho proceso.



T ABLA VI-6

REQUERIMIENTOS DEL PROCESO USSAC POR 100

TON/DIA DE TRIPOLIFOSFATO

—Acido Fosfb6rico a purificar (54%

135.41 Ton.

-Solvente fresco (Heptanol puro,

25°QC) 0.16 Ton.
-Soda Catdstica (50%, NaOH, 25°C) 105.59 Ton.
-Agua de Proceso (25°C) 54.68 Ton.

-Refinado (solucifn impura de &dci

do fos f6rico) ‘ 56.45 Ton.

-Ortofosfato (producto de la puri
ficacib6n neutralizada, a la plan

ta de tripolifosfato). 239.41 Ton.

____-—_____—__________'______________—_________
e ——————— e ——
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INGENIERIA

La planta proyectada estd compuesta por las siguien
tes secciones:
Extraccibn-Reextraccibn.
Neutralizaci6n
A las principales secciones de la planta, se adicio
nan la seccifn de recepcibn de materiales y almacenaje
y el laboratorio de control de calidad.

6.2.1 Secciones de la Planta de Purificacién

A. Extraccibn y Re—-extracciobn

Extraccifn.-— En el proceso de extraccibén ,

la soluci6n impura de &cido fosfdbrico (74. 83%
H3PO4 ) , procedente de la planta de produc -
cidn de este &dcido o de un tanque de almace-
namiento, ingresa a un sistema Mezclador-Se-
dimentador o Separador de Fases (Mixer Se
ttler) de tres etapas, circulando en contra-
corriente con el solvente que entra por otro
orificio, E1l solvente utilizado es el hepta-
nol normal.

Mediante la extraccién, el &cido fosf6rico
es extraido por la fase organica, de modo
que la fase &cida se va haciendo cada vez
m8s pobre y la orgénica se va cargando de
dcido, hasta alcanzar el equilibrio de inter

cambio.

Cada etapa consta de un mezclador y un se-



dimentador. En el primer compartimiento se
produce la transferencia de masa de la solu
cibén acuosa a la orgdnica y en el sedimenta
dor las dos soluciones se separan en fases.

Re-Extraccifn.- Denominada también etapa

de Elucibn o Stripping. L1l proceso se rea-

liza en instalaciones semejantes a la extrac

cifén y comprende:

-2 etapas de stripping con agua, Yy 1 etapa
de stripping con fosfato disé6dico.

En la secci6n de re-extraccibn, en el mez
clador, el orgdnico ingresa cargado de &aci-
do fosflrico que estd exento de la mayor
parte de impurezas, e ingresa en contraco
rriente agua pura.

En la primera etapa de Re-Extracci6n, el
agua pura extrae la mayor parte del &cido -
contenido en extracto purificado provenien-
te de la segunda etapa, obteniéndose un &ci
do fosfbrico purificado (44% P,0g ) que pa-
sard inmediatamente a la etapa de neutrali-
zacién.

Una parte del Acido purificado, es usado
en la segunda etapa de Re-Extraccibn, con -
el objetivo de aumentar la eficiencia de 1la
extraccién.

En resumen las dos etapas de stripping o

Re-Extraccifn con agua permiten extraer el



90% del &cido cargado en el extracto y el -
restante se extrae en la tercera etapa, cir
culando en contracorriente el fosfato dis6-
dico.

Descripcibn y Disefio de la Instalacibn.=-

La instalacibén para la extraccibn-reextrac-
cibn estd constituida por 12 compartimientos
Mixer-Settler, dispuestos unos tras otors,.

Cada mezclador es un dep6sito cuadrado
con un agitador, aquil se mezclan las dos fa
ses orgdnico acuoso, de maera tal que se
forma una emulsibén estable. El1l tamano de
los mezcladores depende del volumen de 1las
soluciones acuosa y orgénica que se va a
tratar, asfi como también del tiempo de re
tencibn.

El tiempo de retencibén depende a su vez -
de la velocidad con que se produce el equi-
librio de la extraccibn.

La mezcla emulsionada rebosa al sedimenta
dor (settler), donde se produce la descompo
sici6n de la emulsibn inestable de la solu-
cibn org&nica con . el &acido fosfbrico y la -
solucibén acuosa gque contiene los elementos
sin valor, es decir las impurezas. Con ayu
da de tabiques de rebose se separa f&cilmen
te la fase orgéanica de la fase acuosa.

Los sedimentadores son dep6sitos en forma



de bandejas y el &drea de este equipo depen-
de del volumen de las fases que circulan en
el sistema. Generalmente, el tamano de un
sedimentador, segdn datos proporcionados -
por los fabricantes es siete veces el tama-
no del mezclador.

Los Graficos VI-2 muestran el sistema de
extraccifén por solventes en un tiIpico Mixer
Settler y en el Cuadro VI-5 se listan las -
caracteristicas del sistema, necesarios en
el diseno del equipo (Anexo VI-6).

CUADRO VI-5

CARACTERISTICAS DEL SISTEMA

Extracci6n

Tiempo de retencib6n promediOeeee... 3 min
NEmero de etapasS ceccececccsccccccssocs 3

ExtraCtor ® © © ®© © © 00O O % 00 O ¥ OO OO O OO O O Heptanol

Stripping (Re-Extraccidn)

Tiempo de retencidén promediO.ee.... 4 min
Etapas .,.... 2 (extractor: agua pura)

eseeee 1 (extractor: fosfato dis6dico)
Equipo*
Capacidad del sedimentadOr......... 7 Cap.Mez.
Altura del Mixer-Settler (convencio-

nal ® © ® @ ®© ® © 0 ® 0 06 © OO % 00 0O OO 00 >0 SO 5—6 pies

* Datos de equipos similares en la industria
quimica, fabricados por Denver Equipment -
Company .



GRAFICO VI-2A UNIDADES MIXER-SETTLERS
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GRAFICO VI-2 B

MIXER-SETTLER ( Vista Frontsl )

sl Mareladsr - . Al Settler j,De-‘,_ Vzzeledor
= P b
’< ~ i

1)) IO % -2

@ |6

S
o

||| i |
, ::J U‘ L“— Fase

J: 1| Orgénica

)9

SETTLER MIXER SETTLER




- 62 -

De acuerdo a los datos de la tabla anterior

Yy el volumen de &cido a purificar y neutra-

lizar la seccién de extraccién-Re-Extraccién

presenta las siguientes dimensiones y carac

teristicas:

CUADRO VI-5A

SECCION EXTRACCION-RE-EXTRACCION - CARAC

TERISTICAS DE LAS CO

RRIENTES

FLUJO TON. GRAV.ESP,. GPM
Alimentacibn 125.94 1.574 14.68
Solvente 150.00 0.824 33.399-
Extracto 290.97 - 1.,084% 49,232
Refinado Tot 52.5 1.300 7.410
Ac.Purific.N 96.98 1.5265%* 11.656
Corr.Purif.C
II 37.46 1.5265% 4.502
Corr. C 67.39 1.4803%* 8.352
Agua 50.86 1.000 9.33
Re-Extr.I 177.45 0.8699%* 37.426
Re-Extr,.II 260.68 1.0454%* 45.75

* Gravedad Especifica Ponderada



CUADZ RO VI-5A

SECCION EXTRACCION-RE-EXTRACCION - CARACTE

RISTICAS DE LAS CORRIENTES

Re-Extr.IT - 35.84 L 57.4

FLUJO 3H3POy4 % P20s5 g H20 3 Hep.
Alimentacidn 74.83 54 21.56 ——
Solvente —-——— - —-— 100
Extracto 40.50 - 7.11 51.5
Refinado Tot. 44.16 32 49 .47 0.2
Ac.Purific.N 60.73 44 37.35 -———
Corr.Purif.C
IT 60.73 44 37.35 ——
Corr.C 70.00 D 28.94 -——-
Agua - - 100 X
Re-Extr.I 6.64 - - 8.91 84.45

57.48
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CUADIRO VI-5C

COMPOSICION DEL ACIDO PURIFICADO

Py0g ceececccccrencvoccces 443

S04 cecevccccccsscccsesses 1l.2%

F cceceveccssssscsscscsse 9900 ppm
Ca ccesccccsccscscscssss 714 ppm
Mg ceccecsccsscesssssces 235 ppm
Fe ceecccccssccsssesssese 013 ppm
Al ccecsscssssesssesssess 86 ppm

Cl ® ®© ®© ®© ¢ © ®© © O ¢ O O Q0 © O O O v OO 0 ppm

Exento de s6lidos suspendidos.



CUADZRO VI-S5D

DIMENSIONES DEL EQUIPO

EXTRACCION - RE-EXTRACCION

FLUJO TOTAL TAMANO AREA
EQUIPO GPM GAL. PIES CUADRAD,

Extraccibn 56.4425
Mixer (c/u) 169 .32 4,527
Settler (c/u) 1185.29 31.691
Re=-Extraccibn
Re-Extrac. I 55.0814
Mixer 220.32 5.891
Settler 1541.64 41.237
Re-Extrac., II 53.733
Mixer 214,932 5.740
Settler | 1504.524 40.180
Re-Extrac.ITI 66.544
Mixer 266,176 7.117
Settler 1863.232 49 .819

- Area Neta de mezclado (mixer)
Yy separacién de fases (settler) : 17.33 m2
6 186.544 pies?.

