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RESUMEN

La industria de plasticos en nuestro pais se basa en las importaciones
de los polimeros. Existe un proyecto de produccion de 1.2 millones de etileno
como parte de un complejo petroquimico en el Sur del pais. Con la finalidad de
cubrir la demanda de polietileno se ha realizado un estudio de prefactibilidad
para la instalacion de una planta de produccion de este insumo.

Teniendo en cuenta que existen diferentes tipos de polietileno, en el
proyecto se considerd conveniente, por ser el mas utilizado, la produccion de
polietileno de alta densidad (PEAD).

En el Capitulo Ill, en base a datos historicos de las importaciones se
realizd un estudio de mercado para determinar la demanda proyectada. La
capacidad de la planta se ha considerado igual que la demanda proyectada y
asciende a un valor de 250000 toneladas por afio. En caso de riesgo en la
disminucion de la demanda interna se considera el abastecimiento de PEAD a
paises vecinos. La ubicacion de la planta se decidié por la cercania al futuro
abastecimiento de etano, que se convertira en etileno que a su vez servira para
producir PEAD. Este lugar corresponde a llo, Moquegua.

El Capitulo IV incluye la seleccion del proceso mas adecuado. Por su
simplicidad se escogio la polimerizacion en fase gas con reactor de lecho
fluidizado empleando un catalizador Phillips. El balance de masa se realizd en
base a la capacidad de planta y 8000 horas de operacion por afio, lo que dio
una produccion de 31250 kg/hr.

En el Capitulo V se establece algunas consideraciones ambientales que
hay que tener en cuenta por la futura instalacion de esta planta.

En el Capitulo VI se realizdé el estudio Econdmico del proyecto. Los
calculos indican que la inversion total del proyecto asciende a 144'049,890
dolares americanos. El costo de produccion asciende a 131.2 doélares por
tonelada y a un precio de venta de 1500 délares por tonelada se obtendra un
retorno sobre la inversion de 58.08% antes de impuestos y 41.14% despues de
impuestos. El tiempo de recuperacion de dinero es 1.71 afios. El punto de
equilibrio es igual a 17.99%.

Se concluye que el proyecto es técnica y econdmicamente factible.



ABSTRACT

The plastics industry in our country is based on imports of polymers. There is a
1.2 million ethylene production project as part of a petrochemical complex in the
south of the country. In order to cover the demand for polyethylene, a pre-
feasibility study has been carried out for the installation of a production plant for
this input.

Taking into account that there are different types of polyethylene, the production
of high density polyethylene (HDPE) was considered to be the most used in the
project.

In Chapter Ill, based on historical import data, a market study was carried out to
determine the projected demand. The capacity of the plant has been considered
equal to the projected demand and amounts to a value of 250000 tons per year.
In case of risk in the reduction of domestic demand, the supply of HDPE to
neighboring countries is considered. The location of the plant was decided by
the proximity to the future supply of ethane, which will be converted into
ethylene which in turn will serve to produce HDPE. This place corresponds to
llo, Moquegua.

Chapter IV includes the selection of the most appropriate process. For simplicity
the gas phase polymerization was chosen with a fluidized bed reactor using a
Phillips catalyst. The mass balance was made based on plant capacity and
8000 operating hours per year, which gave a production of 31250 kg / hr.
Chapter V sets out some environmental considerations that must be taken into
account for the future installation of this plant.

In Chapter VI the economic study of the project was carried out. Estimates
indicate that the total investment of the project amounts to 144'049,890 US
dollars. The cost of production amounts to $ 1131.2 per ton and at a sale price
of $ 1,500 per ton you will get a return on investment of 58.08% before tax and
41.14% after tax. The time of recovery of money is 1.71 years. The break-even
point is equal to 17.99%.

It is concluded that the project is technically and economically feasible.



INTRODUCCION

Una molécula del polietileno no es nada mas que una cadena larga de atomos
de carbono, con dos atomos de hidrogeno unidos a cada atomo de carbono. A
veces algunos de los carbonos, en lugar de tener hidréogenos unidos a ellos,
tienen asociadas largas cadenas de polietilieno. Esto se llama polietileno
ramificado, o de baja densidad, o LDPE. Cuando no hay ramificacion, se llama
polietileno lineal, o HDPE. El polietileno lineal es mucho méas fuerte que el
polietileno ramificado, pero el polietileno ramificado es mas barato y mas facil
de fabricar (Allende & Arriagada, 2013).

A pesar de la reciente crisis, la Industria del Plastico ha mantenido en
todo el mundo un crecimiento constante que se refleja en las cifras de aumento
del consumo de todo tipo de materiales plasticos. El consumo global crecié de
1.5 millones de toneladas en el afio 1950 a 250 millones de toneladas en el
2010 con una ligera caida en el afio 2009, y se prevé que llegara a 330
millones en el 2015, lo que significaria un crecimiento anual promedio de 6.5%
en los dltimos 5 afios. En cuanto al consumo de los distintos tipos de plasticos,
la familia de las Poliolefinas ocupa en suma mas de la mitad del consumo total.
Los diferentes tipos de Polietilenos en el mundo representan el 32%, el
Polipropileno (PP), el 20%, seguido por el PET, con el 8%; el Policloruro de
vinilo (PVC), con el 13%, el Poliestireno (PS), con el 7%, los Copolimeros de
estireno (ABS , SAN, ASA), Termofijos, con 10% y los plasticos de ingenieria y
de especialidad, con el 6% (Castro, 2011).

En el Perud la importaciéon de plasticos en su forma primaria también es
un gran mercado dentro del cual el polietileno ocupa un gran porcentaje. Entre
polietileno de baja densidad y de alta densidad, nuestro pais ha aumentado sus
importaciones desde cerca de 120 mil toneladas en el 2015 hasta 300 mil
toneladas en el 2014, lo cual representa un crecimiento de aproximadamente
de 15% anual. En millones de délares es una salida de divisas de cerca de 380
millones de dolares (IEES, 2015).

En el Peru no existe una industria Petroquimica que provea las resinas
necesarias para la fabricacion de productos en base a plasticos (Céardenas,

2011). Sin embargo, somos un pais con grandes reservas de gas natural, una



materia prima que a su vez sirve para la produccion de etileno grado polimero.
En el Sur del Pert se tiene planificado la instalacion de una planta de
produccion de 1.2 millones de toneladas de etileno a partir del gas de Camisea
(Braskem, 2012).

Entonces, si se considera que se va a disponer de etileno en gran
cantidad es necesario considerar la instalacion de una planta de polietileno.
Segun el estudio de mercado se tendra que decidir entre la producir polietileno
de baja densidad o de alta densidad. El mayor uso del polietileno de baja
densidad (PEBD) es en el sector del envase y empaque: bolsas, botellas
compresibles para pulverizar farmacos, envase industrial, laminaciones,
pelicula para forro, pelicula encogible y estirable, aislante para cables y
conductores, tuberia conduit, pelicula para invernadero, tuberia de riego y
sistemas de irrigacion (Guerrero, 2003). El polietileno de alta densidad
(PEAD) tiene usos en bolsas para mercancia, bolsas para basura, botellas para
leche y yogurt, cajas para transporte de botellas, envases para productos
quimicos, envases para jardineria, detergentes y limpiadores, frascos para
productos cosmeéticos y capilares, recubrimientos de sobres para correo, sacos
para comestibles, aislante de cable y alambre, contenedores de gasolina, entre
otros (Roca, 2005).

Debido a que los procesos de produccion de PEBD y PEAD son
diferentes, en este proyecto de inversion se basara en la produccién de
polietileno de alta densidad.

Finalmente el ambito social seria positivamente impactado debido a la
creacion de fuentes de empleo y capacitacion técnica, a raiz de una industria

naciente.



. ESTUDIO DE MERCADO

Se demuestra en este capitulo que la demanda en nuestro pais de polietileno
de alta densidad y de baja densidad es similar (tabla 3.6). Sin embargo los
meétodos de produccién de ambos tipos de polietileno son diferentes, y se debe
empezar definiendo el tipo de polietileno que se producira.

Se ha tomado la decision que el desarrollo del proyecto se basa en la
produccion de polietilieno de alta densidad, que tiene mayores usos que el

polietileno de baja densidad.

3.1 HISTORIA DEL POLIETILENO DE ALTA DENSIDAD (PEAD)

La historia del Polietileno se remonta al afio 1898 cuando Von Pechmann
obtiene un polimero de estructura equivalente al Polietiieno Illamada
Polimetileno. Esta sintesis se produjo accidentalmente a partir de diazometano,
obteniendo un polimero de bajo peso molecular. En Bamberger y Tschirner
(1900), analizan un producto similar, encontrando que tenia la formula (CH2)-n.
El Polietileno de baja densidad fue obtenido accidentalmente por los estudios
de alta presion del etileno que Michaels realizo en Amsterdam.

Este descubrimiento lo aprovecho Gibson para producir Polietileno, a partir de
una mezcla de etileno y benzaldehido. Faucett et al. (1935), en Inglaterra,
polimerizan etileno utilizando altas presiones y temperaturas. Este
descubrimiento permitié a la Imperial Chemical Industries la fabricacion del
Polietileno en 1938 por medio de la primera planta piloto, iniciandose la
produccion comercial en 1939 en Northwich, Cheshire.

Ziegler et al. (1953), estudian el proceso de polimerizacion a baja presion.

La reaccion con un complejo catalitico de alquil aluminio y tetracloruro de titanio
daba lugar a la fabricacion de un Polietileno de mayor densidad y temperatura
de fusidn, como consecuencia de su mayor regularidad. A este Polietileno se le
denomino de alta densidad (PEAD o sus siglas en inglés HDPE), haciendo
mencion a sus propiedades, o de baja presion, debido a su método de
obtencion. En 1955 se inauguré en Alemania la primera fabrica de este
material. Simultaneamente la Phillips Petroleum Co. en USA, desarrollaba un

proceso industrial de obtencién de Polietileno de alta densidad, altamente



cristalino utilizando presiones medias, y como catalizador oxido de cromo
soportado sobre silice. La primera planta industrial se monté en Pasadena en
1957 (Lester, 2010).

3.2 DESCRIPCION DEL PRODUCTO - Polietileno de alta densidad
(PEAD)

Es un polimero sintético, termoplastico miembro de las poliolefinas obtenido a
partir de una reaccion conocida con el nombre de polimerizacion del etileno

elaborado a partir de etano, un componente del gas natural.

El Polietileno de alta densidad es semicristalino (70 — 80%), incoloro, inodoro,
no toxico, lacteo y se puede encontrar en todas las tonalidades transparentes y

opacas.

El Polietileno de alta densidad, es un polimero con estructura lineal y muy
pocas ramificaciones. Se obtiene por polimerizacion del etileno a presiones
relativamente bajas utilizando catalizadores Ziegler-Natta o Proceso Phillips,
aunque existe un tercero utilizado; los catalizadores Metalocenos, utilizados
Gnicamente para obtener Polietileno de ultra alta masa molecular (PEADUAPM

o sus siglas en ingles UHMWPE).

Es un polimero con densidad comprendida entre 0.941 — 0.954 gr/cm® es
incoloro, inodoro, no toxico y resistente tanto a esfuerzos como a agentes

quimicos.

A nivel mundial en el 2011 se produjo 25.5 millones de toneladas de PEAD,
mientras que de polietileno de baja densidad (PEBD) y de polietileno lineal de
baja de densidad (PELBD) se produjo 23.3 y 7.4 millones de toneladas

respectivamente (The Essential Chemical Industry, 2016).
3.2.1 Clasificacion del polietileno de alta densidad

Para la clasificacion de los distintos tipos de Polietileno de alta densidad,
existen criterios que intervienen, como lo son: la Densidad, Contenido de
Monomeros, Peso molecular, Distribucién de peso molecular, indice de fluidez
y Modificacion. La clasificacion que mas se utiliza es la densidad, pues este

parametro es un buen indicativo de las cualidades entre los Polietilenos, donde
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en general, con densidades altas, mayores propiedades mecanicas. De

acuerdo a la densidad el Polietileno de alta densidad se puede dividir en:
- Polietileno de alta densidad

- Polietileno de alta densidad alta masa molecular (PEAD-APM o sus siglas en
ingles HMW-HDPE)

- Polietileno de ultra alta masa molecular
- Polietileno modificado por entrecruzamiento

El contenido de mondmeros determina en gran medida la estructura del
Polimero de etileno, en particular el grado de ramificacion. En este sentido, de
esto dependen las cualidades del plastico. Los Polimeros de etileno por el
contenido de monémeros se puede clasificar como:

* Homopolimeros

» Copolimeros

La distribucion del peso molecular se refiere al estudio estadistico del tamafio
gue tienen las cadenas, describiendo una curva de distribucion generalmente
normal, es decir “la campana de Gauss”. Se definen dos tipos de pesos
moleculares promedio; promedio en peso Mw y promedio en nimero Mn. La
diferencia relativa entre ambos promedios depende de lo ancha o estrecha que
sea la distribucién del peso molecular. Su cociente Mw/Mn es un indice de la
anchura de la distribucion o dispersiéon. Mw/Mn es siempre mayor gque la
unidad, y se aleja tanto mas de 1 cuando mayor es la dispersién (Guerrero,
2003).

3.2.2 Usos del Polietileno de alta densidad

Las aplicaciones del Polietileno de alta densidad estdn encaminadas al sector
del envase, empaque, industria eléctrica, automotriz y otros. Estas aplicaciones
son consecuencia de sus propiedades ya que es un material de bajo costo, no
toxico (caracteristica muy importante en la industria del envase, empaque y

usos domésticos), no conductor y resistente.

Envases: Se utiliza el envase de Polietileno de alta densidad debido a: su

ligereza de peso, transparencia, resistencia a la rotura, manejabilidad,



seguridad en uso y fundamentalmente en la versatilidad en cuanto a
novedades de disefio. En el sector de envase se pueden encontrar botellas,
envases y frascos. En los envases destinados para la limpieza se pueden
almacenar detergentes, limpiadores, jabones liquidos, shampo y muchos mas,
ya que debido a sus propiedades quimicas el Polietileno de alta densidad es
completamente inerte. En el sector alimenticio se pueden encontrar diferentes
tipos, tamafos y estilos de envases, tan variado que sirve para cumplir todas
las exigencias del consumidor, y en ellos se pueden almacenar productos

lacteos en general, agua, aceite y muchos mas productos.

Empaque: ElI empaque es un recipiente contenedor o envoltura con
caracteristicas de flexibilidad y facilidad de doblar. Las propiedades
fisicoquimicas del Polietileno de alta densidad lo colocan como un material
flexible, transparente, resistente y quimicamente inerte, provocando que se
convierta en una de las mejores alternativas entre los materiales sintéticos
utiizados para la fabricacibn de empaques. Las aplicaciones que se
encuentran en el sector de empaque son: bolsas, empaques y recubrimientos

de otros materiales.

Industria_eléctrica: Su principal aplicacién en este sector es de aislante de

cable, alambre y para conexiones y cuerpos de bobina. En este sector como en
otros se recomienda que el Polietileno de alta densidad este acomparfiado con
negro de humo, para proporcionar proteccion contra los rayos ultravioleta. Se
puede utilizar como aislante de cualquier calibre de cable y longitud, asi como

para cualquier tamafio de bobina.

Automotriz: Se utiliza principalmente en contenedores para aceite y gasolina,

conexiones, tanques para agua, tubos y mangueras.

Otras _aplicaciones: se puede fabricar cajas para almacenar y distribuir

productos como botellas, frutas, pescado, cervezas, leche, refrescos y mas.
También se puede utilizar para recubrimiento de sobres para correo, sacos
para comestibles, bandejas, botes de basura, cubetas, platos, redes para
pesca, regaderas para aceite mineral y agua, tejidos técnicos, articulos de
cordeleria tapices, cuerdas, cables, tinas de bafio para bebé, toda clase de
juguetes y otros (ANAIP, 1991).



3.2.3 Propiedades fisico-quimicas del PEAD

En la Figura 3 y la Tabla 3.1 se muestran las estructuras de los
principales tipos de polietileno y sus caracteristicas generarles del polietileno
de alta densidad (PEAS) comparado con el polietieno de baja densidad
(PEBD) y el polietileno lineal de baja densidad (PELBD).

—
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v ™ DENSIDAD

Figura 3.1. Diferentes tipos de polietileno

Tabla 3.1
Caracteristicas generales de distintos tipos de polietileno

Caracteristicas TIPOS DE POLIETILENO
PEBD PEAD PELBD

Densidad (kg/m®) 910-930 941-970  890-930
Grado de cristalinidad, % 40-50 60-80 30-40
Temperatura fusion, °C 108-115 140 115-128
MFI, g/10 min 02.-70 0.01-80 0.2-50
Mddulo Elastico, MPa 250 900 200
Resistencia a la traccién, MPa 10 28 21
Elongacion, % 550-600 20-120 600-800
Dureza, Shore 40-45D 60-70D 50-70D
Calor especifico, Kcal/kg.°C 0.55 0.55 0.55
Temperatura de fusion, °C 110-115 130-140  115-130

Nota: tomado de Delgado ( 2007)

El grado de cristalinidad que se alcanza depende de la estructura, ademas del
proceso seguido para la cristalizacion. Segun la temperatura a la que se
efectué ésta, la rapidez con que se generan los cristalitos, y el tratamiento
térmico y mecanico posterior del polimero, asi la cristalinidad resulta mayor o

menor. La cristalinidad juega un papel muy importante en las propiedades del



Polietileno de alta densidad, principalmente en las propiedades mecanicas y

térmicas ya que estas se ven favorecidas entre mas cristalino es el Polietileno.

La combinacion de las diversas caracteristicas del Polietileno de alta densidad
como lo son: la densidad, indice de fluidez, peso molecular, distribucién del
peso molecular, contenido de mondémeros, proporcionan los diversos grados

gue el mercado ofrece de este plastico.

Propiedades Quimicas

La estructura no-polar del Polietileno de alta densidad permite que mantenga
alta resistencia al ataque de agentes quimicos. En general, esta resistencia
mejora con el aumento de la densidad y el peso molecular. La forma de medir
este comportamiento es considerando ciertos cambios en las muestras al
contacto con la sustancia en prueba; estos cambios son hinchamiento, pérdida

de peso o de elongacion a la ruptura.

Este plastico soporta muy bien a acidos fuertes (no oxidantes) y bases fuertes.
En niveles superiores a 60 °C, el material resiste muchos solventes, excepto
hidrocarburos aromaticos y halogenados, aceites, grasas y ceras que inducen

hinchamiento, mismo que es menor con los solventes alifaticos.

El Polietileno de alta densidad es parcial o totalmente soluble en ciertos casos
extremos, por ejemplo en benceno o xileno a punto de ebullicion. Los
halégenos y las sustancias altamente oxidantes atacan a este plastico, por
ejemplo &cidos inorganicos concentrados como acido nitrico, sulfdrico,
perclorico, etc. (Roca, 2005). En la Tabla 3.2 se registra las principales

propiedades del polietileno de alta densidad.

Tabla 3.2
Principales propiedades quimicas del polietileno de alta densidad.

