CAPITULO |

INTRODUCCION

1.1. ANTECEDENTES

La flexibilidad de operar los procesos ya sea para recuperar o rechazar etano sin
sacrificar la recuperacion de propano, es frecuentemente un factor critico para
determinar el aprovechamiento de una planta procesadora de gas. Con las frecuentes
variaciones en los precios del etano es de vital importancia para los procesadores de gas

responder a las fluctuaciones del mercado para maximizar los beneficios.

Para la obtencion de etano a partir del gas natural se parte de dos procesos
fundamentales, el proceso de absorcién y el proceso criogénico con turboexpansor.
(Recuperacion de Licuables del Gas Natural 1 (2010)).

1.1.1. Nivel Internacional
1.1.1. 1. Proceso Absorcion

Las primeras plantas de absorcion refrigeraban el gas para separar etano con aceite
pobre. El concepto de aceite pobre se expandio significativamente a finales de los afios
50 y a principios de los afios 60 refrigerando el aceite pobre circulante y utilizando el
aceite mas ligero para mejorar la eficiencia de absorcion. Los procesos de absorcion con
solventes ligeros convencionales operan con solvente con un peso molecular que varia
de 140 a 180 g/gmol.

En 1997, Advancedestaction Technologies Inc., Houston, reintrodujo comercialmente
un solvente mejorado para absorcién, incorporando mejoras en la presaturacion y en las
ubicaciones de enfriamiento. Esta incorporacion permitié el uso del Cs* como

componentes de liquidos del gas natural para emplearse como solvente preferido.

Esta tecnologia para procesos de absorcion mejorada que utiliza como solventes Cs” esta
disefiada para recuperar en corrientes de gas natural hasta 96% de etano. (Recuperacion
de Licuables del Gas Natural I (2010)).

1.1.1. 2. Proceso Criogénico con Turboexpansor



Los procesos criogénicos con turboexpansor ingresaron comercialmente al mercado en
los afios 60 con sus disefios iniciales teniendo la minima integracion de calor y poco o

ningun reflujo.

Durante la década del ’70 se desarrollaron varios procesos para la recuperacion de
liquidos que fueron mas eficientes y mas tolerantes al Didxido de Carbono. La principal
caracteristica de estos procesos fue el concepto denominado “split-vapor”, que consiste
en dividir la corriente de gas de entrada al proceso (feed gas) para generar reflujo en las

torres demetanizadora o deetanizadora.

En esta década Ortloff desarroll6 y patentd varios procesos para la recuperacion de
liquidos més eficientes y tolerantes al CO,. En el caso de la recuperacion de etano
Ortloff desarrollo el Proceso de Gas Subenfriado (GSP).

Durante los afios 80 estos procesos fueron mejorados aumentando su eficiencia en las

recuperaciones de etano. (Recuperacion de Licuables del Gas Natural 1 (2010)).

1.1.2. Nivel Latinoamérica

En el polo de Bahia Blanca en Argentina la empresa encargada de separar los liquidos
del gas natural es Mega Compariia en la cual existe una Planta Separadora que es
abastecida por gas natural proveniente de la Cuenca Neuquina. El producto de esta
Planta es el Liquido del Gas Natural, rico en etano, propano, butano y gasolina natural y

el gas no retenido denominado Gas Residual.

El proceso de recuperacion de los liquidos del gas natural consta basicamente de dos

etapas, el acondicionamiento y recuperacion propiamente dicha.

Las bajas temperaturas requeridas para llevar a cabo la recuperacion de los componentes
ricos del gas natural se logran aprovechando la energia de las corrientes de proceso en
un claro ejemplo de integracion energética y utilizando un turboexpansor. El
turboexpansor baja bruscamente la presion del gas natural hasta los valores requeridos
para realizar la demetanizacion. A su vez, la energia disipada por el turboexpansor es
aprovechada para accionar un compresor que minimiza el gas combustible requerido

para la recompresion del gas residual.



El proceso de demetanizacion se lleva a cabo en una columna de destilacion en la que se
recuperan los liquidos del gas natural como producto de fondo, mientras que el gas que
abandona la misma por el tope constituye el gas residual.

El liquido del gas natural que arriba a Bahia Blanca ingresa a la Planta Fraccionadora
para ser sometido a una serie de procesos de destilacion. Este proceso consta

fundamentalmente de 3 etapas, deetanizacion, depropanizacion y debutanizacion.

Durante la deetanizacion se separa el etano de un liquido formado por propano, butano
y gasolina natural. El etano es acondicionado para su envio en forma gaseosa a la planta

de Dow Argentina donde se produce etileno, materia prima de polietilenos y PVC.

Este mismo proceso de separacién por medio de la turboexpansion seguido de un

fraccionamiento realiza la empresa Barskem en los polos petroquimicos brasileros.

En México PEMEX para separar etano utiliza el proceso de absorcion la cual se realiza
en trenes absorbedores, utilizando un aceite absorbente de elevado peso molecular, el
cual después de la seccidén de absorcién donde se obtiene el gas natural, pasa a un
reabsorbedor donde se produce gas combustible por la parte superior y el aceite con los
liquidos absorbidos por la parte inferior, posteriormente pasan a una seccion de
vaporizacién y finalmente a la seccién de destilacion donde se separan los hidrocarburos
ligeros obteniéndose al final una corriente liquida de etano mas pesados, similar a las de
las plantas criogénicas, la cual pasa a la seccion de fraccionamiento. Por el fondo de la
torre de destilacion se obtiene el aceite absorbente pobre, que pasa a un proceso de
deshidratacion para retornar nuevamente a las torre absorbedora y reabsorbedora para

continuar con el proceso de absorcion.

El proceso de fraccionamiento consiste en varias etapas de separacion que se logran a
través de la destilacion. Con lo anterior se logra la separacién de cada uno de los

productos.

En la primera columna se separa el etano, en la segunda el gas licuado (propano y
butano), y en caso necesario, en la columna despropanizadora se puede separar también
el propano y butano y finalmente la nafta (pentanos, hexanos mas pesados). El etano se
comercializa con Pemex Petroguimica como carga de las plantas de etileno. (Pemex Gas

y Petrogquimicas Basicas. Procesos Industriales (2010)).



1.1.3. Nivel Nacional

Las primeras plantas de extraccion de gas licuado de petréleo (GLP) que Bolivian Gulf
Oil Company instalé en Bolivia fueron las plantas de Rio Grande y Colpa,
posteriormente YPFB instalo las plantas Vuelta Grande y Carrasco y las Ultimas
instaladas fueron Paloma por la empresa Maxus Yy, después de la capitalizacién, fue

instalada la planta Kanata por la empresa Chaco.

En Bolivia existen tres tipos de tecnologia de extraccion de GLP a partir del gas natural:
Absorcién con aceite y refrigeracion con propano en Rio Grande, Turbo expansion en

Carrasco, Kanata, Paloma y Vuelta Grande, y Refrigeracion con propano en Colpa.

Los primeros eshbozos de la industrializacion del gas natural (GN) en Bolivia, se dieron
en la década de los 70, en el marco del Pacto Andino, hoy Comunidad Andina de
Naciones (CAN), en esa época a Bolivia se le asignaron la produccién de una serie de
productos petroquimicos, los cuales Bolivia no los podia producir por falta de
infraestructura, pero fundamentalmente por la falta de un Plan Nacional de Desarrollo
de la Industria Petroquimica, y una clara Politica Nacional de Industrializacion del GN.

La utilizacién del GN como materia prima, estaba orientada a los siguientes proyectos

petroquimicos:

Proyecto 1. La utilizacién de metano para la produccion de amoniaco y de urea para

fertilizantes.

Proyecto 2. La utilizacion de etano (60% etano, 30% propano y 10% butano) para la

produccién de polietileno de alta densidad, estireno y fenol.

Proyecto 3. La utilizaciéon del etano para la produccion de polietileno de alta y baja
densidad, estireno, fenol y polipropileno.

Posteriormente hubo muchos intentos para desarrollar la industrializacién del gas
natural pero todos ellos quedaron en simples cartas de intenciones y memorandums de
entendimiento, no materializandose hasta la fecha ningun proyecto. (Estrategia
Boliviana de Hidrocarburos. (2008)).

Se proyecta la instalacién de una planta de extraccion de liquidos o licuables en la
provincia de Yacuiba del departamento de Tarija, como también la instalacion de una

planta de etileno y polietileno.



Por lo tanto el presente trabajo sera una referencia a la parte de extraccion de etano que

se realizé en esta region.

1.2. OBJETIVOS
1.2.1. Objetivo General

Disefiar una planta de extraccion de Etano a partir de gas natural para la Planta Gran
Chaco.

1.2.2. Objetivos Especificos

e Realizar un estudio de mercado del producto que se obtendra a partir del
proceso de extraccion de Etano del Gas Natural de la Planta Gran Chaco.

e Evaluar y seleccionar la alternativa para el disefio de la Planta de Extraccion de
Etano.

o Disenar el principal equipo de extraccion de Etano del Gas Natural.

e Evaluar técnica y econdmicamente la Planta de Extraccion de Etano a partir del
Gas Natural de la Planta Gran Chaco, usando los indicadores

macroeconémicos.

1.3.  JUSTIFICACION

El presente trabajo de “Pre factibilidad para una Planta de Extraccion de Etano”, se
justifica porque se trata de sacar provecho de uno de los componentes que se obtiene del
Gas Natural, que es el etano, principal materia prima para una gran industria como la

petroquimica.

El sector de los hidrocarburos en Bolivia, es poco desarrollado a comparacion de otros
paises Latinoamericanos y el resto del mundo, goza de caracteristicas que pueden hacer
que el Gas Natural que se extrae sea unico. Debidamente desarrollado puede traer

grandes beneficios al Pais y al sector en su conjunto.

Una de estas caracteristicas, es que gran parte del Gas Natural que se extrae; es gas con
un gran contenido de hidrocarburos ligeros, tal es el caso del metano que es una fuente
de energia limpia. Como también el etano que es fuente de una gran gama de productos

petroquimicos.



Tarija es una de las zonas con mayor potencial de Bolivia para la explotacion de
hidrocarburos teniendo una produccion de 364.428 MMpca de Gas Natural. El potencial
del sector hidrocarburifico del departamento de Tarija, es interesante debido a la
estructura geografica caracteristica de reservorios de gas pobre con un gran contenido
de hidrocarburos liquidos livianos. Aproximadamente 18.221,4 MMpca corresponden a
Etano, el cual en la actualidad no se extrae y se lo manda junto al metano como gas de

exportacion.

Debido a que en el departamento de Tarija en la zona del Chaco boliviano solo existen
plantas de tratamiento y adecuacion del Gas Natural a condiciones establecidas a los
contratos de exportacion, ésta seria la primera planta de extraccion de etano comercial

en la zona, accion que justifica plenamente el presente proyecto.

Bolivia de acuerdo a los convenios establecidos de exportacién de gas natural no
suscribio el precio del porcentaje de Etano, por lo cual de una u otra manera afecta al

pais en la fuga de divisas.

Este proyecto apertura el desarrollo industrial de Bolivia en el campo de los
hidrocarburos y la petroquimica a nivel regional. Con una petroquimica del etano en
Bolivia se puede producir productos petroquimicos derivados del etano que abastecerian
el consumo nacional, aminorando las importaciones. Por todo lo expuesto

anteriormente, este trabajo se justifica por el:

Impacto Técnico Cientifico: Debido a que se sigue determinadas etapas de destilacion,
evaporacion, condensacidn, compresion y expansién que aportan como referencia a

futuras investigaciones y procesos en otros ambitos.

Impacto Socio Econdmico: Al extraer Etano del gas de exportacion, se obtienen
beneficios econdmicos y de relevancia social en los mercados de consumo de este

producto a nivel departamental y nacional.



CAPITULO 1l

ESTUDIO DE MERCADO

2.1. INTRODUCCION

El tener un buen estudio de mercado es importante debido a que los capitulos
posteriores que se desarrollen dependen de este, ademéas es importante el estudio de
mercado porque es la base del dimensionamiento y escala del proyecto, como para el

analisis financiero y economico del proyecto.

Se realizara el capitulo, considerando las situaciones actuales de oferta y demanda.

2.2. GENERALIDADES

El etano es un hidrocarburo parafinico intermedio importante para la produccion de las
olefinas, en especial para la produccion de etileno. Es el segundo miembro de los

alcanos y es removido del gas natural.

Como un constituyente del gas natural, el etano es normalmente quemado con el metano
como gas de combustion. La relacion del etano con la petroquimica se da por el craqueo

a etileno. El cual es el precursor de una gama amplia de productos petroquimicos.

2.3. ESTRUCTURA DEL MERCADO REGIONAL, NACIONAL E
INTERNACIONAL

El mercado del etano a nivel regional como nacional por el momento no existe, debido a
que las plantas separadoras de liquidos y las refinerias instaladas en el pais no extraen
etano de forma comercial, teniendo prioridad la extraccion de los hidrocarburos mas
pesados que este ya sea para abarcar la demanda de GLP, gasolinas, kerosene, y otros
tipos de combustibles que la poblacion boliviana demanda, dada la matriz energética

actual.

La Planta de Carburantes de las refinerias Gualberto Villarroel y Guillermo Elder Bell
cuentan con la tecnologia para producir gasolina especial, gasolina Premium, gasolina
de aviacién, diesel oil, fuel oil, kerosene y gas licuado de petréleo. Estos productos,

denominados productos regulados, se destinan al abastecimiento del mercado interno.



La refineria G. Villarroel produce crudo reducido, nafta liviana y crudo re-constituido y
otros productos, conocidos como no regulados. Asimismo la refineria Gualberto
Villarroel de la ciudad de Cochabamba cuenta con una planta de lubricantes, misma que
produce aceites bases, aceites automotrices, aceites industriales, grasas automotrices,
grasas industriales, parafinas y asfaltos, a todos estos productos también se los

denomina productos no regulados.

En la refineria Guillermo Elder Bell no existe una planta de lubricantes, sin embargo de
su planta de carburantes también se obtiene productos no regulados tal como el crudo

reducido, la nafta liviana y el crudo reconstituido.

Por otro, lado se encuentran las refinerias “pequefias” como Oro Negro que produce
diesel y gasolina especial cuyo principal mercado es la ciudad de Santa Cruz de la
Sierra, y también produce GLP, agro fuel y los productos no regulados como el crudo
reducido, gasolina blanca y el crudo reconstituido. La refineria Reficruz produce diesel
cuyo principal mercado es la ciudad de Santa Cruz de la Sierra, adicionalmente también
produce crudo reconstituido y gasolina blanca. Finalmente, la refineria Parapeti produce
diesel cuyo principal mercado es la provincia Cordillera del departamento de Santa
Cruz, también produce gasolina blanca y crudo reconstituido. (Estrategia Boliviana de
Hidrocarburos. 2008).

En el caso de las plantas como la de Rio Grande o la de Colpa se produce gas licuado de
petréleo (GLP) y gasolina.

Tanto en la Tabla 11-1 como en la Tabla 11-2, se puede observar que ni refinerias ni
plantas de extraccion tienen como producto final al etano. Como se menciond
anteriormente la demanda del pais de estos productos es para satisfacer la parte
industrial, parque automotor, generacién de energia y la parte domiciliaria. En los

cuales usan ya sea GLP, Gasolina, Diesel Qil, etc.



Tabla 11-1

Productos Regulados y No Regulados

REFINERIAS
Refineria Ubicacion Productos
Regulados No Regulados
Gualberto Cochabamba GLP Crudo Reducido
Villarroel Valle Hermoso Gasolina Especial Nafta Liviana

Gasolina Premium
Gasolina de Aviacion

Aceites Base
Aceites Terminados

Jet Fuel Grasas
Kerosene Parafinas
Diesel Oil Asfaltos
Crudo Reconstituido
Guillermo Elder Santa Cruz GLP Crudo Reducido
Palmasola Gasolina Especial Nafta Liviana
Gasolina Premium Crudo Reconstituido
Gasolina de Aviacion
Jet Fuel
Kerosén
Diesel Oil
Oro Negro Santa Cruz GLP Crudo Reducido
Capo La Pefia Gasolina Especial Gasolina Blanca
Diesel Oil Crudo Reconstituido
Agro Fuel
Reficruz Santa Cruz Diesel Oil Gasolina Blanca
Capo La Pefia Crudo Reconstituido
Parapeti Santa Cruz Diesel Oil Gasolina Blanca

Camiri-Cafiada

Crudo Reconstituido

Fuente: Estrategia Boliviana de Hidrocarburos (2008)

Tabla 11-2
Produccion de Campos con Facilidades de extraccion de GLP y Gasolina Natural
Composicién Planta Vuelta Planta Rio Planta Planta
Grande Grande Colpa Paloma
N, (%) 1,7061 0,9793 0,9010 1,1470
CO, (%) 0,0606 1,0391 0,4971 0,2143
C1 (%) 85,1733 86,6528 83,3080 84,1358
C, (%) 8,9040 7,9258 9,1341 9,4269
GLP (%) 3,3846 2,9791 5,0780 4,1286
Gasol. Nat. (%) 0,7752 0,4239 1,0817 0,9424
Gas Alim (MMpc) 79 160 37 40
Prod. GLP (tmd) 146 269 21 93
Prod. Gasol. Nat. (bpd) 648 594 280 424
Prod. Cond. (bpd) 474 698 702 7.393

Fuente: Estrategia Boliviana de Hidrocarburos (2008)




Todas estas refinerias como las plantas de separacion de liquidos mencionadas extraen
etano no con fines de darle un valor agregado, sino para utilizarlo como combustible en

la misma planta.

No existe una planta de extraccion de liquidos en el departamento de Tarija, por esto se
proyecta la instalacion de una planta de separacién de liquidos, extraccién comercial de
etano y produccion de derivados del etileno en la provincia de Yacuiba para poder
aprovechar la ventaja que se tiene con el gas exportado a Argentina.

2.4. DESCRIPCION Y ESPECIFICACIONES DE MATERIA PRIMA Y
PRODUCTOS
2.4.1. Materia Prima

La materia prima para obtener el etano como producto es el gas natural y el petroleo.

Se denomina gas natural al formado por los miembros mas volatiles de la serie
parafinica de hidrocarburos, principalmente metano, cantidades menores de etano,
propano y butano y, finalmente, puede contener porcentajes muy pequefios de
compuestos mas pesados. Ademas, es posible conseguir en el gas natural cantidades
variables de otros gases no hidrocarburiferos, como diéxido de carbono, sulfuro de

hidrégeno (&cido sulfhidrico), nitrégeno, helio, vapor de agua, etc. (Palacio, R. (1995)).

El gas natural puede obtenerse como tal en yacimientos de gas libre o asociado en
yacimientos de petréleo y de condensado (porciones volatiles de petréleo). (Palacio, R.
(1995)).

El gas con el que se trabaja para extraer etano debe ser un gas que practicamente esta
formado por metano (C,) y etano (C,). Debido a que la extraccion del etano sera mas
facil, por los distintos procesos de extraccion, con relacién a otro tipo de gases como ser
el gas rico del cual se puede obtener cantidades apreciables de hidrocarburos liquidos,
Cs* de, aproximadamente, 3,0 GPM (galones por 1.000 pies clbicos en condiciones
normales). (Kidnay, A. (2006)).

El petréleo que es una compleja mezcla de un vasto nimero de compuesto de
hidrocarburos, como también compuestos que no son hidrocarburos. La composicion

del petrdleo se agrupa por diferentes series de componentes de hidrocarburos, estas



series son: serie de alcanos o parafinas, serie de cicloalcanos o cicloparafinas, la serie de

alquenos u olefinas, y la serie de los compuestos aromaticos. (Matar, S. (1994)).

El petréleo que se utiliza como materia prima para obtencién de etano es el petréleo
parafinico el cual esta compuesto por hidrocarburos parafinicos, con un bajo porcentaje

de hidrocarburos aromaticos y naftas. (Matar, S. (1994)).
2.4.2. Producto

El producto que se obtendré el etano, es un hidrocarburo parafinico presente ya sea en el

gas natural como en el petroleo.

El etano tiene dos usos, el primer uso es como combustible que se quema como el
metano. El segundo uso, el principal uso, esta relacionado con la petroquimica. De
acuerdo al arbol petroquimico el etano es un producto intermedio para obtener una gran

serie de productos petroguimicos.

La tabla siguiente muestra la gama de productos que se pueden obtener a partir de la

industrializacion del GN boliviano.
Tabla 11-3

Productos del Gas Natural*

GAS NATURAL PRODUCTOS
INTERMEDIOS FINALES
Amoniaco/ Urea
Metanol Fertilizantes/Explosivos
Diesel y Gasolina (GTL) Combustibles/Solventes
Metano . .
Etileno/Propileno (Nueva
Petroquimica) Plésticos/ Cauchos/Fibras
Gas Natural Liquido (LNG)
Etano Etllgnq/Proplle_ng Plésticos/ Cauchos
(Petroquimica Tradicional)
Propano
Butanos GLP
Pentanos y Superiores Gasolinas

La petroquimica se define como la industria derivada de las transformaciones fisico-

quimicas del petroleo y gas natural.
Segun la materia prima de suministro, la petroquimica se divide en:

- Petroguimica del procesamiento del GN.

'Fuente: Estrategia Boliviana de Hidrocarburos (2008)



- Petroguimica del procesamiento de las corrientes de refinacion del petrdleo
(naftas).

La cadena productiva petroquimica esta conformada por distintos eslabones que abarcan
las materias primas, petroguimica primaria o basica, secundaria, y de tercera o cuarta
generacion o de transformacion (Anexo 1). (Estrategia Boliviana de Hidrocarburos.
(2008)).

La cadena petroguimica del GN del proyecto comienza con el gas natural que vendria a

ser la materia prima, luego esta el etano que es el producto final (Anexo 2).

El grafico 2-1 demuestra la petroquimica del etileno, que después de haber sufrido una
transformacion de etano a etileno, sigue distintos procesos quimicos (reacciones) para

poder obtener una gran variedad de productos a partir de uno solo.

En la Planta de Etileno y Polietilenos en Gran Chaco se obtendra polietileno de alta y

baja densidad que segun el grafico 2-1, el etileno debe pasar por una polimerizacion.



Grafico 2-1

Aprovechamiento de Etileno por la Industria Petroquimica®
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’Fuente: Importancia Estratégica del Gas Natural en el Desarrollo Regional (2011)



2.5.  ANALISIS DE LA OFERTA Y LA DEMANDA DE MATERIAS PRIMAS
Y PRODUCTOS

2.5.1. Analisis de la Oferta

25.1. 1. Materia Prima

La oferta de materia prima para la produccion de etano a nivel nacional puede ser
cubierta con las producciones de cada planta de separacion de liquido y las plantas de

refinacion.

El GN que Bolivia exporta a Argentina, es el adecuado para la extraccién de etano, esto
porque el contrato de exportacion entre Bolivia y Argentina tiene mayor flexibilidad en
el limite de poder calorifico del gas natural que el contrato de exportacion Bolivia-
Brasil. Esto permite una extraccién mayor de los hidrocarburos superiores (C,, Cs, Cq,
Cs).

El volumen de exportacion a la Argentina, se resumen en la siguiente tabla.

Tabla 11-4

Volumenes Facturados al Mercado de Exportacion.

(MMm®/d)
Volumenes Facturados de Exportacion
Mercado de Argentina (Contrato YPFB-ENARSA)
Destino
2010 2011
ENE 2,54 6,00
FEB 4,01 7,11
MAR 5,23 7,33
ABR 4,24 6,74
MAY 5,50 7,37
JUN 5,12 7,13
JUL 6,05 7,61
AGO 5,06 7,16
SEP 4,79 7,36
OCT 5,06 7,76
NOV 4,64 7,83
DIC 5,80 10,05
Promedio 4,84 7,45
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El volumen promedio de gas natural enviado a la Argentina el 2011 fue mayor al de un
afio anterior en un 75% dentro del cumplimiento al contrato entre YPFB y Energia
Argentina S.A (ENARSA), firmada en marzo de 2010, en la que afio a afio se

incrementan los volimenes comprometidos para el mercado argentino.
2.5.1. 2. Productos

La oferta a nivel mundial en lo que concierne al producto no es etano como producto
terminado, debido a que industria que extrae etano lo usa como materia prima para

obtener los derivados petroguimicos finales de este.