- Altura del equipo (neta) : 5 pies (1.524m)



Los equipos necesarios en las operaciones
de Extraccif6n y Re-Extraccifn se instalan -
dentro de una misma unidad, la cual compren
de los compartimientos de mezclado y separa
cibn de fases, agitadores y los dem&s acce-
sorios complementarios.

De los materiales de construccifén existen
tes, se recomienda el uso del Fiber Glass -
reforzado con poliester (FRP) en la fabrica
cidén de las tuberias y determinadas partes
del equipo, funadamentada en su excelente
resistencia a la corrosif6n de las solucio
nes &cidas, especialmente el &cido fosfbri-
co impuro, y las ventajas econfmicas que
ofrece si los comparamos con las magnificas

caracterfsticas del acero inoxidable 316

(ss 316).

Neutralizacibén

La etapa de Neutralizacifn tiene por fina
lidad obtener una solucifn que contenga fos
fato dis6dico y fosfato monos6dico en una -
relacién molar de 2: 1, realizando simulté&-
neamente la recuperacifn del solvente em
pleado y re-extrayendo el &cido fosfbrico
restante que da lugar a la formacidén del mo
nosb6dico.

Reacciones:

1) Formacién de Fosfato dis6dico



H3PO4 + 2NaOH .ceeew NazHPO4 + 21’50
2) Formacibén del Fosfato monos6dico (Re-Ex-

traccién III)

La etapa III de Re-Extraccifén permite recu
perar el solvente y evitar la pé&rdida del &a-
cido fosfb6rico remanente en la fase orgdnica.

Realizada la neutralizacifn se ajusta el
Ph de la solucib6n de fosfato de sodio, adi
cionando soda calistica. Los Cuadros VI-5E y
VI-5F, muestran las caracteristicas y equipo
necesario en la neutralizacidn.

Secci6n de Almacenamiento y Otros

La seccib6bn de almacenamiento camprenderd
principalmente el almacenaje del solvente
Heptanol, que constituye un insumo importado.

Se considerard un almacenamiento para dos
meses de operacifén normal.

Tanque de Almacenamiento de Heptanol

Material: Acero Inoxidable 18 - 8

Capacidad: 10.922 m3 (2885.68 Gal.)
9.000 Ton.

Di&metro: 2.0 mt.

Alturas: 3.47 mt.

Almacenamiento de Acido Fosf6rico Impuro y

Soda CatGstica.

Las materias primas principales del proce-



CUADRO VI-5E

SECCION DE NEUTRALIZACION

CARACTERISTICAS DE LAS CORRIENTES

CORRIENTE TON GRA. ESP. COMPOSICION GPM
Acido Purificado 96.9795 1.5265% 60.73% H3PO, , 37.35% H,0 11.656
Soda Catistica 96.1600 1.5253 50.0% NaOH , 50% H,0 11.564

2.0400 1.5253 50% NaOH , 50% H50 0.246

Solucibn Dis6dica [ 193.013 1.2165% 44.215% Na,HPO, 29.118

producto Purific. | 222.6500 1.2338% 12.956% NaH,PO, 33.109
30.664% NaoHPOy

Re-Extraccibn I 177.45 0.8699 6.64 H,PO, a recuperar 37.426

Gro EspeCQ Na H2P04 HZO eeecoooece 2.040

Gr. ESpeC. NazH P04 0000000 occoce 1,674

+ Gravedad Especifica ponderada.
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CUADRO VI-5F

DIMENEIONES DEL EQUIPO

Flujo: 29.3 GPM

NEUTRALIZACION
EQUIPO CARACTERIS CAPACIDAD DIMENSIONES
TICAS
NEUTRALIZADOR
. Tiempo de Residencia: 1393.2 Gal h = 2,.62mt.
Tanque Agitado 60 minut, 3
(5.273 m~) D= 1.6 mt,
Flujo: 23.2 EPM
[AJUSTE DE PH :
Tiempo de Residencia: 440,46 Gal h =2,91
Tanque agitado 15 minut.
(3.294 m3) D= 1,2

- 69
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so no seran almacenadas, teniendo en cuenta
que las plantas de produccibén de estos insu
mos bombeardn directamente a la planta de
purificacién, previo plan de suministro es
tablecido. Con la finalidad de asegurar
cualquier inconveniente o paro de la produc
cibén de soda o acido, disenaremos tanque de
suministro para una operacifn regular de 8
horas, es decir que en cada turno se debe
controlar el suministro de dichos productos.
No se considera un tiempo de suministro ma
yor por cuanto fallas operativas de planta.
cuentan con planes de emergencia que resti-
tuyen en corto tiempo las condiciones norma
les de operaci®n.

Tanque de Suministro de Acido Fosfbrico -

'ImEuro

Material: Fiber Gtass reforzado con Po
lyester (FRP)

Capacidad: 26.67 m3 (7046.4 Gal)

41.98 Ton
Diametro: 3.00 mt.
Altura: 3.77 mt.

Tangue de Suministro de Soda Cadstica (50%)

Material: Planchas de Fierro Negro
Capacidad: 21.456 m3 (5668.8 Gal)
32.73 Ton.

Di&metro: 2.4 mt.



Altura: 4,74 mt.

Tangue de Suministro de Heptanol

Material: PVC
Capacidad: 7.585 1t.
0.05 Ton.
Diametro: 0.2 mt.
Alturas: 0.24 mt.

Requerimientos de Equipos Principales

EQUIPO CANTIDAD
a) Unidad de Extraccién—Re—E§
traCCiGn ® © ¢ ¢ ©® 0O ©® ¢ O v OO O 00 1
b) NeutralizadOYr .ecececeececececeee 1

c) Tanques

Dosificador de solvente... 1
AjuSte del Ph ® ® ®© © © ® ¢ 09 o0 1
Suministro de Acido Fosf.. 1

Suministro de Soda Catsti-

Ca ® © © © © © v © 9 W O & O & OO O OO O OO 1
d) Tanques de almacenamiento
Almacenamiento de Heptanol 1

Requerimientos de Mano de Obra

El requerimiento de mano de obra es mfnimo
por tratarse de una planta controlada automa
ticamente y con variables de proceso simples:

control de nivel y flujo principalmente.
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PERSONAL REQUERIDO

Supervisor de planta.....

Operador del tablero de
contrOl............0.....

Mantenimiento y limpieza
de 1l0S eqUipPOScceccccecces

TOTAL PERSONAL

Requerimientos de Area

INSTALACION

Unidad de Extracci6n-Re-
ExtracciBn ecececseccccscveces

Seccibn de Neutralizacibn
Tangues de Suministro....
Tanques de AlMAC.ccecesecee

Taller de mantenimiento ,
caseta de control,....c...

Otras 8r€aS.cececcecccecces

-

TOTAL

TURNO
I II III
1 1 1
1 1 1
1 1 1
3 3 3
AREA PIES?Z2 AREA M2
746 70
646 60
238 50
108 10
646 60
646 60
3330Pies? 300 m2

Es importante, tener en cuenta que las seccio-

nes que comprenden oficinas, comedores, aten -

cidén médica, etc., se instalardn como parte de

la planta de tripolifosfato.



Un esquema preliminar de la disposici®n de equipos
en la planta, se muestra en el diagrama siguiente Yy
consideramos importante notar nuevamente que los in-
sumos bdsicos se suministrardn directamente. El1 re
finado, conteniendo 32% P05 se enviard a la Planta

de fertilizantes en la cual se puede utilizar prove-

chosamente.



SODA
CAUSTICA

(50%)

AGUA

D I SPOSTICTION DE EQUTIUZPOS
PLANTA DE PURIFICACION DE ACIDO FOSFORICO AGRICOLA

_VL-



ViI.- INVERSION Y FINANCIAMIENTO



7.1

INVERSION

7.1.1 Introducci6n

El presente capitulo trata de los requeri
mientos de recursos monetarios para la imple
mentacién completa de la Planta de Purifica
cibn de Acido Fosf6rico Agricola.

La estructura de la inversifn se ha determi
nado en base al M&todo del Porcentaje de Equi-
po, considerando que los datos mds exactos de
que se disponen corresponden al Costo del Equi
po, estim&ndose los dem8s rubros en base a un
porcentaje de este costo y correlaciones costo.
capacidad (Anexo VII-1).

Los precios considerados para el equipo
principal han sido estimados en base al precio
actual 1977.

Inversi6n Fija

a) Equipos de Proceso

Comprende los costos de adquisicibn del equi
po principal de proceso, la Unidad de Extrac
cibn y Re-Extraccibn, y los equipos auxilia-
res, tanques de suministro, tanques de neu -
tralizado y ajuste del p!! y bombas necesa
rias.