Reactivo Resistencia
Acidos — concentrados Buena
Acidos — diluidos Buena
Alcalis Buena
Alcoholes Buena
Cetonas Buena
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Grasas y aceites Aceptable
Halégenos Mala

Aceptable-

Hidrocarburos aromaticos
buena

Nota .Fuente: Roca, (2005).

Propiedades Mecanicas

Las propiedades mecdnicas de un material se refieren a su capacidad para soportar
fuerzas, el modo como se deforman y ceden ante dichas fuerzas. Asi las propiedades
mecanicas del Polietileno de alta densidad dependen basicamente de su estructura,
que comprende lo que es la distribucién del peso molecular, el peso molecular y la
cristalinidad. Pero también depende de factores externos como lo son la temperatura,
entorno quimico y el tiempo, entendido este ultimo como medida de la rapidez con
gue se aplican fuerzas, asi como de la duracion de éstas. A continuacion se detalla las
propiedades mecanicas mas importantes del polietileno de alta densidad.

Tabla 3.3
Principales propiedades mecanicas del polietileno de alta densidad

Propiedad Valor
Coeficiente de friccion 0.29
Dureza — Rockwell D60-73-

Shore
Modulo de traccion, GPa 05-1.2
Relacion de Poisson 0.46
Resistencia a la traccion, MPa 15-40

Resistencia al impacto 1zod (J/m) 20 -210
Nota. Fuente: Roca, (2005).

Propiedades térmicas

El Polietileno de alta densidad muestra un punto de fusion entre 130 y 136 °C.
El calor especifico del Polietileno de alta densidad es de los mayores entre los
termoplasticos y es altamente dependiente de la temperatura.

La temperatura maxima de servicio depende de la duracién y la magnitud del
esfuerzo mecanico presente durante el calentamiento: en pruebas sin carga
mecanica en periodos cortos, la temperatura maxima es de 90 a 120 °C, en
periodos mayores este valor desciende a intervalos entre 70 y 80 °C. El

coeficiente de dilatacion térmica tiene un valor entre 100 — 200 x 10° K.
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La densidad tiene cierta variacion decreciente con un ascenso de la
temperatura, este comportamiento es responsable en algunas ocasiones del
incontrolable encogimiento en piezas moldeadas de grandes dimensiones. El
encogimiento de los productos moldeados con Polietileno de alta densidad es
aproximadamente de 1.5 — 4% y sucede principalmente en la fase de

cristalizacion del polimero.

Propiedades eléctricas

El Polietileno de alta densidad consiste en largas cadenas unidas entre si con
enlace de tipo covalente y por ello es un excelente aislante eléctrico, es decir
un material no conductor de la electricidad. Aunque tiene el inconveniente de
almacenar cargas eléctricas estaticas, induciendo la apariciéon de "micro” arcos
eléctricos que atraen el polvo y pueden provocar descargas.

Para evitar estos efectos, es posible agregar algunos agentes antiestéticos al
Polimero como amidas, etoxi-amidas, esteres, glicerol, y otros, que migran a la
superficie del Polimero y captan humedad del medio ambiente, formando una
delgada capa conductora, que disipa las cargas estaticas.

La constante dieléctrica, en frecuencias desde 60 hertz a 1.0 megahertz es de
2.2 a 2.4, es decir, mantiene este parametro dentro de limites muy estrechos,
en un amplio cambio de frecuencias. Por otro lado, la resistividad volumétrica

es mayor a 10 ohms-cm.

Propiedades 6pticas

Las propiedades Opticas estan relacionadas con la estructura molecular del
polimero, asi como con la cristalinidad y la homogeneidad del material. El
Polietileno de alta densidad es semicristalino, incoloro, inodoro, no toxico,
lacteo y se puede encontrar en todas las tonalidades transparentes y opacas.

En el mercado este polimero se puede encontrar en cualquier color.

3.3 MATERIAS PRIMAS PARA PRODUCCION DE POLIETILENO DE
ALTA DENSIDAD

3.3.1 ETILENO
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El etileno es un bien intermedio o insumo que representa el segmento mas
importante de la industria petroquimica y se convierte en una gran cantidad de
productos intermedios o finales, como plasticos, resinas, fibras, elastémeros,
solventes, recubrimientos, plastificantes y anticongelantes.

En 2010 la demanda mundial de etileno fue de 120 millones de toneladas,
principalmente por el incremento en la demanda de su principal derivado, el
polietileno.

A nivel mundial el etileno se produce principalmente a partir de nafta (53%),
debido a su facil transportacion, predominando su uso en Europa y Asia. Por su
parte, el etano como materia prima (33%) se utiliza principalmente en regiones

con produccién de petroleo crudo asociado con gas natural.

Calidad del Etileno

Ya que el etileno se utiliza en la fabricacion de una amplia gama de
compuestos, el etileno tiene unas especificaciones de pureza muy exigentes,
especialmente para el etileno grado polimero como se indica en la tabla a

continuacion:

Tabla 3.4
Especificaciones Comerciales del Etileno

Parametro Especificaciones
Etileno, % volumen minimo 99.95
Agua, ppm peso maximo 1
Acetileno, ppm peso maximo 1
Monéxido de carbono, ppm peso maximo 3
Dioxido de carbono, ppm peso maximo 1
Hidrogeno, ppm peso maximo 1
Propileno, ppm peso maximo 10
Inertes ligeros, ppm peso maximo 1000

Fuente: Fichas Técnica Venezolana de Etilen

Propiedades Fisicoguimicas

Dentro de sus caracteristicas técnicas tenemos que el etileno es un gas

incoloro, de aroma similar al éter etilico, mas liviano que el aire, sumamente
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inflamable y volatil; muy hidrosoluble. Es el compuesto insaturado mas sencillo,

a continuacion se indican algunas propiedades del gas (Tabla 3.5)

Tabla 3.5
Propiedades Fisicoquimicas del Etileno

Propiedad Valor
Peso molecular, g/mol 20.054
Temperatura de autoignicion; °C 425
Densidad del gas, 1.013 bar y 15°C 1.178
Gravedad especifica (aire = 1), 1.013 bar y 0°C 0.874
Volumen especifico, m®kg; 1.013 bar y 21°C 0.862
Viscosidad, poise; 1.013 bar y 0°C 9.51E-05
Solubilidad en agua, 1.013 bar y 0°C 0.22%

Fuente: Fichas Técnica Venezolana de Etileno

Usos del etileno

El etileno es una de las principales materias primas de la cual derivan gran

cantidad productos quimicos en la industria petroquimica internacional en

funcion de la reaccion tal como se detalla a continuacion:

. La polimerizacion del etileno se usa en la obtencién de polietileno.

. La oxidacion del etileno da oxido de etilenglicol, acetaldehido y acetato
de vinilo.

. La halogenacion del etileno produce dicloruro de etileno del cual se
obtiene PVC

. La alquilacion del etileno produce etilbenceno vy etiltolueno

. La oligomerizacién produce alfaoefinas y alcoholes primarios.

. La hidratacion del etileno produce etanol
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En la Figura 3.2 se resume los productos finales que se pueden obtener a partir

del etileno.

h

Etilen glicol/PET

Nota. Tomado de: Stekla, (2011).

Figura 3.2. La demanda de etileno es impulsada por lo que se consume

Produccion de etileno en el Peru

De acuerdo a Buhler-Vidal (2012) el Peru tiene proyectado producir 1. 2
millones de toneladas al afio de etileno a partir del etano, el cual puede ser
usado para producir los diferentes tipos de polietileno.

El proyecto desarrollado por Braskem (2012) contempla la separacion de
37000 Barriles/dia (BPD) de etano en los lotes 88/56 de Camisea, 43000
Barriles/dia de etano de los lotes 57/58 y otros; y etano de la fraccionadora de
liquidos provenientes de los lotes 57/58, que después de su transformacion

hace un total de 1.2 millones de etileno por afio. Ver detalle en la Figura 3.3.
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Figura 3.3. Logistica total del etano, desarrollada por Braskem

Por lo tanto se puede asegurar que el abastecimiento de etileno esta
asegurado para desarrollar el proyecto de polietileno de alta densidad.

Precio del etileno

De acuerdo a Platt Global Petrochemical Index, publicacion de empresa
internacional de estudios de mercados (S&P Global Platts, 2014) el precio del
etileno que estaba a fines del 2013 a 1177 ddlares por tonelada métrica, tuvo
un precio promedio en el 2014 de 978 dolares por tonelada. La proyeccion que
hace, a pesar de la baja de los precios internacionales de crudo y de naftas,
pero la demanda creciente de polietilenos, el precio se mantendra y tendera a
una ligera subida en los préximos afios.

En la Figura 4.4 se presenta el precio spot de etileno en los Estados Unidos
desde 1988 hasta el 2012.

Para la evaluacion econdmica del presente proyecto se va a considerar un

precio promedio de 1000 ddlares la tonelada.
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Fuente: Duncan Seddon & Associates Pty. Ltd., 2012.
Figura 3.4. Tendencia del precio spot del etileno en el mercado americano

3.3.2 ADITIVOS

Los aditivos son productos que se mezclan con el Polietileno de alta densidad
con el objeto de mejorar las propiedades del polimero, como facilitar su
procesado o dar un determinado color o textura. Los aditivos suelen pertenecer
a alguno de los siguientes grupos (Beltran & Marcilla, 2012):

Colorantes: Los ingredientes usados para colorear los materiales plasticos son
tintes, pigmentos organicos 0 inorganicos, 0 ciertos compuestos especiales
como escamas metalicas o pigmentos fluorescentes. Los tintes se usan en
general para obtener colores brillantes en materiales plasticos transparentes o
traslucidos. Los pigmentos organicos estan formados por particulas soélidas
discretas constituidas por agregados de moléculas de tinte. Los pigmentos
inorganicos son sales y 6xidos metéalicos y no son brillantes. Se emplean en

concentraciéon muy bajas entre 0.1 a 0.5 phr.

Agentes antiestaticos: Se afiaden para disminuir la creacién de cargas

electrostaticas en el producto final.

Estabilizantes: Estos productos se utilizan para prevenir la degradacion del
material cuando la temperatura de procesado es alta o para alargar la vida del
producto en entornos degradantes. Se pueden emplear en concentraciones
entre 1 y 6 phr. Existen estabilizantes ultravioleta que generalmente se utilizan

junto con los antioxidantes. Estos estabilizantes absorben energia a una
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longitud de onda y la reemiten a una longitud de onda diferente. Se utilizan las

4-alcoxibenzofenonas, benzotriazoles, acrilnitrilos sustituidos, entre otros.

Retardadores de llama: Son productos que actian de cuatro formas distintas:

* Produciendo una reaccidon quimica que da lugar a productos menos
combustibles.

* Produciendo gases pesados que tienen un efecto sofocante o aislante del
fuego.

* Impidiendo el paso de oxigeno.

* Produciendo un descenso de la temperatura por absorcion del calor en una

reaccion endotérmica.

Los sistemas retardantes de llama mas utilizados comercialmente son
bromuros y cloruros organicos. Se pueden emplear acompafados de 6xidos de

antimonio, compuestos de fésforo y boro.

Lubricantes: Se emplean para mejorar la procesabilidad del material y la
apariencia del producto plastico. Se suelen emplear lubricantes internos y
lubricantes externos. Los lubricantes externos més usados son el acido
esterarico, estearato célcico y de plomo, ceras de parafina, ciertos esteres y se
usa en concentraciones entre 0.5 a 1.0 phr. Como lubricante interno se puede
usar ésteres de cera de Montana, gliceril esterés, alcoholes de cadena larga y

emplea en dosis de 1 a 2 phr.

Rellenos: Estos productos tienen una funcién multiple: reducen el coste,
proporcionan solidez, aumentan la velocidad de endurecimiento o curado,
minimizan la contraccion debida a la polimerizacion que dificulta el moldeo del
material, reducen el agrietamiento, mejoran la resistencia térmica y
proporcionan determinadas propiedades eléctricas, mecanicas o quimicas. Se
utilizan desde las sustancias inorganicas como carbonato de calcio, sulfatos de
metales alcalinotérreos, silicatos, silices y otros oxidos, hasta negro de humo,
microesferas de vidrio o ceramica, entre otras. Entre las cargas organicas se
encuentran la celulosa, almidén, céascara de almendra, etc. Se emplean

generalmente en concentraciones de entre 5y 50 phr.
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Plastificantes: Son productos estables desde el punto de vista quimico y
térmico que se afiaden al polimero para mejorar la flexibilidad, maleabilidad y la
procesabilidad del plastico. Se emplean en concentraciones que pueden oscilar
entre 40 y 180 phr. Los plastificantes mas utilizados son DINP (diiso-nonil
ftalato), TFF (trifenil fosfato), DOA (diiso-octil adipato) y epoxiestearato de

octilo.

Antioxidantes: Son aditivos que retardan o inhiben la oxidacion del material
durante su procesado, o para unas determinadas condiciones de uso. Muchos
de los estabilizantes primarios son fenoles estéricamente impedidos o aminas

aromaticas.

3.4 ESTUDIO DE MERCADO

El polietileno en forma general tiene varias presentaciones en el mercado:
polietileno de baja densidad (PEBD o LDPE), polietileno de alta densidad
(PEAD o HDPE), polietileno lineal de baja densidad (PELBD o LLPDPE),
polietileno de ultra alto peso molecular (PEUAPM o UHMWPE) y polietileno de
ultra baja densidad (PEUBD o ULPDE).

A nivel mundial el polietileno de alta densidad es la familia de resina dentro de
los polietilenos que tiene la mayor demanda. En el 2007 el consumo mundial de
PEAD fue de alrededor de 31.6 millones de toneladas, con los productores
operando a 91% de su capacidad instalada. En ese mismo afio la demanda
mundial de los polietilenos de baja densidad y lineal de baja densidad llegaron
a 18.9 y 19.6 millones de toneladas con un uso de capacidad instalada de la
industria de 90% y 94% respectivamente (Arias, 2008). En la actualidad la
tendencia es similar con expectativas en el crecimiento en el consumo del
polietileno de baja densidad entre 4.2 a 4.9% del 2015 al 2020.

Entonces, por ser el polietileno de alta densidad el de mayor consumo a nivel
mundial, en esta seccion se hace un estudio de mercado de este tipo de
polietileno en nuestro pais, el cual permitira definir el tamafio de mercado y por

ende la capacidad de la futura planta industrial.
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Otra razon de definir desde ahora el producto final es que para cada tipo de
polietileno es necesario diferente tipo de proceso de polimerizacion y diferente
catalizador.

3.4.1 Demanda histérica de Polietileno en el Peru

En la Tabla 3.6 se presenta la demanda histérica de polietileno en
nuestro pais. Teniendo en cuenta que no se produce, y tampoco se exporta, el
consumo aparente se iguala a las importaciones que se realiza de este
producto. La tabla muestra para comparacion las importaciones de polietileno

de baja densidad.

Tabla 3.6
Demanda histérica de polietileno de baja y alta densidad, ton/afio
Polietileno de Polietileno de
Afio baja densidad alta densidad Total polietileno
<0.94 >0.94
2005 60158 57676 117834
2006 65711 64391 130102
2007 80132 82001 162133
2008 92779 92283 185062
2009 96674 97883 194557
2010 97988 99110 197098
2011 113951 116005 229956
2012 124268 126904 251172
2013 131257 135720 266977
2014~ 151340 153204 304544
2015* 161340 163240 324580

Nota Fuente: Lujan R., (2013). 2014*,2015 *valor estimado, por las autoras

3.4.2 Demanda proyectada de polietileno de alta densidad.
En base a los datos histéricos de la demanda de polietileno, usando
Excel de Office, se realizé la proyeccion de esta demanda para el 2025. El

resultado se muestra en la Figura 3.5.
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Nota: Elaborado por las autoras

Figura 3.5. Demanda histérica y proyectada de PEAD en el Perd

De acuerdo a la gréfica el crecimiento es sostenido, a un ritmo de 10036
toneladas por afio. Para el 2025 la demanda proyectada llegaria

aproximadamente a 250000 toneladas por afio.

3.4.3 Oferta actual y proyectada de polietileno de alta densidad

La oferta actual de PEAD en nuestro pais es nula debido a que no existe
produccion. Los diferentes tipos de polietileno que utiliza la industria
transformadora de plasticos en el Peru provienen de la importacion. En el 2013
las importaciones de polimeros en forma general supero los 2000 millones de
délares, un valor 25% mayor que el 2010 que se llegd a importar polimeros en
un valor cercano a 1600 millones de ddlares. Las importaciones de sélo
polietilenos alcanza el valor de 415 millones de délares que representa cerca
del 20% del total de polimeros (IEES, 2015).

Respecto a la oferta proyectada de polietilenos se puede considerar el proyecto
desarrollado por Braskem de instalacion de un complejo petroquimico cerca del
puerto de Matarani en la region Arequipa, con una capacidad nominal de un
millon de toneladas de polietileno por afio. Se estima que la regién andina

requerira en el futuro dos millones de toneladas (Gestion, 9 marzo 2015).
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No obstante debe considerarse los productores latinoamericanos que limitaria
la capacidad de exportacion si se considera vender el producto a los paises
vecinos. Los productores latinoamericanos con su capacidad instalada se
muestran en la Tabla 3.7. A pesar de su produccién, estos paises para cubrir
su demanda interna tienen que importar. Por ejemplo Brasil, México y
Argentina cubren su demanda importando 108, 713 y 48 miles de toneladas por
afo (Arias, 2008).

Tabla 3.5
Capacidad instalada de PEAD en Latinoamérica

Pais Empresa Localizacion Capacidad
(M ton/afio)

Argentina PBB Polisur Bahia Blanca 120
Ipiranga Petroquimica Triunfo 350
Brasil BP Solvay PE Santo André, SP 82
Braskem Camacari 150
Venezuela  Polinter El Tablazo 100

México Pemex Morelos 100
| Escolin 100

Nota: tomado de: Arias, (2008).

Una justificacion de instalar una nueva planta de produccion de polietileno es la
oferta limitada de los productores, tanto a nivel de Norteamérica como de
América Latina. En las Figuras 3.6 y 3.7 se representa el porcentaje de uso de
capacidad instalada proyectada hasta el afio 2020. Se puede notar que tanto a
nivel de Norteamérica como a nivel de América Latina el uso de capacidad
instalada superaria los 95%, lo cual es un indicador real que habria cabida para

nuevas plantas de polietileno en dichas regiones del mundo.

3.4.4 Demanda insatisfecha proyectada de polietileno de alta densidad

Teniendo en cuenta que no existe oferta actual o proyectada de polietileno de
alta densidad en nuestro pais, matematicamente la demanda insatisfecha
proyectada para el afio 2025 sera igual a demanda proyectada, es decir
250000 toneladas de polietileno de alta densidad. Este valor sélo cubriria la
demanda interna debido a que no se ha considerado en la proyeccion la

posible exportacion a paises vecinos, en especial Brasil, México, Argentina,
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Chile, Bolivia y Ecuador que cubren sus necesidades de polietiieno con

importaciones. Por lo tanto el mercado potencial seria mayor.
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Figura 3.6. Produccién y Tasa de capacidad instalada de fabricas de polietileno en Estados Unidos.
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Figura 3.6. Produccién y Tasa de capacidad instalada de fabricas de polietileno en América Latina.
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3.5 COMERCIALIZACION DEL POLIETILENO DE ALTA DENSIDAD

En el Peru la fabricacion de Productos de Plasticos transforma en productos
finales los insumos plasticos elaborados por la industria petroquimica de otros
paises, los cuales son importados en su forma primaria y representan la base
de la cadena productiva de esta industria.