No existe una oferta de etano como materia prima, por esta razén la oferta de etano
extraido sera la Planta de Etileno y Polietilenos de Gran Chaco para la produccién de
etileno y polietileno. Por esta razon se analizara la oferta del producto que deriva del
etano que es el etileno a nivel internacional y latinoamericano, en el caso de una posible

exportacion.
25.1.2. 1. Oferta de Etileno Nivel Mundial

La oferta de etileno a nivel mundial fue aumentando con el pasar de los tiempos. Donde

el continente asiatico era uno de los que tenia una mayor capacidad de producir etileno.

® Fuente: Boletin Estadistico Ene-Sep (2011)
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25.1.2. 2. Oferta Etileno Nivel Latinoamérica

El mercado que podria abarcar Bolivia con la produccion de etileno y sus derivados en
un futuro préximo seria el Latinoamericano, por lo cual se mostraran datos de la

capacidad de produccién en las tablas subsiguientes.

La informacion obtenida para la oferta y la demanda de etileno a nivel latinoamericano
y mundial, tiene datos que estaban proyectados desde el 2009 al 2019 (Ver
Proyecciones). A fin de realizar un estudio de mercado Optimo se realizard una

estimacion de la evolucion ofertada y demandada.

Esta estimacion se hizo por medio grafico, teniendo datos proyectados de etileno,
linealisandolos para obtener la evolucion de oferta y demanda de etileno a nivel
Latinoamérica, desde el 2003 al 2008.

En las proyecciones de capacidad de produccion de etileno es constante para los paises
de Argentina, Colombia y otros paises de Sud/ Centro América debido a que en estos

*Fuente: Estrategia Boliviana de Hidrocarburos (2008)



paises la industria petroquimica tiene un poco o nulo desarrollo como la que tienen los

paises de Brasil y Venezuela.
Tabla I1-5

Evolucién Capacidad de Etileno Latinoamérica

(En MMtma)
Afio 2003 2004 | 2005 | 2006 | 2007 2008
Argentina 751 751 751 751 751 751
Brasil 2.400 | 2.602 | 2.889 | 3.100 | 3.300 | 3.500
Venezuela 380 400 439 460 481 510
Colombia 76 76 76 76 76 76
Paises de Sud/ Centro América 60 60 60 60 60 60

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

2.5.2. Andlisis de Demanda
25.2.1. Materia Prima

Comparando la produccion y consumo de Gas Natural de los paises de Sud y Centro
América en la tabla 11-6 los cuatro mayores productores son: Argentina, Trinidad &
Tobago, Venezuela y Bolivia en tanto que los mayores consumidores son Argentina,

Venezuela, Brasil y Trinidad & Tobago.

Uno de los paises que presenta mayor nivel de déficit en su produccién respecto a su
consumo es Chile, pais que importa gas para cubrir su demanda. Asimismo, si bien
Argentina registra volumenes de produccién mayores a su consumo, este pais se
encuentra atravesando graves problemas para abastecer su mercado interno y externo,
puesto que tiene compromisos de venta de gas natural a Chile, Uruguay y Brasil que no
puede cumplirlos, debido al nivel de sus reservas. (Estrategia Boliviana de
Hidrocarburos. (2008)).

Si bien, Bolivia ocupa el cuarto puesto en cuanto a produccion de Gas Natural, luego de
Argentina, Trinidad Tobago y Venezuela, es uno de los paises con menores niveles de
consumo, exportando la diferencia a los mercados de Brasil y Argentina. (Estrategia
Boliviana de Hidrocarburos. (2008)). Se debe aclarar que los datos que se muestra son
del afio 2008, para la fecha el consumo de gas natural en nuestro pais tuvo un elevado

crecimiento que la produccion en momentos no puede cumplir con la demanda interna.



Tabla 11-6

Sud y Centro América: Produccion y Consumo de GN°

(En MMmcd)
Produccion Consumo

Pais MMmcd (%) Pais MMmcd (%)
1 Argentina 126,30 31,4 1 Argentina 114,52 32
2 Bolivia 36,79 9,2 2 Bolivia 6,74 1,9
3 Brasil 31,52 7.8 3 Brasil 57,89 16,2
4 Colombia 20,00 5 4 Colombia 20,00 5,6
5 Pera 4,88 1,2 5 Peru 4,88 14
6 Trinidad y 95,89 238 | 6 Trinidad y 41,56 11,6

Tobago Tobago
7 Venezuela 78,51 19,5 7 Venezuela 78,51 21,9
8 Otros S,8fCent. 8,18 2 8 Otros §8fCent. 33.70 9.4

Ameérica Ameérica
Total 402,08 100 Total 357,79 100

Gréafico 2-4
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25.2.2. Productos

Al igual que en el andlisis de la oferta el andlisis de la demanda se hard a nivel

internacional y Latinoamérica del etileno como producto final.
2.5.2.2.1. Demanda de Etileno Nivel Mundial

Se mostrara una estimacion evolutiva de la demanda a nivel mundial a partir del 2003
hasta el 2008.

Se observa un mayor demanda de etileno en el continente Asiatico, con relacion a los
demas continentes, durante el 2008 existio una demanda de 43.999 MMtma, opuesto a
la evolucion de la demanda del continente Americano (Excepto América del Norte) que

para el mismo afio solo hubo una demanda de 4.599 MMtma.

Tabla 11-7

Demanda de Etileno Nivel Mundial

(En MMtma)

Afo 2003 2004 2005 2006 2007 2008
Q(Trfe“ca del | 19000 | 19500 | 20000 | 20040 | 20.100 20.130
Sud/' ~ Central | 4 4, 3.600 3.800 4.001 4.298 4.599
Ameérica
Oeste de Europa 16.500 17.000 17.400 18.000 18.300 18.998
Centro/Este 2.800 3.300 3.798 4.200 4.600 5.030
Europa
Asia 28.000 | 31.000 | 34000 | 37.997 | 40.050 43.999
Medio Oriente 3.100 3.700 4.250 4.800 5.300 5.900
Resto del Mundo | 2.200 2.350 2.440 2.620 2798 2.997
Total 75000 | 80.000 | 86.000 | 91.000 | 96.990 | 100.010

Fuente: Elaboracion Propia (2012)
25.2.2.2. Demanda de Etileno Nivel Latinoamérica

Segun la tabla 11-7, la demanda de etileno a nivel mundial en el continente
Latinoamericano no existié un gran volumen de etileno demandado, debido a que la
industria petroquimica no es muy grande, es decir son muy pocos los paises que tienen

una industria de etileno.



Tabla 11-8

Demanda de Etileno Nivel Latinoamérica

(En MMtma)

Afo 2003 2004 2005 2006 2007 2008
Argentina 673 678 682 687 692 697
Brasil 21.998 23.800 25.000 27.000 29.000 30.500
Venezuela 362 377 381 398 402 408
Colombia 362 380 399 405 423 440
Otros Paises
Sud/Centro 18 19 20 25 31 31

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Se considera que la demanda de etileno en los otros paises que conforman la parte sur
del continente Americano tuvo una baja demanda del producto en los pasados seis afos.

25.2.2.3. Demanda de Derivados de Etileno en Bolivia

En Bolivia los productos finales del etano son importados para cubrir la demanda, estos
productos son: polietileno de densidad superior a 0,94, placas, laminas, hojas y tiras, de
polimeros de etileno, los demas poli (tereftalato de etileno), preparaciones tensoactivas,
para lavar, policloruro de vinilo, sin mezclar, polietileno de densidad inferior a 0,94,

poliestireno expandible, entre otros.

A nuestro pais se importa distintas formas de productos finales del etileno, pero solo se
presenta y analiza los productos que se producird en Bolivia, con el proyecto de la
Planta de Etileno y Polietilenos de Gran Chaco, que son los polietilenos de alta y baja
densidad. Asimismo datos de importacion de los demas polimeros de etileno en formas

primarias.

En la tabla I11-9 se muestra la cantidad de plasticos y manufacturas que se importa, en

los diez ultimos afios:



Tabla 11-9
Importaciones de Plasticos y Manufacturas

Peso Bruto (Toneladas)

NANDINA
3901100000 3901200000 3901909000

~ Polietileno de densidad Polietileno de densidad Los dgmas polimeros

ANO . . . . de etileno en formas
inferior a 0,94 superior o igual a 0,94 . .
primarias

2001 9.695,674 14.251,811
2002 9.938,414 15.111,292 641,797
2003 8.583,914 14.676,897 497,850
2004 8.982,497 15.472,073 1.177,692
2005 9.819,869 15.462,905 838,500
2006 8.423,572 17.377,435 1.398,273
2007 9.011,592 17.190,231 1.629,254
2008 11.377,250 13.875,109 2.081,223
2009 12.800,426 15.376,379 2.277,923
2010 12.513,359 21.335,167 2.757,465
2011 8.509,830 11.040,206 1.297,951

Fuente: INE (2011)

Analizando la anterior tabla las importaciones del polietileno de baja densidad en el afio
2001 eran de 9.695,67 toneladas esta cantidad de importacién baja en el afio 2004 a
8.982,50 toneladas, en los afios 2005 a 2007 hubo altibajos en la importacion de
polietileno de baja densidad. Y en los ultimos tres afios este producto se importo mas,

en el afio 2009 se tuvo la mayor importacion de 12.800,36 toneladas.

Las importaciones de polietileno de alta densidad hace diez afios era de 14.251,81
toneladas, la cantidad de producto importado fue creciendo hasta 17.190,23 toneladas
el 2007, pero para al afio siguiente hubo una disminucion a 13.875,11 toneladas. El afio
2010 registro la mayor cantidad de polietileno de alta densidad importado de 21.335,17
toneladas.

En el caso de los deméas polimeros de etileno en sus formas primarias, su importacion
empez6 el afio 2002 con una cantidad de 641,80 toneladas esta importacién tuvo su

maximo pico en el afio 2009 con una cantidad de peso en bruto de 2.277,92 toneladas.

Los datos para el afio 2011 presentados en la tabla 11-9 son datos preliminares, debido a

que esta informacion se la saco ese afio.



2.6. BALANCE ENTRE OFERTA'Y DEMANDA
2.6.1. Balance entre Oferta y Demanda de Etileno a Nivel Mundial

El balance entre la oferta y la demanda permite cuantificar los déficits o excedentes que

se producen anualmente del producto ofrecido.

En el gréafico 2-5 se muestra este balance para el etileno, como fue evolucionando y su
proyeccion; en los afios 2007 - 2008 el punto 6ptimo estuvo por encima de la capacidad
de produccion de etileno. Para el 2011 la capacidad sobrepasa la demanda de etileno y

se proyecta que este equilibrio entre demanda y oferta permanezca de forma positiva.
2.6.2. Balance entre Oferta y Demanda de Etileno a Nivel Latinoamérica

El balance de oferta y demanda de etileno en Latinoamérica (tabla 11-10) muestra que la
demanda de este producto aumentara hasta el 2019 en la mayoria de los paises, lo cual
se podria considerar a Bolivia como ofertante de Etileno, favoreciendo a paises como
Argentina, Colombia como otros paises demandantes y productores de etileno, para

poder encarar un futuro déficit.

Analizando la tabla 11-10 la diferencia entre la oferta y demanda de etileno en Argentina
para el afio 2011 se encontraba en equilibrio; para los afios 2013 a 2019 existird un
déficit creciente, desde -7 MMtma hasta -40 MMtma. Esto puede darse por que las
reservas de gas natural en este pais tenderan a disminuir (Ver Anexo 3), por lo cual la
produccion de los productos petroquimicos que provienen del gas natural disminuira. Se
puede observar que la capacidad de produccion quedara estanca en los siguientes afos,
mientras que la demanda por etileno a nivel Argentina aumentara. Dicha demanda
tendré que ser cubierta por medio de importaciones, las cuales pueden ser cubiertas por
la produccion de etileno (a base de etano) en nuestro pais.

Otro mercado que se puede abarcar con el proyecto de produccién de etileno y
subproductos es de Brasil, en el afio 2019 se proyecta que existira un déficit. Al igual
que la Argentina, estos dos mercados podran ser cubiertos con el excedente que se

producira en Bolivia.
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Tabla 11-10
Balance entre Oferta/ Demanda Potencial de Etileno Nivel Latinoamérica’

(Millones de Toneladas Métricas)

Afio | 2009 | 2011 | 2013 | 2015 | 2017 | 2019
Argentina

Consumo 702 714 720 730 736 753

Capacidad 751 751 751 751 751 751

Excedente

(Déficit) 12 0 -7 -16 -23 -40

Brasil

Consumo 3,358 3,488 3,886 4,513 4,802 4,934

Capacidad 3,505 4,085 4,735 5,385 5,385 5,385

Excedente

(Déficit) -28 393 612 602 314 -182
Venezuela

Consumo 420 444 467 486 502 520

Capacidad 600 600 600 600 700 900

Excedente 150 126 103 84 163 335

®Fuente: Polymer Consulting International, Inc. (2010)
"Fuente: Economy, Energy and Petrochemicals: What's Happening in The Next 10 Years? (2010)



(Déficit) | |
Colombia

Consumo 458 486 513 542 573 604
Capacidad 76 76 76 76 76 76
Excedente

(Déficit) -386 -414 -441 -470 -501 -532

Otro Paises de Sud/Cent. América

Consumo 31 34 19 130 257 347
Capacidad 60 60 60 60 60 60
Excedente

(Déficit) 26 23 38 -73 -200 -290

En la tabla 11-10 la diferencia entre la demanda y oferta proyectada en Venezuela
comienza con un excedente en el afio 2009 de 150 MMtma que en el afio 2015 caera a
84 MMtma, para que posteriormente este excedente aumente a 335 MMtma. En este
pais la capacidad de produccion aumentard muy por encima de la demanda, por lo cual

se puede considerar como el mayor ofertante de etileno en Latinoamérica.

En el resto de los paises que conforman centro y sud América la capacidad que se tiene
para producir etileno quedara estancada, y no podra cubrir el creciente consumo de
etileno en el continente. Marcando niveles altos de déficit aproximadamente de -290
MMtma.

Los principales productores de Etileno (excepto Venezuela y Brasil), trataran de
satisfacer su mercado interno, en vez de exportar. Por lo tanto existird un gran mercado
para Bolivia encontrandose con posibilidades de cubrir principalmente los mercados de

Argentina, Colombia y paises latinoamericanos que demandan etileno.

2.7. DESCRIPCION GEOGRAFICA DEL MERCADO Y POLITICAS DE
COMERCIALIZACION

El recurso potencial de Bolivia (Gas Natural), debe ser aprovechado en beneficio del
pais. Se presenta como alternativa la extraccion de etano de acuerdo a la informacion
indicada anteriormente por el momento el mercado relacionado al etano y sus derivados

es un mercado abastecido de importaciones.

Con la posibilidad de implementacion de la planta de extraccion de etano en el
departamento de Tarija. EI mercado del producto sera la Planta de Etileno y Polietilenos
de Gran Chaco, mientras que el mercado de los subproductos del proyecto seran los
departamentos que tienen industrias relacionadas a la petroquimica (Santa Cruz, La Paz

y Cochabamba) como el resto del pais y la exportacion.



Grafico 2-6
Principales Mercados a Nivel Bolivia

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Como nuestro pais no es un consumidor potencial de los productos petroquimicos, una
vez cubierta la demanda interna existiria la posibilidad de cubrir el mercado externo.
Como ser los paises de Sudamérica que en un futuro tendran una mayor demanda de los

productos derivados del etileno.
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2.8.  ANALISIS DE PRECIOS

El precio es una variable econdmica muy importante al hacer el estudio de mercado del
producto. Se realizara el analisis de precios tanto para la materia prima que es el gas

natural y de los productos finales para verificar la factibilidad del proyecto.
2.8.1. Materia Prima

Bolivia exporta gas natural al Brasil como Argentina, por medio de las empresas
Petrobras GSA, BG-COMGAS, Cuiaba, YPFB-Argentina.

En las siguientes tablas y graficos se analiza los precios de exportacion del gas natural a
la Argentina como materia prima para el proyecto.



Tabla 11-11

Evolucién Precio Gas Natural®

(En $us/MMpc)

ANO PRECIO
2000

2001

2002 1,08
2003 1,11
2004 1,60
2005 2,66
2006 4,20
2007 5,63
2008 9,31
2009 6,41
2010 4,73
2011 7,09

Las exportaciones de gas natural a Argentina empezaron el afio 2002 con un precio de
1,08 $us el metro cubico dicho valor fue aumentando hasta llegar a 9,31 $us el afio

2008. Se hace notar que los valores para los afios 2010 y 2011 se los tomo de la tabla I1-

4, son datos preliminares.

Grafico 2-8
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En la tabla I1-12 se compara el precio del Gas Natural exportado a la Argentina.

®Fuente: Anuario Estadistico 2009.INE (2009)

°Fuente: Elaboracién Propia (2011)




Tabla 11-12

Precio de Venta de Gas Natural a Argentina - Contrato ENARSA ($us/MMbtu)*

ANO MES PRECIO
ENE 6,99
FEB 6,99
MAR 6,99
ABR 7,37
MAY 7,37
JUN 7,37

2010 JUL 7,41
AGO 7,41
SEP 7,41
OCT 7,33
NOV 7,33
DIC 7,33
ENE 7,60
FEB 7,60
MAR 7,60
ABR 8,77
MAY 8,77
JUN 8,77

2011 JUL 10,20
AGO 10,20
SEP 10,20
OCT 10,73
NOV 10,73
DIC 10,73

Gréfico 2-9
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El precio de venta de GN en el afio 2010 fue de 6,99 $us/MMBtu precio que fue el méas
bajo registrado en los dos ultimos afios. Pero para finales del afio 2011 el precio de
venta fue de 10,20 $us/MMBtu que es el mayor registro en lo que concierne a la historia

de exportaciones a Argentina.

Este precio podria ser casi duplicado si se le da mayor valor agregado al GN, es decir si
se da la posibilidad de producir en Bolivia los derivados del etileno se podria vender
estos y el Gas Natural seco a Argentina, significando mayores ingresos que la simple

venta de Gas Natural rico.
2.8.2. Productos

Los precios del Medio Oriente y Norteamérica estan basados en contratos mientras que
los de Asia aparecen con el mercado “spot.” El aflo 2004 muestra un pico para Europa
occidental por la debilidad del dolar ante el euro, en Asia también se muestra un pico
por la hermeticidad de su mercado y altos costos de produccidn por elevados precios del
crudo y nafta. (PEQUIVEN. (2005)).

Gréfico 2-10
Precio de Venta Vs Afio de Etileno a Nivel Mundial Proyeccion®

(En $us/tma)
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“Fuente: Raw Materials, Prices & Margin Overview (2010)



En el grafico se objetiviza la evolucidn y proyeccién del precio de venta del etileno que

segun Raw Materials, Prices & Margin Overview (2010), aumentara.
2.8.3. Precio Importaciones Derivados del Etano

El pais importa muchas formas plasticas para poder satisfacer la demanda interna, estas
importaciones fueron creciendo con el pasar de los afios y seguira creciendo debido al

crecimiento de la poblacion.

Una mayor importacién significa mas gastos para obtener este tipo de productos, que se

puede evitar con la fabricacion de plasticos a partir del Gas Natural.

En la Tabla 11-13 se muestra los precios de los principales productos derivados del etano
que se importa.
Tabla 11-13

Principales Importaciones derivados de Etileno 2000-2009"
(CIF Frontera en miles de ddlares estadunidenses)

NANDINA (3901200000) (3901100000)
Producto _ Polietileng de I_Dolietileno de
densidad superior a 0,94 densidad menor a 0,94

2000 9.463 7.590
2001 11.200 8.194
2002 9.345 7.165
2003 10.220 6.656
2004 13.494 8.312
2005 17.177 11.740
2006 21.787 11.593
2007 23.822 12.861
2008 23.708 18.498
2009®* 4.374 3.438

“Fuente: Estadistica de Comercio Exterior de Bolivia (2008)
(p) dato preliminar
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El precio del polietileno de densidad superior a 0,94 en el 2000 era de 9.463 MM$us
este precio después de ocho afios subid a 23.708 MM8$us, este incremento casi triplico

el registrado en el 2000.

En el caso del polietileno de densidad menor a 0,94 en el afio 2000 tenia un precio de
7.590 MM@$us, este precio aumento a 12.861 MM$us en el afio 2007 y el dato
preliminar para el afio 2009 es de3.438MM#$us.

2.9. PROYECCIONES

La bibliografia que se uso para la elaboracion de este capitulo tiene informacion sobre la
demanda, oferta proyectadas del etileno, las cuales se las presentara en esta seccion.

Otro parametro que se proyectara es la cantidad de productos petroguimicos que derivan
del etileno (etano) que Bolivia necesita satisfacer.



2.9.1. Proyeccion Oferta de Etileno a Nivel Mundial

La capacidad de produccion de etileno a nivel mundial crecerd. Sobre todo en el
continente Asiatico el cual tendrd una capacidad tendiente a duplicar la capacidad que

tiene actualmente.

Tabla 11-14
Proyeccion Capacidad de Etileno Nivel Mundial™
(En MMtma)

Afo 2009 2011 2013 2015 2017 2019
America del 32014 | 31556 | 31,556 31556 | 31,556 | 32,056
Norte
Sud/Central 4,992 5572 6,222 6,872 6,972 7.172
Ameérica
Oeste de Europa | 24588 | 23,975 23.99 24.03 24.03 24.03
Centro/Este de 7,519 7,635 8,74 9.1 9.1 9.1
Europa
Asia 39,878 48,8 54,782 59562 | 63,202 | 63,202
Medio Oriente 10,046 | 25213 | 30,308 33758 | 34,958 | 35358
Resto del Mundo 2,185 2,185 2,645 4,045 4,105 4,105
Total Mundo 131,12 | 144,935 | 158243 | 169,023 | 174,023 | 175,123

2.9.2. Proyeccion Oferta en Latinoamérica

El pais que tendra una mayor oferta de etileno es Venezuela, y por otro lado se estima
que la oferta de etileno en Argentina permanecera constante en el lapso de diez afios.
Por otra parte Brasil seguird siendo el pais latinoamericano con mayor capacidad

instalada para producir etileno.

“Fuente: Economy, Energy and Petrochemicals: What's Happening in The Next 10 Years? (2010)



Tabla 11-15

Capacidad de Etileno Latinoamérica®

(En MMtma)

Afio 2009 2011 2013 2015 2017 2019
Argentina 751 751 751 751 751 751
Brasil 3.505 4.085 4.735 5.385 5.385 5.385
Venezuela 600 600 600 600 600 900
Colombia 76 76 76 76 76 76
Otros Paises
Sud/ Centro 60 60 60 60 60 60
América

2.9.3. Proyeccion Demanda Etileno Nivel Mundial

Debido a que los productos petroguimicos en los ultimos tiempos fueron tomando lugar
en el mercado como productos alternativos a los tradicionales, como es el caso de los
plasticos que reemplazan a materiales como la madera, vidrio, etc. Hace que la demanda

de los productos petroquimicos (etileno) sea mayor cada afio. (Tabla I1-16).
2.9.4. Proyeccion Demanda de Etileno Latinoamérica

Dentro de los siguientes diez afios la demanda de etileno en Latinoamérica sera mas del
cien por ciento méas que la demanda actual. El pais productor que tendra mayor
demanda sera Brasil con una demanda actual de 3.488 MMtma y para el 2019 esta
crecera hasta 4.934 MMtma. (Tabla I1-17).