Unidad de Extracci6én y Re-Extraccién

Incluyendo las tuberfas, instrumentacién y -
accesorios adecuados. De acuerdo a datos pro

porcionados por el fabricante y los requeri-



b)

c)

d)

e)
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mientos del proceso:
5000 USS$/pie? (186.544 pies2) = 932,500 USS
Con respecto a la inversién en equipos auxi

liares, este rubro se detalla en el Cuadro

VII—l o

Terrenos y Construcci6én Civil

La inversibn por este concepto corresponde
a la adquisici6n de 300 m?2 y cimientos ade-
cuados para las instalaciones de la planta
de purificacibén solamente, 6% del costo del
equipo : 58,138.00 USS.

Ingenieria

Camprende los costos referentes a la elabo-
racién de los estudios y disenos definiti -
vos, supervisibn y puesta en marcha: 279,75
0 Uss.

Puesta en Marcha

El perfiodo de puesta en marcha se ha estima
do en un mes, y el costo por este concepto
se determina en base a los requerimientos -
de mano de obra, materias primas e insumos
para dicho perfodo (Cuadro VII-1) : USS 1°
359,249 .45.

Contingencias

Posibles gastos que afronte la instalacié6n
Yy puesta en marcha de la planta, camo mejo-

ras, gastos adicionales de material, etc.,-



estim&ndose en 2 ¢ de la Inversibn Fisica e
Ingenierfa.

f) Instalacibn de Maquinarias y Equipo

Comprende los costos de montaje de las insta
laciones mec&nicas y eléctricas, estimado en:
Uss 326,375,

Capital de Trabajo

El capital de trabajo se ha estimado en base
a las necesidades de existencias de materia pri
ma requerida para un perfodo de 60 dfas; tiempo
que la préactica recomienda como razonable y su
ficiente, para balancear los efectos de eventua
les problemas en el normal abastecimiento de
las mismas.

AsImismo se consideran los requerimientos de
mano de obra durante dos meses, incluyendo en
el costo el pago de los beneficios sociales.

El capital de trabajo estd compuesto por:
Sueldos y salarios (incluye beneficios socia-
les) Us$ 5,100.00
Materia prima (&cido fosf6rico, heptanol so-

da y agua) 2'249,627.53

TOTAL CAPITAL DE TRABAJO 2'254,727.53

El detalle se presenta en los cuadros VII-1
y VII-2,., Como se puede observar en el capital
de trabajo la planta requiere de los servicios
de un operador y dos ayudantes por turno de 8

horas. Sobre el total de sueldos y salarios



CUADRO VI-1 RUBROS QUE COMPRENDE EL CAPITAL FIJO

(US §)
CAPITAL FIJO COSTO SUB-TOTALES
I.- TERRENO Y CONSTRUCCION CIVIL
-Oficinas, mobiliarios, servicios sanitarios,
maestranza, etc. 57,3418,00 58,138.00
ITI.- MAQUINARIAS Y EQUIPOS DE OPLCRACION 1
-Tanque agitado de neutralizacién 3,514.00 >
-Tanque ggitado de ajuste de pH 1,761.00 '
-Bombas 7,350,00
-Filtro : 1,000.00
-Unidad de Extraccibn y Re-extraccién 932,500.00
-Tangue de &cido fosfbrico agricola 4,200.00
-Tanque de almacenaje de solvente 2,460,00
-Tanque de soda cafistica 1,982.00
-Tuberfas 14,211.,00 968,978.00

Van ceeececss 1'027,116.,00




CUADRO VII-1 (Continuaci®n)

CAPITAL FIJO COSTO SUB-TOTALES
Vieneén..... 1'027,116.00
III.- INSTALACION DE MAQUINARIZS Y EQUIPOS 326,375.00
IV.- INGENIERIA DEL PROYECTO
-Investigaciones, experiencias, estudios previos
incluendo el proyecto, supervisién de la puesta
en marcha, etc. 17¢,750.00
-Patentes (Know-How) 100,000.00 279,750.00
V.= CONTINGENCIAS
-Se considera el 2% de rubros de I a IV 32,665.00 32,665.00
VI.- PUESTA EN MARCHA

-Sueldos y salarios 2,550.00
-2cido fosfbrico agricola 635,840.00
-Heptanol (150 ton.) 218,250.00
-Soda calisticas 432,080.,00
-Agua para el proceso 338.00
-Agua de refrigeracibn 3,379.00
-Otros 2,376.00
- Impuestos ' 64,436.00 1'359,249.,00

3'025,155.00

- 6L



CUADRO VII-2

CAPITAL DE TRABAJO

(Dos meses de existencias en 1982)

ITENMS PRECIO USS$ CANTIDAD TOTAL USS$
MATERIA PRIMA
Acido fosfbrico grado agricola’ 259.20/Ton 2,453.09Ton/mes 1'271,681.80
Heptanol 1,455.00/Ton 4.125Ton/mes 6,001.88
Soda Catistica 320,00/Ton 1,350.25Ton /mes 864,160.00
Agua 0.24/m3 1,405.84 m3 /mes 674.80
Impuestos (5% sobre compras) 107,446.55

TOTAL MATERIA PRIMA

2'249,627.53

SUELDOS Y SALARIOS

3 Operadores (1/turno) 330/o0p. x mes 1,980.00
6 Ayudantes (2/turno) ZOO/ay. X mes 2,400.00
BENEFICIOS SOCIALES 720.00
TOTAL SUELDOS Y.SALARIOS 5,100.00

TOTAL CAPITAL DE TRABAJO

2'254,727.53

- 08



se asume el 30% debido a las cargas socilales ya
que el personal serd de mando técnico y por el
riesqgo de trabajar con sustancias corrosivas -
(Fondo Nacional de Bienestar Social, Gratifica-
ciones, SENATI, Riesgos por accidentes de trabg
jo, etc.)

7.1.4 Inversibn Total

De los estimados realizados, se concluye que el
proyecto requiere de una inversidbn total compues

ta por lo siguientes montos:

Concepto Inversibn USS$
Inversibn Fija 3'025,155.00
Capital de Trabajo 2'254,727.00

Inversibén Total USS$ 5'279,882,00

7.1.5 Programa de Inversibn

Dado que la planta comenzara a operar en el
ano de 1982, la inversibn de capital fijo debe
rd empezar en 1980, en tanto que el capital de
trabajo estimado entrari en actividad el ano -
1982, En el Cuadro VII-3 , se muestra el pro -
grama de inversiones a seguir,

CUADRO VII-3 PROGRAMA DL INVEKSION

% a INVERTIR
ITEMS TOTAL US §

1980 1981 1982

Terreno 100 === === 720 ,000.00

Construccidn Civil 60 40 =--- 56,928.00



Direcci6bn de la Construc

cibn Civil 45 45 10 490.00
Magquinaria y Equipo === 100 === 968,978.00
Instalaci6n de Maq. y E-

quipo -== 90 10 326,375.00
Ingenierfa del Proyecto 80 20 === 279 ,750.00
Contingencias 50 20 30 32,665.00
Puesta en marcha === 100 ==- 1'359,249.00

Capital de Trabajo = = === === 100 2'254,727.00




FINANCIAMIENTO

Para este proyecto de inversibn debe conseguirse -
una financiacibn con un bajo interé&s y a largo plazo,
ademds es conveniente que se conceda un perfodo de =~
gracia para la mortizacibn de tres anos, para dar --
tiempo a la instalacibn y puesta en marcha de la plan
ta, perfodo de prueba de la misma y formacibn de capi
tal de trabajo propio y adecuado.

Una parte del capital se prevee gque lo suministra-
r§ la planta de tripolifosfato de sodio (15%), el res
to preferencialmente con inversionistas privados, na
cionales o extranjeros y/o inversifbn del estado (20%)
del 65% restante, parte de los equipos serdn financia
dos por los fabricantes de los mismos a bajo interés
y mediano plazo, la otra parte del equipo y la cons -
truccibn con préstamo a largo plazo y bajo interés,

Como posibles fuentes de financiamiento nacional ,
puede considerarse la Corporacidn Financiera de Desa-
rrollo (COFIDE), tal como se prevee en el presente =
trabajo, asiI como el Fondo de Inversiones Privadas del
Banco Central de Reserva del Pert.

El monto de las inversiones requeridas asciende a
Us § 5'279,882.00 y se seguird el siguiente esquema -

de la inversibn fija e intangible:

FUENTE TOTAL, USS PORCENTAJE
Aporte de Capital 791,982.30 15%
Deuda interna (COFIDE) 1'055,976.40 20%
Deuda externa 3'431,923.00 65%

TOTAL 5'279,882.00 100%



Para el financiamiento de la deuda Interna y Externa
se consideran las siguientes condiciones:

-13 anos, incluyendo tres anos de gracia.

-8% de interé&s anual a rebatir.
E1l Cuadro VII-4, muestra la amortizacibn y servicio

de la deuda.