Como se muestra en la Figura 3.7, la industria petroquimica se convierte
asi en una plataforma importante como primer eslabén en la cadena productiva
de la industria del plastico, y de otras industrias conexas, generando
encadenamientos con los sectores de alimentos y bebidas, farmacéutico,
pesca, agricultura, construccion, comercio al por mayor y menor, entre otros, a

los cuales les provee de productos.

Elaboracion: |EES-SNI

Fuente: IEES, 2015.
Figura 3.7. Industria del plastico, una cadena productiva.

Segun la cadena productiva, la comercializacion del producto de la futura
planta de polietileno tendra un solo canal de comercializacién, debido a que
sera un insumo primario para la produccion de diferentes productos finales que
adquiere el consumidor final.

Entonces para la venta final se tendrd una lista de los principales
importadores de esta resina, quienes a su vez venderan el producto a otros

intermediarios y productores finales.

3.6 PRECIO DEL POLIETILENO DE ALTA DENSIDAD

En el 2012 los precios locales del polietileno de alta densidad en
Argentina, Brasil, México y Venezuela fueron 2000, 2500, 1600 y 1400 ddlares
la tonelada respectivamente. En el mismo afio, Argentina, Brasil, Chile,

Colombia, México y Venezuela compraron polietiieno de alta densidad a
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precios FOB de 1650, 1500, 1720, 1600, 1550 y 1620 dolares la tonelada
respectivamente (ICIS, 2014).

El polietileno de alta densidad tipo resina en el 2015 llego a un precio minimo
de 1250 y un maximo de 1600 délares la tonelada (The Plastic Exchange -TPE,
2016).

El precio a considerar en el proyecto para el analisis econémico sera de 1800
dodlares la tonelada en forma estimada.

3.7 CAPACIDAD DE PRODUCCION Y TAMANO DE LA PLANTA

La importancia de conocer la capacidad del sistema de produccién
radica en que este conocimiento define los limites competitivos de la empresa.
De manera especifica, establece la tasa de respuesta de la empresa a un
mercado, su estructura de costos, la composicion de su personal, y la

estrategia general de inventarios.

Algunos conceptos importantes de la capacidad tienen que ver con su
efectividad de operacion, por ejemplo, un mejor nivel operativo, definido como
el punto de la capacidad donde es menor el costo promedio por unidad. De la
misma forma, las economias de escala afectan su eficiencia, ya que, al
aumentar el tamafio de una planta y su volumen, baja el costo promedio por
unidad producida, puesto que cada unidad absorbe parte de los costos fijos
A continuacion se hace un analisis de los principales factores que afectan la

determinacion de la capacidad de la planta.

3.7.1 El tamafo del proyecto y la demanda.

Existe una demanda demostrada de polietiieno de alta densidad. A nivel
nacional la demanda insatisfecha proyectada para el 2025 sera 250000
toneladas al afo. El valor proyectado esta en concordancia con el 1.2 millones
de toneladas de polietilenos realizado por la empresa PetroPeru-Braskem, que
se consumirian en el mercado nacional y paises vecinos (Salguero, et al.,
2015).
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3.7.2 El tamafio del proyecto y los suministros de insumos

El insumo primario para la produccion de polietileno es el etileno. Segun el
proyecto de PetroPeru-Braskem se tendra a disposicion 1.2 millones de
toneladas de etileno que se producira a partir del etano proveniente de
Camisea. Ver Figura 3.3. Por lo tanto con los 1.2 millones de etileno se podra
producir 1.2 millones de distintos tipos de polietilenos.

Dado que el etileno es un insumo para otros productos, se considera que este
seria el factor limitante para determinar el tamafio de la futura planta de

produccion de polietileno de alta densidad.

3.7.3 El tamafio del proyecto, la tecnologiay los equipos

Hay ciertos procesos o técnicas de produccion que exigen una escala minima
para ser aplicable, ya que por debajo de ciertos niveles, los costos serian tan
elevados que no se justificaria la operacion de la planta.

En la Tabla 3.5 se presenta tamafios de plantas instaladas de polietileno en
diferentes paises latinoamericanos. La capacidad menor es de 80000 ton/afio y

la mayor es 350000 ton/afio. Este es un segundo factor a tomar en cuenta.

3.7.4 El tamaiio del proyecto y el financiamiento

Existen capitales peruanos capaces de realizar inversiones de alto valor,
ademas el Estado Peruano con inversiones privadas tiene en sus planes dar
pase a la instalacion de dos complejos petroquimicos basados en el gas de
Camisea. Por lo tanto se considera que este no es un factor que influiria en el

tamafio de la planta.

3.7.5 El tamafo del proyecto y la organizacion

Por ser una industria de gran escala y la venta de producto se realiza en
grandes espacios geograficos se recomienza una organizacién por
departamentalizacion por territorio (LOpez & Pefiuela, 2013). Se considera que

no es factor limitante para determinar el tamafio de la planta.
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3.7.6 Conclusiones del tamafio de planta

Dado que el factor mas importante es la disposicion de materia prima, en este
caso el etileno, se tiene que ajustar el tamafo a esta disponibilidad. De acuerdo
al proyecto de Petroperu-Braskem se dispondra de 1.2 milllones de toneladas
al afo de etileno. Este etileno servirda para producir no solo polietilenos sino
también otros productos.

Para cubrir la demanda total proyectada de polietileno de alta densidad se
necesitaria 250000 toneladas de etileno, un valor que representa sélo el 20.8%
de la disposicion total de etileno. Queda el 79.”% para dar uso al etileno para
otras industrias.

El rango de tamafios de plantas instaladas en Latinoamérica varia entre 80 a
350 mil toneladas.

Con la intencion de cubrir la demanda interna, que en la actualidad se provee
con importaciones se decide instalar una planta de produccion de polietileno de
alta densidad de 250000 toneladas al afio. En caso de disminucion de la
demanda interna se tiene posibilidades de exportar a paises vecinos que tienen

déficit de este producto.
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3.8 LOCALIZACION DE LA PLANTA

Los factores que influyen en la localizacion de una planta industrial son

los que se muestran en la Figura 3.9.

Fuentes de Ubicacion del

abastecimiento mercado LT as e

Servicios -
basicos ::> LOCALIZACION

o

Condiciones Marco juridico Impuestos
climatologicas

Fuente: elaboradora por las autoras
Figura 3.9. Factores que influyen en las decisiones de localizacién de una planta industrial.

Dependiendo de cada tipo de industria cada factor tiene una influencia
diferente. En el caso de la produccién de polietileno el factor de mayor peso es

el abastecimiento de la materia prima, es decir el etileno.

El otro factor importante es la ubicacién del mercado. La industria
plastica a nivel nacional suma un total de 950 unidades productivas activas, y la
mayor concentracion de plantas de fabricacién plastica estan en Lima (95%)
donde predominan las pequefias empresas que representan 75% del total
(Tecnologia del Plastico, abril 2014). Por lo tanto la planta industrial debe ser

ubicada muy cerca de Lima.

Segun el Proyecto Integrado Gas Sur Peruano (PetroPeru-Braskem) en
las Malvinas se hara la separacion de etano del gas de Camisea, el cual sera
conducido por el gaseoducto Kuntur hasta la zona de los puertos de Matarani o
llo, donde se adicionard al etano separado por fraccionamiento de la parte
liquida del gas de Camisea. El conjunto de etano se procesara para producir

etileno.
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Figura 3.10. Proyecto Integrado Gas Sur Peruano

Por lo tanto por la cercania al abastecimiento de etileno y por la cercania al
mercado de procesadores de plastico la futura planta debe ubicarse en

Matarani o en llo.

El gran problema del puerto de Matarani es la escasez de agua para el
proceso, en cambio llo tiene disposiciébn de agua en grandes cantidades.
Ademés considerando la instalacion de un complejo petroquimico con

facilidades de exportacion, el puerto de llo tiene mayores ventajas.

Se debe tomar en cuenta que en el 2009, el ministerio de Energia y Minas,
declaré un terreno en Lomas de llo como zona geografica para la petroquimica,
en el marco de la Ley de Promocién para el Desarrollo de la Industria
Petroquimica. El terreno tiene 1,505 hectareas. Esta ubicado al frente de la
planta de Enersur, por lo tanto también habréa una fuente excelente de energia
eléctrica (La Republica, 8 de abril 2012).

Por las razones expuestas el mejor lugar para ubicacién de la futura planta de
produccion de polietileno de alta densidad sera llo, ubicado en el norte de

Moquegua.
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3.9 CONCLUSIONES DEL ESTUDIO DE MERCADO

Existe un gran potencial para el consumo de polietiieno de alta
densidad. La demanda insatisfecha proyectada para el 2025 se fija en
250000 toneladas al afio. Cualquier riesgo en la demanda interna por
distintos factores se considera que se puede exportar el producto a
paises vecinos como Chile, Ecuador, Bolivia, Argentina, Brasil y otros.

El tamafno de la futura planta se ha fijado en 250000 ton/afo, el cual
similar a la demanda interna proyectada.

La planta debe estar ubicada, por la cercania de materia prima y al
mercado de consumidores, en llo, Moquegua, en el lugar denominado

Las Lomas de llo, lugar destinado para un complejo petroquimico.
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V. ESTUDIO DE INGENIERIA

En esta seccion se realiza el estudio de ingenieria que comprende la
seleccion del proceso o procesos adecuados, descripcion detallada del
proceso, balance de masa y energia, disefio y seleccion de los equipos de
procesos tanto principales como auxiliares, la distribucion de los equipos y la

distribucion general de la planta industrial.

4.1 SELECCION DEL PROCESO

4.1.1 Tipos de catalizadores para la polimerizacion del Polietileno de alta
densidad.

Para la polimerizacion del Polietileno de alta densidad se pueden utilizar
diferentes tipos de catalizadores, sabiéndose que el mismo es una sustancia
que acelera la velocidad de la reaccion quimica sin sufrir en si ningdn cambio
quimico.

Los catalizadores utilizados para la obtencion de Polietilenos de alta densidad
tienen en comun que trabajan a temperaturas y presiones relativamente bajas,
y producen un material de bajo nivel de derivacion y alta densidad. Dentro de
los catalizadores utilizados para la obtencién de Polietileno de Alta Densidad se
encuentran los siguientes:

a. Catalizador Ziegler — Natta

b. Catalizador proceso Phillips

c. Catalizador Metaloceno

a) Catalizador Ziegler — Natta

Este catalizador fue descubierto a principios de la década de los
cincuenta por Ziegler en Alemania y Natta en Italia. Consiste en un complejo
catalitico de alquil aluminio y tetracloruro de titanio y trabaja a presion
atmosférica y temperatura de entre 50 — 100 °C.
La reaccion que se lleva a cabo es de tipo de coordinacion y la molécula crece
como un cabello a partir de la superficie del catalizador. Los monomeros de
etileno se difunden a través del solvente hasta la superficie del catalizador y de

alli al punto de crecimiento; en donde se produce la ruptura del enlace
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covalente y se genera la adicion del monémero. Debido a que el monémero es
insertado en un punto especifico de la cadena, no existe posibilidad para el
mecanismo de back-biting (Retromordida). El proceso de retromordida es
cuando se generan polimeros ramificados, ya que un electrén (e-) desapareado
al final de la cadena arrebata uno de un enlace carbono hidrégeno a su propia
cadena principal, cerrando la cadena final y dejando una posibilidad de enlace
en una zona intermedia de la cadena. Los Polietilenos sintetizados con
catalizadores Ziegler-Natta presentan un nivel despreciable de ramificacion, del
orden de uno cada cien atomos de carbono. El catalizador Ziegler-Natta esta
compuesto de un cocatalizador, el alquil aluminio y un catalizador que es el
tetracloruro de titanio, provocando una catalisis heterogenia con
estereoquimica controlada. En la Figura 4.1 se muestra una ilustracion de
como el polimero se forma con el catalizador Ziegler-Natta en un reactor de
lecho fluidizado.
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Figura 4.1. Polimerizacién del etileno utilizando el catalizador Ziegler-Natta
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Los catalizadores Ziegler_natta de primera generacion de la década del
50 con baja actividad catalitica (1000 g de polimero/g de Ti) han evolucionado
hasta los de cuarta generaciébn que aparecieron en la década del 70, los
cuales tienen una mayor actividad (500000 g de polimero/g de catalizador). En
los de cuarta generacion los catalizadores son soportados sobre particulas
esféricas de MgCl, o SiO,, lo cual permite un mayor control morfoldgico del
polimero formado (Velilla, 2007).

b) Catalizador del proceso Phillips

Este tipo de catalizador lo patento la Phillips Petroleun Co, que consiste
en un oxido metalico, ya sea de cromo o titanio, soportado sobre silice
aluminio. Este tipo de catalizador trabaja a presiones medias de 4.8 - 14.5 atm
y temperatura de 100 a 170° C, con un hidrocarburo disolvente, como lo puede
ser el hexano.

Con esta reaccibn se obtiene un Polietileno de alta densidad de

estructura lineal y altamente cristalino. Este proceso también recibe el nombre
de “particula”.
Los catalizadores Phillips (Cr/SiO2), son responsables de la fabricacién de mas
de un tercio de todo el polietiieno que se fabrica mundialmente. Una de las
razones de su éxito es su versatilidad, ya que existe un gran numero de
catalizadores de cromo a partir de los cuales se pueden obtener hasta 50 tipos
diferentes de polietileno, es decir, se pueden controlar las propiedades del
polimero mediante el adecuado disefio del catalizador (Carrero, Moreno,
Calleja & Aguado, 2007).

c) Catalizadores Metalocenos

Esta familia de catalizadores Metalocenos fue descubierta en la década
de los setenta en Alemania por Kaminsky y Sinn, constituidos por dos
componentes de Zirconoceno y un compuesto organico-metalico que permite
distribuir los comonomeros mas uniformemente en las cadenas poliméricas.
Este tipo de catalizadores se utilizan para sintetizar al Polietileno de ultra alta
masa molecular, con pesos moleculares que va de 3’000,000 a 6°000,000,

dando al producto final alta cristalinidad con un excelente resistencia al
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impacto. Con este material se producen fibras tan fuertes que puede utilizarse
para fabricar chalecos a prueba de balas.

Entre sus ventajas se menciona que pueden polimerizar casi cualquier
monomero, produce polimeros extremadamente uniformes y permite hacer

polimeros con tacticidades muy especificas (Blanco, 2015).

4.1.2 Formas de obtencion de polietileno de alta densidad

Existen tres métodos para la obtencidén de Polietileno de alta densidad, en los
cuales se requieren de presiones y temperaturas bajas. Los métodos se

conocen como en suspension, en solucion y en fase gaseosa.

4.1.2.1. Suspension

La polimerizaciébn se efectia por la mezcla de etileno e hidrocarburos
disolventes en un catalizador de lecho fijo, para después separar el polimero
del hidrocarburo disolvente. Las condiciones de la reaccion son, de 100 a 170
°C de temperatura y de 5 a 15 Kg/cm? de presion. El Polietileno obtenido se
caracteriza por una estructura lineal y gran densidad. Este proceso fue
patentado por la compafiia Phillips Co.

También se puede obtener PEAD utilizando el catalizador Ziegler-Natta en
suspension. En este caso el catalizador en forma de granulos, es mezclado con
un hidrocarburo liquido (por ejemplo 2-metilpropano, isobutano o hexano), el
cual simplemente actia como diluyente. Una mezcla de hidrégeno y etileno se
pasa bajo presion dentro de la suspension y el etileno es polimerizado a PEAD.
La reaccion se realiza en un reactor CSTR o un reactor de tipo bucle. Se
prefiere el reactor de bucle porque la suspension es impulsada por una bomba
axial con lo que alcanza velocidades lo suficientemente altas evitando la
deposicion de polimero en las paredes del reactor. Ademas se debe decir que
el area de transferencia de calor por unidad de volumen es mas alta que en un
CSTR, y de esta manera se controla mejor la temperatura y se logra mayores
productividades.

En forma continua y controlada utilizando una valvula el producto sale del
reactor tipo bucle y el solvente es evaporado para dejar el polimero, el cual

todavia contiene catalizador. Vapor de agua, acompafado de nitrégeno fluyen
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a través del polimero, reacciona con los sitios cataliticos, destruyendo su
actividad. El residuo del catalizador, 6xidos de titanio (IV) y aluminio,
permanecen mezclados, en cantidades muy pequefias, en el polimero.

De los distintas empresas comercializadoras de plantas de produccion de
polietileno de alta densidad por el método de suspensidon se presenta a partir
de la Figura 4.2 distintos procesos en el siguiente orden: Proceso en
suspension con Bucle de Phillips, Proceso con reactor tipo bucle de Solvay, el

Proceso Hostalen de Basell, el Proceso Nissan y el proceso CX de Mitsui.
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Figura 4.2. Polimerizacién en suspension con reactor bucle de Phillips.
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Figura 4.3. Polimerizacién en suspensién con reactor bucle de Solvay.
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Figura 4.4. Polimerizacién en suspension de Hostalen
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4.1.2.2 Solucion

Este segundo método comprende el paso del etileno e hidrogeno bajo presion
dentro de una solucion del catalizador Ziegler-Natta disuelto en un
hidrocarburo, que puede ser un alcano de 10 o 12 carbonos. El polimero se
obtiene de la misma forma que el método de suspensiéon. En este caso tanto el
catalizador y el polimero resultante permanecen disueltos en un solvente que
debe ser separado para aislar el polimero.

Comercialmente existen tres procesos en solucion para la produccién de
PEAD: el proceso Dowlex de Dow, el proceso Sclairtech/AST de NOVA vy el
proceso Compact de Stamicarbon-SABIC. Ver Figuras 4.7, 4.8y 4.9.

El proceso Dowlex utiliza dos CSTR en serie con un solvente que es una
mezcla de isoparafinas con 8 y 9 carbonos. Opera as 160°C y 27 bares. El
tiempo de residencia total de los dos reactores es 30 minutos.

El proceso Sclairtech/AST de NOVA opera a una temperatura de 300°C en una
solucion de ciclohexano. La polimerizacion es rapida, y requiere menos de 2
minutos de modo que los reactores son pequefios. EI comondémero para
producir PEAD es el 1-octeno.

El proceso Compact, etileno y el comondémero (1-octeno) se disuelve en
hexano, enfriado, y alimentado al reactor CSTR, que opera adiabaticamente
llegando a una temperatura de 200°C. La conversion es cerca de 95% vy el

tiempo de residencia es muy corto.

Solvente

Monomero

- Stripper Aditivos

Catalizador Reactor flash

Reactores

adiabaticos Empacado

Fuente: tomado de Syed & Vernon, 2002.

Figura 4.7. Polimerizacién en solucién Dowlex de Dow
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Solvente

p3
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Fuente: tomado de Syed & Vernon, 2002.