Tabla 11-16

Demanda Potencial de Etileno Nivel Mundial’

(En MMtma)

Afio 2009 2011 2013 2015 2017 2019
América del 22,031 22,832 23,735 24,584 25,379 26,233
Norte
Sud/Central 4,968 5,166 5,605 6,401 6,87 7,159
América
Oeste de 18,733 20,411 21,389 22,095 22,845 23,619
Europa
Centro/Este de 5,553 6,38 7,187 8,004 8,875 9,722
Europa

'®Fuente: Raw Materials, Prices & Margin Overview (2010)

YFuente: Economy, Energy and Petrochemicals: What's Happening in The Next 10 Years? (2010)



Asia 47,014 53,585 59,518 65,687 71,668 78,32

Medio Oriente 6,263 7,511 8,865 9,992 10,829 11,692
Resto del 3,095 3,512 3,769 4,082 4,369 4,691
Mundo

Total Mundo 107,656 119,397 130,067 140,846 150,837 161,435

Tabla 11-17

Demanda Potencial de Etileno Nivel Latinoamérica®®

(En MMtma)

ARo 2009 2011 2013 2015 2017 2019
Argentina 702 714 720 730 736 753
Brasil 3.358 3.488 3.886 4,513 4,802 4,934
Venezuela 420 444 467 486 502 520
Colombia 458 486 513 542 573 604
Otros Paises 31 34 19 130 257 347
Sud/ Centro
Ameérica

La demanda de los paises no productores tendra un crecimiento desmedido, en beneficio

de los paises productores.
2.9.5. Proyeccion de Productos Derivados de Etileno en Bolivia.

Las proyecciones se haran de los productos que se pretende producir en la Planta de
Etileno y Polietilenos de Gran Chaco.

El método de proyeccion que se usara es de la linea de tendencia o regresion lineal, el

que hace uso de las siguientes férmulas:

Y=a +bX (2-1)
_ nXxy-Cx)EY) )
T nYx2—(IX)? (2-2)

a=Y-bX (2-3)

Donde:

Y= Valor calculado de la variable dependiente (cantidad).
X=Valor de la variable independiente (tiempo).

a= Constante.

b= Coeficiente de X

“Fuente: Economy, Energy and Petrochemicals: What's Happening in The Next 10 Years? (2010)



Teniendo la importacion histdrica (Ver tabla 11-9), se elabora la siguiente tabla para

poder reemplazar los datos en las formulas.
Para la ecuacion (2-3) se necesita las medias de X e Y, las cuales son:
X=55

Y =10.114,657

Tabla 11-18

Importacion Historica Polietileno densidad Inferior a 0,94

(En Toneladas)
Afio X Y X? XY Y?
2001 1 9.695,674 1 9.695,674 94.006.094,31
2002 2 9.938,414 4 19.876,828 98.772.072,84
2003 3 8.583,914 9 25.751,742 73.683.579,56
2004 4 8.982,497 16 35.929,988 80.685.252,36
2005 5 9.819,869 25 49.099,345 96.429.827,18
2006 6 8.423,572 36 50.541,432 70.956.565,24
2007 7 9.011,592 49 63.081,144 81.208.790,37
2008 8 11.377,250 64 91.018 129.441.817,6
2009 9 12.800,426 81 115.203,834 163.850.905,8
2010 10 12.513,359 100 125.133,59 156.584.153,5
Sumatoria 55 101.146,567 385 5.563.061,185 | 10.230.628.016

Fuente: Instituto Nacional de Estadistica (2011)

Reemplazando datos en (2-2) y en (2-3)

. 10 * 5.563.061,185 — (55) * (101.146,567)
B 10 * 385 — (55)2

b = 60.687,940
a= 10.114,657 — 60.687,940 * 5,5
a =-323.669,014
Por lo tanto en (2-1) la proyeccion para el 2011 seria
Yp011 = —323.669,014 + 60.687,940 * 11
Yy011 = 343.898,328

Proyectando la demanda del polietileno superior a 0,94 hasta el 2019




Tabla 11-19
Proyeccion Demanda de Polietileno densidad Inferior a 0,94

(En Toneladas)

Proyeccion X Y
2011 11 343.898,3278
2012 12 404.586,268
2013 13 465.274,2082
2014 14 525.962,1484
2015 15 586.650,0886
2016 16 647.338,0288

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Sacando el coeficiente de correlacién con la ecuacion:

nyXy - ExQY)
VInE X - EX0HE YY) - (ZY)?]

Remplazando los datos en la ecuacion previamente mostrada

r =

10 * 5.563.061,185 — (55 * 101.146,567)
J110(385) — (55)2][10(10.230.628.016) — (101.146,567)?]

T =

r=20,67

En este caso se proyecta que la demanda tendra un crecimiento relativamente constante,

el mayor valor sera de 647.338 toneladas en el 2016.
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Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Se sigue el mismo procedimiento para calcular la demanda de polietileno de densidad

superior a 0,94 del pais en los siguientes seis afos.
Tabla 11-20

Importacion Historica Polietileno de densidad Superior a 0,94

(En Toneladas)

Afio X Y X? XY Y?

2001 1 14.251,811 1 14.251,811 203.114.116,780
2002 2 15.111,292 4 30.222,584 228.351.145,909
2003 3 14.676,897 9 44.030,691 215.411.305,549
2004 4 15.472,073 16 61.888,292 239.385.042,917
2005 5 15.462,905 25 77.314,525 239.101.431,039
2006 6 17.377,435 36 104.264,610 301.975.247,179
2007 7 17.190,231 49 120.331,617 295.504.041,833
2008 8 13.875,109 64 111.000,872 192.518.649,762
2009 9 15.376,379 81 138.387,411 236.433.031,152
2010 10 21.335,167 100 213.351,670 455.189.350,918

Sumatoria 55 160.129 385 915.044,083 26.069.83363

Fuente: Instituto Nacional de Estadistica (2011)

X =55 Y =16.012,930



b = 416,157 a = 13.724,067

Tabla I1-21
Proyeccién Demanda de Polietileno de densidad Superior a 0,94"
(En Toneladas)

Proyeccion X Y
2011 11 18.301,792
2012 12 18.717,949
2013 13 19.134,106
2014 14 19.550,263
2015 15 19.966,420
2016 16 20.382,577

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

La demanda de polietileno de densidad superior crecera de forma progresiva hasta
aproximadamente 20.382,577 t en el afio 2016.

El coeficiente de regresion para la proyeccion de importacién de polietileno de densidad

superior a 0,94 es:
r=20,58

Gréfico 2-13
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Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Por ultimo la proyeccion de la demanda de los polimeros de etileno en formas

primarias.

“Fuente: Elaboracién Propia (2012)



Tabla 11-22
Importacion Historica Polimeros de Etileno en Formas Primarias

(En Kilogramos)

Afio X Y X? XY Y?
2001 1 0 1 0 0
2002 2 641,797 4 1283,594 411903,3892
2003 3 497,850 9 1493,55 247854,6225
2004 4 1.177,692 16 4710,768 1386958,447
2005 5 838,500 25 4192,5 703082,25
2006 6 1.398,273 36 8389,638 1955167,383
2007 7 1.629,254 49 11404,778 2654468,597
2008 8 2.081,223 64 16649,784 4331489,176
2009 9 2.277,923 81 20501,307 5188933,194
2010 10 2.757,465 100 27574,65 7603613,226
Sumatoria 55 13.300 385 96.201 24483470,28

Fuente: Instituto Nacional de Estadistica (2011)

X =55 Y = 1.329,998

b = 279,402 a =-206,715

Tabla 11-23
Proyeccion Demanda de Polimeros de Etileno en Formas Primarias

(En Toneladas)

Proyeccién X Y
2011 11 2.866,711
2012 12 3.146,113
2013 13 3.425,515
2014 14 3.704,918
2015 15 3.984,320
2016 16 4.263,723

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Las importaciones de los polimeros de etileno en formas plasticas se estima que

duplicara la cantidad que se importo el afio 2010.

En la proyeccion de la demanda de los polimeros de etileno en formas primarias se

obtuvo un factor de correlacion de:

r=2097
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En este capitulo se realizd el estudio de mercado del producto que se obtendra con el
proyecto, llegando a determinarse que el mercado de venta no es el etano, mas bien son

los subproductos que se obtiene de este.

Como se pudo observar en los graficos de demanda, oferta y de equilibrio de etileno a
nivel mundial determinan como mercados potenciales para el etileno producido por
Bolivia, a paises de Latinoamérica donde la petroquimica no es muy desarrollada y las
materias primas (gas natural y etano) no tienen cifras significativas para producir la
cantidad necesaria de etileno para su demanda. Entre los paises que a mediano plazo
necesitaran importar etileno, por los factores mencionados anteriormente esta

Argentina, Colombia, Chile, Paraguay, Uruguay, y posiblemente Brasil.

Con relacién a la demanda de polietilenos en el pais se proyecta que creceran
ocasionando dependencia de Bolivia hacia los paises potenciales (Brasil, Venezuela), en
el campo de la petroquimica. Es por esta razon que se ve la necesidad imperiosa de la

implementacion de una planta de etano para cubrir la demanda interna.

Segun el Plan de Industrializacion del Gas Natural 2011-2016 del afio 2011 prevé que
la Planta de Etileno y Polietilenos de Gran Chaco tendra una produccién de 800.000
toneladas por afio. Las proyecciones que se hizo de la importacion de polietilenos al

pais, a causa de la creciente demanda, oscilara entre 223.994 toneladas por afio lo que



significa que existird un excedente de por lo menos 576.006 toneladas por afio que

podrian ser exportados para cubrir la demanda insatisfecha de los paises vecinos.



CAPITULO 111
TAMANO Y LOCALIZACION
3.1. JUSTIFICACION DEL TAMANO

El tamafio esta ligado a las variables de la oferta y de la demanda de la planta de etano.
En términos éptimos el tamafio no debera ser mayor que la demanda actual y esperada
del mercado, ni la cantidad demandada menor que el tamafio minimo econémico del

proyecto.

Las variables del tamafio del proyecto son muchas; pero generalmente la dimension del
mercado es la que determina el tamafio del proyecto. Sin embargo, existen otros factores
como la tecnologia del proceso, la disponibilidad de insumos, localizacion y

financiamiento entre otros.

Para el estudio el tamafio de la planta de extraccion de etano puede ser determinado por
la cantidad de gas natural de exportacion a la Argentina o la produccion estimada para
la Planta de Etileno y Polietilenos del Gran Chaco, lo que demanda determinada
cantidad de materia prima.

Por lo tanto el tamafio de la planta de extraccion de etano estara determinada por la
demanda de etano que requiere la Planta de Etileno y Polietilenos de Gran Chaco para

su produccién.

El eteno, propeno y buteno se sintetizan en cantidades industriales por medio de la

desintegracion térmica del gas natural y de gasolina de destilacion primaria.

850—-900°C,vapor
H3C — CHy ————— H,C = CH, + H,

La desintegracion se realiza en ausencia de catalizadores y a temperaturas de hasta 900
°C. Las elevadas temperaturas causan una ruptura homolitica espontanea de los enlaces
C-H y H-H, y como consecuencia se forman fragmentos menores. (McMurry, J.
(2000)).

La Planta de Etileno y Polietilenos de Gran Chaco tendrd una produccion anual de
800.000 toneladas. (Plan de Industrializacién del Gas Natural 2011-2016 (2011)).

Suponiendo una conversion de etano a etileno del 100% segun la reaccion mostrada
anteriormente se necesitaria 857.142,8571 toneladas afio de etano o en dias se

necesitaria 2.348,3366 toneladas de etano por dia.



850—-900°C,vapor
H;C — CH ————— H,C = CH, + H,

850—-900°C,vapor

(1mol)  (30%/,,.1) (1mol) * (28Y/, )

x — 800.000¢t

x = 857.142,8571 toneladas de etano/afio

Ton 1 ano

857.142,8571?

= * 365 dias = 2.521,0084 toneladas de etano/dia

Este volumen de produccion significa que la planta de extraccion de etano tiene que
cubrir esa demanda, entonces tendra que tener un tamafio que pueda producir una
cantidad de etano alrededor de 2.800 toneladas de etano por dia. (Plan de
Industrializacion del Gas Natural 2011-2016 (2011)).

3.2. JUSTIFICACION DE LA LOCALIZACION

La ubicacién de la planta permitira identificar el punto geografico y el lugar donde se

ejecutara el proyecto.

La localizacion perfecta es donde el proyecto lograra la méxima utilidad y el minimo

de costo unitario de produccion. (Ramirez, R. (1994)).

Tanto la macrolocalizacién como la microlocalizacion estan justificando la cercania del

mercado del producto asi como también la provision de la materia prima.
3.2.1. Macrolocalizacion

Es la seleccién de una zona mas o menos amplia que presenta condiciones aceptables,
para la ubicacion de la planta, predominado, segln el caso, los criterios de tipo
econémico, social y politicos. Sefiala concretamente la ubicacion del proyecto:
departamento, provincia, region o zona considerando los servicios basicos mano de

obra, comunicacion, transporte y otros. (Ramirez, R. (1994)).

La localizaciéon de la Planta de Separacién de Liquidos de Gran Chaco, en la cual
también estara la planta de extraccion de etano, es en un lugar cercano al ducto de
exportacion de Gas a la Argentina (gasoducto internacional Juana Azurduy de Padilla
“G.I1.J.A.”). Tomando como pardmetro fundamental la disponibilidad de materia prima.

La macrolocalizacién esta entre la poblacidon de Yacuiba y la poblacién de Madrejon
sobre la carretera asfaltada Yacuiba-D’Orbigny ambas localizaciones estan en la zona

de influencia del sector fronterizo de Yacuiba, Provincia Gran Chaco, del Departamento



de Tarija. Esta localizacion es apta para poder llevar a cabo la instalacion de la planta de

extraccion de etano. (Proyecto Planta de Separacion de Liquidos de Gran Chaco.
(2012)).

En los Gréaficos 3-1 y 3-2 se muestra la ubicacion de la poblacion de Madrejon. El
primer grafico se puede observar la distancia de aproximadamente 18 kilometros que
existe entre esta poblacion y Yacuiba. Mientras que el grafico 3-2 muestra a mas detalle
las poblaciones mas cercanas de Madrejon. Las lineas amarillas en ambos graficas son

las carreteras existentes en la zona, la poblacion Madrejon se encuentra cerca de la
carretera Yacuiba-D’Orbigny.

Madrején (Madrejon)

Grafico 3-1 Ubicacion Poblacién Madrejones 1*

3.2.2. Microlocalizacion

La microlocalizacion es la seleccion y determinacion precisa de las areas y terrenos en

que se instalara y operard la planta optimizando los servicios. (Ramirez, R. (1994)).

Los estudios para la microlocalizacion de la zona elegida para el proyecto de la Planta
de Separacion de Liquidos de Gran Chaco (extraccion de etano), se basaron en la

'Fuente: Google Earth (2012)



proximidad que se tiene entre la planta y los ductos de alimentacion del gas, como el

G.I.J.A. para que se pueda exportar el gas seco.

Otros aspectos que se tomo en cuenta en la microlocalizacion son la disponibilidad de
agua potable e industrial, estudios ambientales previos y la estimacion preliminar del
costo de los ductos. Las caracteristicas del terreno, como la topografia de planta, track

point del ducto.

Madrején (Madrejon)

El Lecherdn

Gréfico 3-2 Ubicacion Poblacion Madrejon 22

3.2.2. 1. Factores Cualitativos
3.2.21. 1. Materia Prima

La fuente de materia prima constituye uno de los factores mas importantes del proyecto
para la seleccion del lugar donde se construird la planta. Para cumplir con las
condiciones del gas residual y de la produccion estimada de etano por dia por parte de la
planta de etileno, el proceso consume grandes volumenes de Gas Natural reduciendo

’ Fuente: Google Earth (2012)



considerablemente los gastos de transporte y almacenaje ubicando el proyecto cerca de

una fuente de materia prima.

Por esta razon la ubicacion de la planta se encuentra proxima de las tres fuentes de
materia prima que son los campos: Margarita, San Antonio y San Alberto, esto se puede

apreciar en el grafico 3-3.
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Mapa 3-3 Planta de Extraccion de Etano segin las fuentes de GN®

3.2.2.1.2. Potenciay Combustibles

En la mayoria de las plantas industriales, las necesidades de potencia y de vapor son
muy importantes y generalmente se necesita de combustible para producirlos.
(Ramirez, R. (1994)).

La Planta de Separacion de Liquidos como la Planta de Etileno y Polietileno de Gran
Chaco cuentan con una planta Termoeléctrica que proporciona toda la potencia
necesaria. EI combustible a ser utilizado en la planta es el gas residual que sale del

proceso.
3.2.21. 3. Existencia del Producto

A nivel nacional no existen plantas de extraccion comercial de etano a partir de Gas
Natural, por lo cual este es un proyecto que trata de aprovechar los beneficios que se
puede obtener del Etano.

* Fuente: Estrategia Boliviana de Hidrocarburos (2008)



3.2.2.1. 4. Accesibilidad

Por parte de la accesibilidad a la materia prima sera provista por los pozos cercanos a la
zona (la mayoria del GN que utilizara esta planta serd del campo Margarita; bloque
Caipipendi).

Las vias de acceso a las areas potenciales de la Planta Gran Chaco (PGCH) ofrecen
buenas condiciones de transitabilidad para camiones de gran tonelaje, dado que por
estos caminos se moviliza todo el equipo pesado necesario para la actividad petrolera de
la zona.(Proyecto Planta de Separacion de Liquidos de Gran Chaco. (2012)). Que
facilitara la distribucion del producto final proveniente de la Planta de Etileno y

Polietileno de Gran Chaco.
3.2.2.1.5. Disponibilidad del Terreno

Debido a que existira una planta de separacion de liquidos que se estima estara instalada
para el afio 2014, habra la disponibilidad de un terreno adecuado para la planta de

extraccion de etano.
3.2.2.1.6. Servicios

Se debe hacer notar que las plantas de hidrocarburos generan sus propios servicios
basicos. La electricidad es proporcionada por las termoeléctricas que se instalan en las
mismas plantas, mientras que el caso de agua se consigue por medio de perforaciones

(norias).

El servicio de agua de la planta constara de dos tipos agua potable y agua no tratada. El
primer tipo tiene el fin de uso diario para la planta. Y el segundo tipo se destinara para

el uso de seguridad en caso de incendios entre otros.
La generacion de energia eléctrica sera propia a través de turbinas a gas natural.
3.2.21.7. Eliminacion de Efluentes

En estos ultimos afios, los métodos para la eliminacién de los efluentes o residuos
industriales han sido objeto de muchas leyes restrictivas. El lugar elegido de la planta

tiene una capacidad adecuada para la eliminacion correcta de los mismos.

La eliminacion de los efluentes de la planta sera por medio de dilucion en la tierra y mas
que todo por dispersion en el aire. Considerando los niveles de tolerancia para los

métodos de eliminacién de efluentes.



También se contara con un sistema de evacuacion de aguas residuales.
3.3. FACTORES DETERMINANTES

Los factores determinantes para la localizacion son la disponibilidad de materia prima,

insumos Y la distribucion del producto final.

El factor mas importante para el proyecto es la disponibilidad de la materia prima
debido a que esta planta llegaria a consumir 980 MMpcd de gas natural para poder

extraer el etano requerido.

Es factor determinate la accesibilidad a la planta para suministro, transporte y
distribucion de la materia prima y del producto por gasoductos. Existencia de una red de

gasoductos cercana, (G.1.J.A) de mayor capacidad.

Debido a que la localizacién que se eligié cumple con estos factores se considera la
misma como éptima para llevar a cabo el proyecto. Esta parte del proyecto se basa en el
estudio que realizd Yacimientos Petroliferos Fiscales Bolivianos (YPFB) para la

localizacion de los proyectos de separacion de liquidos y de etileno y polietilenos.



CAPITULO IV
INGENIERIA DEL PROYECTO

4.1. CARACTERISTICAS TECNICAS DE LAS MATERIAS PRIMAS Y
PRODUCTOS

4.1.1. Materia Prima

En el primer capitulo se menciond que el etano es producto de la extraccion de dos
materias primas; el gas natural y el petroleo.

La materia prima para el proyecto es el gas natural proveniente de la Planta de Separacion
de Ligquidos de Gran Chaco, por lo cual las caracteristicas técnicas que se presentaran a

continuacion seran del gas natural como materia prima para obtener etano.

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos livianos los cuales estdn acompariados por
compuestos no-hidrocarbonados. El gas natural no asociado es encontrado en reservorios
gue no contienen petréleo (yacimiento de gas seco). El gas asociado, por el otro lado, esta
en contacto con y/o disuelto en petrdleo y es coproducido con este. El principal
componente del gas natural es el metano. Los hidrocarburos parafinicos con mayor peso
molecular (C,-C;) se encuentran presentes en mayor cantidad con el gas natural asociado,

y sus proporciones varian considerablemente de un campo a otro. (Matar, S. (1994)).

El gas pobre normalmente contiene una alta composicion de metano, mientras que el del

gas rico, contiene una mayor composicion de hidrocarburos pesados. (Palacio, R. (1995)).

En el caso de la planta Gran Chaco trabajara con un gas pobre, el cual tiene una mayor
proporcién de hidrocarburos livianos, lo cual es una ventaja porque la composicion de

etano que este gas contiene es relativamente alta.



Tabla IV-1
Composicién de Gas Pobre Planta Gran Chaco’

(Gas Natural de Exportacion a Argentina)

COMPONENTE PORCENTAJE (%)
N, 0,519
CO; 1,978
C; 88,872
C, 5,621
Cs 1,920
iCy 0,340
nC, 0,423
iCs 0,141
nCs 0,086
Cs 0,100
Ci+ -
TOTAL 100,00

En la tabla 1V-1 se puede observar que el gas seco que sale de la Planta de Separacion de
Liquidos de Gran Chaco tiene una composicion de etano relativamente alta (0,05621

moles), que permite que se pueda extraer etano.

Los componentes no- hidrocarbonados en el gas natural varian apreciablemente de un
campo de gas a otro. Unos de estos compuestos son &cidos débiles, como el acido
sulfhidrico y el didxido de carbono. Otros son inertes, como el nitrégeno, el helio y el
argon. Algunos reservorios de gas natural contienen mucho helio para la produccién
comercial. (Matar, S. (1994)).

Los hidrocarburos pesados presentes en el gas natural son importantes combustibles como
materia prima para la petroquimica y son normalmente recuperados como liquidos del gas
natural. Como por ejemplo, el etano que puede ser separado para ser usado como materia
prima para la corriente de craqueo para la produccion de etileno. El propano y el butano
son removidos del gas natural y vendido como gas licuado de petroleo (GLP) también son

materia prima para la petroquimica. (Matar, S. (1994)).

Fuente: Yacimientos Fiscales Bolivianos (2011)



4.1.1.1.Propiedades del Gas Natural

El gas natural es incoloro, inodoro, no tiene forma definida, y es méas liviano que el aire
(Propiedades GN Ver Anexo 5). El gas natural después de un apropiado tratamiento para la
reduccion de la acides del gas, deshidratacion, separacion de inertes y de los hidrocarburos
y el ajuste del punto de rocio es vendido con los limites prescritos de presion, poder
calorifico, y probablemente el indice de Wobbe. (Mokhatab, S. (2006)).

Una importante propiedad del gas natural es su poder calorifico. Relativamente grandes
cantidades de nitrogeno y/o dioxido de carbono reduce el poder calorifico del gas. El
metano en estado puro tiene un poder calorifico de 1,009 Btu/ft®. Este valor es reducido si
el gas contiene un porcentaje significativo de N, y CO,. (El poder calorifico del nitrogeno
y el didxido de carbono es cero). (Mokhatab, S. (2006)).