CUADRO VII-4

AMORTIZACION Y SERVICIO DE LA DEUDA

(Us §)

ARNO PRINCIPAL CUOTA INTERESES SALDO

1983 5'279,882.00 527,988.20 422,390.56 4'751,893.80
1984 4'751,893.80 " 380,151.50 4'223,905,60
1985 4'223,905.60 " 337,912.44 3'695,917.40
1986 3'695,917.40 " 295,673,39 3'167,929.20
1987 3'167,929,20 " 253,434.33 2'639,941.00
1988 2'639,941.00 " 211,195.28 2'111,952,80
1989 2'111,952.80 " 168,956.22 1'583,964.,60
1990 1'583,964.60 " 126,717,.16 1'055,976.40
1991 1'055,976, 40 " 84,478.11 527,988,20
1992 527,988,20 " 42,239,10 iy =

- g8 -



VIII.- C O S T O S D I PRODUCCTION



INTRODUCCION

La planta de purificacibn del &cido fosfbrico gra-
do fertilizante como proyecto que se integrard den -
tro de la planta de tripolifosfato de sodio, muestra
una estructura de costos no convencional en razbn de
no incurrirse en gastos de ventas, ya que el producto
purificado obtenido es un insumo principal en la pro
duccibn de tripolifosfato de sodio, generando por 1lo

tanto un valor agrgado a la obtencidn final de mencio

nada sal.

ESTRUCTURA DEL COSTO DE PRODUCCION

Los costos de produccibn estdn compuestos por los
siguientes rubros (Cuadro VIII) :

a) Costos directos

Comprende todo aquello que contribuye directamente
en la produccibn del &cido fosf6rico purificado y ne
utralizado, tal como:

-Materia prima

-Mano de obra

-Mantenimiento y reparaciébn.

b) Costos indirectos

Comprende la mano de obra indirecta.Se prevee que
el supervisor, el laboratorista y el resto del per -
sonal administrativo de la planta de tripolifosfato
de sodio serdn los que prestardn los servicios simul

tdneamente, a la planta de purificaci6n del &cido -



fosfbrico.

c) Depreciacibn

Comprende lo correspondiente a la pé€rdida de valor
que sufren tanto los equipos y edificios al transcu -
rrir de la vida dtil de los mismos.

Para el caso de la planta de purificaci6bn de &cido
fosfbrico se considera que la vida Gtil de los equi -
pos y edificios es de 15 anos, sufriendo una deprecia
cibn anual del 6.7%, tal como recomienda IMI,Insttute

for research and Development (4).

d) Gastos de ventas

Tratdndose que el producto purificado de esta plan
ta pasard inmediatamente como insumo de la planta de
tripolifosfato de sodio, no se considera este rubro -

sobre el costo de produccibn.

e) Imprevistos

Comprende los requerimientos disponibles para po -
der afrontar los gastos que ocasione cualquier contin
gencia durante el proceso de produccibn. Se considera

que equivale al 5% del costo directo.

f) Gastos financieros

Corresponde a las condiciones de financiamiento

planteado en 7.2.

En los cuadros siguientes se muestran detalladamen

te los rubros que constituyen el costo de produccibn



para el ano 1982 y elaborados en base a los precios
unitarios, Cuadro VII-1l; y los requerimientos de in

sumos, Cuadro VII-2,.

Los costos totales de produccidn hasta el ano

1994, se reunen en el Cuadro VIII-9,
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CUADRO VIII-1

PRECIOS UNITARIOS
(Us §)

~ ACIDO FQSFORICO SODA CAUSTICA HEPTANOL, AGUA PH

ANO AGRICOLA, TON 100% , TON TON RIFICA-
(74.83%) DA m3

1982 259.20 320.0 320.0 0.24
1983 285.12 352.0 352.0 0.24
1984 313.632 378.20 387.20 0.24
1985 344.99 425.85 425.92 0.24
1986 379.49 468.39 468.51 0.24
1987 417.44 551.23 515.36 0.24
1988 459.18 566.75 566.89 0.24
1989 © 505.10 623.42 623.57 0.24
1990 555.61 685.77 685.92 0.24
1991 611.18 754.34 754.51 0.24
1992 672.29 829.78 829.96 0.24

NOTA:- Considerando,

que el alza

en los precios de insumos 1n

dustriales no sigue una, tendencia definida a nivel mun

dial, se supone que en 1982 se habré&n elevado el 50% -

de su valor actual,

siguientes.

incrementidndose el 10% en los anos
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CUADRO VIII-2

REQUERIMIENTOS ANUALES DE INSUMOS

CAPACIDAD| ACIDO FOSFO SODA (50%) HEPTANOL AGUA PURI
ANO DE OPERA-| RICO AGRICO | CAUSTICA TON FICADA
CION % LA (70.8%)" TON m3
TON
1982 75 31170.15 24304.5 37.125 12652.2
1983 75 31170.15 24304.5 37.125 12652.2
1984 80 33248.16 25924.8 39.6 13495.68
1985 80 33248.16 25924.8 39.6 15182.64
1986 90 37404.18 29165.4 44.55 15182.64
1987 90 37404.18 29165.4 44 .55 15182.64
1988 95 39482.19 30782.4 47.025 16026.12
1989 95 39482.19 30782.4 47.025 16026.12
1990 100 41560.2 32406.0 49.5 16869.6
19§1 100 41560.2 32406.0 49.5 16869.6
1992 100 41560.2 32496.0 49.5 16869.6
NOTA:- Calculado en base al Cuadro VI-6 y los resultados del

balance de materias.
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CUADRO VIII-3 COSTOS DE MATERIA PRIMA E INSUMOS

(Primer ano de produccibén:1982)

( Us 3)

ITEMS PRECIO CANTIDAD/ TOTAL
ANO M3PO4

MATERIA PRIMA

Acido fosf6rico (100%) 259.20/Ton 23,324.623Ton. 6'054,742.20
Heptanol 1455.00/Ton 37.125Ton. 54,016.88
Soda CaftGstica (100%) 320.00/Ton 12,152.250Ton. 3'888,720.00
Impuestos (5% sobre compras) 499,873.95
COSTO DE MATERIA PRIMA : 10'497,35370ﬂ
INSUMOS
Agua para el proceso 0.24/m3 12,652.20 m3 3;036.52
Agua de refrigeracién 0.21/m3 | 144,817.20 m3 30,411.61
Otros (electr.) 0.01/kwh|2'139,159.0 kwh 21,391.50
COSTO DE INSUMOS : 54,839.63

COSTb TOTAL MATERIA PRIMA E INSUMOS : 10'552,192.66




CUADRO VITII-4

- 92 -

COSTO DE MANO DE OBRA

(Primer ano de produc

cibn: 1982)
(UsS $)

PUESTO SUELDO N© TOTATL
OPERADOR * 330.0 3 990.00
AYUDANTE** 200.0 6 1,200.00
O B 2,190.00
CARGAS SOCIA
LES 657.00
COSTO MENSUAL DE MANO DE OBRA 2,847.00
COSTO TOTAL ANUAIL MANO DE OBRA 34,164.00

(*)

(* %

De mando técnico

Con experiencia
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CUADRO VIII-5 COSTOS DIRECTOS

(Primer ano de
Producci6n:1982)
(Us S)

I TEMS COSTO

MATERIA PRIMA E INSUMOS 10'552,192.66
MANO DE OBRA DIRECTA 34,164.00

MANTENIMIENTO Y REPARA-
CIONES 142,039.00

COSTO TOTAL DIRECTO 10'728,395.66

CUADRO VIII-6 COSTO DE DEPRECIACION

(UsS $)

ITEMS VALOR INICIAL DEPRECIACION
MAQUINARIA Y EQUIPOS 968,978.00 64,921.53
EDIFICIOS 42,601.00 2,840.00
COSTO DE DEPRECIACION : 67,761.53
NOTA:- La vida Gtil del equipo y edificios, se conside

ra, para plantas de sustancias corrosivas, en

15 anos (depreciaci6én del 6.7% anual).



CUADRO VIII-7 COSTO DE PRODUCCION

(Primer ano de pro

duccibn : 1982 ).

(Us $)

I TEMS COSTO
COSTO DIRECTO 10'728,395.66
DEPRECIACION 67,761.53
IMPREVISTOS (5% costo
directo) 536,419.75
GASTOS FINANCIEROS _JRRRE

TOTAL COSTO DE PRODUCCION11'332,576.74




ITEMS

CAPACIDAD DE OPERA
CION, %

COSTO DIRECTO

DEPRECIACION

IMPREVISTOS

GASTOS FINANCIEROS

TOTAL COSTO DE PRO
DUCCION

PRODUCCION, TON

COSTO UNITARIO DE
PRODUCCION (US$/TON)

CUADRO VIII-9

1982

75

10'728,395.

67,761.

536,419.

11'332,576.

55,855.

202.

66

53

75

74

88

88

1983

75

11'388,513.

67,761.

569,425.

422,390.

12'448,090.

55,855.

222.

COSTOS DE PRODUCCION ANUAL

0

53

70

56

79

88

86

(u.s.