Figura 4.8. Polimerizacién en solucion Sclairtech/AST de NOVA
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Hidrégeno desactivacion

>

Catalizador e

Fuente: tomado de Syed & Vernon, 2002.

Figura 4.9. Polimerizacién en solucion Compact de Stamicarbon-SABIC

4.1.2.3 Fase gaseosa

La polimerizacion en fase gaseosa comienza con la alimentacion directa del
etileno, que debe ser de alta pureza (aproximadamente del 99.8%), y el
catalizador en polvo (cromo modificado con silice). Ambos se alimentan
continuamente y el polietileno es desalojado intermitentemente del reactor, a

través de una camara con sello para gases. El catalizador utilizado en este
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caso es de Phillips. Se puede utilizar un reactor de lecho fijo o lecho fluidizado,

siendo este ultimo el mas recomendado.

gases sin Songecsor Recuperacion
reaccionar F—' g v reciclo de eteno
w sin reaccionar
Catalizador —
Intercambiado:
de calor
Reactor
lecho L .
fluido Separacion de

reactantes/polimero

Polietileno
Etileno e en l_’°l"°
hidrogeno al silo

Fuente: tomado de Essential Chemical Industry, 2016
Figura 4.10. Polimerizacién en fase gaseosa con reactor de lecho fluidizado

En el procedimiento en fase gas existen dos procesos comerciales: el
proceso UNIPOL de Univation y el proceso Innovene de BP Amoco. Ambos

procesos se muestran en las Figuras 4.11y 4.12.

Reactor | ]
Compresor |
del ciclo L :
Enfriador
del ciclo
Camara |
de producto
. — . Tanque de
Cromo o Ziegler soplado de
1 i producto
Etileno, i Corriente
Comonoémero, de reciclo D Desgasificaciéon
Hidrogeno —p A extrusion &
empaque

Fuente: tomado de Syed & Vernon, 2002.
Figura 4.11. Polimerizacion en fase gas UNIPOL de Univation Technologies
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Fuente: tomado de vHavas & Lalanne-Magne, 1994.
Figura 4.11. Polimerizacién en fase gas Innovene de BP Amoco

4.1.2.4 Otros procesos mixtos

En plantas modernas algunas veces usan dos o mas de los reactores
individuales en serie (por ejemplo dos 0 mas reactores en suspension o dos
reactores en fase gas) cada uno de los cuales estan bajo condiciones de
operacion ligeramente diferentes, de modo que las propiedades de los
diferentes productos de los reactores estan presentes en una mezcla resultante
de polimero, con lo que se asegura una amplia distribucion de masa molecular.
Esto asegura obtener un producto con propiedades mecéanicas mejoradas.

El desarrollo de tecnologias hibridas estan en investigacion activa. A la fecha
se conoce dos procesos comerciales:

- Tecnologia en fase gas de Spherilene: el proceso tiene un reactor de
bucle y dos reactores de lecho fluidizado en serie. Se adapta para producir
polietileno de muy baja densidad, polietiieno lineal de baja densidad y
polietileno de alta densidad.

- Tecnologia UNIPOL PP: utiliza dos reactores de lecho fluidizado en

serie.
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4.1.3 Criterios de seleccion del proceso

Enla Tabla 4.1 se resumen las condiciones de operacion de los tres principales
métodos de produccion de PEAD.

Las condiciones de temperatura y presion son menores en el proceso de
polimerizacion por suspension y en fase gas. Por lo tanto se desecha el
proceso en solucion.

Hace 10 afios cerca del 65% de la produccion mundial de PEAD se producia
por suspension y 25% en fase gas. Sin embargo, el proceso en fase gas en
lecho fluidizado esta ganando presencia a nivel mundial por distintas razones:
en el proceso en suspension se usa solvente el cual obliga al uso de equipo
adicional, como por ejemplo tanques de almacenamiento de solvente,
purificacion del solvente, separacion del solvente y una seccidén de secado del
polvo de polimero obtenido. Ademas los procesos en fase gas son mas
compactos y simples, los costos de inversién y operacion son mas bajos y su
impacto ambiental es menor cuando se compara con el proceso en suspension
(Daftaribesheli, 2009). Ademas desde el 2010 los reactores de lecho fluidizado
en fase gas permiten que en un solo reactor se produzca polietileno biomodal,
es decir un polimero con caracteristicas duales de alta y baja densidad.

Por lo expuesto se selecciona la polimerizacion en fase gas con el uso de un

reactor de lecho fluidizado.

Tabla 4.1
Condiciones de operacion para los procesos de produccion de PEAD
Solucién Suspensién Fase-gas
Tipo de reactor CSTR Bucle o CSTR Lecho fluidizado
Presion, atm 100 30-35 30-35
Temperatura, °C 140-200 85-110 80-105
Estado del catalizador Solvente Solido Solido
Densidad, g/cm?® 0.910-0.970 0.930-0.970 0.910-0.970
Mecanismo de reaccion Coordinacion Coordinacion Coordinacién

Fuente: tomado de Xie, 1994.

4.1.3.1 Seleccidon del proceso en fase gas
La primera planta comercial de polimerizacion en fase gas usando un rector de

lecho fluidizado fue construido por Unidon Carbide en 1968 en Texas. Este
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proceso fue desarrollado inicialmente para produccion de PEAD. El proceso en
fase gas de Union Carbide es conocido comunmente como el proceso UNIPOL
y ha sido descrito en varias patentes. La tecnologia fue mas tarde transferida a
Dow Chemical Co., y finalmente a Univation Technologies, un proyecto
conjunto entre Dow y ExxonMobil. Hasta la fecha tienen 96 plantas instaladas
en el mundo.

Otra tecnologia en lecho fluidizado comercializado fue desarrollado por
Naphtachimie en 1970. Esta tecnologia ha sido transferida a BP Chemical Ltd.
El disefio es similar al proceso UNIPOL de Univation Technologies con la
excepcion que el proceso de BP Chemical Limited incluye una etapa de pre-
polimerizacion, que basicamente es una reactor tipo tanque agitado donde se
alimenta el mondémero, el catalizador e hidrogeno. Los sdlidos cataliticamente
activos formados llamados “pre-polimeros” se decanta y se alimenta al reactor
de lecho fluidizado. Esta diferencia hace decidir por el proceso mas simple, es
decir por el proceso UNIPOL (Wagner, Goeke & Karol, 1981).

De los licenciadores de este proceso se prefiere UNIPOL™

por su simplicidad.
Este proceso requiere solo tres piezas de equipo pesado rotativo: un
compresor de gas de reciclo, un compresor de recuperacién de gases
ventilados y un sistema de granulacion. Otra ventaja tecnolégica incluye un
sistema que alimenta la resina directamente del tanque desgasificador al
equipo de peletizacion, eliminando la necesidad de almacenamiento intermedio
y por lo tanto reduciendo los costos de capital y operacion. El costo de capital
del Proceso PE de UNIPOL es hasta 35% menor que otros procesos. Los
gastos de operacién poder ser hasta 10% mas bajos que otros procesos

(Univation Technologies, 2014).

4.1.4 Seleccion del catalizador

En base que se ha seleccionado el proceso UNIPOL, que es un proceso de
polimerizacion en fase gaseosa en un reactor de lecho fluidizado, para la
produccion de polietileno de alta densidad se tiene dos tipos de catalizadores:

- Catalizador Ziegler-Natta: adecuado para producir polietileno para
aplicaciones de moldeo, especial para rotomoldeo. Puede también tener

aplicaciones en procesos de monofilamentos y estiramiento en cinta.
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- Catalizador de cromo: conocido como catalizador Phillips, produce un
PEAD que puede aplicarse para moldeo por soplado con peso molecular
intermedio como para botellas de bebidas; moldeo por soplado con peso
molecular amplio como para tanques y otros partes grandes; y produccion de
tuberias de alta resistencia.

Se selecciona el catalizador basado en cromo por la mayor amplitud de
aplicaciones del PEAD obtenido con este catalizador. El catalizador en un oxido
de cromo soportado sobre una material amorfo porosos tal como silice
altamente poroso. Para fase gas se recomienda un catalizador Phillips de
minimo 0.2% de cromo. La polimerizacion con solo etileno con el catalizador
Phillips produce polietileno de alta densidad (HPDE), mientras que si se usa un
comondémero como olefinas con C4 a C8 produce un polietileno lineal
ramificado (LLDPE) — Thine, 2000.

4.2 DESCRIPCION DETALLADA DEL PROCESO

La descripcion del proceso se basa en la Figura 4.12 del licenciador UNIPOL y
detallado por Chee (2011).

El reactor del proceso consiste de una zona de reaccién y una zona de
separacién. La zona de reaccion tiene una relacién de altura a diametro de 6.0
— 7.5. La zona de separacion tiene una relacion diametro a altura de 1 a 2. Para
mantener un lecho fluidizado viable, el flujo superficial a través del lecho es
cerca de 2 a 5 veces el flujo minimo requerido para la fluidizacién. Es esencial
que el lecho contenga siempre particulas de polimero para prevenir la
formacion de “zonas calientes” localizadas y para entrampar y distribuir el

catalizador en polvo.
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Al arrancar el proceso, la zona de reaccién es cargada con particulas de
polimero base antes que se inicie el flujo de gas. EIl monémero (etileno gas) es
alimentado a la entrada del compresor, mientras que se aflade el comonémero
una alfa-olefina (buteno o 1-hexeno) a la entrada del reactor. El catalizador se
almacena en un alimentador de catalizador bajo una capa de nitrégeno. El
catalizador se inyecta en el lecho a una velocidad igual a su velocidad de
consumo en una altura de ¥4 a % de la altura del lecho. La concentracion del
catalizador en el lecho fluidizado es esencialmente igual a la concentracion del
catalizador en el producto, es decir en el orden de cerca de 0.005 a 0.50% del
volumen del lecho. La fluidizacién es lograda por una alta velocidad del gas
reciclado a y través del lecho, tipicamente en el orden de 50 veces la velocidad
de alimentacion del gas de reposicion. La caida de presion a través de lecho es
tipicamente del orden de 0.07 atm (1 psi). El gas de reposicién es alimentado al
lecho a una velocidad igual a la velocidad a la cual las particulas de polimero
son retiradas. Un analizador de gas, posicionado sobre el lecho, determina la
composicién del gas que esta siendo reciclado, y la composicion del gas de
reposicibn es ajustado en concordancia para mantener una composicion
gaseosa esencialmente en estado estacionario dentro de la zona de reaccién.
A velocidad del gas para lograr una buena fluidizacion es relativamente alta,
aproximadamente 0.6 m/s, con una conversién de solo 5% por paso®. La
mezcla de gas sin reaccionar/gas inerte es enfriada, comprimida y luego
reciclada al reactor hasta que la conversion global sea 100%.

La temperatura de reaccion se mantiene entre 90°C a 110°C y la presién se
mantiene a 300 psi con lo cual la productividad del catalizador se mantiene en
el rango de 2 — 20 kg PE/g de catalizador. El polimero se forma como granulos
pequefios de 0.5 a 1.0 mm de diametro, tamafo logrado en un tiempo de 3 a 5
horas. El producto granular se descargado intermitentemente dentro de un
tanque donde los gases que no han reaccionado son retirados, y el producto
estd listo para ser mezclado con aditivos para estabilizarlo y darle propiedades
comerciales, peletizandolo para la venta. La distribucion del peso molecular es
controlada por la seleccion del catalizador. Un rango de densidad de 0.94 a

0.96 g/cm® es producido y controlado por la cantidad de monémero adicionado.

Nota (1): Tomado de International Journal of Industrial Chemistry 2013
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La forma de controlar la salida del polimero del reactor es manteniendo la
altura del lecho fluidizado constante.

El gas que no ha sido consumido en el lecho pasa a través de la zona de
separacion ampliada donde las particulas arrastradas caen de nuevo dentro del
lecho. El arrastre de particulas se reduce aun mas por la presencia de un ciclon
y un filtro para evitar la deposicion de polimero sobre las superficies de
transferencia de calor y los alabes del compresor. El calor de polimerizacion es
retirado por un intercambiador de calor antes que el gas reciclado se comprima
y se retorne al reactor. El lecho fluidizado puede auto mantenerse a
temperatura esencialmente constante bajo condiciones de estado estable. Para
incrementar la capacidad de remocién de calor y la productividad, los reactores
UNIPOL pueden operar con una temperatura del gas de entrada en el fondo del
lecho fluidizado que puede estar debajo del punto de rocio de ese gas. El gas
reciclado se condensa en el enfriador externo, y las gotas de liquido se
revaporizan cuando entran en el lecho. Se ha observado que las gotas pasan a
través del distribuidor como un rocio y rapidamente humedecen la superficie y
poros de las particulas cataliticas. El liquido se vaporiza muy rapidamente
sobre el distribuidor. Existe un cambio dramético en el patron de flujo del gas
en la regién de alimentacion del gas debajo del distribuidor. Sin embargo, no
hay un efecto aparente sobre el patron de circulacion global de las burbujas y
particulas de resina encima del distribuidor de gas.

El plato de distribucién en el fondo del reactor juega un rol importante en la
operacion del reactor. Conforme las particulas de polimero, se calientan y se
comienzan a activar, se debe prevenir que estas se asienten para evitar
aglomeracion. El mantenimiento suficiente de reciclo y flujo de gas de
reposicion a través del distribuidos para conseguir la fluidizacion en la base del
lecho es muy importante en la operacion del rector de polimerizacion de lecho
fluidizado. Las particulas de polimero se retiran cerca del distribuir a través del
funcionamiento secuencial de un par de valvulas temporizadas, definiendo una

zona de segregacion.

4.3 QUIMICA DE LA POLIMERIZACION
El calor de polimerizacion del polietileno es 93.k kJ/mol (3.34 kJ/g). Desde que

el calor especifico del etileno es 2.08 J/°C.g, la elevacion de la temperatura en
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la fase gas aproximadamente 16°C por cada 1% de conversion a polimero. La
remocion de calor es por lo tanto el factor principal en los procesos de
polimerizacion comercial. En el proceso UNIPOL se emplea una conversion
limitada por paso, y el calor de reaccion es absorbida por los reactantes frios.
Por lo tanto el monémero sin reaccionar es enfriado y reciclado.

Segun la Figura 4.13 el catalizador Phillips basado en cromo realiza la catalisis
heterogénea sobre la superficie en la cual la cadena crece sobre atomos
metélicos de bajo nivel de oxidacién (Cr®"). Las reacciones de terminacién y
transferencia en el proceso Phillips ambos conducen a grupos terminales no-
saturados, lo cual resulta en cadenas que un extremo saturado y otro no-
saturado. La principal caracteristica de la polimerizacién del etileno en cadena
del proceso Philips produce muy pocas ramificaciones. El polimero resultante
es altamente lineal y puede alcanzar altos niveles de cristalinidad, y densidades
mayores a 0.94 gr/cm® (Chalmers & Meier, 2008).

Propagacion

Y, ﬂ
f;r\'f'—EH + N HiC=CHy —— i
J e—Cc—CaHs Ho HolHa Hajf 2
-ﬂ Hz Ha 2 2
N i Terminacion
rg

Lo, e Vo et
g t—C+C—C—CsHs § H
o Hg HE HE HE

m
3 § Transferencia

2

“rﬁ- —_— Gfif'_m ¥ ch:ﬁfﬁ—ﬁ CgHs
§ CaHs § C=—CHsj ¢ g m-1
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Fuente: tomado de : Chalmers & Meier, 2008
Figura 4.13. Reacciones de propagacion, terminacion y transferencia en la polimerizacion del etileno por el proceso
Phillips.

4.4 BALANCE DE MASA Y DE ENERGIA
El balance de masa se ha realizado en base a la capacidad instalada de la
futura planta de PEAD que sera de 250000 toneladas al afio. La operaciéon es

continuo y por lo tanto se operara 8000 horas al afio.
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b-am

BALANCE DE MASA DE PRODUCCION DE
POLIETILENO DE ALTA DENSIDAD POR EL
PROCESO UNIPOL

CAPACIDAD: 250000 Ton/afio

BEgE :
- ! 8000 horas/afio
-5 Proceso continuo: 31250 kg/hr
COMPONENTE A B C D E F G H | J K L
Etileno 29491.103 | 893639.505 777734462 | 86414.94 | 86414.94 86414.94 | 864149.402
Hidrégeno 509.898 556.131 45502 45502 45502 45502 45502
Catalizador 15 0.075 0.075 0.075
Nitrogeno 120 120 120 120 120 120 120
Polietileno puro 29508.456 29508.456 29508.456
Aditivos 1741.469 | 1741.469
Polietileno a
t 30000.00 894315.636 135 777899.963 | 116088.973 | 86580.442 | 165502 | 86414.94 | 864314.903 | 29508.531 | 1741.469 31250
venta

FUENTE: Elaborado por las autoras
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45 DISENO Y SELECCION DE LOS PRINCIPALES EQUIPOS DE
PROCESO

Se ha realizado el disefio y seleccion de los principales equipos de proceso de
obtencién polietileno de alta densidad en fase gas. Los equipos grandes y
consumidores de energia son las compresoras que permiten reciclar el etileno

no reaccionado. A continuacion se presenta los detalles de dichos equipos.

4.5.1 REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO

Funcion: realizar la reaccion de polimerizacion
del etileno a PEAD, separar el polimero,

recircular el etileno no reaccionado.

Modelo: reactor de lecho fluidizado, catalizador

Phillips basado en cromo.

Cantidad: uno

Condiciones de operacion: 85°C, 22 bar

Dimensiones principales:
Volumen total: 380 m®
Altura total: 20.842 m

Diametro de lecho: 4.638 m

Didmetro de zona desgasificacion: 4.3 m

Material de construccion: acero al carbono

4.5.2 COMPRESORA DE GASES - Corriente D

Funcién: comprimir corriente D

Modelo: CP320, fabricante MAN Diesel & Turbo

Cantidad: tres

Condiciones de operacion: de 85°C y 15 atm a
113.14°Cy 22 atm.

Dimensiones principales:

Potencia real: 5000 HP, cada uno
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4.5.3 COMPRESORA DE GASES - Corriente H

Funcién: comprimir corriente H

Modelo: CP128, fabricante MAN Diesel & Turbo

Cantidad: uno

Condiciones de operacion: de 80°C y 8 atm a
158.1°C y 22 atm.

Dimensiones principales:
Potencia real: 3600 HP

4.5.4 INTERCAMBIADOR DE CALOR - Corriente D

Funcién: enfriar corriente D

Modelo: Casco y tubo, 1-1

Cantidad: tres

Condiciones de operacion: enfriar de 113.14°C a
65°C. Presion 22 atm

Dimensiones principales:

Didmetro del casco: 3.75 pies

Numero de tubos: 1851

Tubos: 16 pies de largo, % pulg DE

Arreglo de tubos: triangular

Area efectiva de transferencia: 5716.59 pie?
Numero de bafles: 2

Espaciado entre bafles: 6.91 pies
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4.5.5 INTERCAMBIADOR DE CALOR- Corriente H

Funcién: enfriar corriente H

Modelo: Casco y tubo, 1-1

Cantidad: tres

Condiciones de operacion: enfriar de 158.10°C a
65°C. Presion 22 atm

Dimensiones principales:
Didmetro del casco: 2.25 pies
Numero de tubos: 652
Tubos: 12 pies de largo, % pulg DE
Arreglo de tubos: triangular
Area efectiva de transferencia: 1500.2 pie?
Numero de bafles: 3

Espaciado entre bafles: 2.49 pies

4.5.6 CHILLERS

Funcién: obtener agua fria a 10°C

Modelo: EWAD-C-PS/PL, fabricante DAIKIN
Europe N.V.