Por otro lado, el poder calorifico del gas natural puede exceder el del metano debido a la
presencia de hidrocarburos con un peso molecular mayor, los cuales tienen poderes

calorificos mayores (ver Tabla 1V-2).
El gas natural es normalmente vendido de acuerdo a su poder calorifico.
Tabla IV-2

Poder Calorifico del Metano e Hidrocarburos Pesados Presentes en el Gas Natural

Hidrocarbono Formula Poder Calorifico (Btu/ft’)

Metano CH, 1.009
Etano C,Hg 1.800
Propano CsHg 2.300
Isobutano C4Hyo 3.253
n_Butano CsHy 3.262
Isopentano CsHypo 4.000
n_Pentano CsHypo 4.010
n_Hexano CsHia 4.750
n_Heptano C;Hys 5.502

Fuente: Chemestry of Petrochemical Process (2000)
4.1.2. Producto

El producto que se obtendra a partir del gas natural de la Planta de Separacion de Liquidos

de Gran Chaco es el etano.

El etano es un hidrocarburo saturado de férmula C,H¢ de gravedad especifica 1,048 y se
encuentra en los gases que desprenden ciertos pozos de petroleo. Es un gas incoloro,
inodoro, ligeramente mas denso que el aire, relativamente inactivo quimicamente, poco

soluble en agua, bastante soluble en alcohol, que condensa a -88°C. Es el segundo



miembro de los alcanos y es removido de los liquidos del gas natural. (Matar, S. (1994)).

Cuando el etano se quema con aire en exceso, produce didxido de carbono y agua con un
poder calorifico de 1,800 Btu/ft® (aproximadamente el doble que es producido por el
metano). (Matar, S. (1994)).

Es un hidrocarburo parafinico intermedio importante para la produccion de las olefinas. Al
desdoblarse por la accién del calor, o al quemarse incompletamente, puede dar nacimiento
a dos hidrocarburos no saturados: el etileno y el acetileno. (Matar, S. (1994)).

Su principal uso es como materia prima en los complejos petroquimicos, para la
produccion de etileno. También es usado como refrigerante, combustible y en sintesis

organicas (Propiedades Fisicas del Etano Anexo 5). (Matar, S. (1994)).

4.2. DESCRIPCION DE LOS PROCESO EXISTENTES PARA LA
ELABORACION DEL PRODUCTO

Los procesos de extraccion de etano pueden clasificarse en dos grandes grupos:
procesos con una baja recuperacion de etano y procesos con alta recuperacion de etano.
Aparte de estos procesos otro proceso convencional para obtener etano es por medio del

fraccionamiento del gas natural rico.

Tabla V-3
Opciones de Proceso Extraccion de Etano del GN
Sistema de procesamiento Componentes Recobro aproximado
removidos

Absorcion
- Aceite Pobre a -18°C Etano 15
- Aceite Pobre a -43°C Etano 60
Turbo Expansion Etano 50-90

Etano/Propano 98
- Proceso Reflujo de Residuo Frio Etano/Propano 70-90
- Proceso de Gas Subenfriado Metano/Etano 90-99
- Proceso de RSV Propano/Etano 88-90
- Proceso SFR P

Fuente: Elaboracién Propia (2012)

Estos procesos pueden tener una alta recuperacion de etano (80-99%) como también puede

tener una baja recuperacion de etano (10-60%)



4.2. 1. Baja Recuperacion de Etano

42.1.1. Refrigeracion por expansion o refrigeracion externa

Una regla general para la recuperacion de etano es que esta crece cuando la
composicion del compuesto en el gas es mayor. Esto se asume por que el etano
contenido en el vapor en el tope de la columna viene dado por la composicion de la

alimentacion, como también por la temperatura y presion del gas alimentado.

A presion y temperatura constante, la concentracion de etano en el liquido decrece con
el crecimiento de la fraccion de Cs, lo cual hace bajar la concentracion de etano en el

vapor y, de este modo, decrece el porcentaje de etano recuperado.

El diagrama 4-1 muestra un uso comun del proceso de refrigeracion directa que emplea
el reciclo desde la columna de fraccionamiento para poder de esta forma maximizar la
recuperacion de liquidos. El gas de entrada es inicialmente enfriado con el gas residual
y el liquido frio que proviene del separador de frio antes de ir al Chiller para luego ir al
separador. El vapor que sale del separador es el gas de venta, y el liquido que sale por el
fondo del separador va a la columna de fraccionamiento para separar los productos

liquidos.

La columna opera a una presion baja de la que trabaja el separador de frio. La corriente

que recircula debe ser recomprimida.

Air cooler Compressor
s | I
L o) —J
Cold separator ) Fractionator
; Propane I
Inlet gas chiller
% Reboiler

NGL product

Diagrama 4-1 Proceso de refrigeracion directa para la parcial recuperacién C,"™

’Fuente: Fundamentals of Natural Gas Processing (2006)



Debido a que esta unidad solo se enfria por medio de una refrigeracion externa con
propano, la menor temperatura que la alimentacion puede entrar al separador de frio es

de por lo menos -37°C.

A no ser que la alimentacion tiene un elevado GPM, la recuperacion de etano crecera a
un 60%. GPM se conoce con el nombre de “Riqueza de un Gas”. Se define como el
namero de galones de liquido que se puede obtenerse de diez pies cubicos normales de
Gas Natural. Se expresa generalmente con las letras GPM. Es un factor muy usado y
conocido principalmente en los problemas relacionados con plantas de extracciéon de
liquido de gas natural. Debido que solo el propano y compuestos méas pesados, pueden
en la préctica recuperarse como liquidos, el Metano y Etano no se consideran al calcular
el contenido de liquido, del Gas Natural.

A mayor presion del gas de alimentacion, y remplazando el sistema de propano por un
expansor podria ser una buena opcién para la recuperacion de etano. Sin embargo, la
compresion a la entrada podria ser necesaria para obtener la temperatura que se requiere
para obtener una significativa recuperacion. En este caso se usa los procesos J-T (Joule-

Thompson) y turboexpansores. (Kidnay, A. (2006)).

Crum (1981) sefialo situaciones en las que el sistema J-T es preferible al turboexpansor,

las cuales son:

v Bajas cantidades de gas. El sistema J-T es mas viable econdmicamente a bajas
cantidades de gas. Crum propuso que por debajo de 300 MMm?/d, el turboexpansor
ofrece bajas ventajas econémicas y también pierde eficiencia por debajo de los 150
MMm?®/d.

v Baja recuperacion de etano. Para recuperaciones de etano que oscila entre el 10-
30%, el sistema J-T podria ser suficiente.

v Flujos variables. J-T es insensible a los flujos variables, mientras que el sistema

turboexpansor pierde eficiencia.

Crum también menciono que las plantas J-T son méas simples que las plantas que usan
turboexpansor, debido a que las plantas J-T no necesitan un sistema de lubricacion. La
Engineering Data Book (2004) sugiere que el uso de J-T expansion para una limitada

recuperacion de etano requiere una presion de entrada de por lo menos 70 bar.



4.2.1.2. Absorcion con Aceite Pobre

Antiguamente las plantas de procesamiento de gas utilizaban el proceso de absorcion

con aceite pobre para recuperar los liquidos del gas natural (Cannon, (1993)), vy el

proceso sigue siendo utilizado en 70 plantas de gas alrededor del mundo.

Para mejorar la recuperacion, las modernas plantas usan la refrigeracion externa para

enfriar el gas de alimentacion y el aceite pobre. El diagrama 4-2 muestra un esquema

representativo de un sistema de refrigeracion con propano y aceite pobre. El proceso

envuelve tres pasos:

v" Absorcion Un absorbedor pone en contacto el aceite pobre con la corriente de gas
para asi poder absorber C,".

v’ Estabilizacion El aceite rico demetanizador (ROD) separa metano y los
componentes mas livianos del aceite rico.

v Separacion Se separa los componentes liquidos como productos del aceite rico, y

el aceite pobre retorna al absorbedor.

Inlet gas Fuel gas
NGL
Residue gas
e
Propane ~—r
<hiller l !I
Propane
chiller
Absorber Rich oil Suill
demethanizer

Diagrama 4-2 Proceso de Absorcién con aceite pobre®

Si no se trabaja con refrigeracion, y se asume que el absorbedor trabaja a una
temperatura de 38°C, alrededor de un 75% de butanos y esencialmente todo el Cs*son
removidos. Usando un flujo mayor de los solventes puede hacer posible la recuperacion
de un 50% de etano y esencialmente todo el propano y los compuestos pesados. Con la
refrigeracion con propano, se recupera un 97% de propano y la recuperacién de etano
esta por encima del 50%. La refrigeracion del gas de entrada y el aceite pobre, son la

clave para que el sistema de aceite pobre trabaje eficientemente.

*Fuente: Fundamentals of Natural Gas Processing (2006)



Una ventaja de la absorcidn con aceite pobre es que existe una pequefia caida de la
presion en el absorbedor. (Kidnay, A. (2006)).
4.2.1.3. Proceso de Aprovechamiento de Gas Recirculado en el Tope de la
Torre (IOR)
Los principales equipos del proceso de Aprovechamiento de Gas Recirculado en el
Tope de la Torre (IOR), por sus siglas en ingles Improved Overhead Recycle, son la
columna de absorcion y la deetanizadora. Este es un proceso mas especifico que el que
se describio anteriormente el cual es un poco mas general.
El liquido producido en la parte superior de la torre absorbedora, es inyectado a la
deetanizadora como su corriente de tope para rectificar los vapores que fluyen hacia
arriba en dicha torre, mientras que el liquido del pie de la torre absorbedora es
parcialmente vaporizado para enfriar la corriente de gas de entrada al proceso,
reduciendo la carga de enfriamiento de la planta y la carga en el reboiler de la
deetanizadora. Este proceso puede operar entre una eficiencia aproximada del 40 % de
recuperacion de etano y el rechazo total. (Recuperacion de Licuables del Gas Natural |
(2010)).

PROCESO
1OR
|
Gas P, e
Residual .
[ I g—-— Absorredor
. T Fecd Expandear T iommmn

S Gas g
Sas W Separador

Desh Hh | | Frie )
I I Torre
| - - : Dectanizadora

A Depropanizadera '“~—|—~—’

TOH S 15208 B A2 L

Diagrama 4-3 Proceso de Aprovechamiento de Gas Recirculado en el Tope de la Torre
(I0R)*

4.2. 2. Alta Recuperacion de Etano

Los procesos anteriormente descritos tienen una limitada recuperacion de etano. Para

obtener 80 al 90% o0 mas de etano recuperado se requiere temperaturas muy por debajo

*Fuente: (Recuperacion de Licuables del Gas Natural | (2010))



de las que se utiliza en el proceso de refrigeracion con propano. En principio, el proceso
de refrigeracion directa puede usar refrigeracion de propano en cascada con etano o
etileno o por medio de una mezcla de refrigerantes que contiene metano, etano y

propano.

No importa que opcion es usada, para obtener grandes cantidades de etano recuperado a
partir de las corrientes de alimentacion de baja presion de entrada, se requiere una

importante compresion, ya sea de la corriente de alimentacion, el refrigerante 0 ambos.

Con una alta recuperacion de la fraccion de etano, deben ser consideradas las

especificaciones del gas de venta.
4.2.2.1. Proceso Turboexpansor

El diagrama 4-4 muestra un esquema simplificado de una planta de expansion
convencional. La cual consiste de un intercambiador de calor gas-gas con cinco
corrientes que entran a diferentes temperaturas, un separador de frio, un turboexpansor,
y un demetanizador. Aunque el flujo que se muestra esta esquematicamente
simplificado, en la practica la mayoria de los actuales disefios remplazan el
intercambiador individual por una combinacion mas compleja y eficiente de

intercambiadores.

El gas de entrada realiza varias pasadas por el intercambiador antes de ir al separador
de frio, donde el vapor se expande a través del turboexpansor. El liquido que sale del
separador de frio es flasheado a través de una valvula J-T y es alimentado al medio del

demetanizador.

El gas que entra proporciona calor al reboiler en el fondo de la columna, y después es
enfriado en el tope de la columna. Una véalvula J-T siempre esta instalada paralelamente
del turboexpansor. Esta configuracion ayuda en las operaciones de puesta en marcha y
en el manejo del flujo de gas en exceso. Esto también se utiliza si la turboexpansor

presenta problemas de funcionamiento.

El méximo etano recuperado con la configuracion convencional es alrededor de 80%.
Ademas, el separador de frio puede estar cerca de la temperatura y presion critica de la

mezcla, la cual puede hacer la inestabilidad del proceso.



El didxido de carbono en la congelacion también puede ser un problema. La mejora de
la recuperacion de C," requiere una reduccion de las pérdidas de etano en el tope del
demetanizador mediante la adicion de reflujo. (Kidnay, A. (2006)).

Turboexpander
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Diagrama 4-4 Esquema del proceso convencional turboexpansor sin la recirculacion al

demetanizador®
4.2.2.2. Proceso Reflujo de Residuo Frio (CRR)

El libro Engineering Data (2004) plantea una configuracion, que pueden proporcionar
una recuperacion hasta un 98%, este proceso es llamado el proceso Cold Residue Reflux
(CRR), el cual se muestra en el diagrama 4-5, el cual da la maxima recuperacion de
etano en lo que respecta a los requisitos de la compresién de todos los procesos que se
usa comunmente. Tiene la ventaja que puede rechazar etano y aun maximizar la

recuperacion de propano.

En esta variacion, el separador de frio funciona a una mayor temperatura para evitar el
problema del punto critico. El vapor del separador de frio se divide en dos corrientes.
Una parte va al turboexpansor y el resto va a través de los dos intercambiadores de
calor, donde se condensa para proporcionar el reflujo a la columna. Ademas, parte de la
sobrecarga es comprimida y enfriada para proporcionar reflujo adicional. (Kidnay, A.
(2006)).

*Fuente: Fundamentals of Natural Gas Processing (2006)
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Diagrama 4-5 Proceso de Frio Residual Recirculado para maximizar la recuperacion de

etano. Todas las valvulas en la figura son J-T®

4.2.2.3. Proceso Criogénico de Gas Subenfriado (GSP)

Para plantas de recuperacion de etano, la versién mas utilizada ha sido la de Gas Sub

cooled Process (GSP), o proceso de gas subenfriado

En este proceso, parte de la corriente del gas de alimentacion (“feed gas™) es
condensada, subenfriada y flasheada hasta la presion de operacion de la torre e
ingresada en el tope de la misma. El resto de la corriente “feed gas” se expande en el

turboexpansor e ingresa a la torre en uno 0 mas puntos intermedios de la misma.

Los liquidos frios que ingresan en el tope de la torre actian como reflujo, contactando y
rectificando el vapor que sale del expansor, por absorcion de los componentes C,", para
su recuperacion en los productos de la parte inferior (pie de torre). Las elevadas
concentraciones de propano en la corriente de liquido frio colaboran para reducir la
cantidad de dioxido de carbono que se concentra en la parte superior y mas fria de la
torre, permitiendo una recuperacion superior de niveles de etano, sin congelamiento del

diéxido de carbono. Este proceso puede ser operado para rechazar etano, pero la

®Fuente: Fundamentals of Natural Gas Processing (2006)



eficiencia en la recuperacion de propano se vera afectada debido a las elevadas
concentraciones de propano presentes en el tope de la torre. (Recuperacion de Licuables
del Gas Natural I (2010)).
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Diagrama 4-6 Proceso ORTLOFF Gas Subenfriado’
4.2.2.4. Proceso Recirculaciéon de Vapor Fraccionado (RSV)

El proceso Recycle Split Vapor (RSV) es una mejora del proceso de gas subenfriado
(GSP) de Ortloff’s. El proceso RSV puede proporcionar una ultra-alta recuperacion de
etano o propano de la corriente de gas natural. También sirve para recuperar una sola

parte de etano.

El disefio del proceso RSV incorpora la adicion de una pequefia corriente de reflujo
generado por los residuos de gas que se utiliza como complemento a la corriente de
reflujo de costumbre. Una seccion adicional de rectificacion se instala por encima de la
parte superior tipica de alimentacion del proceso GSP. El residuo liquido es alimentado
como reflujo a la parte superior de esta nueva seccién. La seccion inferior de la torre
ofrece la recuperacion del producto liquido deseado, mientras que la parte superior
ofrece el “polishing”. (Kidnay, A. (2006)).

Este proceso es muy flexible ya que se puede operar para recuperar etano o para
rechazar etano. Esta flexibilidad permite que se maximice los beneficios de las plantas

basadas en la economia del etano.

"Fuente: (Recuperacion de Licuables del Gas Natural | (2010)).



Este proceso permite obtener recuperaciones de etano del orden del 99% mediante la
utilizacion de una corriente de reflujo de gas residual cuya composicion es

esencialmente metano.

En el modo de recuperacion de etano se debe tener en cuenta los niveles de
recuperacion de etano, debido a que las condiciones operativas de la seccion criogénica
son tales que la presencia de CO, representa limitaciones a dicha recuperacion ya que al
descender la temperatura se corren riesgos de formacion de solidos de CO, en la
columna demetanizadora de la seccion criogénica que imposibilitara la operacion

normal. (Proyecto Planta de Separacién de Liquidos de Gran Chaco. (2012)).
4.2.2.5. Proceso Reflujo de Flujo Fraccionado (SFR)

En el proceso Split-Flow Reflux (SFR) la corriente de vapor fraccionado (split-vapor)
flasheada es usada para enfriar la corriente de salida de tope de la torre deetanizadora,

antes de alimentarla a un punto intermedio de la misma.

El liquido condensado de la corriente de salida del tope de la torre, es separado y
retornado a la parte superior de la misma como reflujo. EI SFR puede operar entre un 88
% de recuperacion de etano hasta el rechazo total del mismo, tiene una eficiencia de

recuperacion alta.
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Diagrama 4-7 Proceso ORTLOFF Recirculacion de Vapor Fraccionado®

® Fuente: www.ortloff.com/files/RSV.pdf


http://www.ortloff.com/files/RSV.pdf

4.2. 3. Fraccionamiento de los Liquidos del Gas Natural

En general, y en las plantas de gas en particular, las plantas de fraccionamiento tienen
los siguientes objetivos:

1. Laproduccion de productos especificos.

2. El control de la composicién en productos de valor.

En cuanto a las tareas de disefio de sistemas de plantas de fraccionamiento tiene como

objetivos:

1. Conocimientos fundamentales sobre el proceso o procesos seleccionados para
Ilevar a cabo la separacion.
2. Directrices sobre el orden de la separacion. (Kidnay, A. (2006)).

4.2.3.1. Fundamentos de la Destilacion

Para que la separacion se lleve a cabo, por medio de la destilacion, la seleccion de una

propiedad quimica o fisica explotable es muy importante.
Los factores que influyen en esto son:

1. La propiedad fisica por si misma.

2. La magnitud de la diferencia de la propiedad (Volatilidad, Punto de Ebullicién,
Peso Molecular).

3. El caudal de material que se va a destilar.

4. Las propiedades relativas de los diferentes compuestos.

5. El comportamiento quimico del compuesto durante la destilacion.

Con el fin deseparar una mezcla de GLP, por ejemplo propano, ademas, como
un producto de fondo, entonces debe haber una diferencia en el punto de ebullicion
entreel producto del tope (etano) y el producto de la parte inferior. Esta
diferencia indica el grado de dificultad de la separacién. (Kidnay, A. (2006)).

Los compuestos del gas natural tienen los siguientes puntos de ebullicion:



Tabla IV-4
Punto de Ebullicién por Compuesto

Componente Punto de Ebullicion (°C)
Metano -161,6
Etano -88
Propano -42
Isobutano -12
N-Butano -0.55
Pentano® 28-121

Fuente: Fundamentals of Natural Gas Processing (2006)
4.2.3.2. Principio de la Destilacion

Cuando la mezcla no es de dos componentes sino multicomponente. La separacion se

selecciona entre dos componentes denominados claves, por ejemplo etano y propano.

Se aplica calor hasta que todo el etano y livianos se vaporizan, mientras que a la presion
y temperatura de operacion, del propano y los compuestos mas pesados permanecen en

la fase liquida.

Entre mayor sea la diferencia en volatilidad de los dos compuestos claves
seleccionados, mas facilmente se efectuara la separacién. Por lo tanto, en el proceso de
destilacion se requiere que exista una diferencia en los puntos de ebullicién a la presion
de operacidon, y que los compuestos sean estables térmicamente para que no se

descompongan.

El componente mas pesado que se vaporiza se denomina “componente clave liviano” y
el componente mas liviano que se permanece en la fase liquida se denomina

“componente clave pesado”.

En la destilacion todos los calculos se ejecutan usando etapas tedricas de equilibrio. Una
columna de fraccionamiento puede ser considerada como una serie de equilibrios con

flash con dos corrientes de alimento y dos de producto.

El vapor entra al flash desde la etapa inferior a alta temperatura y la corriente de liquido

entra de la etapa superior a menor temperatura.

En esta etapa ocurre trasferencia de calor y de masa de forma tal, que las corrientes que
salen estén en el punto de burbuja del liquido y en el punto de rocio del vapor, a la
misma temperatura y presion. Las composiciones de estas fases estan relacionadas por
la constante de equilibrio, (Martinez, M. (2011)) como se muestra en la siguiente

férmula;



yi =K *x;

La relacion entre los balances de energia y de materia para cada etapa es la base para el

disefio de toda la torre de fraccionamiento.

Dos consideraciones importantes que afectan el tamafo y el costo de una columna de

fraccionamiento son el grado de separacion y la volatilidad de los componentes.

El grado de separacion o grado de pureza de un producto tiene un impacto directo sobre
el tamafio de la columna y el requerimiento de servicios. Alta pureza requiere mas
platos, més reflujo, mayor diametro y/o reducida cantidad de producto. Una medida que
cuantifica la dificultad para la separacion es el factor de separacion (Martinez, M.
(2011)), definido como:

(“/c,)
(“/c,)

Donde C es la concentracion. Un valor alto de SF significa una mayor separacion.

producto del tope

SF =

producto del fondo

Como un proceso de separacion de equilibrio, el SF deberia ser mucho mayor que la

unidad de etano a concentrarse en la parte superior.
Una dificil separacion implica lo siguiente:

1. Mayor nimero de bandejas de destilacién, que afecta el tamafio de la columna.
2. Mayor relacion de reflujo, lo que influye en el tamafio de la bomba.
3. Un rehervidor adicional, que influye en el tamafio del calderin y el consumo de

energia.

La volatilidad de los componentes solamente se expresa como volatilidad relativa a.
Esta variable estd definida como la relacion de las constantes de equilibrio de los
compuestos claves livianos y pesados. (Martinez, M. (2011)).
o = K
KHK
Para sistemas de hidrocarburos de dos fases, compuestos que estan en una fase estaran
también presentes en la otra fase, en proporcidn al valor de su constante de equilibrio K.
Por lo tanto, es necesario tener muchas etapas de equilibrio gas/liquido, para provocar
una concentracion gradual de los componentes livianos en la fase gaseosa, y los

compuestos pesados en la fase liquida.



La separacion es facil si la volatilidad relativa de los compuestos clave liviano y clave
pesado es substancialmente mayor que uno. Los componentes mas livianos (producto de

encima), se separan de los méas pesados (producto de fondo).

La altura de la columna, nimero de platos o altura de empaque, depende de la
volatilidad relativa. Entre mas baja sea la volatilidad relativa, la altura de la torre sera

mayor.

El calor se introduce al rehervidor para producir los vapores de despojo. EIl vapor sube
a traves de la columna contactando el liquido que desciende. El vapor que sale por la
cima de la columna entra al condensador donde se remueve calor por medio de algun

medio de enfriamiento.

El liquido se retorna a la columna como reflujo para limitar las pérdidas de componente

pesado por la cima.

Internamente en los platos 0 empaques se promueve el contacto entre el liquido y el
vapor en la columna. Un intimo contacto entre el vapor y el liquido se requiere para que
la separacion sea eficiente. El vapor que entra a una etapa de separacion se enfria con lo

cual ocurre un poco de condensacion de los componentes pesados.