ANOS

1984

80

13'508,153

67,761.

675,407.

$)

53

65

380,151.50

14'631,473.

59,579.

245.

68

60

58

1985

80

14'884,616

67,761.

744,230.

377.912.

16'034,520.

59,579.

269.

53

80

77

60

13

1986

90

18'412,443

67,761.

920,622.

295,673.

19'696,500.

67,027.05

293.

53

20

39

12

86

1987

90

20'798,409

67,761.

1'039,920.

253,434.

22'147,937.

67,027.

330.

53

40

33

26

05

60



CUADRO VIII-9

COSTOS DE PRODUCCION ANUAL

(U.s. $)
A fF 0 S
ITEMS
1988 1989 1990 1991 1992 1993 1994
APACIDAD
R 95 95 100 100 100 100 100
JION, %
20STO DI |
RECTO | 23'501,129 25'944,277 29'919,027 32'903,618 36'186,667 39'798,022.00 | 43'770,551.00
JEPRECIA-
PTON 67,761.53 67,761.53 67,761.53 67,761.53 67,761.53 67,761.53 67,761.53
[MPREVIS-
ros 1'175,056.4 | 1'297,213.80 | 1'495,951.3 | 1'645,180.90 | 1'809,333.30 | 1'989,901.10 | 2'188,527.50
GASTOS FI
NANCIEROS |  211,195.28 168,956.22 126,717.16 84,478.11 42,239.10
rOT. COST.
RODuc. |[24'955,142.21 {27'478,208.55 | 31'609,457.43 |34'701.038.53 | 38'106,000.93 | 41'855,684.63 | 46'026,839. 83
ROD. TON 70,750.78 70,750.78 74,474.50 74,474.50 74,474.50 74,474.50 74,474.50
CO. UN. PR. 352.72 388.38
VUss/TON) . 424.43 465.95 511.50 562.01 618.02




IX. ORGANIZACION Y ADMINISTRACION



ORGANIZACION

De acuerdo a los planes del complejo de Bay6var, 1la
planta de purificacifn estar8 integrada a la planta de
tripolifosfato de sodio, siendo INDUPERU el encargado
de ponerla en marcha y entregar al Organo Director que
corresponda, la Gestif6n de la empresa.

Esta empresa puede ser Estatal, Estatal Asociada o
mixtas con participaci6én Estatal.

Debido entonces a la estrecha relacifn que existe en
tre las operaciones de purificacifén y la de produccibn
de tripolifosfato de sodio, se considera que la planta
de purificacib6n del &cido fosfb6rico grado agricola se
integrard verticalmente a la segunda de las nombradas.

Para la gestibn de la planta de tripolifosfato se -
considerard el organigrama que se detalla en el grafi-
co X-1, con las siguientes funciones del personal:

-Jefe de planta, responsable de la misma y del cum

plimiento del programa de produccibn;

-Asistente del Jefe; reemplazar§ al jefe y a los je-

fes de turno en vacaciones, sobretiempos, etc.;

-Jefes de Turno; supervisar§ el normal funcionamien-

to de la planta y el trabajo del personal;

-Jefe de Laboratorio; se encargard del laboratorio y

del control de calidad.

ADMINISTRACION

La administracifén quedard supeditada a la planifica-

cibén que tomard todo el complejo de fertilizantes de -

Bay6var, puesto que la planta de purificacién del &ci-



do fosfdrico formard parte de este.

GRAFICO IX-1l.- ORGANIGRAMA, PLAMT2Z DE

TRIPOLIIFOSFATO DE SODIO.

JEFE DE PLANTA

SECRETARIA

LABORATORISTA

-ASISTLENTE

JEFE DE GUARDIA

|

PLANTA DL

TPS

PLANTA DE

PURIFICACION

DE ACIDO
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ANEXO IV-3

METODOLOGIA DE PROYECCION
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ANEXO IV-3

METODOLOGIA DE PROYLECCION

La proyeccifén de la demanda de los detergentes se ha efec
tuado por el mé&todo estddistico de los minimos cuadrados,
tomando como variables los valores "X" para los ahos €& -
"Y" para los tonelajes de detergentes de acuerdo a los da

tos que figuran en el siguiente cuadro:

PRODUCCION DE DETERGENTES

1969 - 1974

ANO PRODUCCION,TM
1969 16480
1970 18519
1971 20786
1972 249914
1973 25107
1974 26398

FUENTE: Ministerio de Industria y Turismo, Of. de

Estadfstica e informdtica, Diciembre de -

1976.

TABULACION DE LOS DATOS PARA LA APLICACION DEL

METODO
X Y XY
1 16480 16480

2 18519 37038
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3 20786 62358
4 24994 99976
5 25107 125535
6 26398 158388

De donde:

X = 21 XY 499775

-

LY 132284 X2 91

<

Por otro lado tenemos que la recta de regresibn de la -
tendencia sera:

Y = aX + b
donde los valores de los coeficientes "a" y "b" estdn de

terminados pors:

a _ N (I XY) = (IX) (ZIY)
N IX? - (zx)?
b _ (X Y) (Z X2) - (£ X) (& XY)
- (0?2

Luego de reemplazar los valores de la tabla en las dos dl
timas ecuaciones tenemos que:
a = 2101.77

b 14691.13

Con lo que la recta de proyeccibn o tendencia queda como:

Y = 2101.77 X + 14691.13



ANEXO VI-B

PROCESOS DE PRODUCCION DEL ACIDO FOSFORICO
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ANEXO VI-B

PROCESOS DE PRODUCCION DEIL ACIDO FOSFORICO

METODO TERMICO

El proceso electrotérmico comprende dos etapas princi-

pales:

Preparacibn del f6sforo elemental.- En esta etapa se

mezcla la roca fosfbrica sinterizada, coque y arena Yy
se cargan a un horno eléctrico provisto de electrodos

entre los cuales se establece un arco volt&ico. A la
altura del arco, la carga alcanza una temperatura de
1300~-1500°C que dan lugar a la reduccib6bn del fosfato -
desprendiéndose vapores de f6sforo y monb6xido de carbo
no. Los gases provenientes del horno se limpian en pre
cipitadores electrostdticos y se envian a enfriadores

donde se condensa el f6sforo, separdndose del monbxido

de carbono.

Preparaci6n del P,0ge Hidratacibn.- Se inyecta f6sfo-
ro lfquido a una cé@mara de combustibn, provista de ca-
misa enfriadora de agua, junto con aire en 20% en exce
so para la combustién del f6sforo. La combustifn del -
f6sforo se realiza a 2200 °C y los gases salen a 820°C.
Estos pasan a la parte superior de la torre de hidrata
cién donde se mezclan chorros frios de &cido de 100%

H3PO4 y algo de &cido dilufdo de 48%. El1 &cido resul -

tante (100%) se envia a un enfriador y luego a almace-
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namiento. Una parte se diluye a 48% y se devuelve al -

proceso.

METODO HUMEDO = VIA SULFURICA

Es un proceso de acidulacibn, que consiste en hacer
reaccionar la apatita de la roca fosf6rica con &cido
sulfdrico, aunque otros &cidos pueden ser utilizados.
Los productos obtenidos son el gypsum (CaSO4.2H20 ) vy
una solucibn de &cido fosfbrico; dicha mezcla es fil
trada posteriormente para separar las partfculas de

gypsum del &cido que contiene aproximadamente un 30%

El &cido obtenido contiene impurezas indeseables como
fluor, hierro, aluminio, silicio y Uranio, compuestos

presentes en la roca fosfOrica.

El siguiente paso es concentrar este dcido por evapora
cifn a un producto que contenga 54% P205, el cual es -
utilizado para la fabricacifbn principalmente de fertie=
lizantes. Si el contenido de materia org&nica en la

roca no es excesivo, la digestibfn originard un &cido -
negro y si el contenido org&nico estd fuera de lo per-
misible, la roca es calcinada antes de la digestiln pa
ra quemar antes la materia orgdnica resultando un &aci-

do con tinte verdoso.
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ANALISIS TIPICO DE LOS TIPOS DE ACIDO FOSFORICO
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CUADRO VI-B1

ANALISIS TIPICO DE UN ACIDO FOSFORICO DE LA CALIDAD PARA

LA INDUSTRIA DE PRODUCTOS ALIMENTICIOS *

H3PO4 eeo e oo 75%

P20 5 LRI I R ) 54032%

Nazo e e oo oo 0002%

Oxfigeno Consumido 5 ppm ' Cu cececcsess 0.1 ppm
Fe ecee oo 2 pPpm HZS eecececccooe 001 PP
Cl ® ® ® o oo zppm Aszo3 ® & 600 0000 o0 0.05 ppm
F oo o se 004 ppm Al e e oo o0 o0 0-00 ppm
Pb ® ®© e 0 o O 00.2 ppm SO3 ® ®© 6 0 o 000 0'00 ppm
Cr e 0.2 ppm CaoO cecscsseve 0,00 ppm

KZO ®0® 0000000 o0 0'00 ppm

Sroz ® ® © o o9 0 0 0 o0 0.00 ppm

Color (A.P‘H'A.).............'....... 0
Turbiedad A.P.H'A. ® © © © & & ¢ O VO O OO VO O 0

Olor ® © ® © ® ©© ©© ©®©® O ® O O OO OO O OO OV OO O OO O OO ninguno

* DATOS correspondientes a la TENNESSEE VALLEY AUTHORITHY,

- Es importante mencionar que el contenido de H3PO, en el
4cido grado alimenticio puede variar entre 75% y 85%, -
segn sean las necesidades del comprador, pero se debe
conservar las cantidades de impurezas por debajo de los

valores fijados; por ejemplo el contenido de cloruros -
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menor que 10 partes por millén (ppm), Arsénico como Asj

03 menor que 1.0 ppm,

- Tanto el contenido como el tipo de impurezas en el &cido
dependera basicamente de la materia prima empleada en su

fabricacién asi como del método seguido.