Cantidad: dos

Condiciones de operacion: refrigerante R-134a

Dimensiones principales:
Capacidad enfriamiento: 1384 kW
Potencia necesaria: 432 kW
Electricidad: 3~/50/400
Altura: 2540 mm
Ancho: 2285 mm
Largo: 12085 mm
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4.5.7 TORRES DE ENFRIAMIENTO

Funcion: enfriar agua de proceso

Modelo: FNB-250, fabricante TOWERTECH,
Cooling System PVT, LTD.

Cantidad: dos

Condiciones de operacion: enfriar agua de 55°C
a 25°C

Dimensiones principales:
Potencia térmica: 1453 kW
Potencia del ventilador: 7.5 kW
Potencia del spray del agua: 7.5 kW

4.5.8 TURBINA DE GAS

Funcion:  producir  energia
mecanica para las

compresoras.

Modelo: 501-KB55, fabricante
SIEMENS.

Cantidad: cuatro

Condiciones de operacion:
combustible gas natural

Dimensiones principales:
Potencia producida: 4000
kKW - nominal
Temperatura del gas de
salida: 560°C

53




4.5.9 EXTRUSORA - PELLETIZADORA

Funcion: Producir el producto final en forma de

pellets

Modelo: SE-250, fabricante TOSHIBA MACHINE

Cantidad: uno

Condiciones de operacion: continua

Dimensiones principales:
Motor principal: 300 kW
Calentamiento: 180 kW
Velocidad del tornillo: 150 min™
Longitud: 10 m; altura: 2.2 m y ancho, 3.0 m
Capacidad nominal: 30000 — 40000 kg/hr

4.6 DISTRIBUCION DE LA PLANTA

El plano unitario se representa en la Figura 4.14. Incluye las secciones

principales de operacion de la futura planta de polietileno de alta densidad

conexa a la planta de etileno, que es parte de un complejo petroquimico.
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Figura 4.14. Plano unitario de la produccién de polietileno de alta densidad

55



V. CONSIDERACIONES AMBIENTALES

Los Fabricantes de Plasticos Europeos (European Plastic Manufacturers)
publicaron en el 2008 en la revistas PlasticEurope los parametros de ingresos y
salidas para la produccion de 1 kg de polietileno de alta densidad. Ambos  se
muestran en las Tablas 5.1y 5.2.

Tabla 5.1
Parametros de entrada para produccion de 1 kg de PEHD

Indicador unidad Valor

Materiales no-renovables

. Minerales g 2.6

. Combustibles fésiles g 1.595-7
. Uranio g 0.006
Materiales renovables (biomasa) g 8.704
Agua utilizada®™ g 3378

Recursos de energia no-renovable®

. Para energia MJ 21.7

. Para materia prima MJ 54-3

Recursos de energia renovable

(biomasa)®
. Para energia MJ 0.8
. Para materia prima MJ 0

Nota: (1) Este indicador comprende solo agua de proceso. No incluye agua de enfriamiento. (2) Calculado como valor calorifico
superior (VCS).Recuoerado de http://www.lasticseurope.org/documents/document/20100312112214-final_hdpe_280409-
20081215-017-en-v1.pdf

De la Tabla 5.1 se deduce que el médulo de agua de proceso es relativamente
alta. Por cada kilogramo de PEHD se necesita 3.378 kg de agua, sin considerar
el agua de enfriamiento. Por lo tanto se tiene que considerar un método de
reciclaje de esta agua para disminuir el posible impacto ambiental que

ocasionaria, y en especial hacer frente a la futura escasez de agua.
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Respecto al consumo de materiales no-renovables se tiene que buscar formas
de optimizar los procesos para que estos valores disminuyan, en especial a lo

que se refiere a los combustibles fésiles utilizados.

Tabla 5.2
Impacto ambiental y parametros de salida en la produccion de 1 kg de PEHD

Impacto ambiental y pardmetros

_ Unidad Rango Valor
de salida
*GWP — Potencial de calentamiento
Kg CO; eq 3.4-11:00 1.96
global
POCP - Potencial de creacion de
) o gEteno eq 1.23
oxidantes fotoquimicos
*NP — Potencial de nitrificacion g PO, eq 0.43
Polvo/material particulado g MP10 0.64
Total de material particulado G 0.64
e  Residuos No-peligrosos Kg 0.032
. Residuos Peligrosos Kg 0.006
* Agua de proceso Kg 3.378

Nota: (1) * el valor de GWP esté por debajo del promedio de la industria de produccién de plasticos que registra valores de 3.4 a
11.0 kg de CO; por kg de material.Recuperado de

: http://www.plasticseurope.org/documents/document/20100312112214-final_hdpe 280409-20081215-017-en-v1.pdf

Segun la Tabla 5.2 el valor de GWP estda por debajo del promedio de la
industria de produccion de plasticos que registra valores de 3.4 a 11.0 kg de
CO; por kg de material (Azapagic, Perdan & Clift, 2011).Pero de acuerdo a las
Nuevas disposiciones que se aplicaran en las industrias del futuro se debe
proveer de algun sistema de captura de CO, que evite eliminarlo a la
atmosfera. La captura y almacenamiento de CO, al presente es una tecnologia
conocida y en desarrollo. Se espera que en préximos afios sea mas eficiente y
de bajo costo.

Respecto al material particulado, se tiene que disponer de sistema de
captacion de polvos para evitar que estos salgan a la atmosfera. El nivel de
residuos peligrosos se considera relativamente bajo. Se tiene que considerar
un sistema de tratamiento quimico o biolégico para mitigar este posible efecto

sobre el ambiente.
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Para disminuir el potencial de nitrificacion se propone un sistema de lodos

activados con aireacion extendida.

De acuerdo al disefio de nuestra planta y frente al impacto Ambiental se

considera las siguientes medidas de control:

Con respecto al Aire

Tabla 5.3 Medidas de Control frente al Impacto Ambiental en el Aire

Peligro

Riesgo

Medida de Control

Emisiones

atmosféricas de

Contaminacion al aire

por material particulado.

Filtros de mangas para retencion de finos,

sistemas de captacion de polvos y filtros de

material carbono activado.
particulado.
Emisiones de Contaminacién Equipo de descontaminacion atmosférica

gases y vapores

atmosférica

lavador de filtro

(equipo
electroestatico),

gases Yy
Realizar sembrios de

arboles alrededor de la Planta Industrial.

Polvo en el Afectacion a la salud Sistemas de captacidon y recuperacion de
ambiente polvos.

Utilizacién de mascaras para

polvos y proteccion ocular
Volatiles Afectacién a la salud por Ventilacién del area. Utilizacién de mascaras

generados en el

proceso

una sobre exposicion a

sustancias nocivas

durante el arranque de maquinas.

Elaboracién: Propia, 2016.

Con respecto al Ambiente de trabajo
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Tabla 5.4 Medidas de Control frente al Impacto Ambiental en el Ambiente de

Trabajo.
Peligro Riesgo Medida de Control
Calor Stress  Térmico en los Aislamiento térmico de los sistemas.
trabajadores
Ropa de trabajo liviana
y ventilacion del area
Ruido Hipoacusia en los trabajadores  Aislamiento acustico de los sistemas,

mantenimiento preventivo y utilizacion de
proteccion auditiva. Manejo del tiempo de

exposicion. Programas de vigilancia

Epidemioldgica

Elaboracion: Propia, 2016.

Con respecto al Agua

Tabla 5.5

Medidas de Control frente al Impacto Ambiental en el Agua

Peligro Riesgo

Medida de Control

Consumo de agua. Afectacion de recursos

por desperdicio de agua.

Reutilizacion de aguas
en los procesos previamente

Tratadas.

Vertimientos de Contaminacion del agua
aguas residuales con sustancias
del proceso. contenidas en los

vertimientos.

Cerrar los circuitos evitando vertimientos y

reutilizando el agua del proceso.
Medicién y control de la

Calidad fisicoquimica del agua.
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Tratamiento de las aguas residuales
mediante la Instalacién de una planta de
tratamiento de aguas residuales para
disminuir la carga contaminante de los

efluentes liquidos.

Implementar un sistema de lodos activados

gue remueva la carga organica.

Elaboracion: Propia, 2016.

Con respecto al Suelo
Tabla 5.6

Medidas de Control frente al Impacto Ambiental en el Suelo.

Peligro Riesgo

Medida de Control

Derrames o fugas Contaminacién del suelo

de materia prima.

En altas concentraciones es
téxico para la fauna, flora 'y

seres humanos que tengan

contacto o consuman el

agua contaminada

Lineas de conduccién cerradas.

Sistemas de retencién de productos

téxicos en el proceso.

Invasion del Contaminacion visual.

espacio publico

Por
almacenamiento
de materia prima o
producto

terminado.

Disposicion en rellenos sanitarios.

Establecer sitios especiales de
recepcion en el centro de acopio.

Capacitar el recurso humano.

Recoger el material que se esparce
durante el cargue y descargue de
camiones, impedir que los residuos
plasticos se

coloquen en zonas

diferentes al centro de acopio.

Elaboracion: Propia, 2016.

5.1 MEJORES TECNICAS DISPONIBLES PARA LA FABRICACION DE

POLIETILENO DE ALTA DENSIDAD
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Bajo la filosofia de produccién mas limpia, es decir operar la produccion
de polimero con alta eficiencia sin permitir pérdidas o fugas de material que
conlleva a un ahorro significativo de anergia y materias primas, asegurando
una disminucién de contaminacién en forma rentable, la Comision Europea ha
elaborado un documento de “Prevencion y control integrados de la
contaminacion” en la produccién de polimeros.

A continuacion se resume estas mejores técnicas disponibles para la
fabricacion de polimeros elaborado por la Comision Europea, bajo el Centro
Comun de Investigacion.

5.1.1 Recomendaciones genéricas para la industria de polimeros

a) reducir las emisiones fugitivas mediante un equipo de disefio avanzado que
incluya:

v uso de valvulas de fuelle o de doble junta de estanqueidad, u otro

equipo igual de eficaz; las valvulas de fuelle estan especialmente

recomendadas para aplicaciones altamente toxicas,

v bombas de accionamiento magnético o de motor hermético, o

bombas de doble junta y barrera liquida

v compresores de accionamiento magnético o de motor hermético,

o compresores de doble junta y barrera liquida o agitadores de

accionamiento magnético o de motor hermético, o agitadores de doble

junta y barrera liqguida o minimizacién del nimero de bridas (empalmes)

0 juntas eficaces o sistemas cerrados de muestreo o drenaje de

efluentes contaminados en sistemas cerrados o sistemas de captura en

las salidas de aire;

a) llevar a cabo una evaluacion y medicion de las pérdidas fugitivas para
clasificar los componentes segun el tipo, aplicacion y condiciones del
proceso con el fin de identificar los elementos con el potencial de
pérdida por fuga mas alto;

b) Implantar y mantener un equipo de control y mantenimiento (M&M) y/o
un programa de Deteccién y reparacion de fugas (LDAR) con una base
de datos de componentes y Aplicaciones junto con la evaluacién y
medicion de las pérdidas fugitivas;

¢) Reducir las emisiones de polvo combinando las siguientes técnicas:
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d)

v el transporte en fase densa, que es mas eficaz para evitar las
emisiones de polvo que el de fase diluida.

v reduccion de las velocidades a los valores méas bajos posibles en
los sistemas de transporte en fase diluida

v reduccion de la produccion de polvo en las lineas transportadoras
mediante tratamientos de superficie y una adecuada disposicion de las
tuberias

v uso de ciclones y/o filtros en las salidas de aire de las unidades
de eliminacion de polvo; el uso de sistemas de filtro de tela es mas
efectivo, especialmente para el caso del polvo fino

v uso de lavadores de gases;

minimizar las puestas en marcha y paradas de las instalaciones para
evitar los picos de emisiones y reducir el consumo general (por ejemplo,

de energia o de mondmeros por tonelada de producto);

e) Asegurar los contenidos del reactor en caso de producirse una parada

f)
9)

b)

de emergencia (usando por ejemplo sistemas de contencion);

reciclar el material contenido o bien usarlo como combustible;

evitar la contaminacion del agua mediante el uso de tuberias con un
disefio y materiales adecuados; para facilitar la inspeccion y la
reparacion, los sistemas de captura de efluentes en nuevas
instalaciones y en sistemas reacondicionados son:

v tuberias y bombas colocadas en la superficie

v Tuberias situadas en conductos accesibles para inspeccion y
reparacion;

usar sistemas de recogida diferentes para los siguientes efluentes:

v Efluentes contaminados del proceso

v Agua que pueda estar contaminada procedente de fugas u otras
fuentes, incluyendo el agua de refrigeracion y la de escorrentia de
superficie correspondiente a las areas de proceso

v Agua no contaminada;

tratar las corrientes de purga de aire que provienen de tanques de
desgasificacion o de los venteos de los reactores con una o varias de las
siguientes técnicas:

v reciclado
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v oxidacion térmica

v oxidacion catalitica

v adsorcion

v combustion en antorcha (sélo en corrientes discontinuas);

c) usar sistemas de combustibn en antorcha para tratar emisiones
discontinuas provenientes del sistema del reactor; esta combustion es
una MTD sdlo si dichas emisiones no pueden volver a utilizarse en el
proceso 0 no pueden usarse como combustible;

d) usar, cuando sea posible, la energia y el vapor de las instalaciones de
cogeneracion; normalmente una instalacion usa la cogeneracion cuando
utiliza el vapor producido o cuando hay una salida comercial disponible
para el vapor producido; la electricidad generada puede usarse en la
propia instalacién o bien ser exportada,

e) recuperar el calor de reaccion mediante la produccién de vapor a bajas
presiones en procesos 0 en plantas que disponen de consumidores
internos o externos del vapor asi producido;

f) reutilizar los potenciales residuos que se produzcan en las plantas de
polimeros;

g) utilizar sistemas de transporte con valvulas de inspeccion (pigs) con
materias primas o productos liquidos en instalaciones donde se fabrican
diversos productos;

h) usar un tanque de almacenamiento para el agua residual antes de la
depuradora de aguas residuales para lograr asi mantener constante la
calidad del agua residual; esto se aplica a todos los procesos que
generan agua residual como los de produccion de PVC y de caucho de
estireno-butadieno polimerizado por emulsion (ESBR);

i) tratar eficazmente el agua residual, lo que puede hacerse en una
depuradora central o en una que se dedigue a una actividad especifica;
dependiendo de la calidad del agua residual, debera hacerse o0 no un pre
tratamiento especifico.

5.1.2 recomendacion especificas para la industria de polietileno

a) monomeros de los compresores de émbolo en los procesos de

fabricacion de polietiieno de baja densidad para: reciclarlos en el

proceso y/o o enviarlos a un oxidador térmico; recoger los gases
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expulsados de los extrusores; los gases emanados de la seccion de
extrusion (la junta trasera del extrusor) en los procesos de fabricacion de
polietileno de baja densidad, son ricos en COV; si se aspiran los vapores
producidos en la seccidbn de extrusion, se reduce la emision de
mondmeros;

b) reducir las emisiones de las secciones de almacenamiento y acabado
mediante un tratamiento del aire de purga;

c) operar el reactor con la mayor concentracion posible de polimeros; al
aumentar la concentracion de polimeros en el reactor, se optimiza el
rendimiento energético general del proceso de produccion;

d) utilizar sistemas de refrigeracion de circuito cerrado.

VI. EVALUACION ECONOMICA

La evaluacion econdmica, desarrollada de la forma tradicional, se
sustenta en indicadores como, Tasas Internas de Retorno (TIR), tiempo de
recuperacion de la inversién (Pay-Out) y punto de equilibrio. Estos valores son
calculados en base a los elementos de costos conocidos como ISBL (Inside
Battery Limits - Costos dentro de los Limites de la Bateria) y OSBL (Outside

Battery Limits - Costos fuera de los Limites de la Bateria).

La base de los costos ISBL y OSBL son estimadas para plantas en la
Costa del Golfo de EEUU al presente afio. Un factor de ubicacion ha sido
usado por ABB-Lummus, lider a nivel mundial en tecnologia y construccion
para este tipo de procesos, para ajustar el costo estimado para el lugar de la

planta propuesta.
La inversion ISBL contiene los siguientes elementos de costos:

Equipo, Sistemas de Control e Instrumentacién y material menor.
Montaje (construccion directa e indirecta), equipos y supervision.

Ingenieria. Analisis previos, detalle de disefio y conclusion del trabajo.

AR NEENEEN

Licencias de Operacion.
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v Seguros de flete, manipulacién y riesgos.

<\

Riesgos y Contingencias.
v Utilidad del Contratista.

La inversién OSBL contiene los siguientes elementos de costos:

o Sistemas de Generacion de Servicios (vapor, agua de enfriamiento,
agua desmineralizada, planta de aire).

o Sistemas de Tratamiento de residuos.

o Sistemas de Tratamiento de agua fresca.

o Sub-Estacion Primaria, Transmision y Distribucion.

o Construcciones de Cuarto de Control, Administracion y Almacenes
(warehouse).

o Almacenamiento de Producto terminado.

o Flare (quemador).

Los costos que no comprende la inversion (costos excluidos de ISBL y

OSBL) son los siguientes:

o Aranceles de Importacion y otros impuestos estardn a cargo del

operador o previa coordinacién con el Licenciatario.

o Costo del Terreno.
o Preparacién del area para la construccion y pilotaje.
o Remocion de equipo existente u obstrucciones enterradas en el area

para la construccion.

o Gastos de sobretiempo.

o Arranque y operaciones iniciales.

o Catalizadores y productos quimicos.

. Repuestos.

o Costos de permisos para operar (Municipalidad, Region, DGH,
OSINERG, DIGESA, etc.).

o Estudios de pre-factibilidad y/o de mercado.

o Costos de Estudios Ambientales (EIA, Estudios de Riesgos, Plan de

Contingencias, Estudio de Impacto Social, Plan de Abandono, INC, etc.).
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o Construccion del Campamento para la Construccion.

o Generacion Eléctrica.

o Almacenamiento de la Carga (Materia Prima).

o Desembarcaderos y ductos.

o Terminales de Carga y Descarga.

o Construcciones de Laboratorio y Areas de Mantenimiento.

o Asesorias de especialistas.

o Auditorias Técnicas y Administrativas.

o Apoyos sociales a Comunidades Campesinas / Pueblos Jovenes.

o Monitoreos de emisiones durante la construccion (agua, aire y ruido).