La fase liquida se calienta resultando una vaporizacion de los componentes livianos. De
esta forma, los componentes pesados se van concentrando en la fase liquida hasta
volverse producto de fondo. La fase de vapor continuamente se enriquece con
componente liviano hasta volverse producto de cima. El vapor que sale por encima de la
columna puede ser totalmente o parcialmente condensado. En un condensador total,
todo vapor que entra sale como liquido, y el reflujo retorna a la columna con la misma

composicion que el producto de cima destilado. (Martinez, M. (2011)).
4.2.3.3. Torre de Fraccionamiento

Las torres de fraccionamiento son cilindros verticales, altos y de gran diametro, que
suelen configurar el entorno de una refineria. Las torres estan organizadas para sacarle
al petréleo los diferentes componentes, desde los mas livianos hasta los méas pesados.
Cada una de las torres se encarga de retirale una porcién a la cadena de hidrocarburos.
Al comienzo saldran los mas livianos y, progresivamente, los pesados; hasta llegar a los

betunes pastosos que ya no aceptan mayores cortes.

Con el gas natural ocurre lo mismo, pero en este caso se trata de la separacion de los



integrantes mas livianos de la cadena de hidrocarburos.

El disefio de una torre comienza con la indagatoria a fondo del fluido que se va a
procesar. Del conocimiento y de la seguridad que se tenga de la composicion del gas
natural que se debe llegar a la planta dependera la filosofia que soporte todas y cada una
de las decisiones. Una vez que se conozcan los diversos componentes que integran la
muestra y se tenga garantizada la produccién, se podré iniciar el analisis del proceso. De
alli la importancia que tiene, a los efectos de disefio, conocer a cabalidad la materia

prima que alimentara a la torre.

La torre tiene una presion mas o menos estable en toda su longitud. La Unica diferencia
de presion que hay entre el tope y el fondo es debido al peso propio de los fluidos. En
cambio la temperatura del tope es mucho més baja que la del fondo de la torre.

Cuando se trata de una columna fraccionadora, la parte liviana ira al tope de la torre
mientras que la porcién mas pesada quedara en el fondo (Flujo de Vapor). (Martinez,
M. (2011)).

4.2.3.3.1.  Proceso de Destilacion y Tipos de Fraccionamientos

La separacion de los liquidos del gas natural requiere de diferentes modos de destilacion

como en otros métodos de separacion.

El nimero vy tipo de fraccionador requerido depende del nimero de productos a ser
obtenidos y la composicion de la alimentacion. Los productos tipicos son los liquidos
del gas natural. Un resumen de los diferentes procesos de separacion se muestra en la
tabla 1V-5.

El control de las variables es la clave del funcionamiento que garantiza la eficacia de

los resultados de las operaciones de fraccionamiento:

1. Temperatura de la torre superior, que establece la cantidad de hidrocarburos en el
producto del tope. Esto es controlado por la relacion de reflujo. Para las columnas
con condensadores totales, como depropanizadores y debutanizadores, todos los
vapores son condensados para producir el producto del reflujo y el liquido. Por otro
lado, el empleo de las columnas con condensadores parciales, tales como

deetanizadores, el producto es producido en forma de vapor (etano).



2. Temperatura de la parte inferior del calderin, que establece la cantidad de
hidrocarburos ligeros en el producto final. Ajustando la entrada de calor al calderin
se puede controlar.

3. Presion de trabajo de la torre, que se fija por el tipo de medio de condensacion (es
decir, su temperatura). La calidad del producto no se ve afectada, en gran medida,

al cambiar el funcionamiento de presion. (Kidnay, A. (2006)).

Tabla IV-5

Diferentes Tipos de Fraccionamientos de Hidrocarburos®

Producto del

deetanizador

Tipo de Fraccionamiento Alimentacion Tope Producto del Fondo
Demetanizador C./C, Metano Etano
Deetanizador GLP Etano Cs
Depropanizador Producto del fondo del Propano o

Debutanizador

Producto del fondo del
deporpanizador

Butano (iso mas

n)

Gasolina natural

Deisobutanizador

Producto del tope del
debutanizador

Isobutano

n_Butano

4.2.3.3.2.  Proposito del Fraccionamiento

Cualquier planta de procesamiento de gas que produce liquidos del gas natural, requiere
de al menos una fraccionadora para producir un liquido que cumpla con las
especificaciones de venta. Por lo tanto, el proposito del fraccionamiento es de obtener
de una mezcla de hidrocarburos liquidos, ciertas fracciones que como productos deben

cumplir con especificaciones.

Para separar una corriente liquida de hidrocarburos en varias fracciones, se requiere una
torre de destilacion por fraccion. De otra si lo que se quiere es estabilizar la corriente
del hidrocarburo condensado recolectado en el separador de entrada de la planta, para
recuperar las fracciones de pentano y mas pesadas (Cs'), se utiliza una torre
estabilizadora en la cual se separan las fracciones de pentanos y méas pesados, los cuales
salen por el fondo v las fracciones de butano y mas livianos (C4"), las cuales salen por

cima.

El numero total de columnas de destilacion depende de la composicion del alimento y
del nimero de productos a ser recuperados. En un sistema en el cual se recupera etano,
GLP (mezcla de C3's C4's) y el balance como Cs’, se requiere como un minimo de tres

columnas de destilacion para las operaciones siguientes:

° Fuente: Fundamentals of Natural Gas Processing (2006)



e Separar el metano de los hidrocarburos de dos y mas carbonos.
e Separar el etano de los hidrocarburos de tres y més carbonos.

e Separar el GLP y los Cs".

De un andlisis generalizado para una mezcla de n componentes a ser separados en n
productos utilizando n-1 torres, de tal analisis surgen las siguientes cuatro “reglas del
dedo gordo”, con base principalmente en consideraciones de ahorro de energia y

dificultad para la separacion:

1. Lasecuencia directa de separa los compuestos uno a uno es la que més se favorece.

2. Se debe dar la prelacion en la secuencia, a la separacion que resulte en una division
equimolar entre el producto de cima y el de fondo.

3. Componentes adyacentes cuya volatilidad relativa esta cercana a la unidad deben
separase sin presencia de otros componentes; por lo tanto, esta separacion debe
reservarse para la ultima torre en la secuencia.

4. La separacion que exija una alta recuperacion de las fracciones debe dejarse por

ultimo en la secuencia. (Martinez, M. (2011)).

4.3. SELECCION DEL PROCESO A DISENAR

Como se describio previamente existen muchos procesos para poder separar etano del Gas
Natural, los cuales pueden tener mayor o menor eficiencia. Los procesos con los que se

puede tener mayor recuperacion de etano son los que interesan en el proyecto.
Tabla IV-6

Seleccidn de los Proceso de Alta Recuperacion de Etano

PROCESO RAZON
Se recupera una gran proporcion de Etano, ademas este proceso es conocido
Turboexpansor - )
y empleado a nivel mundial.
Existe una alta recuperacién de etano del 98%, pero este proceso también
Reflujo de | recupera propano y, el gas natural que se utilizara como materia prima sera
Residuo Frio un gas seco que tiene una baja concentracion de propano, no es necesaria la

recuperacion de propano en el proyecto.

Al igual que el proceso de Reflujo de Residuo Frio a parte de recuperar

Gas Subenfriado
etano se recupera propano.

Este proceso permite una alta recuperacion de etano de aproximadamente un
99% mediante la utilizacion de una corriente de gas cuya composicion es
esencialmente metano, que es el caso de la materia prima que se utilizara.

Recirculacion de
Vapor
Fraccionado

Ademas este proceso es muy flexible permitiendo maximizar los beneficios




de las plantas basadas en la economia del etano.

Reflujo de Flujo | Es un proceso de alta recuperacion de etano a partir de un 88%. Es utilizado
Fraccionado para la recuperacion de etano y superiores.

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

En la tabla I\V-6 se detall6 las razones por las cuales se eligié o no un proceso del otro. Por
lo tanto la seleccion se resume en los procesos Turboexpansor y Recirculacion de Vapor
Fraccionado (RSV). Tomando en cuenta la cantidad de etano que se recupera, que debera
coincidir con la cantidad de etano diario que precisa la Planta de Etileno y Polietilenos de
Gran Chaco de 2.800 t/d, por lo tanto se compara la eficiencia o rendimiento de

recuperacion de etano en cada proceso.

Otro punto que delimita la seleccion es el poder calorifico del gas de exportacién que sale

del proceso, esto para que el gas natural que sale cumpla con los estandares de exportacion.

El gas de entrada en ambos casos tienen las mismas condiciones de presion (62 bares),
temperatura (15°C), volumen (980 MMpcd) y composicion (Ver tabla 1V-1).

La parte de disefio y/o simulacion de las dos alternativas se las realizé con el simulador de
procesos HYSYS.

Los resultados que se obtuvieron en las simulaciones se resumen en la siguiente tabla, los
datos que se presentan son de las corrientes de salida por el tope de la columna (gas natural

de exportacion) y por el fondo de la columna (gas natural con etano).

Alimento
Q-100

4
E-100

YA MI-TOU

K-100

SPRDSHT-1

Fig. 4-1 Extraccion de Etano por medio del Proceso de Turbo Expansion™®

'° Fuente: Elaboracion Propia (2012)
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Fig.4-2 Extraccion de Etano por medio del Proceso RSV

Tabla IV-7

Seleccion del Proceso

TIEE-10H

SPROEHT-1

PROCESO TURBOEXPANSOR RSV
GAS NATURAL DE EXPORTACION
P (kPa) 7.000 7.000
T (°C) 83,08 3,335
Flujo Mésico (kg/h) 8.466 684.500
Flujo Molar (kgmol/h) 482,7 42.410
Fraccién Molar
N, 0,0054 0,0059
CO, 0,0204 0,0007
H.,S 0,0000 0,0000
CH, 0,9170 0,9929
C,Hs 0,0533 0,0004
CsHg 0,0037 0,0000
i CsHyo 0,0002 0,0000
n_C,Hy 0,0001 0,0000
Cs' 0,0000 0,0000
Poder Calorifico (kcal/m®) 1.030,680 1.002,556
GAS NATURAL CON ETANO
P (kPa) 3.135 3.135
T (°C) 85,45 6,559
Flujo Mésico (kg/h) 750,2 201.600
Flujo Masico (t/d) 1.764,48 4.838,4
Fraccion Masica C,Hg 0,0904 0,4058
Flujo Mésico de Etano (t/d) 159,509 1.963,423
Flujo Molar (kgmol/h) 15,30 5.324
Fraccion Molar
N, 0,0000 0,0000
CO; 0,0007 0,1739
H,S 0,0000 0,0000
CH,4 0,0005 0,0367

! Fuente: Elaboracion Propia (2012)



C,Hg 0,1468 0,5110
CsHg 0,5072 0,1769
i_ C4Hy 0,1053 0,0315
n_C4Hyo 0,1329 0,0393
i CsHyp, 0,0451 0,0132
n_CsHy 0,0291 0,0030
CesHua 0,0324 0,0094

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Comparando los resultados obtenidos en ambos el gas natural que sale por el tope de la
columna como el que sale por el fondo se encuentra a la misma presion. La temperatura en
el proceso RSV en tope y fondo de la columna es menor que la temperatura del proceso
Turboexpansor debido a que el gas natural que sale del primer proceso deja la torre a una

temperatura de aproximadamente -96 °C para logran una mayor recuperacion de etano.

El flujo mésico que se extrae de etano, en el proceso Turboexpansor es de 159,509 t/d de
etano mientras que en el proceso RSV se extrae 1.963,42 t/d de etano. Por lo tanto el
poder calorifico del gas de venta en el proceso Turboexpansor sera mayor al del proceso
RSV de 1.030 kcal/m® y 1.002 kcal/m? respectivamente.

El flujo mésico que se obtiene con el proceso RSV no es exactamente el que se planteo
como justificativo del tamafio que tendré la planta (Ver capitulo 111) de 2.800 toneladas/dia
de etano. Se debe hacer notar que el volumen de gas de alimentacion es de 980MMpcd, es
un volumen constante porque es la cantidad de GN que se exporta por los gasoductos que
son propicios para ese caudal, esto no se puede modificar por lo tanto el flujo mésico
sacado en el simulador con el proceso RSV es lo maximo que se podria extraer de Etano
(99%).

El poder calorifico es menor porque se extrae casi todos los hidrocarburos pesados por el
fondo de la columna. El gas seco que saldra de la planta se unira con otros gases que se
extraen de las distintas plantas y pozos de esta forma el poder calorifico aumentara.

El fin del proyecto es la mayor recuperacion de etano que significa una mayor rentabilidad,
por los resultados expuestos en la tabla 1\VV-7 se escoge el proceso RSV. Y como el equipo
a disefiar de este proceso es la columna demetanizadora/deetanizadora debido a que en esta
se extrae todo el etano contenido en la materia prima, en esta columna se produce la
operacion unitaria de destilacion es por esto que se explico esta operacién unitaria

anteriormente.



4.4, DIAGRAMAS DE FLUJO
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Diagrama 4-8 Diagrama de Flujo Proceso RSV*?

' Fuente: Elaboracién Propia (2012)



4.5. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA

Se hizo el disefio del proceso por medio del simulador de procesos (HYSYS), por que el
proceso, disefio de la columna deetanizadora es muy complejo y se quiere obtener los

resultados del proceso que mas se asemejen a la realidad.

Segln se puede observar en diagrama 4-7 el proceso elegido solo tiene una columna
demetanizadora/deetanizadora esto porque el proceso tiene la alternativa de trabajar como
un sistema que rechaza etano (demetanizador) y/o recupera etano (deetanizadora).
Entonces para la parte de disefio se tomo dicha torre como una torre deetanizadora ese es el

fin que se sigue con el proyecto.
45.1.1. Balance de Materia

Una de las leyes basicas de fisica es la ley de la conservacion de la masa. Esta ley,
expresada en forma simple, enuncia que la masa no puede crearse ni destruirse
(excluyendo, por supuesto, las reacciones nucleares o atdmicas). Por consiguiente, la
masa (0 el peso) total de todos los materiales que intervienen en el proceso debe ser
igual a la de todos los materiales que salen del mismo, mas la masa de los materiales

que se acumulan o permanecen en el proceso. (Treybal, R.).
entradas = salidas + acumulacion

En este caso particular no existen acumulaciones por lo tanto la ecuacion del balance de
materia se resumen en que las entradas son iguales a las salidas. Siendo el sistema

problema un sistema en estado estacionario.

A cada corriente se le designara una letra para mejor compresion en la parte del balance.



E-115

Q @
J N
P
& & o6y @
— Gas Seco o N
G-121
8
H -
@ G .

M 2

. b
3

C

Gas Rico
12 D-110
2 A B
E-111 L114
S K T D 2 pe E A
% u 2
w 2

Diagrama 4-9 Diagrama de Flujo Balance de Materia*®
45.1.1.1. Balance de Materia en el Chiller E-111

La base de calculo para la parte de balance de materia y energia es de un dia de

operacion.
Para el intercambiador de calor E-111, el balance de materia es:
A+L+T+V=B+U+W+M (4-1)

El balance sobre el componente de interés (etano)

XgxA+x,xL+xp*T+xyxV =xg*xB+xy*xU+xy *W+xy*xM (4-2)
Reemplazando valores en las ecuaciones 4-1 y 4-2.

21.676,8 toneladas+L+T+V=B+U+W+ M (4-1a)
0,0913 % 21.6768+x; * L+ x7*T +xy xV =xpg*B+xy*U+xy*W+xy*M

1.979,0918 + x, * L+ xp * T+ xy, *V =xg* B+ xy * U +xpp * W + xpy * M (4.5-2a)

" Fuente: Elaboracién Propia (2012)
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De las dos ecuaciones presentadas se conoce la fraccion masica de etano que tiene el
gas de entrada de 0,0913 y el caudal del gas de entrada de 980 MMpcd (21.676,8 t/d).

Se tiene catorce incognitas y solo se tiene dos ecuaciones.
451.1.2. Balance de Materia Separador Frio H-112
Balance General en el Separador de Frio
B=C+D (4-3)
El balance sobre el componente de interés (etano)

xg*B=xcxC+xp*D (4-4)
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451.1.3. Balance de Materia Valvula L-114

0

Balance General en la valvula L-114

D=FE

El balance sobre el componente de interés (etano)

Xp*D =xg*E

Balance en el punto a:

C=H+F

El balance sobre el componente de interés (etano)

Xc*C=xg*H+xp*F

45.1.1.4. Balance Materia Expansor G-113

Balance General en el Expansor

(4-5)

(4-6)

(4-7)

(48)



F=aG (4-9)
El balance sobre el componente de interés (etano)
Xp*F =x;%G (4-10)
451.1.5. Balance Materia Columna Deetanizadora D-110
Balance General en la Columna Deetanizadora
E+G+]+S+U+W=K+X+T+V (4-11)
El balance sobre el componente de interés (etano)

Xp*E+xexG+x«]+xy*U+xy*WHxsg*xS=xg*K+xy*X+xp+T+
xy *V (4-12)

De estas ecuaciones expuestas se sabe la cantidad de Etano que se debe extraer que es

de 1.963,4227 t/d. Reemplazando este valor en la ecuacion 4-12.

Xp*E+xexG+xy«]+xy*U+xy*W+x5%85 =xg K+ 1963,422 + xp *
T+x,*xV (4-12a)

451.1.6. Balance Materia Intercambiador de Calor E-115



Balance General en el Intercambiador de Calor E-115
K+H+Q=L+I+R (4-13)
El balance sobre el componente de interés (etano)
Xp*K+xy*H+xpxQ=x,*xL+x; I +xg*R (4-14)

45.1.1.7. Balance Materia Compresor G-120

-

e e o e Gal20m = = = - -

Balance General en el Compresor G-120

M=N (4-15)
El balance sobre el componente de interés (etano)

Xy *M=xy*N (4-16)

451.1.8. Balance Materia Compresor G-121



Balance General en el Compresor G-120
N=0

El balance sobre el componente de interés (etano)

xy*N =x5*0
Balance en el punto b:

O0=P+Q
El balance sobre el componente de interés (etano)
Xo*0 =xp*P+xp*0Q

45.1.1.9. Balance Materia VValvula VV-116

Balance General en la valvula V-116
1=]

El balance sobre el componente de interés (etano)
xp*x I =xp%]

45.1.1.10. Balance Materia Valvula V-117

(4-17)

(4-18)

(4-19)

(4-20)

(4-21)

(4-22)



Balance General en la valvula V-117

R=S (4-23)
El balance sobre el componente de interés (etano)

Xp*R=x5%S (4-24)

Teniendo las ecuaciones de balance de materia planteadas se realizaran las siguientes

suposiciones:

- La relacion de reflujo externa en la torre es de aproximadamente 2 debido a que
debe existir un mayor flujo de gas que retorna a la columna para que exista una
mayor extraccion de etano.

- Enlos puntos a 'y b las corrientes de entrada (C y O respectivamente) se dividen en
dos corrientes con un mismo flujo masico.

- Como el simulador HYSY'S se considera que la corriente E es practicamente nula
debido a que los liquidos que salen por el fondo del separador de frio tienen un
flujo minimo en comparacion al flujo de gas que sale por el tope del separador de
frio.

- Se considera que el 75% de alimentacion sale como Gas Residual y el otro 25%
corresponde al Gas que esta saliendo por el fondo de la columna, existe un mayor
porcentaje de gas que sale por el tope de la columna debido a que el gas de

alimentacion estd compuesto en mayor proporcion de metano que de etano.

Entonces multiplicando el flujo masico del gas de alimentacion por el porcentaje de gas

que sale por el tope y fondo de la columna:
P =21.676,8 0,75
P = 16.257,6 toneladas/dia

X = 21.676,8 x 0,25



X =5.419,2 toneladas/dia

La relacion de reflujo interno es la relacion entre la corriente K sobre la corriente S.

Entonces:

Rp ==
D_S_
K=2%S

(4-25)

Reemplazando las suposiciones y datos a las ecuaciones correspondientes que fueron

expuestas anteriormente. Y realizando los célculos necesarios se arma la siguiente tabla.

Tabla IV-8

Resumen de Flujo

. L Flujo . L Flujo
. Flujo Fraccion L Flujo Fraccion
Corriente Temperatura | Presion Masico | Masica Masico Molar Molar Molar del
(C) ®a0) | ey | Etano | ER®™ | (kgmolid) | Etano Etano
(t/d) (kgmol/d)
A 15,56 62 21.676,8 | 0,0913 1979,0918 | 1.171.440 | 0,05621 | 65.846,6424
B 13,61 61,80 | 21.676,8 | 0,0913 1979,0918 | 1.171.440 | 0,05621 | 65.846,6424
C 13,61 61,80 | 21.676,8 | 0,0913 | 1979,0918 | 1.171.440 | 0,05621 | 65.846,6424
D 13,61 61,80 0 0,1054 0 0 0,1165 0
E -8,008 30,34 0 0,1054 0 0 0,1165 0
F 13,61 61,80 | 10.838,4 | 0,0913 989,5459 | 585.840 | 0,05621 | 32.930,0664
G -25,61 30,34 | 10.838,4 | 0,0913 | 989,5459 585.840 | 0,05621 | 32.930,0664
H 13,61 61,80 | 10.838,4 | 0,0913 | 989,5459 585.840 | 0,05621 | 32.930,0664
| -85,93 61,60 | 10.838,4 | 0,0913 989,5459 585.840 0,05621 | 32.930,0664
J -91,56 30,40 | 10.838,4 | 0,0913 989,5459 585.840 0,05621 | 32.930,0664
K -95,94 30,32 32.856 0,0007 22,9992 2.035.680 0,0004 814,272
L -17,22 30,12 32.856 0,0007 22,9992 2.035.680 0,0004 814,272
M -62,19 29,92 32.856 0,0007 22,9992 2.035.680 0,0004 814,272
N -51,89 34,57 32.856 0,0007 22,9992 2.035.680 0,0004 814,272
0 3,335 70,00 32.856 0,0007 22,9992 | 2.035.680 | 0,0004 814,272
P 3,335 70,00 16.428 0,0007 11,4996 | 1.017.840 | 0,0004 407,136
Q 3,335 70,00 16.428 0,0007 11,4996 | 1.017.840 | 0,0004 407,136
R -36,90 69,80 16.428 0,0007 11,4996 | 1.017.840 | 0,0004 407,136
S -67,25 30,34 16.428 0,0007 11,4996 | 1.017.840 | 0,0004 407,136
T -91,66 31,89 664,32 0,0367 24,3805 38.016 0,0213 809,7408
) -62,19 31,69 663,36 0,0367 24,3453 37.992 0,0213 809,2296
V -93,44 31,51 7.382,4 0,0241 177,9158 443.760 0,0133 5.902,008
W -12,22 31,31 7.382,4 0,0241 177,9158 443.760 0,0133 5.902,008
X 6,559 31,35 4.838,4 0,4058 1963,4227 | 127.776 0,5110 65.293,536

Fuente: Elaboracion Propia (2012)




45.1.2. Balance de Energia

Para llevar a cabo los balances de materia se usa la ley de conservacion de la masa. De
manera similar se enuncia la ley de conservacion de la energia, la cual postula que toda

la energia que entra a un proceso es igual a la que sale mas la que queda en el proceso.

La energia puede manifestarse de varias maneras. Algunas de sus formas mas comunes
son la entalpia, la energia eléctrica, la energia quimica (en términos de la AH de la
reaccion), la energia cinética, la energia potencial, el trabajo y el flujo de calor.
(Treybal, R.).

Si no se produce una reaccion quimica como es el caso del presente trabajo entonces

hay un simple calentamiento, enfriamiento o cambio de fase.