CUADRO VI-B2

ANALISIS TIPICO DE UN ACIDO FOSFORICO TECNICO DE LA CA

LIDAD PARA LA INDUSTRIA DE SALES FOSFATADAS

+P205 ® ® © 0 ® 0 0 ©° 00 v 0 00 0o 49%

SO4 ® © © 0 00 © 0 00 OO0 0 0 ¢ 0o o 0.83%

F cesescsccscsssssss 370 ppm
Fe cecssssssesecccss 46 ppm
Al 3 ppm
Ca ececcecccecccsson. 3 ppm
Mg Y ) 2

Porcentaje que se eleva a 54% previa evaporacién del -

agua.

CUADRO VI-B3

ANALISIS TIPICO DEL ACIDO FOSFORICO NEGRO DL LA CALIDAD

PARA LA INDUSTRIA DE FERTILL

ZANTES
T CASO A CASO B
SO4 o0 e cs0o0ov0c0co0ooe 3-2% 205%

F ® ® ® ® 0 ©® 0 000 00 00 °0 3500 ppm 9000 ppm
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Fe ® © © © © ® b 00 0O v O 9600 ppm 8500 ppm
Al ® ® ¢ ® © ¢ © © © 0 O O O OO 3300 ppm 8800 ppm
Ca cvececccccssncne 100 ppm 500 ppm

I"lg e @0 00000 00 5100 ppm 2500 ppm

-Caso A.- Corresponde al &cido producido por el proceso -
hmedo, a partir de la Roca fosf®rica de Carolina del Nor

te (Desarrollado por IMI).

-Caso B.- Acido Fosf6rico producido de la Roca Fosf6rica

de Florida (Desarrollado por IMI) por el mé&todo hdmedo.



ANEXO VI-2

EL TRIPOLIFFOSFATO DE SODIO EN LOS DETERGENTES

Y OTRAS APLICACIONES INDUSTRIALES
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ANEXO VI-2

EL TRIPOLIFOSFATO DE SODIO EN LOS DETERGENTES

Y OTRAS APLICACIONES INDUSTRIALES

Funcibn del tripolifosfato en los Detergentes

Secuestrante de la dureza del agua.

Dispersifn y suspensifn de la suciedad.

- Regulador de la alcalinidad de la solucibn de lavado,

actfia como tampén.

- Emulsifica las suciedades tipo aceitosas 6 grasosas.

Ayuda a reducir el nivel de gérmenes.

Desde el punto de visra de seguridad y calidad podemos

enumerars:

No es t6xico.

No afecta los colores en tejidos.

- No afecta las fibras ni los tejidos en sfi.

No afecta las miquinas lavadoras por no ser corrosi-

VO.

No es inflamable.

Contenido del tr;Eolifosfato en los detergentes

TIPO DE DETERGENTES

Formulaci6n de alta espuma (para
agua tibia) ceccecccccccccccccns
- Formulacién de espuma contralada
(para todo USO) cececccccccccccccn

- Formulacifn de baja espuMaececece..

3TPS

30

35

40



VI-2/2

Formulaci6n de baja espuma (alto
contenido de no i6nicosS) .eceeeeeo. 40

II1I1) Aplicaciones Industriales del tripolifosfato

Ablandador de aguas
Ablandador en la industria textil, para aumentar el
poder distersivo.
- Dispersante de pigmentos, a cargas y abrillantado
res en pinturas y colas.
En aprestos como defloculante.
Industria del papel, como defloculante y para blan-
queo de la pasta.
Dispersante en la industria cer&@mica.
- Regulador de viscosidad en las suspensiones de ce -
mento.
Defloculante de los barros en perforaciones petrolil
feras.
Elaboracibén de leche condensada.

Tratamientos de pieles y cueros.
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BALANCE DE MATERIAS
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ANEXO VI-5

BALANCE DE MATERIAS

(Base: 1 dia)

CARACTERISTICAS DE LAS CORRIENTES

I. Caracteristicas de la Alimentacidén (F)

F = 125.94 Ton
Temp =

Densi-

dad = 1.574
Composicibn:

ceccee 74.53% ceceee 93.
Cao ceccee 0.20% coeccee 0.
cecces 1.90% cececsce 2.
ceccee 0.70% cecces 0.
Si0  ceeesn 0.30%  ..e.c.. 0.
Fey0 3 eccceee 0.30% cecsce 0.
Al,03 eeeeee 0.10%  ...... 0.
Cl cccces = ceccecse
MgO cecnes 0.40%  ceee.. 0.
S6lidos
Suspendececece.. 1.00% 500000 ‘1.
H,0 ccccsce 21.57%: ccccee 27.

Cantidades Globales: Acido Fosf6rico
(toneladas) '
Impurezas

Agua

8729
2519
3928
8815
3778
3778
1259

5037

2594

1555

9

2

Ton

"

3.8729
4.9116

7.1555
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Caracteristicas del Producto (P)

P = 222,65 Ton
Temp = Ambiente
% P205 = 23

Formulacidén: 2 moles de Dis6dico/1 mol de monos 6di

CcoO.

Caracteristicas de la Soda CatGstica (SC)

SC = 98.20 Ton
%¥NaOCH = 50
Temp = Ambiente

Densidad : 1.,5253

Impu rez as : Cu ® ®© ®© © © ©® ® 0 O O 0 O O 0 o0 1 L4 0 ppm (maximo)
As ® ® » © ®© 00 O O 0 0o 1 L4 0 ppm (maximo)
Fe ® ®©® 5 0 00 09 000 .' ® ®o o 0o 5 . 8 ppm

SUlfitOSceccocccccccse 0.2 - 1.1 ppm

Co3lq02 ® 0o 0oe 0000000000 0-2— 0025%

Caracteristicas del Refinado Total (RT)

RT = 52.8 Ton
Temp = Ambiente
$ P205 = 32, (16.8 Ton)

Caracteristicas del Solvente

Requerimiento de operacién : 0.15 Ton

Temperatura: Ambiente (25°C)
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Concentracifn: 100% Heptanol
Densidad: 0.824
Solubilidad en el agua: 0.18 grs/100gr

Relacifn SOLVENTE/ACIDO FOSFORICO CIR
CULANTE recomendada por el fabricante:1,.,6

VI. Impurezas Eliminadas

Impurezas en la alimentacidn:

S6lidos suspendidos = 1,.2594 Ton
Mg, Fe, F y Al = 12,030 ppm
SO4 = 2.,3928 Ton

Impurezas eliminadas:
92.,5% de Mg
87.5% de Al
77.5% de Fe
90% de F
Parte de iones sulfato.

80% de sO6lidos suspendidos.

En el desarrollo de los cdlculos consideraremos una
eliminacidén global del 80% de impurezas y parte de

sulfato como sulfato de sodio.

B. CALCULOS DE LAS CORRIENTES DEL PROCESO

I. Calculo del Producto y del agua:

Balance total:
SC + AGUA ++ F + S = RT + P (bl)

P - AGUA = 171.794 (1)
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O + O + 68,07 =16.8 + 0.23 P
P = 222,65 Ton
de (1) AGUA = 50,86 Ton
AGUA = 2.13 m3/n

II. Balance de Acido Fosf6rico

El &cido fosfbrico reacciona con la soda catisti-
ca . en el paso de neutralizacibn y también con el -
fosfato dis6dico en el tercer Stripping., por lo

tanto en el balance se considera el término genera

cibn:
Entra + Genera = Sale
93.8729 + Genera = 23.1887
Genera = -70.6842
Consume = 70.6842 Ton

III. Formacibn del Fosfato monos&dico y dis6édico:

Reaccibn en el paso de Neutralizacién:

+ 2 NaOH eeveesee Na HPO + 2H O
H3PO4 a 2 4 5
98 142
X M

x=‘98 M/142...'.'.b2

Reacci6bn en el Stripping 3:
® © © o o ® 0o o 2 N Ii PO
H3PO4 + Na2HP04_ a 2FO,
98 142 240

v z 120 (m/2)
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y = 120 (m/2) 98/240 ...... b3
De IT : x +y = 70.6842 (&cido consumido) ..b4

De la formulacibn: En el producto se tiene la rela
ci6n , m moles de Disb6dico & 142 m Ton

m/2 moles de monos6dico & 60 m Ton

Luego:
M =142 m + z
M =142 m + 120 m (142) (240)/2
M = 177.5 M ccececcscccsccccsccscsscnnsessabd

b2 y b3 en b4 :

m = 0.4808 6 68.2736 Ton Disb6dico

M/2 0.2404 &6 28.8480 Ton Monos&dico

Producto :

TOTAL DE SAL : 97.1216 Ton

125,5284 Ton

Agua + Imp.