6.1 ESTIMACION DE INVERSION TOTAL

La inversion total esta constituida por la suma de la inversion de capital fijo y

capital de trabajo. En total asciende a 144°049,890 dolares.
6.1.1 INVERSION DE CAPITAL FIJO

La Inversion de capital fijo asciende a 135’160,814 dblares americanos que
resulta de la suma de los costos ISBL y OSBL, basados en el costo de los
equipos principales del proyecto que asciende a 32 millones de ddlares. Los

calculos en detalle se muestran en el Apéndice.

> CoStosS ISBL....cveeiie 62’999,760 doblares

> CostosS OSBL.....oviiiiiieii 29'280,000 ddlares

> Adicionales.............ccoiiiiiiiiii, 13’590,000 ddlares

> Impuestos.......cooviiiiii 29'291,054 dolares
Total: 135’160,814 dolares

6.1.2 CAPITAL DE TRABAJO

Este renglon abarca los gastos efectuados para realizar pruebas y reajustes del
equipo del proceso antes de la operacion comercial de la planta. Se calculé un
capital de $8°889,076

Se considera que se va operar en forma continua, 8000 horas por afno.
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A. inventario de materia prima

La futura planta de produccion de PEAD estard conectada a la planta de
produccion de etileno como parte de un complejo petroquimico. Por lo tanto
se considera solo el costo de una semana de materia prima. Asciende a
$2°711,298.

B. inventario de materia en proceso
Se considera un dia de costo total de produccion. En promedio es $900,000.
C. inventario de producto en almacén

Se considera el costo de manufactura para una semana de produccioén. El valor
alcanzado es $1°666,667.

D. cuentas por cobrar

Equivale a un mes de ventas. Pero por los motivos expuestos en el item
anterior llega a $1’944,444.

E. Disponibilidad en caja

Sirve para pagar salarios, suministros e imprevisto. Se considera un mes de
produccion. Asciende a $1°666,667. El resumen de la Inversion total del

proyecto se muestra en la Tabla 6.1

Tabla 6.1
Inversion total del Proyecto, dolares americanos

1. INVERSION DE CAPITAL FIJO
Costos ISBN $ 62°999,760

Costos OSBN $29°280,000 $ 135°160,814
Adicionales $ 13°590,000

Impuestos $29°291,054

2. CAPITAL DE TRABAJO

Capital de Trabajo | $8°889,076 $8°889,076
INVERSION TOTAL DEL PROYECTO $ 144°049,890

Elaboracion: Propia, 2016.
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6.1.3ESTIMACION DE COSTO DEL PRODUCTO TOTAL

El costo total de fabricacion esta constituido por el costo de fabricacion y los
gastos generales. El costo total anual es de $282’923,931. El resumen de la

estima del costo de produccion y del costo unitario se muestra en la Tabla 6.2.
6.1.3.1 COSTO DE FABRICACION

Este costo es $281’717,051. Esta constituido por:

A. Costo directo de fabricacion.
B. Costo indirecto de fabricacion
C. Costo fijo de fabricacion.

Detallamos a continuacidon cada costo:
A. COSTO DIRECTO DE FABRICACION

Constituido por los costos de materia prima, mano de obra, supervision e
ingenieria, mantenimiento, suministros de operacién y auxiliares. El costo
asciende a $263’856,083.

- Costo de materia prima
La materia prima utilizada para la produccién de PEAD incluye principalmente
el etileno. También se usa hidrogeno, nitrégeno y el catalizador. Para la

capacidad disefiada el costo total asciende a $260°284,623.

- Costo de mano de obra
Depende del numero de personas por turno lo cual esta en relacion con el
grado de automatizacion de la planta. Se considera 20 de personal por turno a

un sueldo de 350 ddlares. El costo asciende a $273,000

- Costo de supervisién e ingenieria
En este renglon se considera todo el personal comprometido con la supervisiéon
directa de las operaciones de produccion de las distintas instalaciones, el costo

de supervision e ingenieria es de $ 54,600.

68



- Costo de mantenimiento y reparacion

Estan comprendidos los gastos que se requieren para mantener la planta en
Optimas condiciones de operacion, y se estima como el 2% del capital fijjo que
es $2°703,216.

- Costo de auxiliares y servicios
Se considera los gastos por conceptos de lubricantes, pintura, materiales de
limpieza, agua, energia eléctrica, etc. para su estimacion se ha considerado el

10% del costo anual de mantenimiento, cuyo costo es de $270,322.

- Costo de suministros de operacion
Se considera el 10% del costo de mantenimiento o 0.5 al 1% de la inversion de

capital fijo. Cuyo costo es $$270,322.

B. COSTOS INDIRECTOS DE FABRICACION

Constituido por las cargas a la planilla, gastos de laboratorio y gastos generales
de planta. Varia entre 50 - 70% del costo de la mano de obra. El costo
asciende a $166,530.

- Cargas a la planilla
Constituye todos los gastos por concepto de beneficios sociales. Se ha
considerado el 21% del costo de la mano de obra. El costo asciende a $57,330.

- Gastos de laboratorio

Comprende los costos de los ensayos de laboratorio para el control de las
operaciones y el control de calidad del producto, asi como también las
remuneraciones por supervision. Se ha considerado el 20% del costo de mano

de obra. El costo asciende a $ 54,600.
- Gastos generales de planta

Lo conforman gastos destinados a satisfacer servicios, tales como: asistencia

médica, proteccion de la planta, limpieza, vigilancia, servicios recreacionales,
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etc. Se ha considerado el 20% del costo de mano de obra. Asciende a $
54,600.

C. COSTOS FIJOS DE FABRICACION

Los costos fijos son independientes del volumen de produccién de la planta,
estan formados por la depreciacion, impuestos y los seguros. El total asciende
a $17°570,906.

- Depreciacion
El capital sujeto a depreciacion es el capital fijo total excluyendo el costo del
terreno. Para determinar se ha considerado el 10% del capital fijo, que
asciende a $13’516,081.

- Impuestos
El pago de impuestos a la propiedad para zonas poco pobladas se considera el
2% del capital fijo, $2°703,216.

- Seguros
Se ha considerado el 1% del capital fijo, $1’351,608.

6.1.3.2 GASTOS GENERALES (VAI)

Comprende los gastos realizados por concepto de: administracion, ventas,

investigacion y desarrollo. El total asciende a $1°195,277.

- Ventas
Gastos en oficina de ventas, personal de ventas, propaganda, distribucion. Se

considera el 5 % del costo fijo de fabricacion. Asciende a $878,545.

- Administracion
Salario de ejecutivos, plantilla de oficinistas, suministros de oficinas,
comunicaciones. Se considera el 10% del costo de la mano de obra,

supervision y mantenimiento. Asciende a $303,082.
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- Investigacion y desarrollo

Este renglén esta encaminado a mejorar la calidad, proceso y en general para

abaratar los costos de produccién. Se considera el 5% de la mano de obra,

$13,650.

> COSTO TOTAL DE FABRICACION

Es igual a la suma del costo de fabricacion y los gastos generales (VAI).

Asciende a $282’788,796.

6.1.3.3 COSTO UNITARIO

Trabajando 8000 horas al afio a un ritmo de 31250 kg/hr la produccién anual

seria 250,000 toneladas, pHor lo tanto el costo unitario es de 1131.2 ddlares

por tonelada.

Tabla 6.2
Costo de Fabricacion y Costo Unitario

1. COSTOS DE FABRICACION

1.1. COSTO DIRECTO DE FABRICACION

Costos de materia prima

$260°284,623

Costo de mano de obra $273,000
Costo de supervision e ingenieria $54,600
Costo de mantenimiento y reparacion $2'703,216
Costo de auxiliares y servicios $270,322
Costo de suministros de operacion $270,322

TOTAL COSTOS DIRECTOS

$263'856,083

1.2. COSTO INDIRECTO DE FABRICACION

Cargas a la planilla $57,330
Gastos de laboratorio $54,600 $166,530
Gastos generales de planta $54,600
TOTAL COSTOS INDIRECTOS
1.3. COSTO FIJO DE FABRICACION
Depreciacion $13'516,081
Impuestos $2°'703,216 $17'570,906
Seguros $1'351,608
TOTAL DE COSTOS FIJOS
1.4. GASTOS GENERALES $1195.277

Ventas |

$878,545
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Administracion $303,082
Investigacién y proyectos $13,650
TOTAL GASTOS GENERALES
COSTO TOTAL DE FABRICACION $282'788,796
2. COSTO UNITARIO, 250,000 toneladas/afio 1131.2 $/ton

Elaboracion: Propia, 2016.

6.1.4 ANALISIS DE ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS

6.1.4.1 Precio de venta por unidad

Se considera un precio de venta de 1500 délares/tonelada.
6.1.4.2 Ingreso de ventas anuales

Es el producto del precio de venta por el volumen de produccion anual. Se
considera un ingreso de ventas de $375°000,000.

6.1.4.3 Costo de fabricacion

Se considera un costo de fabricacion de $282’788,796.

6.1.4.4 Utilidad bruta

La diferencia entre los ingresos por ventas y total de fabricacién. Se considera
una utilidad bruta de $92°211,204..

6.1.4.5 Impuesto alarenta

Se considera 30% de la utilidad neta. Se considera un impuesto a la renta de
$21°279,5009.

6.1.4.6 Utilidad neta

Es la utilidad bruta menos los impuestos a la renta. Se considera una utilidad
neta de $70°931,696.
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6.1.5 ANALISIS ECONOMICO

6.1.5.1 RETORNO SOBRE LA INVERSION

- Antes de Impuesto

Se expresa como la relacion porcentual entre las utilidades antes de impuestos
y de inversion total.
El retorno sobre la inversion antes de los impuestos obtenidos es de 58.08 %,

lo que demuestra la factibilidad econémica del proyecto

- Después del Impuesto.

Se expresa como la relaciébn porcentual entre las utilidades después de
impuestos y de inversion total.

El retorno sobre la inversidn después de impuestos obtenidos es de 41.14%, lo
que demuestra nuevamente la factibilidad econdmica del proyecto (Ver

Apéndice).

6.1.5.2 TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERCION

Es el tiempo expresado en afios, en que se recupera la inversion de capital fijo,
operando 8000 horas por afio.

El tiempo de repago antes de impuestos es de 1.36 y después de impuestos es

de 1.71 aios.

6.1.6 PUNTO DE EQUILIBRIO

El punto de equilibrio ocurre cuando el costo de producto total anual iguala a
las ventas anuales totales. El costo total de producto es igual a la suma de los
costos fijos (costos fijos de fabricacion, costos indirectos de fabricacion y VAI) y
los costos directos de fabricacion para n unidades al afio. Las ventas anuales
totales es el producto del nimero de unidades por el precio de venta por

unidad. El punto de equilibrio es 17.99%.
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Tabla 6.3
Estado de Pérdidas y Ganancias.

ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS

Produccion anual 250,000 ton

Precio de venta por unidad 1500 $/ton
Ingreso neto de ventas anuales 375°000,000 $
Costo total de fabricacion (produccion) 282'788,796. $
Utilidad Bruta 92'211,204 $
Impuesto a la renta (30 % ) 21°279,509 $
Utilidad neta 70'931,696 $

Ingreso neto de ventas anuales = Produccion anual * Precio de venta unitario

Utilidad Bruta = Ingreso Neto de Ventas Anuales - Costo Total de Fabricacion

Utilidad Neta = Utilidad Bruta - Impuesto a la Renta.

Elaboracion: Propia, 2016.

Tabla 6.4
Analisis Econémico.
VALORES CALCULADOS VALOR ACEPTABLE

a. Retorno sobre la Inversion antes del pago de 0 0
impuestos 58.08 % >35%
td). _ Retorno sobre la Inversion después del pago 41.14% > 12 %

e impuestos
C. Tiempo de recuperacion del dinero antes de ~
impuestos 1.36 < 5 afnos
d. Tiempo de recuperacion del dinero después 171
de impuesto '
e. Punto de equilibrio 17.99% < 50%

Elaboracion: Propia, 2016.
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VIl. CONCLUSIONES

X En base a datos histéricos se concluye que existe una demanda insatisfecha por
cubrir en forma total por un insumo importado. La demanda para el 2025
asciende a 250000 toneladas por afio. La capacidad de la planta se ha
determinado igual que la demanda insatisfecha. En caso de existir riesgo en la
demanda estimada se considera abastecer el producto a paises vecinos. La
ubicacién esta basada en la cercania al abastecimiento de etileno y se definié a

llo, Moquegua.

X Se concluye que es técnicamente factible y se decidié por un proceso moderno
y simple que es la polimerizacion en fase gas con el uso de reactor de lecho

fluidizado con el uso de catalizador Phillips.

X Se concluye que econdmicamente es rentable. La inversion total asciende a
144°049,890 dodlares americanos. El costo de produccién asciende a 1131.2
délares por tonelada y a un precio de venta de 1500 ddlares por tonelada se
obtendra un retorno sobre la inversidn de 58.08% antes de impuestos y 41.14%
después de impuestos. El tiempo de recuperacion de dinero es 1.71 afios. El

punto de equilibrio es igual a 17.99%.

™ Se establece en base a datos promedio de esta industria que existird un
impacto ambiental que tendrda que ser controlado, para lo cual se deberd

establecer buenas practicas en el procesamiento.
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VIll. RECOMENDACIONES

X Realizar un nuevo estudio técnico-econdmico de la instalacion de
equipos que permitan producir dentro de esta planta otros tipos de polietilenos,

como son el de baja densidad o el lineal de baja densidad.

X Estar al tanto de nuevos catalizadores con mayor poder de conversion.
El actual llega solo a 3.3% en un solo paso. Una mayor conversion permitiria

disminuir el tamafo del reactor y otros equipos.
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X APENDICE

A.1 BALANCE DE MASA

Reaction
tem

c

Datos técnicos para el balance de masa: Farid, Farag, Ossman & Mansour,
2012.
Ecuacioén de polimerizacion:
1 kg de etileno....................... 1 kg de polietileno
Concentracion recomendada de etileno e hidrogeno:
Etileno (mol/m®): 4 x 10
Hidrogeno (mol/m3): 9.6 x 10°
Conversion de etileno por paso (%): 3.33
Conversion total de etileno (%): 100
Temperatura del reactor: 108°C
Presion: 21.5 bar
Catalizador: 20 kg de PE/g de catalizador
Transformando la proporcion molar a proporcion en peso:
Etileno: 4 x 10™ mol/m® = 4 x 28 x 10*=0.0112 g/m®

82



Hidrégeno: 9.6 x 10”° mol/m® = 9.6 x 2 x 10°= 0.000192 g/m?
Relacion en masa de etileno a hidrogeno: 0.0112/0.000192 = 58.33
CORRIENTE A: alimentacion

Se alimenta una mezcla de etileno e hidrogeno en la proporciona
calculada anteriormente:

Etileno en A: 29490.103 kg/hr

Hidrégeno en A: 10% de exceso, menos la recirculacion

1.10 (29490.103 /58.33) — 46.233 = 509.8979 kg/hr

Masa A: 29490.103 + 509.8979 = 30000.000 kg/hr
CORRIENTE C: es la cantidad de catalizador utilizada, con nitrégeno que sirve
como transporte. El rendimiento reportado es 1 g/20 kg de polimero o 1g/2 kg
de polimero. Se ha trabajado con este ultimo

Catalizador C: 30000/2 = 15000 g = 15 kg/hr

Nitrogeno C: 8 x 15 = 120 kg/hr

Masa C: 120 + 15 = 135 kg/hr
CORRIENTE B:  Se debe considerar que la conversion por paso es 3.33% y
gue lo que no reacciona se recicla. Por calculo iterativo se obtuvo:

Etileno en B: 893639.5054 kg/hr

Hidrogeno en B: 556.131 kg/hr

Nitrégeno en B: 120 kg/hr

Masa B: 908525.5148 + 563.395 + 1362.788 = 894315.636 kg/hr
CORRIENTE D: se considera que el 90% de los gases sin reaccionar salen en
D y 10% restantes en la corriente E.

Etileno en D: 0.90 x (1 — 0.033) x 893639.5054 = 777734.462 kg/hr

Hidrégeno en D: 0.90 x (556.131 - 509.8979) = 45.502 kg/hr

Nitrégeno en D: nitrégeno en C = 120 kg/hr

Masa D: 790689.756 + 46.26 + 1362.788 = 777899.963 kg/hr
CORRIENTE E: sale el polimero formado con 0.5% de catalizador y 10% de los
gases no reaccionados.

Polietileno en E:

0.033 x 893639.5054 + 0.033x 556.131 = 29508.456 kg/hr

Catalizador en E: (0.5/100) x 15 = 0.075 kg/hr

Etileno en E: 0.10 x (1 — 0.033) x 893639.5054 = 86414.94 kg/hr

Hidrégeno en E: Hidrégeno en D = 45.502 kg/hr
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Nitrégeno en E: Nitrégeno en B = 120 kg/hr

Masa E: suma de todas las corrientes anteriores

29508.456 + 0.075 + 86414.94 + 45.502 + 120 = 116088.973 kg/hr
CORRIENTE F: se separan todos los gases que acompafian al polietileno y
catalizador

Etileno en F = etileno en E = 86414.94 kg/hr

Hidrogeno en F = hidrogeno en E = 45.502 kg/hr

Nitrégeno en F = nitrégeno en E = 120 kg/hr

Masa F: 86414.94 + 45.502 + 120 = 86580.442 kg/hr
CORRIENTE G: se separa con la utilizacion de membrana todo el nitrégeno e
hidrogeno, quedando solo el etileno.

Nitrégeno en G: 120 kg/hr

Hidrégeno en G: 45.502 kg/hr

Masa G: 120 + 45.502 = 165.502 kg/hr
CORRIENTE H: esta constituido por todo el etileno recuperado.

Etileno en H: etileno en F = 86414.94 kg/hr

Masa H: 86414.94 kg/hr
CORRIENTE I: es la suma de las corrientes Hy D

Etileno en |: 777734.462 + 86414.94 = 864149.402 kg/hr

Hidrégeno en I: hidrégeno en D = 45.502 kg/hr

Nitrégeno en |: 120 kg/hr

Masa |: 864149.402 + 45.502 + 120 = 864314.903 kg/hr
CORRIENTE J: se retira todo el polimero con el catalizador que se pierde

Polietileno en J: 29508.456 kg/hr

Catalizador en J: 0.075 kg/hr

Masa J: 29508.456 + 0.075 = 29508.531 kg/hr
CORRIENTE K: es la cantidad de aditivos que se adiciona, es
aproximadamente 5.6% en peso. Exactamente se ha calculado por iteracién
que es 5.572701%.

Aditivos en K:

[29508.531 /(1 — 0.05572701)] x 0.05572701= 1741.469 kg/hr

Masa K = 1741.469 kg/hr
CORRIENTE L: es el producto final

Masa L: masa J + masa K = 31250 kg/hr
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A.2 DISENO DEL REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO.

Datos de disefo: Farid, Farag, Ossman & Mansour, 2012
Velocidad de fluidizacion: 0.61 m/s; por seguridad se considera un 45%
adicional, es decir 0.8845 m/s
Espacio ocupado por el lecho y el polimero formado: 10% (se necesita soélo
454.263 kg — ver balance de masa).