Los balances que se haran en esta seccion brindaran la informacion necesaria para

determinar cuanta energia eléctrica como energia térmica o caldrica que se requiere.
45.1.2.1. Balance de Energia Eléctrica
Los equipos para los que se requiere energia eléctrica son:

Tabla IV-9

Consumo de Energia

Potencia Instalada Horas de |
; Funcionamiento Consumo Anua
Equipo (KW)
kW HP Hora/Dia Dias/Afio
Compresor G-120 6.503 8.720,523 8 335 17.428.040
Compresor G-121 30.670 41.128,47 8 335 82.195.600
Total 99.623.640
Fuente: HYSYS (2012)
45.1.2.2. Balance de Energia Condensador de la Columna Deetanizadora

En este caso existe un cambio de fase, el vapor que se generd en el proceso de
destilacion (que contiene una cantidad significativa de metano) libera calor para poder
cambiar al estado liquido. Este calor que es liberado se expresa matematicamente:
(Ocon, J.(1983)).

qc = VT * 2-mezcla = mrefrigerante * Cprefrigerante * Atrefrigerante (4'26)

El medio refrigerante que permite que el vapor generado en la destilacion condense, es



Propano debido a que el vapor que sale por el tope de la columna tiene una temperatura
de -94,81 °C no se puede usar como medio refrigerante agua porque a esa temperatura o
menos llega a congelarse, mientras que el propano tiene un punto de congelamiento de -
187 °C.

Se calculara el calor que requiere el condensador para poder enfriar el gas, esto se hara

con el lado izquierdo de la ecuacion.
Donde V es el flujo molar que sale por el tope de la columna.

Los datos de Vr y del calor latente de la mezcla son los resultados que brinda la

simulacion del proceso.
q. = 342.200 kgmol * 4.268,3333 kJ /kgmol
q. = 1,4606 = 10° kJ

Calculando la cantidad de refrigerante que se necesita. (Ocon, J.(1983)). Para el calculo

la temperatura a la que esta entrando el refrigerante es de -100 °C y sale a -101,13 °C.

_ VA
mrefrigerante ¢ «AT (4-27)

Prefrigerante

El calor especifico a presion constante del propano se calcula con la siguiente férmula
(Smith, J. (1997)):

Cpgi

=A+B*T+Cx*T? (4-28)

Donde las constantes son, (Smith, J. (1997)):
A=1213;  B=28,785*10°;,  C=-8,824*10° R=8,314 J/mol*K

Reemplazando los datos en (4-28) se tiene:

cp9' = 49,2912 J * ! * 1kJ
P ’ mol xK 44 kg/mol 1000 ]
) kJ
gl — -3
cp9i =1,1202 % 10 P

Despejando Myefrigerante Y Femplazando los datos en (4-27)

342.200 kgmol/h * 4.268,3333 k] /kgmol

1,1202 = 1073 kgki = * (173 = 171,87)K

Myefrigerante =




kg 1t
— %

Myefrigerante = 6,1215 * 10" h m

Myefrigerante = 6,1215 * 108 toneladas/hora

45.1.23. Balance de Energia Rehervidor de la Columna Deetanizadora

Se da un cambio de fase del liquido que sale por el fondo de la columna a vapor que
regresa a la columna para enriquecer el vapor que sale por el tope. Al evaporarse el
liquido absorbe calor. Entonces la ecuacion para el balance de energia en el rehervidor
es, (Ocon, J (1983)):
qr = Vi * dmezcia = Myapor de agua * lagua (4-29)
Calculando la calor necesario cantidad que desprende el rehervidor.
q, = 85.030 kgmol * 11.534,6667 kJ /kgmol
g, = 9,8324 x 10° kJ

Se usara vapor de agua para proporcionar calor al sistema, calculando la cantidad
necesaria de vapor de agua.

El calor de vaporizacion del agua es 2.257 kJ/kg (Palacio, R. (1995))
Reemplazando los datos y despejando m yapor de agua d€ la ecuacion (4-29)

9,8324 x 10° kJ /h
2.257 kJ /kg

Myapor de agua =

Myapor de agua = 4.3564 * 10° kg/h
Todos los resultados se resumen en la siguiente tabla.
Tabla IV-10

Resumen de Balance de Energia

Consumo de Calor Calor
. Absorbido en el Masa de . Masa de Vapor
Energia . Desprendido en
L Condensador Refrigerante - de Agua
Eléctrica (KJ) (t/d) el Rehervidor (t/d)
(Kilowatt/afo) (kJ)
9,9624*10" | 1,4606*10° | 1,4692*10%° | 9,8324*10° | 1,0455*10°

Fuente: Elaboracion Propia (2012)




4.6. DISENO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES

El proyecto trata de extraer el etano del gas natural que proviene del proceso de extraccion
de liquidos, por lo que se considera que el equipo més importante del proceso RSV es la

columna Deetanizadora.

El proceso de extraccion que se planteara es el proceso de separacion por destilacion, por
medio de una columna deetanizadora. Este proceso es multicomponente por que el gas de

entrada tiene diez componentes (Ver Tabla IV-1).

Los métodos convencionales para disefiar una columna de destilacién, como ser el método
de McCabe Thiele, Ponchon y Savarit, estan basados en los sistemas binarios (soluciones

con dos componentes como la solucion etanol-agua).

Pero para los sistemas multicompomentes también existen otros métodos de disefio como

ser el método de Thiele-Giddes o el método de Lewis-Mathenson.

Los principios generales de disefio de los fraccionadores multicomponentes son los
mismos en muchos aspectos que aquellos para sistemas binarios, pero la escasez de
adecuados datos en el equilibrio vapor-liquido impone severas restricciones en su

aplicacion. Estos datos se necesitan especialmente para liquidos no ideales.

Puesto que los célculos del disefio implican métodos prolongados de iteracion, las

computadoras de alta velocidad se emplean con mucha frecuencia. (Perry, J. (1993)).
4.6.1. Disefio por Medio de Simulacion

Por medio del programa de simulacion (HYSYS), se obtuvo los parametros de disefio de la
columna como ser el nimero de platos, el plato de alimentacion, etc. Pero el programa no
brinda datos como la altura ni el didmetro de la columna, por lo cual se calcularé estos

parametros.
46.1.1. Didametro de la Columna

Para el célculo del didametro de la columna Deetanizadora se aplica la siguiente ecuacion,
(Ocon, J. (1983)):

4xV*22,4(273+t)*760
D = (4-30)
T*U*3600%p*273

Donde:

V= caudal de vapor en kmol/h



t= Temperatura media de los vapores, en °C
p = presién media absoluta, en mmHg
u = velocidad de los vapores, en m/s

D= didmetro, en metros

u=K=* ”%’ (4 —31)

Siendo p. y pv las densidades del vapor y del liquido en el punto considerado, y K un

coeficiente de la altura de cierre de liquido y la distancia entre platos.
Se considera una separacion entre platos de 55 cm vy el cierre de los liquidos de 50 mm.

Segun la tabla presentada en el libro (Ocon, J. (1983)) los valores de las distancias entre
platos es 30 y 60 cm, mientras que la distancia que se tiene es de 55 cm entonces se

interpolara tomando en cuenta el maximo valor en el caso de la separacion de 30 cm.
Tabla IV-11

Coeficiente K*

Distancia entre Platos (cm) Altura de cierre de liquido en los platos (50 mm)
30 0,020
60 0,048
55 0,043

El didmetro de la torre varia segun el caudal de vapor en cada seccion de la columna
(Ocon, J. (1983)), por lo cual se hara el calculo en la zona de rectificacion y en la zona

de agotamiento.

Zona de Rectificacion:

Douzs |2910—5496
= ¥ [———
u=>u 291.0

u =0,0349m/s

En la zona de rectificacion V tiene un valor de 3.422 kgmol/h. La temperatura en ésta

seccion es de -94,81°C y la presion media absoluta es de 22.742,27 mmHg.

Reemplazando los datos en (4-33)

' Fuente: Problemas de Ingenieria Quimica (1991)



43442+ 22,4(273 — 94,81) * 760
"~ | %0,0349 % 3600 * 22.742,27 x 273

D=4m

Zona de Agotamiento:

562,1 — 64,19

u = 0,043 * 562.1

u = 0,0405m/seg

En la zona de rectificacion V tiene un valor de 850 kgmol/h. La temperatura en ésta

seccidn es de 6,559 °C y la presién media absoluta es de 23.514,85 mmHog.

Reemplazando los datos en (4-33)

| 4%850%22,4(273 + 6,559) x 760
~ |m*0,0405 % 3600 * 23514,85 * 273

D=2m
46.1.2. Altura de la Columna

La altura de la columna esté4 en funcion del nimero de platos que la columna tiene y el

espacio gue existe entre estos. (Ocon, J. (1983))
Entonces:
H =30 *0,55
H=17m

Segun informacion obtenida de un sitio web, para tener un punto de comparacion entre
los datos obtenidos y los que se tiene en bibliografia se sabe que una columna
deetanizadora con mayor capacidad de produccion de aproximadamente 7.200 t/d tiene

un didmetro de 7,9 metros y una altura de 44 metros.*
4.6.1.3. Eficiencia de la Columna

Teniendo la formula de la eficiencia segin Murphy, formula extraida del libro McCabe-
Smith (1991).

E = Yn—¥n+1 (4 —32)

y*n ~Yn+1

" Fuente: ICEX (2012)



_ 10,0025 —0,0004
~ 00,0030 —0,0004

E =081

Con el programa de simulacion de procesos se puede obtener datos similares con la

bibliografia relacionada al proceso de extraccion de etano.
Tabla IV-12

Parametros Calculados de la Columna Deetanizadora

Parametro Simulador HYSYS

Numero de Platos 30

Plato de Alimentacién 1y 30
Relacion de Reflujo 2,810
Espacio entre Platos (m) 0,55
Salidas Laterales 20y 26
Didmetro Superior (m) 4
Diametro Inferior (m) 2

Altura (m) 17
Eficiencia 0,81

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

En el Anexo 6 se detalla el dimensionamiento de los equipos para la extraccion de Etano.
4.7. DISTRIBUCION GENERAL DE LA PLANTA

El objetivo de la planificacion de la distribucion en planta consiste en permitir que los

empleados y el equipo trabajen con mayor eficacia.

Es evidente que la forma de organizacion del proceso productivo resulta determinante
para la eleccién del tipo de distribucion en planta. Suelen identificarse tres formas
béasicas de distribucion en planta: las orientadas al producto, las orientadas al proceso y

las distribuciones por posicion fija.

En la distribucion en planta por producto es la adoptada cuando la produccion esta
organizada, bien de forma continua, bien repetitiva, siendo el caso mas caracteristico el
de las cadenas de montaje. En el primer caso (por ejemplo: refinerias, celulosas,
centrales eléctricas, etc.), la correcta interrelacion de las operaciones se consigue a
través del disefio de la distribucion y las especificaciones de los equipos. Este tipo de
distribucion se asemeja al proceso que se esta tratando, por lo tanto es la distribucién

que se elije.

Con la distribucion de la planta se pretende:



e Adecuacion funcional para el disefio de las obras civiles de acuerdo al flujo del

proceso.
e Necesidades de espacio para la planta en su totalidad.
e Proporcidn en las &reas construidas y el tipo de construccion.

e Cuantificacion de la magnitud de la inversion en obras civiles.

freade 2
Almacenamiento 17

18

Areade
Proceso

Area
Administrativa

16
12 3 14 15

il 2

i

-V

Plano de Ubicacién 4.1 Distribucion General de Areas de la Planta de Extraccion de
Etano

0 |9 8 5

'® Fuente: Elaboracién Propia (2012)
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Plano de Distribucion 4.2. Lay Out de la Planta de Extraccién de Etano*’

La distribucion del proceso es lineal debido a que es un proceso continuo y se observo que

es el més propicio, tal como se muestra en el Plano de Distribucion 4.2.

' Fuente: Elaboracién Propia (2012)



Con relacién al Plano de Ubicacion 4.1 en si, se identifico tres areas las cuales son: Area
de Almacenamiento (relleno cuadriculado), Area de Proceso (relleno lineas verticales) y el
Area de Administracion (relleno lineas diagonales). En este plano cada bloque tiene una

numeracion la cual tienen los siguientes significados:
Area de Administracion:

1 Sala de Reuniones

2 Oficina Gerencia General

3 Oficina Administracion

4 Bafio de Administracion

5 Recepcion

6 Sala Médica

9 Bafio para el Personal de Planta

10 Vestidor del Personal

11 Oficina de Seguridad
Area de Proceso:

7 Sala de Control

8 Laboratorio

12 Recepcion de Materia Prima

13 Chiller

14 Separador de Frio

15 Valvula de Expansion y Turboexpander
16 Torre Demetanizadora/ Deetanizadora
17 Intercambiador de Calor

18 Compresores

Area de Almacenamiento:

19 Tanque de almacenamiento de agua contraincendios



20 Deposito de Combustible
21 Almacén en General

En el Lay Out de la planta existe un rectangulo que encierra cada equipo, este significa el
area que va tener cada equipo. Y entre cada rectangulo existe una separacion determinada

entre equipos.
4.8. SERVICIOS AUXILIARES
4.8.1. Energia eléctrica

La energia eléctrica sera proporcionada por generadores propios de la planta. Los

equipos que consumen energia en mayor proporcién son los compresores.
Tabla IV-13

Costos de Energia Eléctrica

- Consumo Anual Costo por Costo Anual
ANO % (kW) KW/h KW/h
Primer 70 99.623.640 17,36 1.729.466.390
Segundo 80 113.855.588,6 17,36 1.976.533.018
Tercer 90 128.087.537,1 17,36 2.223.599.644
Cuarto 100 142.319.485,7 17,36 2.470.666.272

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Se estima que para el cuarto afio de produccién el consumo de energia sera de un cien
por ciento, esto significa que el valor de consumo de energia en ese afio sera el consumo

maximo que alcanzara el proyecto.
4.9. EVALUACION TECNICA DE LA PLANTA

La evaluacion que se hara a la planta es para analizar los aspectos importantes que
permitan que la produccion de la planta sea la deseada. En la evaluacion técnica se

analizaran los siguientes aspectos:
4.9.1. Localizacion de la planta

Para la evolucidn de la localizacién de la planta es la adecuada se considera los factores

determinantes que se especificaron en el capitulo 11, estos factores de decision son:
e Transporte de Materia Prima
e Transporte de Producto

e Agua



e Electricidad
Tabla IV-14

Factores de Decision

L Existencia .
N° Descripcion Observaciones
Si NO
Disponibilidad de El per§onal que trabajar_a en la planta seran
1 v profesionales nacionales como
Mano de Obra . .
internacionales.
Transporte de Materia .
. Se cuenta con gasoductos necesarios para
2 Prima v L
el transporte de la materia prima.
Transporte de El producto sera transportado por ducto a
3 v .
Producto: Etano la planta de etileno.
Se cuenta con suministro de agua para
4 Agua v abastecer a la planta mediante el agua
potable y agua contra incendios.
5 Electricidad v Por. mgdlo dg _generadores 2 gas se
realizara el suministro de energia eléctrica.

Fuente: Elaboracion propia (2012)
4.9.2. Determinacion de la capacidad instalada de la planta

La capacidad instalada se determind mediante la produccion de etano/dia
aproximadamente de 2000 t/d que requiere la planta de etileno que limita el maximo de
capacidad de instalacion de la planta.

4.9.3. Descripcion del proceso productivo

El proceso productivo de la planta implica una serie de control en cada seccion
contando con cierto grado de flexibilidad para ampliar la capacidad de produccion si

esta lo amerita.

Para la extraccion de etano se escogid la tecnologia de Recycle Split Vapor (RSV)
debido a que por medio de este proceso se puede extraer un Etano en un 99%, que es

muy Util para el posterior proceso que recibira el Etano.

Se seleccionara el proceso de produccién continua debido a que se trata de una

destilacion con rectificacion.
4.9.4. Distribucién de la planta

Como se menciono la distribucion de la planta de extraccién de Etano es orientada al
producto y tiene una forma lineal, para esto se toman en cuenta todas las zonas de la

planta y la posibilidad de futuras expansiones.



4.9.5. Organigrama de la empresa

Se contara principalmente con un Gerente General, un Jefe de Produccion que tendrd la
funcion de planear adecuadamente el aumento de los turnos de trabajo, las 24 horas por

dia, y de la capacidad instalada de la planta. Se ampliara este punto en la seccion 4.11.
4.10. CRONOGRAMA DE EJECUCION
4.10.1. Método de la Ruta Critica (CPM)

Para empezar con la planificacion del proyecto se utilizara el método de la ruta critica
(CPM) por sus siglas en ingles de Crtical Path Method. Las actividades que se realizaran
dentro del proyecto se dividen en rutas criticas y no criticas, segun el tipo de holgura que

tengan; las actividades criticas son las que tienen holgura cero.

Primero se identificara las actividades que se deben realizar para que el proyecto que se
esta planteando en el presente trabajo se lleve a cabo, dichas actividades se encuentran en

la siguiente tabla donde la duracién de cada actividad esta en meses:

Tabla IV-15
Cronograma CPM
ACTIVIDAD DESCRIPCION DURACION/Mes | PRECEDENTE
A Estudio T.E.S.A. 6 -
B Compra de Terrenos 6 -
C Tramites Legales 3 A
D Adecuacion de Terrenos 6 B
E Cercado de Terreno 6 D
F Obras Civiles 18 D,E
G Instalacion de Servicios 12 F
H Compra y Fabricacién de Maquinaria 24 C
| Contratar Personal 2 C
J Instalacion y Montaje 14 H
K Capacitacion de Personal 6 |
L Pruebas de Funcionamiento 3 J, K
M Puesta en Marcha 3 L

Fuente: Elaboracién Propia (2012)

Habiendo definido que actividades conforman el proyecto y el orden en como se daran
cada una, se realiza la representacion grafica del método CPM.
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Fig. 4-3 Representacion Grafica del Método CPM*®
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Calculando los tiempos early (méas tempranos) y last (més tardios) de cada situacion,
para esto se toma el criterio de que para el tiempo early de una situacién (nodo en el
grafo) es el tiempo minimo que se necesita para llegar a esa situacion, es decir la fecha
mas proxima a la que se puede llegar. Se calcula a partir del nodo 1, sumando los
tiempos necesarios de todas las actividades hasta llegar al nodo. Si a un nodo llega mas
de una flecha, se asigna como tiempo early el mas alto de todos, ya que se debe
considerar que, si se ha llegado hasta €l es que se han realizado todas las actividades
precedentes.

El tiempo last de una situacion es el tiempo maximo de que se dispone para llegar a un
nodo sin que se vea afectada la duracion total del proyecto, es decir la fecha mas lejana
a la que se puede llegar. Se calcula como la diferencia entre el tiempo minimo de
ejecucion y el que falta para llegar desde el nodo hasta el final del proyecto. Es decir, se
calcula a partir del altimo nodo, restando la duracion de cada actividad. En el caso de

gue de un nodo salgan varios caminos, el tiempo last es el que corresponde al inferior.

' Fuente: Elaboracién Propia (2012)
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Fig. 4-4 Tiempo Early y Last de cada situacién™®

Por lo tanto el camino critico del proyecto es el que tiene una mayor duracion entre los
nodos inicial y final, coincide con la duracién minima del proyecto. EI camino critico
esta formado por las situaciones en las que el tiempo early y last son iguales
(situaciones criticas), las actividades que unen estos nodos son las actividades criticas,
aquellas que no admiten retraso en su ejecucion ya que esto implicaria un retraso del

proyecto en general.

El camino critico muestra la parte del proyecto que se debe vigilar con mayor atencion,
puesto que es esta parte donde pueden aparecer problemas de retraso en la realizacion del
proyecto planificado. En el caso del proyecto este tiene un tiempo de duracién maximo de

53 meses.

' Fuente: Elaboracién Propia (2012)
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Fig. 4-5 Camino Critico®
4.10.2. Diagrama de GANTT

La gréfica GANTT es un método basado en la representacion de las actividades en funcion
del tiempo en unos ejes de coordenadas. En el eje de ordenadas se representan las
actividades, y en el eje de abscisas se representan los tiempos de ejecucion. La duracion de
cada actividad se representa mediante barras horizontales. Esta grafica permite verificar el

grado de cumplimiento de la ejecucion de las actividades (Ver Anexo 7).
4.11. ORGANIZACION DE LA EMPRESA

La organizacién de una empresa es la estructura técnica de las relaciones que deben de
existir entre las funciones, niveles y actividades de los elementos materiales y humanos
de un organismo social, con el fin de lograr su méaxima eficiencia dentro de los planes y

objetivos sefialados.
Los organismos pueden ser verticales, horizontales, circulares y escalares.

Se tomara como guia para la organizacion de la empresa el “Manual de Organizacion de
una Empresa Petroquimica™. Por lo tanto la organizacién sera vertical, donde cada
puesto subordinado a otro se representa por cuadros en un nivel inferior, ligados a aquel

por lineas que representan la comunicacion de responsabilidad y autoridad.

%% Fuente: Elaboracién Propia (2012)
! Fuente: ww.monografias.com/trabajos14/funcadministracion/funcadministracion.shtmI#MANUAL



Se describira cada cargo, tipo de formacion y cantidad de personal.
4.11.1. Direccion General

El director general tiene como responsabilidad dirigir, asi como recabar la informacion
que muestre el trabajo desarrollado por las direcciones, a fin de formarse un juicio
exacto de los acontecimientos y condiciones de los resultados, de las operaciones

realizadas por la misma y de esta forma formular sus conclusiones y recomendaciones.

Delega a la Direccion de Recursos Humanos, Direccion de Operaciones y Direccion

Administrativa Finanzas.
4.11.2. Direccion de Recursos Humanos

Lleva acabo funciones de coordinacién, seleccion y evaluacion administrativa del
personal, su principal funcién es de proveer los recursos humanos de la empresa, asi
como el control administrativo de este y le reporta al director general delegando a sus
gerentes de oficinas y planta, sus funciones de seleccion, evaluacion y control

administrativo del personal.
4.11.3. Direccion de Operaciones

Se encarga de recaudar los informes que le son otorgados por su gerente, para tomar
decisiones correctivas para un buen funcionamiento de la empresa, lo cual reporta al
director general y delega hacia abajo, al gerente de operacion y Gerencia Técnica; su

ubicacion se localiza en Planta.
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4.11.3.1. Gerencia de Operaciones

Es responsabilidad del aprovechamiento del equipo con que cuenta la planta para
desarrollar en forma eficiente los procesos de extraccion, le reporta directamente al
director de operaciones y delega responsabilidades en sus superintendentes de

produccién, mantenimiento, distribucion y almacenes.
411.3.1.1.  Superintendencia de Distribucion y Almacenes

Tiene como responsabilidad la recepcion de materiales, materia prima y producto
terminado de produccion, ademas la distribucién del producto, asi como del
abastecimiento de materiales y materia prima al area productiva y mantenimiento.
Reporta directamente al gerente de operaciones y delega a sus jefaturas de Almacén de
Insumos, de Almacén de Producto Terminado, Logistica y de Control y Programacion

de la Produccion.



411.3.1.1.1. Jefe de Almacén de Insumos

Es el responsable de la adquisicion de materia prima que se consume en planta, para la
elaboracion del producto que se elabora con una orden de produccion, ademas abastece
de refacciones y equipo que se solicita, para lograr una mayor eficiencia de la planta.
Reporta directamente a la superintendencia de Distribucion y Almacenes. Delega

responsabilidad a sus supervisores en turno.
4.11.3.1.1.2. Jefe de Almacén de Producto Terminado

Tiene como responsabilidad el almacén de producto terminado, a su vez surte productos

como materia prima para produccion.

Tiene bajo su custodia el manejo de los tanques de almacenamiento, y es encargado de
elaborar inventarios mensuales, para el buen manejo de los productos de control de
inventarios. Reporta directamente a la Superintendencia de Distribucién y Almacenes.

Delega responsabilidad hacia sus supervisores en turno.
4.11.3.1.1.3. Jefe de Logistica

Contrata el transporte adecuado para el envié del producto a su destino. Reporta
directamente a la Superintendencia de Distribucién y Almacenes. Delega

responsabilidades hacia su asistente y supervisores en turno.
4.11.3.1.1.4. Jefe de Control y Programacion de la Produccién

Tiene como responsabilidad elaborar un programa de produccion. Solicita las

cantidades requeridas de materia prima.

Controla la produccion de la planta como son: Rendimientos, tiempos, etc., control de
administracion de estadisticas y se reporta directamente a la Superintendencia de
Distribucion y Almacenes. Delega responsabilidades hacia su supervisor o analista de

programacion.