Consumo de soda calGstica:

Consumo = 177.5 (0,4808) (80) /142

Consumo = 48,08 Ton.

Agua generada por la reaccidn:

Agua generada = 177.5 (0.4808) (36)/142

Agua generada = 21.636 Ton

Balance de Acido de las Corrientes

a) Secci6bn de Extraccibn:
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E P R S
- EXTRACCION pres—
F = R
. |
Entra + Genera = Sale
(93.8729 + Ca) + (0 ) = 23,1887 + Ea
Ea - Ca = 70,6842 eeo e e (a)
b) Seccibn de Stripping con agua
A3 < . E
: Stripping I Stripping II
I——ﬁ > —-—-—%-C
50.86 Agua l

N

El &dcido consumido en la formacidn de fosfato dis6di
co en el paso de neutralizacibn, se calcula a partir
de la cantidad de fosfato dis6dico que debe contener
el producto y que se consume en la reaccib6n a monos§
dico, por lo tanto:
Total de Acido Consumidado a Fosfato Disddico = Na
Na = 177.5 (0.4808) (98)/142
Na = 58.898 Ton H3PO4 ceessesssb
Efectuando el balance de &cido en el Grafico IV-b

(Ea) =Iqa + Ca + A3 .......'.c
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De (a) vy (c)

La corriente N de &cido purificado contiene, de acuer
do a las especificaciones USSAC 44% de P205, que co -

rresponde a 42.671 Ton., luego:

/ 58.898 Ton H3PO4
N
T~ 38.08115Ton Agua mds Impurezas

96.9795 Ton

Acido Purificado : 96.9695 Ton x 330 Dfas de Prod.

Dia Ano
Acido Purificado = 32,003.235 Ton/ano (44% P205)
Balance en el Stripping II:
E s d
e

ACIDO + IMP
Crz

ACIDO PURIFICADO

44% P,0 g
Con la finalidad de obtener un &cido purificado de -
alta concentracif6n y lograr una mayor eficiencia de
las etapas, es conveniente el uso de una corriente -
purificada en la segunda etapa de re-extracciQn, es-
ta corriente Cyy circula a una relacibn de 1/4 el -
peso del solvente en el extracto:

Solvente en el Extracto ...ccccec... 149.85 Ton

Corriente C (44% P.,O_L) ecocacececse 37.4625 Ton
II 2°5
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Acido Tosfb6rico CII cecccsccesccese 22.7518

I&gua mas Inlpurezas % ®© ®» ® ® ®© © ®© o o0 0 0o 0 14.7107

Acido en el Extracto Impuro : L1 10% del &cido carga
do en el extracto impuro no se extraen en las dos -

etapas de Re-Extraccifn con agua:

E a 11.7862/0.1 = 117.862

Ca 47.1778 Ton

Efectuando un balance en el Stripping II:

CaII + E a = Ca + EaII
De los datos anteriores:

E aII = 93.436 Ton H3PO4

Balance de Impurezas

Toneladas de Impurezas eliminadas (80%) ..... 2.01504

‘Sulfato que no forma sulfato de sodio .ee.... 1.16886

Impurezas en el Refinado ...cceececccvceecses 3.18394
Impurezas no eliminadas (en Acido Purificado) 0.50376
Sulfato en el Acido Purificado ..eeceececeeess 1.22400
Sulfato de Sodio en el Producto neutralizado. 1.81050

Total de Impurezas en el Ortofosfato ...e.... 2.74776

Es importante notar que el exceso de Soda CaGistica adi
cionada en 1,02 Ton., d& lugar a la formacién del Sul-

fato de sodio y el ajuste del Ph.

El porcentaje de impurezas eliminadas agrupa en forma
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general los iones F, Al, Mg, Fe al igual que los s6

lidos suspendidos.

VI. Balance de Agua en las Corrientes

Stripping II:

Ew
Ewry <
STRIPPING II
> = Cw’
CwII
Ew + CwII = Ov +" Ewgg

De IV y V se determina:

CWII 13.9947 Ton 1120
EWII = (Ew - CW) + 1309947 .o..-o(a)

-Balance global en el Stripping y neutralizado:

v STRIPPING L Ew
- 1
N
Neut.
4
Ajuste |- SCw = 49,1
w = 50,86

Pw = 122,78
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(Ew + 50.86 + 49.1) + (21.636)

Cw + 122,78

Entra + Genera Sale

]

Ew = Cw = 1.18464 7Ton HZO cecccesss (D)

Reemplazando (b) en (a) :

Ewrr = 15.1793 Ton H20

-Balance en el Stripping I :

EwI s ] 15.1793
—_— TRIPHNG I
| e . 50.2225
50.86
EwI = 15.8168 Ton H5O

Los diagramas A-VI-5a y A-VI-5b, indican los resulta

dos finales del balance de materias.

Balance de la Etapa de Neutralizacibn

Eh la etapa de neutralizacibn la dicibén de soda -
calstica forma 85.342 ton. de fosfato Dis6dico, de -
los cuales se consumen 17.0684 ton. en la formacibn
del fosfato monos6dico, los balances y reacciones se
detallan en III. |

El ajuste del Ph se realiza adicionando 1.02 ton.
de NaOH 6 2.04 NaOH 50%, formandose sulfato de sodio
y obteniendo un Ph adecuado.

En el diagrama A-VI-5c, se esquematiza el balance,

correspondiente a la etapa de neutralizacifn.



A-VI-5a BALANCE DE MATERIAS - EXTRACCION CON
HEPTANOL
EXTRACTO E
117.862 H4PO, (40.5%)
149.850 Heptanol HEP TANOL
20.688 H,0 . —
2,5697 Impurezas Reciclo 149,85
Suminis 0.15
R — S—_— p —
EXTRACCION EXTRACCION EXTRACCION
R
F | III N II X I
—_ ‘ -
ALIMENTACION F REFIN2DO R
93.8729 H4PO, (74.83%) CORRIENTE C 23,1887 H3POy4
27,1555 H»0 0.1500 Heptanol
4,9116 Impurezas C 47.1778 H3PO4 (70%) 25.,97086 H50
19.503C H,0 3.0645 Impurezas
0.7160 Impurezas
S6lidos 0.12594

REFINADO TOTZL
52.5 Ton

. RT

TT/S-IA
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BALANCE DE

DIAGRAMA A-VI-5b

MATERIAS - RE- EXTRACCION

Re-Extracci6én I

149.85 Heptanol
11.7862 H5PO,
15.8168 H,O0

E
IT
-  re——
STRIPPING I
W SI
I
AGUA PURA W
50.86 Ton
Re-Extracci6n II Egg
149.85
93.436
15.1793 4
2.5697 urezas o
- - ————————
E
II
STRIPPING IT
C C
SI = Ll = —
N
L4
ACIDO FOSFORICO PURIFICADO CORRILNTE CII
58.898 H3P0Oy4 22,7518 H3PO4
36.2278 HZO 13.9947 H,O0
1.8537 Impurezas 0.7160 Impurezas
96.9795 Ton (44%P,0g) 37.4625 Ton(44%

P205)
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DIAGRAMA AVI-Sc
A. Neuntralizada ACIDO PURIFICADO N

SODA CAUSTICRA SC

48.08 NaOH
48.08 H_O
2

NEUTRALIZACION jg4g——«—. SC

SOLUCION DISODIC2Z SD

85.342 NajyHPOy,
105.944 H,0
1.72776Impurezas

B. Recuperacibn del Solvente y ajuste

149.85 Ton Heptanol

RE~-EXTRACCION I

lf ————————

STRIPPING III
SD

SODA AJUSTE

1.02 H,O0 :
- ' ST PRODUCTO P
1.02 NaOH AJUSTE P 28.848 Ton Monos6-
dico.
68.2736 Dis6di-~
co.

122,78064 H,0
2.74776 Impurezas

222,65 Ton




c)

VI-5/14

CALCULO DEL AGUA DE REFRIGERACION

Base: T = 25°C (Temperatura ambiente)
Como las reacciones de formacibn de fosfato monos&dico
y dis6dico son exotérmicas, es necesario disponer de -

agua de refrigeracidn.

DATOS DISPONIBLES:

COMPUESTO CALOR DE FORMACION A 25°C
H3PO4 -306.2 Kcal/molgr.
NaII2P04 -367.7 Kcal/molgr.
Ha,HPO, -417.4

H,0 11qg. -68.3174

NaOH -101.99

Aplicando la ecuacibn:

AHRl (fosfato Dis6dico) = - 44.1448 Kcal/molgr.
AHR2 (fosfato monos6dico)= - 11.5 Kcal/molgr.