Espacio libre para el flujo de gas: 90%
Relacion altura/diametro del lecho: 16/5 = 3.2

Flujo de corriente B:

Etileno en B: 908525.5148 kg/hr = 32447.34 kmol/hr
Hidrégeno en B: 563.395 kg/hr = 281.697 kmol/hr
Nitrégeno en B: 1362.788 kg/hr = 48.671 kg/hr

Total flujo molar: 32777.708 kmol/hr

Temperatura del reactor: 85°C = 358.15 K

Presion: 22 bar = 21.7123 atm

Flujo volumétrico de gases:

(32777.708 x 0.08205 x 358.15)/21.7123 = 44362.528 m*/hr
Flujo volumétrico de gases: 44362.528/3600 = 12.32 m®/s
Flujo volumétrico total: 12.32/0.90 = 13.689 m®/s
Flujo volumétrico total: Area x velocidad
Area: flujo volumétrico/velocidad = 13.689/0.81 = 16.9 m?
Diametro transversal — seccion fluidizacion:

(4 x 16.9/3.1416)°° = 4.638 m
Altura del lecho: 4.638 x 3.2 =14.842 m
Volumen del lecho: [(3.1416 x 4.638%)/4] x 14.842 = 250.752 m®
Altura de zona desgasificacion: 5.3 m
Diametro de zona de desgasificacion: 5.3 m
Volumen de zona de desgasificacion:
[(3.1416 x 5.3%)/4] x 5.3 = 116.928 m®
Zona del esparcidor de gas:
Altura 0.7 m
Diametro: 4.638 m
Volumen de zona de esparcir gases:
[(3.1416 x 4.638%)/4] x 0.6 = 11.826 m®
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Volumen total del reactor de lecho fluidizado:
250.752 + 116.928 + 11.826 = 379.506 m®
Altura total: 14.842 + 5.3 + 0.7 = 20.842 m

Comprobacion: el reactor esta dentro del rango de reactores industriales de

produccion de polietileno en fase gas. Ver siguiente cuadro.

Tabla 3.6: Pardmetros técnicos del proceso de HDPE

Tipo de reactor Lecho fluidizado De mezcla perfecta De recirculacion
Volumen del reactor 200 - 400 m* 15-100m?* 15-100m*
Presion de polimerizacion 0,7 -2MPa 0,5-1MPa 3-6,5MPa
Temperatura de polimerizacion PealleL W L
A ; Ningung Hidrocarburgs C5 - C8 Isobutang, hexang,
gente de suspensidn
propano
Compuesto Compuesto Compuesto
Catalizador/cocatalizador organcmetalico, alquil organometalico, alquil organometalico, alquil
aluminio aluminio aluminio
Capacidad max. de la planta 450 kt/ano 320 kt/ano 350 ktfano

Fuente: documento BREF, 2009.

A.3 DISENO DE COMPRESORA DE GASES QUE SALEN PARTE
SUPERIOR DEL REACTOR LECHO FLUIDIZADO - corriente D
Flujo:
Etileno: 790689.756 kg/hr = 28238.92 kmol/hr
Hidrégeno: 46.26 kg/hr = 23.13 kmol/hr
Nitrogeno: 1362.788 kg/hr = 48.67 kmol/hr
Total flujo molar: 28310.72 kmol/hr
Temperatura: 85°C = 368.15 K
Presion: 15 atm, por la descompresion en la zona de desgasificacion.
Flujo volumétrico horario real:
(28310.72 x 0.08205 x 358.15)/15.0 = 55463 m*/hr

Flujo volumétrico a condiciones normales: 10575 m®min
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Suction volume [ACFRM]

100 500 1,000 5,000 10,000 50,000
||! | |||||||! | ||||||! L1
| | 50 bar
I I 720 psig
| |
| |
| |
| |
| |
| |
| |
| |
! ! !
| | | max. 16 bar
: : 230 psig
| |
| |
| |
] ] ]
T T T TTTT T T T | TTT || T T TTTI
100 500 1,000 5000 10,000 50,000 100,000
Suction wolums [Ama.-'h]
BAN Selector for Screw Compressors
100,000 S Type SKUEL: max. 16 bar
50,000 —
— 40
10,000 ——
5,000 —F 30 CP200: max. 8.100 m*h SKUEL321: max. 15.600 m*/h
CP252: max. 12.800 m*/h
CP320: max. 20.700 m*h
1,000 —
— 20
CP320
300 16 20| Length: 7,000 mm The values apply to the extent
% LS| width: 3,400 mm  shown in the 3D draving
g Height: 2,600 mm  Without oil filing.
100 -f-v 1 W Weight: 20,000 kg
Yolume Discharge The data are non-binding recommended values and only apply to 1-stage
flow pressure installations.
{m3ih) (hat)

De acuerdo al catalogo de MAN Diesel & Turbo, para compresoras helicoidales
se tiene que el modelo que puede manejar grandes flujos y altas presiones es
el modelo CP320, con una capacidad a condiciones reales de 20700 m*/h.
Capacidad de disefio: 55463 m>/hr (valor real) = 32644.289 pie®/min

Numero teérico de compresores: 55463/20700 = 2.68
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Numero real de compresores: 3

Presion de entrada: 15 atm

Presion de salida: 22 atm

Relacion de compresion: 22/15 = 1.46

Temperatura de entrada: 85°C = 358.15 K = 644.67 R
Cp/Cv =k =1.2461

a = (k-1)/k = 0.1975
http://encyclopedia.airliquide.com/encyclopedia.asp?GasID=29&CountrylD=19&LanguagelD=9#GeneralData
Temperatura de salida: 358.15 x (22/15)%%97° = 386.29 k = 113.14 °C

Flujo volumétrico, a condiciones normales:
10575 m*/min = 373452.6 pie*/min
Se ha seleccionado tres compresores trabajando en paralelo:
Flujo de cada compresor: 373452.6/3 = 124484.2 pie*min
Potencia tedrica: [(124484.2 x 644.67)/(8130 x 0.1975)][1.46°197> 1]
Potencia teorica: 3878.67 HP
Eficiencia: 78% (Walas, 2010)
Potencia real: 4972.6 HP, se considera 5000 HP
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A3. DISENO DE COMPRESORA DE ETILENO QUE SE RECUPERA -
Corriente H

Etileno en H: etileno en F = 87854.417 kg/hr = 3137.66 m*/h

Presion entrada: 8 atm

Presion de salida: 22 atm

Temperatura de entrada: 80°C = 353.15 K = 635.67R

Temperatura de salida: 353.15 x (22/15)%%97° = 431.25 K = 158.10 °C

IR Selector for Screw Compressors
100.000 L 4p Type CP: max. 50 bar Type SKUEL: max. 16 bar
50,000 ——
— 40
10,000 ——
5,000 —— 30 CP80: max. 1.300 m*h No SKUEL is available for the
CP100: max. 2.000 m*/h selected parameters.
CP128: max. 3.300 m*/h
CP160: max. 5.200 m*h
1,000 —
— 20
500 CcP128
16 o Length: 4,500 mm 1he values apply to the extent
A LS wadth: 2,700 mm  Shown in the 3D drawing
W Height 1,800 mm  Without oil filling.
100 d 1 A8 Weight: 7,000 kg
Volume Discharge The data are non-binding recommended values and only apply to 1-stage
flow pressure installations.
{m3ih) {har)

Se selecciona el modelo CP128, que tiene una capacidad nominal de 3300
m3/h a condiciones reales, ligeramente mayor que la capacidad de disefio
(3138 m?fhr).

Relacién de compresién: 22/8 = 2.75

Etapas: una

Flujo volumétrico, a condiciones normales:

3137.6 x (273.15/353.15) x (22/1) = 53390.28 m®/hr

53390.28 m*/hr = 31424.33 pie*/min

Potencia tedrica: [(31424.33 x 635.67)/(8130 x 0.1975)][2.75%197 -1]

Potencia teorica: 2751.2HP

Eficiencia: 78% (Walas, 2010)
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Potencia real: 3527.18 se considera 3600 HP

A.4 DISENO DE INTERCAMBIADOR DE CALOR - Enfriar gas comprimido
(Corriente D).
Temperatura de entrada: 113.14 °C
Temperatura de salida: 65°C (20°C menos que la temperatura de polimerizacion —
Patente USA 5,028,670, Jul. 2, 1991)
Presion de operacion: 22 atm
Componentes:
Etileno: 790689.756 kg/hr
Hidrégeno: 46.26 kg/hr
Nitrégeno: 1362.788 kg/hr
Utilizando el simulador Chemcad, diviendo el flujo en tres debido al uso de tres

compresores, se tiene:

GASES

AGUA

Datos de entrada:
Corriente 2: 264033 kg/hr
Temperatura de agua de enfriamiento: 10°C
Temperatura de salida de agua de enfriamiento: 55°C

Datos de salida: agua necesaria: 128882.7 kg/hr
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Resultados importantes:

Didmetro del casco: 3.75 pies

NuUmero de tubos: 1851
Longitud de tubos: 16 pies

Didmetro exterior de tubos: % pulg

Arreglo tubos: triangular

Numero de pasos en el casco: 1

NUmero de pasos en los tubos: 1

Area efectiva de transferencia: 5716.59 pies?

Stream Mo. 2 Stream Mo. 4

Stream Mame GASES Stream Name AGUA

Temp C 113.1561 Temp C 10.00001

Pres atm 22.58 Pres atm 1

Vapor Fraction 1 Vapor Fraction 0

Enthalpy MMEBEtu/h | 496.7884 Enthalpy MMEBtu/h | -1947.142

Total flow 264033 Total flow 128882.7

Total flow unit kg/h Total flow unit kg/h

Comp unit kg/h Comp unit kg/h

Hydrogen 15.42 Hydrogen 0

Mitrogen 454.262 Mitrogen 0

Ethylene 263563.3 Ethylene 0

Water 0 Water 128882.7

SUMMARY REPORT
General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 5716.59
Shell I.D. 3.75 Area Required .97
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD .56
Number of Tubes 1851 U (Calc/Service) .55
Tube Length 16.00 Heat Calc .99
Tube 0.D./I.D. 0.0625/0.0517 Heat Spec .02
Excess % .99

Tube Pattern TRIGO Foul (S/T) 1.000E-03/1.000E-003
Tube Pitch 0.08 Del P(S/T) 0.42/0.18
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 172.43
Number of Baffles 2 SS CS Vvel 16.44
Baffle Spacing 6.91 TW Resist 0.000201
Baffle Cut % 45 TS Film Coeff 121.19
Baffle Type SSEG TS Vel 0.33
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A5. DISENO DE ENFRIADOR DE ETILENO - Corriente H
Flujo: 87854.417 kg/hr
Temperatura de entrada: 158.10 °C

Temperatura de salida: 65°C

Presidn de operacion: 22 atm

Agua de enfriamiento a 10°C

Resolviendo con el simulador Chemcad:

@

=TI

Stream Mo, 1
Stream Name GASES
Temp C 15841
Pres atm 22
Vapor Fraction 1
Enthalpy MMBtu/h | 173.2181
Total flow 87854.41
Total flow unit kg/h
Comp unit kg/h
Ethylene 873544
Water 0

AGUA

E—
Stream Mo, 4
Stream Mame AGUA

[4] | Temp ¢ 10.00001
Pres atm 1

Vapor Fraction 0
Enthalpy MMBtu/h |-1288.833

Total flow 85308.78
Total flow unit kg/h
Comp unit kg/h
Ethylene 0

Water 85308.73

El agua de enfriamiento necesaria: 85308.78 kg/hr

Temperatura de agua de salida: 55°C

Resultado del simulador del intercambiador de calor de casco y tubo:

SUMMARY REPORT

General Data:

Exch Class/Type

Shell I.D.

Shell in Series/Parallel
Number of Tubes

R/AEL
2.25
1/1
652

Heat Transfer Data:
Effective Transfer Area 1500.20

Area Required 1412.98
COR LMTD 76.55
U (Calc/Service) 78.26/73.71

92



Tube Length 12.00 Heat Calc 16.18

Tube 0.D./I.D. 0.0625/0.0517 Heat Spec 15.24

Excess % 6.17
Tube Pattern TRIGO Foul (S/T) 1.000E-03/1.000E-003
Tube Pitch 0.08 Del P(S/T) 0.34/0.13
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 236.07
Number of Baffles 3 SS CS Vel 25.94
Baffle Spacing 2.49 TW Resist 0.000202
Baffle Cut % 41 TS Film Coeff 197.34
Baffle Type SSEG TS Vel 0.62

Principales resultados:
Clase y tipo de intercambiador: R/AEL
Area de transferencia efectiva: 1500.20 pie?
Area de transferencia requerida: 1412.987 pie®
LMTD: 76.55°C
Casco: 1 paso, didmetro 2.25 pies
Tubos: 1 paso, 652 tubos, 12 pies de longitud, % pulg de diametro
Arreglo tubos: triangular
Numero de bafles: 3
A6. SELECCION DE CHILLER
Requerimiento de agua
Intercambiador corriente D: 128882.7 x 3 = 386648.1 kg/hr
Intercambiador corriente H: 85308.78 kg/hr
Total de agua de enfriamiento: 471956.88 kg/hr = 131.1 kg/seg
Usando el catalogo del fabricante DAIKIN Europe N.V.
Modelo de chiller: EWAD-C-PS/PL
Capacidad nominal del modelo C14: 66.3 kg/s
Numero de chiller: 131.1/66.3 = 1.977
Se considera: 2 chiller
Caracteristicas mas importantes:
Capacidad de enfriamiento — nominal: 1384 kW
Potencia necesaria: 432 kW
Refrigerante: R-134a
Abastecimiento de electricidad: 3~/50/400
Dimensiones:
Altura: 2540 mm
Ancho: 2285 mm
Largo: 12085 mm
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EWAD-C-PS/PL

EWAD-C-PS/PL
Cooling only EWAD-C-PS/PL 820 890 980 C11 C12 €13 €14 C15 C16 820 890 980 €11 C12 €13 Q14 €15 Ci6
Cooling capacity  Mom. KW 818 | 886 | 973 | 1070 | MIS3 | 10M | 130 | 1467 | 1S54 | 818 | BB6 | 973 | 100 | 1153 | 12M | UM | MG | 1S
Power input Cooling Mom. KW 29 | 253 | 6 | 306 | 335 | 368 | 400 | 432 | 461 | 229 | 253 | 276 | 306 | 335 368 | 400 | 432 4&1
Capacity control ~ Method Stepless
Minimum capacity % | ) 125
EER 357 | 351 | 350 349 | 3144 | 346 | 344 | 340 337 357 | 351 | 350 49 | 344 346 | 344 | 340 3W
ESEER 1422425 430 429414 423 407406 4.03 422|425 430 429414 423 407 406 4.03
IPLV 478 | 467 479 469|473 468 473 471 478 467 479 469|473 468 473 47
Dimensions Unit Height mm 2,540
Width “mm 2,285
Depth mm 8,985 9885 M85 12,085 8,985 9,885 1,185 12,085
Weight Unit kg| 7530 7660 8290 8550 9390 9730 7820 7,950 8,580 8,840 10,380 10,720
Operation weight kg 8130 8700 9330|9590 10,360 10,720 8420 B990 5620 9880 10,670 1,010
Water heat Type 1 Single pass shell & tube
exchanger Water flow rate  Cooling  Mom. I/s1392 | 425 465 512|552 610 663|703 745 392 425 465|512 |552 610 663 703 745
‘Water pressure drop Cooling  Nom. kPa| 58 | 67 | 31 61 |70 60 |70 | 81 | BB 58 | 67 | 31 | 61 |70 60 |70 | 81 88
Water volume 1| ses 1043 1027 985 979 | ses 1043 1027 | 995 579 )
Air heat exchanger Type High efficiency fin and tube type with integral subcooler
Compressor Type Asymmetric single screw compressor
Quantity 2
Fan Type Direct propeller )
Quantity 18 20 22 24 18 0 22 24
Air flow rate Nom. Ifs| 96,196 106,885 107573 128262 | 96196 106,885 17573 128,262
Speed rpm 500
Sound power level Cooling Mom. dBA 101 102 103 104 98 99 (100 | 99 100
Sound pressure level Cooling Nom. dBA | 80 8 | 80 8 77 78
Operation range  Air side Cooling  Min~Max. “CDB -18~52
Waterside  Cooling _Min~Max. _°CDB 815
Refrigerant Type/GWP R-134a/1,430
Circuits Quantity 2 2 ) :
Refrigerant charge Per circuit kg 102.0 115.0 |120.0 1375 140.0 102.0 115.0 [120.0 1375 1400
TCO,Eq 145.5 164.5 1716 196.6 2002 1459 1645 17.6 1966 2002
Piping connections Evaporator water inlet/outlet (OD) 219Imm 273mm 2191mm 273mm
Unit Starting current  Max Al B30 | 665 702 | 978 | 1,037 1,080 1,093 630 665 702 | 978 1,037 10801093
Running current Cooling  Nom. A 386|424 465 511 555 614 | 671 | 711 752 386 424 465 51 | 555 614 | 671 | 7N 752
Max A 534 | 577 | 621 | 670 | 747 819  BO1 | 945 998 | 534 | 577 621 | 670 | 747 819 | 891 | 945 998
Power supply Phase/Frequency/Voltage Hz/V 3~/50/400

Cooling: entering evaporator water temp. 12°C; leaving evaporator water temp. 7°C; amibient air temp. 35°C; full load operation.
Equipment contains fluorinared greenhouse gases. Actual refrigerant charge depends on the final unit construction, details can be found an the wnit labels.

https://my.daikin.eu/dam/document-library/catalogues/as/air-cooled-chiller/ewad-c-pl/EWAD-C-
PS_PL%20Product%20flyer ECPEN15-428 5 Product%20Catalogues_English.pdf

A7. SELECCION TORRE DE ENFRIAMIENTO
Flujo total de agua a enfriar: 471956.88 kg/hr = 471.956 m*/hr
Catalogo del fabricante de torres de enfriamiento, TOWERTECH, Cooling

System PVT. LTD.