411.3.1.2.  Superintendencia de Mantenimiento

En su responsabilidad mantener un buen funcionamiento para su uso, los equipos e
instalacion de la planta, para un buen aprovechamiento de los recursos de produccion de

la misma, el cual reporta directamente al gerente de operaciones y delega hacia sus



jefaturas de Mantenimiento Eléctrico, Mantenimiento Mecanico, Instrumentacion y

Servicios Generales.
4.11.3.1.3.  Superintendencia de Produccion

Tiene como responsabilidad la produccion del producto que se elabora, asi como vigilar
sus procesos, custodia del equipo, reporta directamente al gerente de operaciones,

delega a sus jefaturas de secciones continuas y discontinuas.
4.11.3.2. Gerencia Técnica

Tiene bajo su responsabilidad el control de calidad, seguridad industrial e investigacién
y desarrollo de procesos con el fin de obtener mayor eficiencia dentro de la
productividad de la planta, reporta directamente al director de operaciones y a su vez
delega a sus jefaturas de Control de Calidad, Seguridad Industrial e Investigacion y

Desarrollo.
4.11.4. Direccion Administrativa y de Finanzas

Es funcion de esta Direccion, el control administrativo, teniendo como base la
planeacion, direccion y organizacion, ya que estos elementos llevandose a cabo
proporcionan una mayor eficiencia dentro de la planta, esta Direccion reporta al director
general y delega responsabilidad hacia gerentes de sistema, contralor general, gerente de

compras y gerente de crédito y cobranzas.



CAPITULO V
ASPECTOS ECONOMICOS DEL PROYECTO
5.1. INVERSION DEL PROYECTO
La inversion esta relacionada con las condiciones del anterior capitulo.

La inversion es un gasto que se efecttia por la adquisicion de determinados activos fijos o

tangibles y diferidos o intangibles.
5.1.1. Estructura de la inversion

La inversion del proyecto se destina a dos fines, uno de ellos a los bienes fijos o activos
tangibles (méaquinas, obras civiles, etc.) como los bienes diferidos o activos intangibles,
llamados también servicios (instalacion de las maquinas, puesta en marcha, etc.). El otro
al que también se destinara la inversion es el capital de trabajo o capital de operacion.
(Paredes, R. (1994)).

5.1.1.1. Detalle de las Inversiones

El detalle de inversiones que se presenta a continuacion toma en cuenta las cotizaciones de
proforma realizadas, investigacion de costos de produccion de edificios y otros aspectos

inherentes al tema.
51.1.1.1 Inversion en Activos Fijos

Este tipo de inversion se caracteriza por su materialidad y esta sujeta en su mayor parte

a la depreciacion, el cual es el mecanismo por el cual se recupera la inversion fija.

Se llama inversion “fija” porque el proyecto no podra desprenderse facilmente de estos
activos, sin que ello perjudique las actividades productivas. Los respectivos célculos

dependen de los precios corrientes existentes en el mercado.

La inversion en activos fijos, son todas aquellas que se realizan en los bienes tangibles
que se utilizaran en el proceso de transformacion de la materia prima a lo largo de la
vida atil del producto. (Paredes, R. (1994)).

51.1.1.11. Maquinariay Equipos

Incluye el valor monetario de estos bienes para la ejecucion del proyecto. En esta parte de

la inversion se toma el costo de la tecnologia utilizada en si, el costo de la tecnologia



representa el total de todo el equipo y maquinaria que se necesita para la extraccion de

etano.

Segun el libro Disefio y economia de los procesos de Ingenieria Quimica de Ulrich para
calcula el capital basico total de un proyecto se debe tener como base el precio del o los
equipos mas importantes de cada proceso. Entonces para el capital basico del proyecto se
tomara como base el precio de la columna demetanizadora/deetanizadora debido a que

este fue el equipo que se dimensiono.

Se estima que el costo de la Planta de Separacion de Liquidos de Gran Chaco tendra un
costo de 499.000.000 $us, que segun este el precio de la planta de extraccion de Etano
estaria incluido. Entonces se hizo el calculo del costo de los equipos que seria de
aproximadamente 30.334.365 $us. Para poder realizar la parte econémica y financiera del
proyecto se estimo que el precio de la columna demetanizadora/deetanizadora es un 5%
del costo total de los equipos (1.516.718 $) y, que la columna tendria un flujo masico de

2800 t/d, como se estima.

Entonces aplicando la formula de la variacion del costo del equipo con la dimension, que

se presenta a continuacion. (Ulrich, G. (1986)).

CP,v,r = CPu,r * (g)a (5 - 1)

Sacando el valor de “a” para columnas de destilacion de Perry (1963), se calcula el costo

de la columna.

1.963 kg/h\*
CP,v,r = 1.516.718 $US * ( g/ )

2.800 kg /h
Cp® = 1.063.328 $us

El método que se utilizara para la estimacion de costos para el proceso de extraccion de

etano a partir del Gas Natural es el método de Guthrie.
5.1.1.1.1.2. Costo de Instalacion

La instalacion del equipo requiere de mano de obra, fundaciones, soportes, plataformas,

gastos de construccion y otros factores relacionados con los mismos.

El costo de instalacion de equipos para una columna de destilacion segun bibliografia
(Peter (1958)) esta entre 25-50% del costo de adquisicion del equipo, se usara el dato

que el coste de instalacion es 25% del precio del equipo, por lo tanto:



Cy = ay * Cp° (5-2)
Cy = 0,25 x1.063.328
Cy = 265.832 $us
5.1.1.1.13. Costo de Mano de Obra Directa

El costo de mano de obra para la instalacion en funcion de las dimensiones del equipo.

Para columna de destilacion este costo representa un 8% (Peter (1958)), entonces:
C,=ay*(Cp° + Cy) (5-3)
C, = 0,08 * (1.063.328 + 265.832)
C, = 106.333 $us
5.1.1.1.1.4. Costo Directo Total

Para calcular el costo total directo en este proceso se suma los costos del equipo, costo

de instalacion y los costos de la mano de obra. (Ulrich, G. (1986)).
Cpg = Cp’ + Cy + C, (5—4)
Cpg = 1.063.328 + 265.832 + 106.333
Cpg = 1.435.493 $us
511.1.2. Inversion Diferida

La inversion diferida del proyecto son las inversiones que se realizan en la implementacién

del proyecto, la organizacion y la puesta en marcha de la planta.

Se caracteriza por su inmaterialidad, son servicios necesarios para el estudio e
implementacion de la planta no estan sujetos a desgaste fisico. Esta inversion se recuperara

por medio de la Amortizacion de Inversion Diferida.

5.1.1.1.2.1. Fletes

Los costos indirectos son proporcionales a los materiales que se emplean para la

instalacion del equipo, es un valor caracteristico de 0,08. (Peter (1958)).

CrLE = OpLE * (CPO + CM) (5-5)



Crrp = 0,08 % (1.063.328 + 265.832)
CFLE - 106333 $u5
5.1.1.1.2. 2. Gastos Generales

Los gastos generales de construccion son en funcion de la mano de obra directa
empleada durante la instalacion, que equivale aproximadamente a 70% de los salarios.
(Peter (1958)).

Co =ag *Cy (5—6)
Co =0,7%106.333
Co = 74.433 $us
5.1.1.1.2. 3. Ingenieria

Esta parte se ven los costos para los disefios de la construccion, ingenieria, preparacion
de planos, ingenieria de costos y construcciones, entre otros. Este valor oscila entre 4-
21% del costo de adquisicion del equipo y costo de material de instalacién, se tomara de
10%. (Peter (1958)).

CE = O * (CPO + CM) (5 - 7)
Cr = 0,10 * (1.063.328 + 265.832)

Cg = 132.916 $us

5.1.1.1.2. 4. Indirecto Total

El indirecto total es la suma de todos los costos que no intervienen directamente con el
producto, los cuales son: gastos generales, fletes y de ingenieria y supervision. (Peter
(1958)).

Cipe = Cprg + Co + Cg (5-8)
Cipg = 106.333 + 74.433 + 132.916
Cipg = 313.682 $us
51.1.13. Modulo de Bare

Este modulo representa la suma de los gastos directo y los gastos indirectos en el

proceso de extraccién de etano.



Cme’ = Cpg + Cipe 5-9
Cup’ = 1.435.493 + 313.682
Cup’ = 1.749.175 $us

51.1.14. Contingencia y Honorarios

51.1.1.4.1. Contingencia (Seguros)

Generalmente en este rubro se incluye las estimaciones del capital a invertir para
contrarrestar los efectos de eventos imprevisibles, como tormentas, inundaciones,
huelgas, variaciones de precio, pequefios cambios del disefio y otros gastos no previstos,
que la experiencia sefiala como probables. Este factor puede incluir o no previsiones
por indexacion. Los factores que se emplean generalmente para gastos eventuales se
encuentran entre el 8 y 20 por ciento de los gastos directos e indirectos de la planta.
(Peter (1958)).

Para este caso se tomard el valor de ocon igual al 20%.
Ceont = Ucont * CMBO (5—-10)
Ceont = 0,20 * 1.749.175
Ceont = 349.835 $us
5.1.1.1.4.2. Honorarios

Los honorarios del contratista varian segln las circunstancias, pero se los puede estimar
en un 2 al 7 por ciento de los costos directos de la planta. Se considerara que el valor de
aree €S el 2%. ((Peter (1958)).

Cree = OFEE * CMBO (5-11)
Crgg = 0,02 ¥ 1.749.175
Crgg = 34.984 $us
5.1.1.1.4.3. Modulo Total
Cur = Cug” + Ceone + Cree (5-12)
Cyr = 1.749.175 + 349.835 + 34.984

Cyr = 2.133.994 $us



5.1.1.1.4.4. Instalaciones Auxiliares
5.1.1.1.4.4.1. Desarrollo del Emplazamiento

Se localiza e inspecciona el terreno, se negocia un precio y se consuma la venta. Se
lleva a cabo la evaluacion de ingenieria y de disefio del lugar, y el terreno se drena,
desmonta, nivela y se excava. Se construye conductos de desagile, tuberias de agua,

caminos, pasillos y lugares para estacionamiento.
Este valor esta entre el 4-6% del costo del modulo total. (Ulrich, G. (1986)).
Csp = 0,04 * Cpy5° (5 —13)
Csp = 0,04 * 1.749.175
Csp = 69.967 $us
5.1.1.1.4.4.2. Edificios Auxiliares

Se disefian y construyen edificios auxiliares para oficinas administrativas, laboratorios,
taller de mantenimiento, etc. En el proyecto se toma en cuenta en los edificios
auxiliares, los edificios de albergue, cafeteria, gavetas para el personal, vestidores e
instalaciones médicas. Este es 10-30% del costo del modulo total. (Ulrich, G. (1986)).

Cap = 0,1 % Coy° (5 — 14)
Cup = 0,1 %1.749.175
Cap = 174.918 $us
5.1.1.1.4.4.3. Instalaciones Fuera de Emplazamiento

Estas son necesarias para suministrar los servicios y por conveniencia, seguridad y
control contra la contaminacion. Esto representa entre un 23-37% del costo del médulo
total. (Ulrich, G. (1986)).

Cos = 0,23 * Cyy° (5—15)

COS = 402.310 $uS



5.1.1.1.45. Capital Béasico Total

Es el capital requerido para que la fabrica inicie sus actividades productivas; contempla
los gastos de operacion y administracion.

El capital de trabajo se calcula en funcién a los requerimientos para la adquisicion de

materia prima, energia, mano de obra, entre otros. (Ulrich, G. (1986)).
Cer = Cyr + Csp + C4p + Cos (5—-16)
Cer = 2.133.994 + 69.967 + 174.918 + 402.310
Cep = 2.781.198 $us

El costo total se considera solo los costos efectivos de produccion, por lo tanto se tomo en
cuenta los costos de la mano de obra, materiales directos e indirectos, los insumos y

materias primas.

En cuanto se refiere a los costos directos se tomaron los servicios auxiliares que requiere el
proceso (energia eléctrica) como también el refrigerante que se utiliza en la parte de
condensacion del producto que sale por el tope de la columna. Mientras que en la parte de
materiales indirectos se tomo en cuenta la parte de seguridad y dispositivos de seguridad
que requiere el personal y la planta, entre otros materiales que forma parte indirectamente
del proceso. En lo que concierne a la maquinaria y equipos se tomara también en cuenta el
costo del turboexpansor que tiene un costo de 25.000.000 $us, para tener un aproximado

del costo en este rubro.

Todos los puntos mencionados con sus respectivos costos que representan al proyecto
tanto en la parte de inversion fija, inversion diferida y el capital de operaciones se resumen

en la siguiente tabla:



Tabla V-1

Inversién Total Requerida®

(En $us.)
Porcentaje sobre
Ne DETALLE VALOR Inversion Total
Requerida (%)
1 Inversién (a+b) 29.305.732,68 99,91
a) Inversion Fija 26.816.854,80 0,81
- Magquinaria y Equipos 26.063.328 0,79
- Terreno y Obras Civiles 647.194,38 0,02
- Mano de Obra Directa e Indirecta 106.333 0,002
b) Inversién Diferida 2.488.877,89 99,10
- Gastos de Organizacién 74.433 0,002
- Materiales Directo e Indirectos 1.665.862,28 99,08
- Montaje e Instalacién de Equipos 398.747,87 0,012
- Imprevistos 349.834, 80 0,010
2 Capital de Trabajo 2.781.187 0,09
Inversion Total Requerida (1+2) 32.086.919,33 100

5.1.2. ESTIMACION DE COSTOS

En esta parte del capitulo se realiza el calculo respectivo de los costos calcificados en

Costos fijos y Costos variables.

5121

Son aquellos costos de los recursos que se incorporan fisicamente al producto final. A su

empaque Yy accesorios que se comercializan conjuntamente y las labores necesarias para su

Costos Directos o Costos Variables

uso, manipuleo y transformacién de dichos recursos, incluyen:

Materia Prima (Gas Natural)
Mano de Obra Directa
Energia Eléctrica

! Fuente: Elaboracion Propia (2012)




5.1.2.2.

Costos Indirectos o Costos Fijos

Son costos de los recursos que participan en el proceso productivo pero no se incorporan

fisicamente al producto final, incluyen:

Mano de Obra Indirecta

Materiales Indirectos

Imprevistos

Depreciacion

Mantenimiento

Costos Financieros

En la siguiente tabla se resume los costos anuales de los costos directos e indirectos

durante la vida Util de proyecto, para referencia de calculo se estimara que sera de 10 afios.

Tabla V-2

Resumen de Costos Anuales

(En $us)
PRODUCCION

DETALLE | INST. 1 2 3 4 5 6-10
(Cacfgg’s Totales | 9.625.854 | 9.358.463 | 9.058.986 | 8.723.571| 8.347.906 | 8.454.944
3) ‘;‘I’JS;;’S 0 7.885.558 | 7.618.168 | 7.318.690 | 6.983.276 | 6.607.611 | 6.714.648
Depre. 0 4597717 | 4597.717 | 4597717 | 4597.717| 4597.717 | 4597.717
Imprevistos 0 349.835 349.835 349.835 349.835 349.835 349.835
Mantenimiento 0 204.000 204.000 20.4000 20.4000 20.4000 20.4000
Costos Finan. 0 2.607.707 | 2430316 | 2.130.839| 1.795424 | 1.419.760 | 1.526.797
Mano de Obra 0 31.900 31.900 31.900 31.900 31.900 31.900
Indirecta

Mat. Indirectos 0 4.400 4.400 4.400 4.400 4.400 4.400
b) \C/Zifgf)le 0 1.740.295 | 1.740.295 | 1.740.295 | 1.740.295| 1.740.295 | 1.740.295
'I\D/Ii?re]gt:e Obra 0 74.433 74.433 74.433 74.433 74.433 74.433
Energia Eléct. 0 135.487 135.487 135.487 135.487 135.487 135.487
Refrigerante 0 1.530.375 | 1.530.375| 1.530.375| 1.530.375| 1.530.375| 1.530.375

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

En la tabla anterior se puede observar que los costos del proyecto iran disminuyendo al

pasar de los afios. El afio que le significara mayor costo al proyecto es el primero de

produccion con 9.625.854 $us porque el costo financiero para este afio también es el més

alto con relacion a los otros afios.




Se hace notar que no se toma en cuenta el costo de la materia prima debido a que esta
provendrd de la Planta de Separacion de Liquidos de Gran Chaco que tendrd la misma
ubicacion que la planta de extraccion de Etano.

5.1.3. COSTOS DE PRODUCCION
5.1.3.1. Costo Unitario del Producto

Indica el costo de producir una unidad del bien o servicio para cada nivel de produccion.

Para el célculo del costo unitario del producto se utiliza la siguiente ecuacion (Paredes, R.
(1994)):

CT
QT

C.UP.= (5-17)

Donde:

C.U.P = Costo Unitario de Produccion
C.T.= Costo Total

Q.T= Cantidad Total

El costo total estd constituido por la suma del costo fijo (CF) y el costo variable (CV) en

cuyas estructuras se consideran todos los costos del proceso de produccion.
CT =CF +CV (5-18)
Por lo tanto el costo unitario del producto desde el 1* afio de produccién hasta el 10™ es:
Tabla V-3
Costo Unitario de Produccion

(En dolares/afio)

ARO COSTO TOTAL CATIDAD TOTAL COSTO UNITARIO
($us) (Tonelada/Afio) DE PRODUCCION
1 9.625.854 730.236 13
2 9358463,077 834.555 11
3 9058985,585 938.874 10
4 8723570,795 1.043.194 8,36
5 8347906,23 1.043.194 8,00
6-10 8454943,583 1.043.194 8,11

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

El precio de venta se determina aplicando la formula:

P.V.=C.U.P.(1+h) (5-19)



El valor de “h” representa el porcentaje de utilidad que se espera obtener para cada unidad
del producto, este porcentaje de utilidad estd entre un 20-40% se tomara un porcentaje de
utilidad igual al 35%.

Tabla V-4
Precio de Venta del Etano

(En ddlares/afio)

@) PRECIO DE VENTA
534
454
391
339
5 324,09
6-10 328,25

Fuente: Elaboracion Propia (2012)
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El precio del producto que se mostrd en la anterior tabla se calcul6 con referencia a un afio,

es decir se mostro el precio total al que se vendera el producto tras un afio de produccién.
5.1.4. ESTIMACION DE INGRESOS

Los ingresos son los montos de dinero que el proyecto recibe por venta de la

produccién.

Para la estimacion de ingresos se debe tener en cuenta que es posible implementar y
poner en marcha el proyecto a partir del 1* afio de produccién con el 100% de su

capacidad instalada.
Tabla V-5

Ingresos Anuales Proyectados

(En $us)
. PRECIO DE
ARO PRODUCCION VENTA INGRESO TOTAL
Q b I=Q*P
1 730.236 534 389.847.074,6
2 834.555 454 379.017.754,6
3 938.874 391 366.888.916,2
4 1.043.194 339 353.304.617,2
5 1.043.194 324,09 338.090.202,3
6 1.043.194 328,25 342.425.215,1

Fuente: Elaboracion Propia (2012)



Se estima que para los Ultimos afios se pueda extraer la cantidad de Etano planteada en el
capitulo Il de 2.800 toneladas/dia.

5.1.5. DETERMINACION DE UTILIDADES

Es el estado de ingresos y egresos, tiene como objetivo mostrar si el proyecto es capaz

de generar utilidades netas o caso contrario pérdidas que pueden afectar su situacion

patrimonial.

Segun los datos expuestos en la tabla V-6 se puede apreciar que el proyecto seria capaz de

generar utilidades en los diez afios de produccién planteados.

Tabla V-6

Estado de Pérdidas y Ganancias

(En $us)
Ne | DETALLE PRODUCCION
ANOS 1 2 3 4 5 6-10
1 | INGRESOS 389.850.075 | 379.029.755 366.900.916 | 353.316.617 | 338.102.202 | 342.437.215
Ventas 389.847.075 | 379.017.755 366.888.916 | 353.304.617 | 338.090.202 | 342.425215
Otros Ingresos 12.000 12.000 12.000 12.000 12.000 12.000
COSTOS
2 | TOTALES 11.910.732 11.643.341 11.343.863 11.008449 | 10.632.784 | 10.739.821
(a+b)
3) Ei‘j’ztsos 10.170.436 9.903.046 9.603.568 9.268.153 8.892.489 8.999.526
Depreciacion 4597.717 4597.717 4597.717 4597.717 4597.717 4597.717
Imprevisto 3.49.835 3.49.835 3.49.835 3.49.835 3.49.835 3.49.835
Cost. Finan. 2.697.707 2.430.316 2.130.839 1.795.424 1.419.760 1.526.797
Inv. Diferida 2.488.878 2.488.878 2.488.878 2.488.878 2.488.878 2.488.878
mg:‘ro Obra 31.900 31.900 31.900 31.900 31.900 31.900
Mat. Indirecto 4.400 4.400 4.400 4.400 4.400 4.400
b) ~ Costos 1.740.295 1.740.295 1.740.295 1.740.295 1.740.295 1.740.295
Variables
Mano de Obra 74.433 74.433 74.433 74.433 74.433 74.433
Directa
Energia Elec. 135.487 135.487 135.487 135.487 135.487 135.487
Produc.
Otros Gastos 1.530.375 1.530.375 1.530.375 1.530.375 1.530.375 1.530.375
UTILIDAD
77.948.34 7.386.414 557, 42.308.1 27.469.41 1.697.394
3| gRUTA (L2 | 377948343 | 367386 355.557.053 | 342.308.169 | 327.469.418 | 331.697.39
4 | IMPUESTOS | 58581.993 | 56.944.89411 | 55111.343.17 | 53.057.766.12 | 50.757.759,82 | 51.413.096,01
UTILIDAD
5 | NETAGA) 319.366.350 | 310.441.520 300445710 | 289.250402 | 276.711.658 | 280.284.298




Fuente: Elaboracion Propia (2012)

5.2.  FINANCIAMIENTO

Se requiere de un financiamiento para garantizar la inversion en la ejecucion del proyecto.
Para este caso particula la inversion que se requiere para la implementacion y puesta en

marcha de la planta oscila los 32.086.919 $us.

5.2.1. NECESIDAD DE CAPITAL

5.2.2. FUENTES DE FINANCIAMIENTO

Las fuentes de financiamiento pueden ser internas o externas.
5.2.2.1. Fuentes Internas

Estas fuentes pueden ser capital propio, aportado al inicio por los capitalistas y

responsables del proyecto, que para el caso del proyecto es de 9.606.027 $us.
5.2.2.2. Fuentes Externas

Estas fuentes se obtienen de entidades financieras fuera del proyecto, a través de
distintos mecanismos e instituciones. Las fuentes externas consideradas para el presente

proyecto son los bancos. Para el proyecto se requiere un préstamo de 22.480.892 $us.

Tabla V-7
Estructura de Financiamiento
(En $us)
No DETALLE APORTE PROPIO APORTE TOTAL
SOLICITADO
1 | Inversién (a+b) 7.937.315 21368417,63 29.305.733
c) Inversion Fija 5.448.437 21368418 26.816.855
- Maquinaria -y 5.212.666 20850662
Equipos
- Tereno y Obras 129.439 517756
Civiles
- Mano de Obra
Directa e Indirecta 106.333 0
d) Inversion Diferida
2.488.878 0 2.488.878
- Gastos e 74.433 0
Organizacion
- Materiales
Directo e 1.665.862 0
Indirectos




- Montaje e
Instalacion de 398.748 0
Equipos
- Imprevistos 349.835 0
2 | Capital de Trabajo 1.668.712 1112475 2.781.187
Inversion Total
Requerida (1+2) 9.606.027 22480892 32.086.919

Fuente: Elaboracion Propia (2012)
5.2.3. AMORTIZACIONES
5.2.3.1. Periodo de Gracia

El periodo de gracia a considerarse es de un afio, periodo en el cual se realizara la

implementacién y puesta en marcha del proyecto. (Paredes, R. (1994)).
5.2.3.2. Interés

Las entidades financieras locales en el rubro de fomento ofrecen tasas alternativas de
crédito del 12 al 18% anual para préstamos de fomento a la industria, negociables segun
las caracteristicas del proyecto. El periodo y condiciones en que se recibe el préstamo
donde el pago se realiza mediante pagos periddicos hasta completar el monto, se calcula la

cantidad que se debe cancelar a la entidad financiera de la siguiente manera.