Balance de Calor

lMaxima temperatura del agua : 66°C.

Q = Calor Absorbido ='m (10_3 Kcal (66-25)
gr°C

(44.1448) (0.4808 x 10° molgr/dfa’
24 horas
difa

Calor Liberado (1)

Q1

(11.5) (0.2404 x 10°® molgr/dia)
24 (hor/dia)

Q, = Calor Liberado (2)

= 999,550.15 KCal
~h
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Luego el agua necesaria:

999559.15 KCal/hr _ 24.38 m3
h

103 kcal (41°c) (106 gr
gr°cC

m3
Finalmente:

Agua de Refrigeracidn: 24.38'3?
1
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ANEXO VI-6

DISENO DE LOS EQUIPOS

Diseno de los Mezcladores y Sedimentadores

Extraccifén (Cada etapa)

+Flujo total = Fase acuosa + Fase org&nica
-Flujo total = (F + C) + S en GPM
=Flujo total = (14.68 + 8.363) + 33,399

~-Flujo total

«Tamano del Mezclador

swTamano del Sedimentador

«Area del Mezclador =

wArea del sedimentador =

Re-Extracci6n con Agua (

56.442 GPM

Flujo total x Tiempo de Reten
56.442 x 3 = 169.32 Gal

= 7 x tamano mez.

= 1185.29 Gal

169.32 Gls/(7.48 gal/pie’) (5pies)
4.527 pies?

7 x Area del mez,

31,691 pies?

I etaga)

+Flujo Total = 45.7514 +
«Tamano del Mezclador =
«Tamano del Sedimentador

+«Area del mezclador =

«Area del sedimentador

Re-Extraccidén con Agqua (
+Flujo Total =

«Tamano del Mezclador -

9.33 = 55.0814 GPM

55.0814 x 4 = 220.32 Gal

= 220.32 x 7 = 1541.64 Gal

220.32 gal/(7.48 gal/pies3) (5pies)
5.891 pies?

41.237 pies2

II etapa)
4.503 + 49.23 = 53.733

214.932 Gal.
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+Tamano del Sedimentador = 1504.524 Gal

+Area del mezclador = 5.74 pies2

+Area del sedimentador 40.180 pies2

Re-Extraccitn con Fosfato (;II_gtapa)

+I'lujo total = 37.426 + 29.118 = 66.544
+«Tamano del mezclador = 66.544 x 4 = 266.176 Gal.

+«Tamano del sedimentador

266.176 x 7 = 1863.232Gal.

+Area del mezclador = 7.117 pies2

«Area del sedimentador 49,819 pies?

Diseno de los Equipos de Neutralizacién

Neutralizador

-Tiempo de residencia a considerar = 60 min,
-Flujos de entrada :

a) N = 11.%94 = 11.656 GPM

b) SCL=(23.32)GPM (50% NaoOH)
-Capacidad = 23,22 x 60 = 1393,2 Gal (6 5.273 m3)
-Altura = 2.622 mt.

-Difmetro = 1.6 mt.

Tanque de Ajuste

-Tiempo de residencia a considerar = 15 min.
-Flujos de entrada:

a) 29.1180 GPM del Stripping III

b) SC2 = 0.246 GPM (NcOH 50%)
—-Capacidad = 29,36 x 15 = 440.46 Gal
-Altura = 2.91 mt.
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IIT.Almacenaje de llateria Prima y Otros.

Tanque de Suministro de Acido Fosfb6rico Impuro

- Tiempo m&ximo de suministro
- Tonelaje

- Capacidad

- Altura

- Di&metro

8 horas.
41.98
7046.4 Gal
3.77 mt.

3 mt.

Tanque de Suministro de Soda CalGstica

- Tiémpo maximo de suministro
- Tonelaje

- Capacidad

- Di&metro

- Altura

Tanque de Suministro de Hleptanol

- Tiempo maximo de suministro
- Tonelaje

-~ Capacidad

~ Di&metro

-~ Altura

8 horas
32,73
5668.8 Gai
2.4 mt,

4,74

60 min,
0.05
7.585 1t.
0.2 mt,

0.24 mt,

Tanque del Almacenamiento de Heptanol

- Tiempo de abastecimiento
- Tonelaje

- Capacidad

— Di&metro

- Altura

60 difas

9.0

2885.68 Gal
2.0 mt.

3.47mt.

26.67 m3

21.456 m3

10.922 m3



ANIE X O VII-1

ESTRUCTURA DL LA INVERSION



- VII-1/1 -

ANEXO VII - 1

ESTRUCTURA DE LA INVERSION

METODO- DEL PORCENTAJE DE EQUIPO

Mediante este método de porcentaje de equipo, se es-—
timard la inversifn considerando la siguiente estructu
ra vdlida solamente para la Industria de Procesos Qui-
micos, que manipula mayor namero de corrientes lIiqui -

das :

EQUIPO PRINCIPAL cesecese 100%
Terreno y Construccibn 5000000 6%
Ingenierfa y Supervisifén ....... 30%
Instalacidn ceeceees 3D5%
Tuberfas SO0 a0 (5

* S6lo el equipo auxiliar (el equipo principal incluye

tuberfas).

METODO DE ESTIMACION DE COSTOS: FACTOR 0.6

Aplicadd.. en casos que se disponga de datos de costo
del equipo, pero de una capacidad diferente.
En este método se conoce el costo de una pieza detex
minada a una capacidad y el costo de una similar X ve-
0.6

ces mas grande, puede ser aproximadamente X veces -

el precio del equipo inicial:

Donde:

Ea = Costo del equipo a
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B, = Costo del equipo b
C_ = Capacidad del equipo a

C = Capacidad del equipo b

CALCULO DEL COSTO DE LOS EQUIPOS

DATOS DE COSTO DISPONIBLES:

1)

2)

3)

4)

5)

Tanque para Soda Calstica (50%), (fierwo negro)

Capacidad - 10 m3
Costo eecseseseses 180,000 soles
(1974) .

Tanque de I'RP (considerando el costo similar al -
material Rubber Lined)
Capacidad cecesessss 100 gal
Costo- cvseccccese US$930(Graf.-
- 7.1-1960)
Bombas (material resistente a las sustancias &ci -
das corrosivas)
Capacidad eeesccess 50 GPM
(Head:20 pies)
Costo ceseessss US$S525,00
Filtro (Grafico 7.2-1960)
Area ceccscces 90 pies2
Costo teeeeees. USS 2,000.00
Tangque de Acero Inoxidable
Capacidad cecesessss 1,000 Gal.
Costo yeesesees Us$1,920(Graf.

7.1-1960)
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COSTO DE I.OS EQUIPOS

1)

2)

3)

4)

5)

6)

7)

Tanque Soda CalGstica:

180,000  21.456 %-® (factor 1.2) = USS$ 1982.00
75.00 40.00

Tanque de Acido FosfO6rico:

.6
930 x 7046.4 (factor 1.4) = USS 4200.00
1000

Tanque de Heptanol:

0.6
930 x 2885.68 (factor 1.4) = USS 2460.00
1000

Tanque de ajuste (Acero Inox.)

0.
1920 440.46 6 (factor 1.5) = 1761.00

Tanque de Neutralizaci6bn (Acero Inox.)

1920 1393.2 UoE (factor 1.5) =3514.00
1000
Filtro
0.6
2000 9 (factor 1.4) = 1000.00
50
Bombas (10)

Consideramos que 50 GPM es la capacidad promedio nece

saria:

525 x 10 x (factor 1.4) = 7350.00

factores corresponden:

ceeee. INncremento del 20% en el costo para 1982,

ceee.. INncremento del 40% en el costo para 1982,

eeee.. Compuesto por incremento en el costo del 40% més

el 10% por el sistema de agitaciln.
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NOMENCLATURA

I)

II)

III)

Iv)

V)

VI)

Letras mayGsculas

Stripping .

Mixer

Settler

PL.P.H.A.

FOB

CIF

® oo o v o

y minGsculas indican el mismo item:

W, W .ececesecsse agua

‘E, € eceeseeeesess LXxtracto

C, C eceeeeececese Corriente

N, N .ceeeeeeees Neutralizacibn

AJ,8] eeecessecesess Ajuste

P, P ecceceecesses Producto

S, S ceececessess SOlvente

SC,SC ceeeeeeess. Soda Calstica

RT,t ceeeceeeee.. Refinado total

R, ¥ .e¢eeeseesse Refinado

Otras abreviaciones

Pond. .¢ce¢e.e.... Gravedad especifica hallada en for
ma ponderada, es decir de acuerdo
al peso de cada uno de los compo =
nentes de la fase.

Traducciones

Re- extraccibn o despojo.

iHlezclador

Sedimentador, separador de fases,
American Public Health Association.
Franco a bordo, indicando puerto de
embarque.

Costo, seguro, flete, indicando pu_

erto de destino.
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