Modelo: FNB-250: capacidad nominal 250 m®/hr
NUmero de torres de enfriamiento: 471.956/250 = 1.888

Se va a considerar: 2 torres FNB-250

Datos importantes:

Potencia térmica: 1453 kW
Potencia del ventilador: 7.5 kW
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Cooling Capacity Overall Dimension | Fan System Spray Pump | Pipe moutd Weight

Max. Water Flow | tdermal Power Diameter Power Air capacity Power Inlet Outlet | Overflow | Discharge = Make-up | Dry | Running

m3/h kw mm | Mm 'mm | mm kw m3/h Kw DN mm DNmm | DN mm DN mm | kg kg
FNB-10 | 10 58 1800 900 | 2500 @700 ®700 0.550.55 | 6400 6400 0.75 65 25 25 DN25 620 | 1290
FNB-15 | 15 87 1800 | 900 | 2600 ®750 ®750 0.750.75 | 9600 9600 0.75 65 25 25 25 640 | 1320
FNB-175 | 175 1017 5000 ' 2500 # 4400 ®2000 ®2000 5555 112000 112000 515 125x2 125%2 | 40 40 40 3460 ' 8900
FNB-200 | 200 1163 5400 1 2600 4700 ®2200 ©2200 7575 128000 128000 5.5 125x2 125%2 | 40 40 40 3880 ' 9930
FNB-225 | 225 1308 5600 | 2800 A 4800 ®2500 ®2500 7575 144000 144000 7.5 150%2 150%2 | 40 40 40 4340 | 11000
FNB-250 | 250 1453 6000 1 2900 H 4900 ®2500 ®2500 7575 160000 160000 7.5 150x2 150%2 | 50 50 50 5970 | 13500
FNB-300 | 300 1744 6400 | 3200 A 5100 ®2800 ®2800 1111 192000 192000 5.5x2 150x2 150%2 | 50 50 50 7630 | 16900
FNB-350 | 350 2035 8000 | 3000 | 4900 ®2500 ®2500 ®2500 @ 7.57.57.5 150000 150000 150000 5.5x2 125x4 125%4 | 50 50 50 8100 | 18600
FNB-400 | 400 2325 9100 | 3000 | 5100 ®2600 2600 ®2600 111111 | 171000 171000 171000 5.5%2 125x4 125x4 | 50 50 50 9980 | 22400

http://www.towertechindia.com/cooling-tower/2015-07-16-13-25-30/counter-flow-closed-circuit-water-cooling-tower.html
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A8. SELECCION DE TURBINAS A GAS
Energia de compresoras:
Tres compresoras de 5000 HP = 3728.499 kW = 3.728 MW
Una compresora de 3600 HP = 2684.52 kW = 2.684 MW
Segun catalogo iterativo de SIEMENS
Modelo Industrial 501-KB55:
Potencia nominal: 4.0 MW

Industrial 501-KH5
6.6 MW(e)

Industrial 501-KB7S
5.4 MW(e)

Industrial 501-KB5S

Power output 4.0 MW(e)

Fuel Natural gas, liquid fuel, duel fuel; other fuels on request; automatic changeover from primary to secondary fuel at any load
Frequency 50/60 Hz 50/60 Hz 50/60 Hz

Gross efficiency 30.6% 33.1% 42.1%

Heat rate 11,780 kikWh 10,865 kilkWh 8,549 kilkWh

Turbine speed 14,200 rpm 14,600 rpm 14,600 rpm

Pressure ratio 10.2:1 13.8:1 10.2:1

Exhaust mass flow 15.4 kgls 21.3 kgls 18.4 kgis

Exhaust temperature  560°C (1,040°F) 494°C (921°F) 530°C (986°F)

NO, emissions =25 ppmvd at 15% O; on fuel gas (with DLE)

Power generation package

Approx. weight

Length 9 m(29.5 ft)
Width 2.7 m (8.9 ft)
Height 3.1m(10.2ft)

35,000 kg (85,980 Ib)

file:///D:/DISE%C3%910%20DE%20EQUIPO%20INDUSTRIAL/gas-turbines-siemens-interactive.pdf

Con el calor de los gases de salida (560°C) se puede producir vapor y

enfriamiento en los chillers.

A.9 EXTRUSORA - PELLETIZADORA
Capacidad: 31250 kg/hr
Fabricante Toshiba Machine.
Capacidad nominal: 30000 — 40000 kg/hr
Segun catalogo: modelo SE-250
Diametro del tornillo: 250 mm
Relacion L/D, efectiva: 28
Potencia: 300 kW



Capacidad del calentador: 189 kW

Size SE-250
Item
Model C,CcVv D, DV
Screw diameter mm 250
Effective L/D ratio L/D 28 32
Max. Screw speed min™* 150
Drive motor kW 300-800
Drive system direct coupling drive
Allowable screw torque Mpa 35
No. of temperature control zones 6 7
Heater capacity kw 180 210
Hopper capacity L 400
Screw center height mm 1,200
Length mm 10,000 11,000
Width mm 3,000
Heigh (without hopper) mm 2,200
Extrusion output range Kg/hr 30,000-40,000
Weight mass kg 1,000-2,700

http://www.toshiba-machine.co.jp/en/product/oshidashi/lineup/sheet/tanjiku.html

A.10 EVALUACON ECONOMICA

SE-275
C, Cv D, DV
275
28 32
120
500-1,000
7 8
250 280
11,000 12,000
3,500
2,500

35,000-50,000

1,200-3,200

Primero se detalla los costos de compra de los principales equipos de proceso.

En base a este costo, que llega a 32°000,000 de dolares, se calcula los costos ISBL y

OSBL:
La inversion total del proyecto es la suma de:

- Inversion de Capital Fijo

- Capital de Trabajo

97



EQUIPO PRECIO CIF -
2015
DOLARES
Un reactor de lecho fluidizado, 380 m?, sistema control 10000000
Tres compresoras, 5000 HP 3600000
Una compresora, 3600 HP 900000
Tres intercambiadores de casco y tubo, 5716.6 pie? 1800000
Un intercambiador de casco y tubo, 1500.2 pie” 300000
Dos chiller, 1384 KW de enfriamiento 1500000
Dos torres de enfriamiento 1400000
Cuatro turbinas de gas, con recuperacion de calor, 4000 5000000
kW
Mezcladora de sélidos, incluye silos 400000
Extrusora peletizadora de polietileno 2000000
Tangues de almacenamiento 2000000
Sistema de recuperacién de calor 3500000
TOTAL 32’000,000
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INVERSION DE CAPITAL FIJO

Items Principales ISBL MM US$
A Equipos 32
B Montaje (% de A) 20.00% 6.4
C Ingenieria (% de A) 16% 5.12
D Licencia de operacion (% de A) 10.50% 3.36
E Utilidad del Contratista (% de A) 9.00% 2.88
F Seguros de flete, manipulacion y riesgos (% de A) 25.50% 2.88
G Supervision (% de A) 5.00% 1.6
H Inspeccién (% de A, B,C,D,E,F,G) 1% 0.5424
| Riesgos y contingencias (% de A,B,C,D,E,F,G,H) 15.00% 8.21736
sub-total 62.99976

Items Principales OSBL MM US$
J Sistemas generacion de servicios (% de A) 27.00% 8.64
K sistema de tratamiento de residuos, % de A 20.50% 6.56
L sistema de tratamiento de agua fresca, % de A 5.50% 1.76
M sub-estacién primaria, transmision, % A 18.50% 5.92
N construcciones: control, adm, almacenes, % A 2.00% 0.64
0 Almacenamiento producto terminado, %A 16.00% 5.12
P Flare (quemador), % A 2% 0.64
sub-total 29.28

Items Adicionales MM US$
Q Costo del terreno 15
R Preparacion area construccion y pilotaje 0.02
S construccién campamento 0.02
T construccién almacenamiento de la carga 0.1
U construccion laboratorio, areas mantenimiento 0.2
\% Arrangue y operaciones iniciales 0.4
W Repuestos 0.5
X Permisos: municipio, Regién, DGH; OSINERG; 0.2
Y Costos de EIA, plan de contingencia, riesgos, etc. 0.15
Z Gastos administrativos y Operativos 10
Al Contingencias: apoyo social, const. De empresa, 0.5
sub-total 13.59

Impuestos MM US$
Aranceles (%A, J, K,LLM,0, P,W) 15.00% 9.171
Arbitrios (% de N,S,T,U) 0.50% 0.0048
IGV (% de ISBL, OSBL, Adicionales) 19.00% 20.1152544
sub-total 29.2910544

INVERSION TOTAL FIJA

(ISBL+OSBL+Adicionales) MM US$
Sin impuestos 105.86976
con impuestos 135.160814
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CAPITAL DE TRABAJO:

Materias primas:

Materia prima 1 Etileno 29491.103 kg/hr 0.70 ddlares/kg
Materia prima 2 Hidrogeno 509.898 kg/hr 2.47 dolares/kg
Materia prima 3 Nitrogeno 120.0 kg/hr 2.2 ddlares/kg
Materia prima 4 Catalizador 15 kg/hr 2000 ddlares/kg
<> Inventario de materia prima:

Se considera solo el costo para una semana debido a que la planta estara
anexada a la planta de produccién de etileno que es la materia prima principal.
Inventario de etileno: 1 720 314 déblares
Inventario de hidrogeno. 50990 dolares
Inventario de nitrogeno: 11 000 dolares
Inventario de catalizador: 928 994 dolares

Total inventario materia prima: 2’711,298 ddlares

< Inventario de Materia en Proceso: se considera un dia del costo total
de produccion:

kg
Producto = 31250 —

hr

dol

Costo Prod = 1'2k_g Costo Aproximado
InvMPProc=Productox24hrxCostoProd  InvMPProc=900000 dol

< Inventario de Producto en almacén: Se considera el costo de

manufactura para una semana de produccion.

0
1715 hr x Producto x Costo Producto = 1666667 ddlares

InvProAlm =

X Cuentas por cobrar: equivalente a un mes de ventas

dol

PrecioVen = 1.4 k_g Precio aproximado
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CuentaC = 1215 hr x Producto x Precio venta

CuentaC = 1944444 doblares

X Disponible en Caja: Costo de un mes de produccién. Sirve para pagar

salarios, suministros e imprevistos.

DispCaja = %hr x Producto x Costo Producto = 1666667 dodlares

CAPITAL DE TRABAJO

Es la sumatoria inventario de materia prima, inventario de materia en proceso,

inventario de producto, cuentas por cobrar y disponible en caja.
CapTra = InvMP + InvMPProc + InvProdAlm + Cuentac + DispCaja

Capital de trabajo: 8 889 076 ddlares

INVERSION TOTAL DEL PROYECTO

Es la suma del capital fijo total y el Capital de Trabajo.
INVT = 135’160,814 + 8'889,076

INVT = 144 049 890 doblares

COSTOS DEL PRODUCTO TOTAL

<> Costo de Materia Prima

CostMatPril = MatPrimal x 8000hr X Preciol = 165150177 ddlares
CostMatPri2 = MatPrima2 x 8000hr X Precio2 = 4895021 délares
CostMatPri3 = MatPrima3 x 8000hr X Precio3 = 105 6025 délares
CostMatPri4 = MatPrima4 x 8000hr X Precio4 = 89 183 400 ddlares
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CMP = CostMatPril + CostMatPri2 + CostMatPri3 + CostMatPri4 + CostMatPri5
CMP = 260 284 623 délares

X/

<> Costo de mano de obra: dependen del nUmero de personas por turno
lo cual esta en relacion con el grado de automatizacion de la planta. Se

considera 20 trabajadores por turno a un costo de 350 délares mensual.
Trabajadores por Turno = 20

Mensualidad = 350 dolares

CMobra =20 x 3 x 13 x Mens = 273000 ddlares

X Costo de supervision e ingenieria: 10 - 20% del costo de la mano de

obra.
Csuping = 0.20 x CMobra
Csuping = 54600 dolares

X/

X Costo de mantenimiento y reparacion: 2-10% de la inversion de

capital fijo. Se va a considerar 2%.
Cmant = 0.02 x ICF
Cmant = 270 3216 dolares

X/

X Costo de auxiliares y servicios: El 10% del costo de mantenimiento y

reparacion.
Caux =0.10 x Cmant
Caux = 270322 ddlares

X Costo de suministros de operacion: 10 - 20 % del costo de

mantenimiento o 0.5 al 1% de la inversion de capital fijo.

Csum = 0.10 x Cmant
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Csum = 270322 délares

COSTO DIRECTO DE FABRICACION

X/
L X4

X/
L X4

CDF = CMP + CMobra + CSuplng + Cmant + Caux + Csum
CDF = 263'856,083 dolares

Cargas a planillas: 21% del costo de mano de obra
Cplan = 0.21 x CMobra
Cplan = 57330 ddlares

Gastos de laboratorio: 10 a 20% del costo de mano de obra
Clab = 0.20 x CMobra
Clab = 54600 ddlares

Gastos generales de planta: 10 — 20 % del costo de mano de obra
Ggen = 0.20 x CMobra

Ggen = 54600 dolares

COSTO INDIRECTO DE FABRICACION

X/
°

CIFab = Cplan + Clab + Ggen
CIFab = 166530 ddlares
Depreciacion: se consideral0% del capital fijo.
Dep = 0.10 x ICF = 13’516,081 ddlares
Impuestos: 1 al 4% del capital fijo total
Imp = 0.02 x ICF

Imp = 2’703,216 dolares
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<> Seguros: 0.4 a 1% del capital fijo total
Seg =0.01 xCFT

Seg =1'351,608 dolares

COSTOS FIJO DE FABRICACION

CFF = Dep + Imp + Seg

CFF =17'570,906 ddblares

COSTO DE FABRICACION

Es la suma de los costos directos de fabricacion, Costo indirecto de fabricacion
y el costo fijo de fabricacion.

CFab = CDF + CIFab + CFF
CFab = 281’593,517 déblares

X Ventas: gastos en oficina de ventas, personal de ventas, propaganda,
distribucién. Se considera 10% del costo fijo de fabricacion.

Vent = 0.05 x CFF = 878,545 ddlares

X Administracion: salario de ejecutivos, planilla de oficinistas, suministros
de oficinas, comunicaciones. Corresponde al 10% de costo de mano de obra,

supervision y mantenimiento.

Adm = 0.10 x (CMobra + CSuping + Cmant)
Adm = 303082 ddlares

<> Investigacion y Desarrollo: se considera 5% del costo de Mano de
obra.
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Inv = 0.05 x CMobra = 13650 ddlares

VAI = Vent + Adm + Inv

VAI =11'952,77 dblares

COSTO TOTAL DE FABRICACION

Es igual a la suma de los costos de Fabricacion y los Gastos Generales (VAI).

CTF = CFab + VAI
CTF = 282'788,796 dolares

COSTO UNITARIO

kg
Producto = 31250—
hr

ProdAnual = Producto x 8000Hr = 250,000 ton

. . CTF
Costo Unitario = ——— = 1131.2 dolares/tonelada
ProdAnual

ANALISIS DEL ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS

X Precio de ventas por unidad (ex - fabrica)

dolares
Pventa = 1500

ton

<> Ingreso neto de ventas anuales
ProdAnual = 250000 ton

Ingventa = ProdAnual x Pventa = 375°000,000 ddlares
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X/

< Costo total de fabricacion

CTF = 282’788,796 dodlares

X/

<> Utilidad Bruta: la diferencia entre los ingresos por ventas y el costo
Total de Fabricacion.

Ubruta = Ingventas - CTF
Ubruta = 92'211,204 ddlares

X Impuesto a la renta: se considera 30% de la utilidad neta.

UBruta

ImpRenta = x 0.3 = 21°'279,509 ddlares

*

<> Utilidad Neta: utilidad bruta menos los impuestos a la renta.
Uneta = Ubruta - ImpRenta
Uneta = 70'931,696 ddlares

ANALISIS ECONOMICO

X/

X Retorno sobre lainversién antes de impuestos:

Inversion total: P P =INVT
Ingreso por ventas: IV IV = Ubruta
Depreciacion: VS VS = Dep
Periodo de recuperacion de dinero, afos n=>5
ia=2 Valor Supuesto

P=1vx [+

Find (ia) = 0.5808

RSla = 58.08%

106



<> Retorno sobre lainversion después de los impuestos:

Inversion total: P P =INVT
Ingreso por ventas: IV IV1 = Uneta
Depreciacion: VS VS = Dep
Periodo de recuperacion de dinero, afios n=>5
ja=2 Valor Supuesto
P=1v1x[(1+ia)n_1 N VS

ia —(1+ia)*| (1+ia)

Find (ia) = 0.4.114
RSId = 41.14%
X Tiempo de recuperacion del dinero antes de impuestos:

Se aplica la siguiente formula:

INVT
TRIa = m = 1.3625

TRIla = 1.36 afios
X Tiempo de recuperacion del dinero después de impuestos

Se aplica la siguiente formula:

INVT
Uneta+Dep

TRId = = 1.7058

TRId = 1.71 afos

X Punto de Equilibrio: el punto de equilibrio ocurre cuando el costo de
producto total anual iguala a las ventas anuales totales. El costo total del
producto es igual a la suma de los costos fijos (Costos fijos de fabricacion,
costos indirectos de fabricacion y VAI) y los costos directos de fabricacion para
n unidades al afio. Las ventas anuales totales es el producto del nimero de

unidades por el precio de venta por unidad.

CDF = 6775752.059 dolares
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Costo unitario directo de fabricacion:

CDF

CUDF = ProdAnual

n = 5000000 gal

Dado:

(CIFab + CFF + VAI) + CUDF x n = Pventax n
n = Find (n)

n = 4941687.3879 gal

En porcentaje:

n
PtoEg=————%x 100 = 17999
o84 ProdAnual 17.99%
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XI ANEXOS

a) Costos de produccion de diferentes procesos de polietileno

Table 11.5 Production costs for polyethene processes in $/t (1996 US Gulf Coast prices) [16].

Product LDPE LLDEP HDPI

Process Autoclave  Tubular sidized bed Solution Fluidized bed Ziegler  Phillips
Capacity (10’ va) 117 200 225 200 200 200 200
Capital cost (10° §) 85 116 a8 138 90 135 105
Monomer 447 443 507 452°* 449 456 445
Catalysts, chemicals 20 18 29 31 26 22 20
Electricity 31 33 15 G 15 16 16
Other utilities 5 2 5 17 5 10 A
Labor 10 6 6 6 b b )
Maintenance 15 13 9 15 G 15 13
Overheads 35 29 22 31 22 26 29
Production costs 565 544 534 561 553 553 539
Depreciation 71 59 44 69 45 68 53
Total costs 636 603 578 630 577 620 592
*Includes cost of butene monomer at a unit price equal 1o 1.05 times that of ethane; other locations or the use ol other comonomers could lead

to a higher monomer cost.

https://books.google.com.pe/books?id=3pQVEnGKvDgC&pg=SA11-PA18&Ipg=SA11-
PA18&dqg=production+of+HDPE+in+a+fluidized+bed&source=bl&ots=g_Dht9gRnA&sig
=b30jWSgWYck9MYT91DMemI5Pg8&hl=es&sa=X&ved=0ahUKEwjk44iWkrjOAhVB4iYK
HXoeDvw4ChDoAQhSMAg#v=onepage&q=production%200f%20HDPE%20in%20a%?20f
luidized%20bed&f=false

b) Precio de polietileno de alta densidad

Market Prices Effective Mid-August 2016

Resin Grade ¢/lb
POLYETHYLENE (railcar)

LDRE: LINER oo e 85-87
LEDPE BUTENE: FIEM . oot s s 71-73
NYMEX ‘FINANCIAL FUTURES ... ......... 51.00
SEPTEMBER: 5o sy irene mote et e e o e e 51.00
HDPE; G-P INJECTION ..u o s ot st e 84-86
HDPE, BLOW MOLDING . .. .commnensismvarmeaencs 79-81
NYMEX ‘FINANCIAL FUTURES ... ......... 46.25
SEPTEMBER: .. = .5 aioiatioms it a sl heriaan st e tienn s 46.25
HDPE, HMW:FIEM ...i i camvasanesmioniomistoe e 87-89

Tomando como precio promedio: 82 centavos la libra
Toneladas métrica: 2204.62 libras

Precio por tonelada: 0.82 x 2204.62 = 1807.78 ddlares/tonelada.
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