M _ k| QD)
@+i)" -1 (-20)

Donde:
K = Capital a financiar
M = Monto a pagar por periodo
i = Tasa de interés que es un 12%
n = Afios de pago
Reemplazando los datos en la ecuacion 5-20, se obtiene el siguiente monto a pagar:

(1+0,12)7 0,12

M = 22.480.892
Ta+o0127 -1

M = 4.925.962



Tabla V-8

Plan de Pagos

(En $us)
RO SALDO INTERES AMORTIZACION TOTAL
CAPITAL | A (1+A)

0 22.480.892,28 2.697.707,07 0 2.697.707,07
1 22.480.892,28 2.697.707,07 2.228.255,14 4.925.962,22
2 20.252.637,14 2.430.316,46 2.495.645,76 4.925.962,22
3 17.756.991,38 2.130.838,97 2.795.123,25 4.925.962,22
4 14.961.868,13 1.795.424,18 3.130.583,04 4.925.962,22
5 11.831.330,08 1.419.759,61 3.506.202,61 4.925.962,22
6 8.325.127 47 999.015,30 3.926.946,92 4.925.962,22
7 4.398.180,55 527.781,67 4.398.180,55 4.925.962,22

22.480.892,28

Fuente: Elaboracion Propia (2012)




CAPITULO VI
EVALUACION ECONOMICA DEL PROYECTO
6.1. DETERMINACION DEL PUNTO DE EQUILIBRIO

El punto de equilibrio llamado también por algunos autores umbral de rentabilidad se da
cuando el valor de los ingresos es igual al valor de los costos de produccién. Permite
conocer el punto minimo de produccion al que debe operarse para que el proyecto no tenga

pérdidas.

Con el punto de equilibrio se podra determinar la capacidad minima en la planta, con la
cual no se obtiene ni ganancias ni perdidas, existen distintas formas de calculo de este
punto de equilibrio se trabajara con el célculo del punto de equilibrio con relacién al

volumen de ventas. (Paredes, R. (1994)).
6.1.1. Punto de Equilibrio en Volumenes de Ventas

Para el calculo de ventas con relacion al volumen de ventas se hace uso de la siguiente

férmula (Paredes, R. (1994)). :
Costo Fijo Total

Costo Variable Total
Ventas Totales

P.E.=

(6-1)
1

En la tabla VI-1 se muestra los resultados obtenidos los datos correspondientes a la

férmula previamente planteada.
Tabla VI-1

Punto de Equilibrio en Unidades Monetarias

Aflos | COSTOFII0 VENTAS VACF?IS:B?_E PUNTO DE
TOTAL TOTALES R EQUILIBRIO

1 7.885.558 389.847.074 1.740.295 7.920.918

2 7.618.168 379.017.754 1740295 7.653.309

3 7.318.690 366.888.916 1740295 7353571

4 6.983.276 353.304.617 1.740.295 7.017.844

5 6.607.611 338.090.202 1.740.295 6.641.799
6-10 6.714.648 342.425.215 1.740.295 6.748.948

Fuente: Elaboracién Propia (2012)
6.1.2. Punto de Equilibrio en Volumenes Fisicos

Para obtener el punto de equilibrio en unidades fisicas se utiliza la siguiente formula:



PE = P.E.monetario (6-2)
7" Precio de Ventas

Remplazando los datos en la anterior formula se obtienen los siguientes datos:
Tabla V1-2

Punto de Equilibrio en Unidades Fisicas

- PUNTO DE PRECIO DE PUNTO DE
ANOS EQUILIBRIO VENTA EQUILIBRIO
MONETARIO

1 7.920.918 534 14,837

2 7.653.309 454 16.852

3 7.353.571 391 18.818

1 7.017.844 339 20.721

5 6.641.799 324 20494
6-10 6.748.948 328 20,561

Fuente: Elaboracién Propia (2012)

Para obtener utilidades se debe producir por encima de 14.837 unidades fisicas del

producto objeto de estudio.
6.2. FUENTES Y USOS DE FONDOS

El flujo de fondos muestra el origen de los fondos monetarios y su destino en el tiempo.
(Paredes, R. (1994)).

En esta seccién se mostrard el flujo de fuentes tanto de egresos como ingresos; los

resultados se obtienen en la tabla VI-3.



Tabla VI-3

Estado de Flujo de Fondos

’;I DETALLE INST. PRODUCCION
ANOS 1 2 3 4 5 6-10
1 FUENTES 32.086.919 | 326.452.944 | 317.528.114 | 307.532.304 | 296.336.997 | 283.798.253 | 296.898.786
Aporte Prop. | 9.606.027
Préstamos | 22.480.892
Utilidad Neta 319.366.350 | 310.441.520 | 300.445.710 | 289.250.402 | 276.711.658 | 280.284.298
Depreciacion 4,597,716 | 4.597.716 | 4.597.716 | 4.597.716 | 4.597.716 | 4.597.716
Cap. de Trabajo 2.781.186
Amort. Inver.Dif. 2.488.877 | 2.488.877 | 2.488.877 | 2.488.877 | 2.488.877 | 2.488.877
Valor Residual 6.746.707
2 USsosS 32.086.919 | 2.228.255 | 2.495.645 | 2.795.123 | 3.130.538 | 3.506.203 | 30.806.019
Inversion Fija | 26.816.854
Inversion Diferida | 2.488.877
Capital de Trahajo | 2.781.186
Amortizacion 2.228.255 | 2.495.645 | 2.795.123 | 3.130.538 | 3.506.203 | 30.806.019
FLUJO
3 ACTUAL (1-2) 0 324.224.689 | 315.032.468 | 304.737.181 | 293.206.459 | 280.292.050 | 266.092.766
4 |FLUO 0 324224689 | 639.257.158 | 943.994.339 | 1237200798 | 1517.492848 | 1783585614

ACUMULADO

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

6.3. EVALUACION ECONOMICA

Se analizara el rendimiento y rentabilidad de toda la inversion sin que importe el origen de

los fondos, si son aporte propio o préstamos; se evalla el resultado de los ingresos menos

los costos monetarios, independientemente de la forma de financiamiento. (Paredes, R.

(1994)). A continuacion se muestra la tabla VI-4 con el estado de pérdidas y ganancias

econdmicas:




Tabla VI-4

Anélisis de Pérdidas y Ganancias Economicas

" IDETALLE PRODUCCION
ANOS 1 2 3 4 5 6-10

1 | VENTAS 380.847.075 | 379.017.754 | 366.888.916 | 353.304.617 | 338.090202 | 342.425215
COSTOS

2 | TOTALES 8.502.877 | 8.770.267 9.069.745 | 9.405160 | 9.780.824 37.080.641
(a+b)
a) Fijos 6.898.069 | 7.165459 7464937 | 7.800352 | 8.176.016 35.475.833
Depreciacion 4597717 | 4597.717 4597717 | 4507717 | 4597.717 4597.717
Otros 72.097 72.097 72.097 72.097 72.097 72.007
Amortizacion 2228255 | 2.495646 2795123 | 3130538 | 3.506.203 30.806.020
Inversion
Diferida 0 0 0 0 0 0
b) Variables 1604808 | 1.604.808 1.604808 | 1604808 | 1.604.808 1.604.808
Mano de Obra 74.433 74.433 74.433 74.433 74.433 74.433
Directa
Otros 1530375 | 1530375 1530375 | 1530375 | 1.530.375 1.530.375

g | UTILIDAD 381.344.108 | 370.247.487 | 357.819.171 | 343.899.457 | 328.309.378 | 305.344.574
BRUTA (1-2)

4 | IMPUESTOS 50.108.351 | 57.388.360 | 55461971 | 53.304.416 | 50.887.954 47.328.409
UTILIDAD

5 | NETA (34) 322235847 | 312.859.126 | 302.357.200 | 290.595.041 | 277.421.424 | 258.016.165

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Con la tabla del Estado de Pérdidas y Ganancias se reformula el Flujo de Fondos

Econdmico que obedece al criterio de evaluacion econémica, independiente de la forma de

financiamiento. En la tabla siguiente se considera como fuentes todos los ingresos netos

generados en la etapa pre operativa y operativa del proyecto, capital de trabajo y como

usos a la inversion total.




Estado de Flujos Econdémicos

Tabla VI-5

DETALLE INST. PRODUCCION
ANOS 1 2 3 4 5 6-10

FUENTES 9.606.027 324.036.163 315.111.333 305.115.523 293.920.216 281.381.472 287735298
Aporte Propio 9.606.027
Utilidad Neta 319.366.350 310.441.520 300.445.710 289.250.402 276.711.658 280.284.298
Depreciacion 4.597.717 4.597.717 4.597.717 4.597.717 4.597.717 4.597.717
Otros Ingresos 72.097 72.097 72.097 72.097 72.097 72.097
Capital de Trabajo 2.781.187
Amort. Inver.
Diferida 0 0 0 0 0 0
USOS 32.086.919 2.228.255 2.495.646 2.795.123 3.130.538 3.506.203 30.806.020
Inversion Fija | 26.816.854
Inversion Diferida | 2.488.878
Capital de Trabajo | 2.781.187
Amortizacién 2.228.255 2.495.646 2.795.123 3.130.538 3.506.203 30.806.020
FLUJO
ECONOMICO 0 321.807.908 312.615.687 | 302.320.400 | 290.789.678 277.875.269 256.929.278
ACTUAL (1-2)
FLUJO
ECONOMICO 0 321.807.908 634.423.596 | 936.743.996 | 1.227.533.674 | 1,505.408.944 | 1.762.338.222
ACUMULADO

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

6.4.

INDICADORES DE EVALUACION

La evaluacion del proyecto es una operacion que permite tomar la decision de invertir o
no, esta evaluacién que mide la rentabilidad del proyecto mediante de los indicadores
V.AN., T.LLR., relacion Beneficio/Costo.

6.4.1. VALOR ACTUAL NETO

El Valor Actual Neto es la sumatoria de los beneficios netos actualizados de un proyecto a
una tasa de actualizacion determinada por el costo de oportunidad del capital. (Paredes, R.
(1994)).

Para el célculo de este indicador econémico se hace uso de la formula:

FN,

FN,
- (140)0 t

FN,
(1+i)? t

(1+i)2

FNp
a+in

VAN =

(6-3)

Donde:
FN= Flujo Neto o Saldo de Liquidez Neto
n= Vida Util del Proyecto (afios)

i= Tasa de Interés de Actualizacién del 12%



La siguiente tabla muestra el Flujo Neto Econdmico que se obtiene en el Estado de Flujo

de fondos Econdmico antes realizado.
Tabla VI-6

Flujo Neto Econémico

ANOS Flujo Neto Econémico
0 9.606.027
1 321.807.908
2 312.615.688
3 302.320.400
4 290.789.678
5 277.875.270
6-10 256.929.278

Fuente: Elaboracion Propia (2012)
Aplicando los datos a la formula 6-2:

9.606.027 321.807.008 312.615.688 302.320.400 290.789.678
TF0120 T A+012) T A+012)2 T A+0127 T A+012)°
277.875.270 256.929.278
T ar012s T aT012)°

VAN =

El valor del VAN es:

\VAN= 263.771.147 $ug

Este resultado significa que invirtiendo 32.086.919 $us y obteniendo utilidades anuales de
9.606.027; 321.807.908; 312.615.688;  302.320.400; 290.789.678; 277.875.270 y
256.929.278 $us y con una tasa de actualizacion del 12% el proyecto produce 263.771.147
$us maés que si se hubiere depositado ese dinero en el banco o destinado a otra inversion

alternativa.
6.4.2. TASA INTERNA DE RETORNO

Representa la tasa de rendimiento financiero del dinero invertido en el proyecto. El T.1.R.
es la tasa de actualizacion que aplicado al Flujo Neto, logra que el VAN del proyecto sea
igual a cero. (Paredes, R. (1994)).

TIR = iy + (iy — il)[ VAN, ]

— (6-4)
VAN;+VAN,

Donde:

iy = Tasa de descuento del altimo VAN positivo

i, = Tasa de descuento del primer VAN negativo



VAN; = Valor Actual Neto, obtenido con iy
VAN, = Valor Actual Neto, obtenido con i,

Reemplazando datos en la ecuacion 6-3:

21 [ 14.181.017
) 14.181.017 + (—8.304.218)

TIR = 21+ (22 -

El valor del TIR es:

TIR=21,01482016%

El valor que se obtuvo del TIR que es de 21,01% significa; si se calcula el VAN con una
i= 21,01 % se obtiene un valor igual a cero. Asumiendo que el costo de oportunidad del
capital invertido es el 12%, entonces invertido rinde el 9,01 % anual por encima de lo que

se hubiere ganado depositando ese dinero en el banco al 12%.
6.4.3. RELACION BENEFICIO/COSTO

La relacion beneficio/costo (B/C) muestra la calidad de dinero actualizado que percibira el

proyecto por cada unidad monetaria invertida.

Se obtiene de dividir los ingresos brutos actualizados (beneficios) entre los costos
actualizados, a una tasa de interés vigente en el mercado, generalmente se utiliza la misma

tasa que la aplicada para el calculo del VAN. (Paredes, R. (1994)).

Con la siguiente formula:

Bl JI_ BZ JI_.. BTl

B _ a+pl a+p? a+d"

¢~ _Co Cq Cy 3 (6-5)
€ € 1. n

A+00 " A+pl @+p2 ' aA+d"
Donde:
B,= Beneficio Bruto en el afio 1 asi sucesivamente
Co= Costo de Inversion en el momento cero.
C,=Costos en el afio 1y asi sucesivamente
(1+i)= Factor de Actualizacion
n= Periodos (Afios)

Para obtener la relacion Beneficio/Costo Econdmico se parte del Estado de Pérdidas y

Ganancias



Econdmicas, estos datos son:

Tabla VI1-7

Relacién Beneficio/Costo

ANOS 1 2 3 4 5 6-10
Beneficio | 389847074,6 | 379017754,6 | 366888916,2 | 353304617,2 | 338090202,3 | 342425215,1
Costo 11.910.732 11.643.341 11.343.863 11.008.449 10.632.784 10.739.821

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Aplicando estos datos en la férmula se tiene como resultado una relacion beneficio/costo
de:

IB/C=1,535667487

Como la relacion beneficio/costo es mayor a la unidad se puede decir que el proyecto es

aceptable debido a que los beneficios son superiores a los costos.
6.4.4. TIEMPO DE RETORNO DE LA INVERSION

Es un indicador complementario en la evaluacion del proyecto. Con este método se mide el
tiempo en el cual se recupera la inversion total a partir del flujo neto del proyecto. Este
tiene una desventaja de no considerar la rentabilidad de la inversion, ni el comportamiento
de los ingresos netos que genera el proyecto con posterioridad a la recuperacion del capital
invertido. (Paredes, R. (1994)).

Para su aplicacion operativa se recurre a la siguiente férmula:

IT
P =
FNpq

(6-6)
Donde:

P=Periodo de Recuperacion del Capital

IT= Inversion Total

F.N.p.a.= Flujo Neto promedio anual

Primero se debe conocer el Flujo Neto Financiero, los afios de vida util y la inversion total

del proyecto.



Tabla VI-8

Flujo Neto Financiero

ANOS Inversion Total Flujo Neto

0 32.086.919
1 324.224.689
2 315.032.468
3 304.737.181
4 293.206.459
5 280.292.050

6-10 266.092.766

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Posteriormente se halla el promedio anual del Flujo Neto total acumulado en el Gltimo afio

de vida del proyecto.

Total Flujo Neto
FN,, = (6-7)

pa Arios de Vida Util

1.783.585.614
pa = 10

FN,, = 178.358.561,4
Finalmente se calcula el periodo de recuperacion de la inversion, reemplazando datos en
(6-6)

b 320869193
178358561

P=2
El periodo de recuperacion de la inversion sera aproximadamente de dos afos.
6.5. DETERMINACION DE LA UTILIDAD LIQUIDA

En la tabla VI-9 se presenta el detalle para determinar la utilidad liquida, que sera

utilizada para el calculo de la rentabilidad con respecto a la inversion.



Tabla VI-9

Utilidad Liquida

NO AROS 1 2 3 4 5 6-10
Ingresos | 389.847.075 | 3790177546 | 366888916,2 | 353304617,2 | 338090202,3 | 3424252151
Costos 11910732 | 11.643341 | 11.343863 | 11.008449 | 10.632.784 | 10.739.821

1 Ué'r'ﬁzd 377.936.343 | 367.374.414 | 355545053 | 342.296.168 | 327.457.418 | 331.685.394

2 | Depreciacion | 4597.717 | 4597.717 4597717 4597717 | 4597.717 4597717

3 Ut"'&i‘;)'\'eta 382.534.060 | 371.972.130 | 360.142.769 | 346.893.885 | 332.055.135 | 336.283.110

4 | Amortizacion | 2.228255 | 2.495.646 2795123 3130538 | 3506203 | 30.806.019
UTILIDAD
LIQUIDA (3- | 380.305.805 | 369.476.485 | 357.347.646 | 343.763.347 | 328.548.932 | 305.477.091
4)

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

6.5.1. Rentabilidad con Relacion a la Inversién

Este indicador da la cantidad de recuperacion por cada unidad monetaria invertida.

__ Utilidad Liquida
Inversion Total

RI

Tabla VI-10

Rentabilidad con Relacion a la Inversion

(6-8)

ANO Utilidad Liquida Inversion Total

32.086.919

380.305.805

[E=Y

369.476.485

357.347.646

343.763.347

328.548.932

o g B~ WO DN

305.477.091

Fuente: Elaboracion Propia (2012)
Reemplazando los datos de la tabla \VVI-10 en la ecuacion 6-8.

_ 34.748.655
"~ 32.086.919

R1=0,1083




6.6. ANALISIS DE SENSIBILIDAD
Se analizara dos alternativas para el analisis de sensibilidad:

a) Disminucidn de los Ingresos en un 6%
b) Incremento de los Costos en un 6%
Tabla VI-11

Anélisis de Sensibilidad
Disminuyendo los Ingresos en un 6%

ANO BENEFICIOS COSTOS BENEF. NETOS
A B A-B

0 9.317.846 32.086.919 -22.769.073

1 378.151.662 11.910.731 366.240.931
2 367.647.222 11.643.341 356.003.881
3 355.882.248 11.343.863 344.538.385
4 342.705.478 11.008.447 331.697.030
5 327.947.496 10.632.784 317.314.712
6 332.152.458 10.739.821 321.412.637

Fuente: Elaboracion Propia (2012)

Haciendo variar los ingresos de forma negativa es decir por medio de la disminucion de los

mismos se obtuvieron los siguientes resultados:

VAN=59.817.980 $us
TIR=25,79876951 %
B/C=1,84564826

Ahora se hara el analisis de sensibilidad planteando la segunda alternativa.

Tabla VI-12
Anadlisis de Sensibilidad

Incrementando los Costos en un 6%

ANO BENEFICIOS COSTOS BENEF. NETOS
A B A-B
0 9.606.027 34.012.134 -2.4406.107
1 389.847.075 12.625.375 377.221.699
2 379.017.755 12.341.941 366.675.813
3 366.888.916 12.024.495 354.864.420
4 338.090.202 11.668.956 326.421.247
5 338.090.202 11.270.751 326.819.451
6 342.425.215 11.384.211 331.041.004

Fuente: Elaboracién Propia (2012)

Con este cambio en los costos la variacion de los indicadores macroecondémicos es:




VAN= 17.067.002 $us
TIR=66,503277%
B/C=1,247825

Variando los ingresos y los costos se siguen obteniendo datos favorables, los cuales
indican que el proyecto de la implementacion de una planta para extraer Etano es

rentable.



CAPITULO VII
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
7.1. CONCLUSIONES

Realizada la investigacion del proyecto “Disefio de una Planta de Extraccion de Etano

del Gas Natural, para la planta Gran Chaco” se llega a las siguientes conclusiones.

1. El mercado del producto que se obtiene en el proyecto es la Planta de Etileno y
Polietileno de Gran Chaco, por lo tanto existe un mercado seguro para el
producto a obtener.

2. Existe una demanda insatisfecha de los productos derivados del etileno en el pais
de acuerdo a la proyeccién realizada, la cual llegaria a ser cubierta con la
implementacién de una la planta de extraccion de etano. La demanda a nivel pais
es relativamente baja en comparacion a la produccion estimada de la planta
productora de los derivados del etileno por lo cual se llegaria a cubrir el mercado
externo.

3. El Gas Natural que se utilizard& como materia prima es extraido de los principales
pozos gasiferos del departamento de Tarija por lo cual se determina la
localizacion de la planta de extraccion de etano entre la poblacion de Yacuiba y
la poblacion de Madrejon por cumplir con las exigencias de aceptabilidad,
factibilidad y productividad.

4. La alternativa de extraccién de Etano a partir del Gas Natural que tiene un
mayor rendimiento de recuperacién y cumple con las caracteristicas que el
proyecto sigue es el proceso de Recirculacion de Vapor Fraccionado (Recycle
Split Vapor), que permite una extraccion del 100% de Etano aproximadamente,
lo que facilita el aprovechamiento del gas natural rico en hidrocarburos livianos.
Ademas con este proceso se obtiene un gas natural seco con las condiciones
estandares de exportacion.

5. El dimensionamiento de la columna Demetanizadora/Deetanizadora esta acorde
a la cantidad de Etano que se pretende extraer, proporcionando un mayor
rendimiento al proceso y una mayor eficiencia econémica al proyecto.

6. Realizado el estudio de prefactibilidad, respecto a la implementacion de una
Planta de Extraccion de Etano en el departamento de Tarija, establece ser un

proyecto que requiere una considerable inversion para la implementacion de
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32.086.919 $us, tornandose en un objetivo economico nacional, debiendo buscar
el respectivo financiamiento internacional, en beneficio e incremento del PIB
Nacional.

Se trata que Bolivia pase de ser un pais exportador de materias primas a ser un
pais productor y exportador de productos terminados. Por ello es de interés y
prioridad nacional desarrollar la industria petroquimica del gas natural para
generar valor agregado y empleo. Para esto se debe aumentar las exploraciones,
explotacion de reservorios en el territorio Boliviano y la industrializacion del

Gas Natural.

RECOMENDACIONES



De acuerdo al analisis y las conclusiones del estudio de prefactibilidad sobre el “Disefio

de una Planta de Extraccion de Etano del Gas Natural, para la Planta Gran Chaco” se

recomienda lo siguiente:

1.

Es pertinente realizar el estudio de factibilidad del disefio de una planta de
extraccion de Etano del Gas Natural para revalidar y afirmar los resultados
obtenidos en la presente investigacion, a objeto de presentar como una alternativa a
los involucrados en el campo.

A partir del presente estudio analizar las posibilidades de producir etileno,
polietileno, PET, plasticos derivados del etileno y otros productos relacionados; en
vista de ser proyectos favorables para el incremento de la economia de Bolivia, a
objeto de elevar la calidad de vida de sus habitantes en general.

Invertir para que mejore y se implemente las industrias de los hidrocarburos y
petroquimica debido a que el pais es rico en recursos naturales (gas natural) que no
son aprovechados como se deberia ocasionando que Bolivia sea un pais en vias de
desarrollo.

Realizar estudios de prefactibilidad sobre los hidrocarburos y petroguimica en
general en la carrera de Ingenieria Quimica de Tarija debido a que la existencia de
este tipo de proyectos es poca o0 nula, a pesar que la carrera se ubica en el
departamento con mayor potencial para la industria de los hidrocarburos y la
petroquimica, desvalorizando la importancia que tienen este tipo de industrias para

la carrera, para la regién como para el pais.
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