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RESUMEN

En respuesta a la necesidad de producir quimicos con biomasa como materia prima y a
generar fuentes renovables de energia, se realizé un estudio de la rentabilidad a doce afios
de un proceso productor de acetaldehido por deshidrogenacion de etanol anhidro al 98.41%
mol-g/mol-g, 25.00 °C y 101.32 kPa, a partir de una simulacién en estado estacionario en
Aspen Hysys ® V8.4. En la que se utilizé un reactor de lecho empacado con catalizador
cromita de cobre a unas condiciones de reaccién de 285.00 °C y 451.26 kPa, obteniéndose
14663.65 kg/h de acetaldehido al 99.36% mol-g/mol-g a 945.40 kPa y 10.03 °C como
producto principal y 771.06 kg/h de hidrégeno al 99.34% mol-g/mol-g a 13828.82 kPa vy
25.00 °C como subproducto. La conversion en el reactor fue de 99.95%. Los rendimientos
para el acetaldehido y el hidrogeno fueron de 99.28% y 99.76%, respectivamente. La
rentabilidad de la planta dependi6 significativamente del costo del etanol anhidro, al
adquirirse a un precio de 0.48 USD/kg la planta fue rentable, con un valor presente neto de
9,506,968 USD/kg y una TIR de 42%, mientras que cuando el precio de compra fue 0.9
USD/kg la planta no fue rentable y se tuvo una pérdida de 70,708,370 USD.
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ABSTRACT

As a response to the need for producing chemicals from biomass as raw material, and
generating renewable energy sources, a profitability study with a twelve years horizon was
carried out for the process of acetaldehyde by dehydrogenation of anhydrous ethanol
98.41% mol-g/mol-g at 25.00 °C and 101.32 kPa, from a steady state simulation in Aspen
Hysys ® V8.4. A plug flow reactor loaded with a copper chromite catalyst at 285.00 °C and
451.26 kPa, obtaining 14663.65 kg/h of acetaldehyde with 99.36% mol-g/mol-g purity at
945.40 kPa and 10.03 °C as main product and 771.06 kg/h of hydrogen at 99.34% mol-
g/mol-g purity at 13828.82 kPa and 25.00 °C as a co-product. The single step conversion in
the reactor was 99.95% Yields for acetaldehyde and hydrogen were 99.28% and 99.76%,
respectively. The plant profitability depended significantly on anhydrous ethanol price, when
it was purchased at 0.48 USD/kg the plant was profitable with a net present value of
9,506,968 USD/kg and a ROI of 42% whereas in case the purchase price of ethanol was
0.9 USD/kg the plant was not profitable with a loss of 70,708,370 USD.

Keywords: dehydrogenation, acetaldehyde, hydrogen, ethanol, cupper cromite.
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1. Introduccioén

En el mundo hay alrededor de 7.2 billones
de personas que consumen
aproximadamente 570 cuatrillones de btu
de energia por afio [1], [2]. De acuerdo
con el Population Reference Bureau, en el
2050 se estima una poblaciéon de 9.4
billones de personas y si no se
reemplazan las energias fosiles por
renovables, los problemas ambientales
como la polucion del aire, gases de efecto
invernadero, el calentamiento global,
entre otros, afectaran en gran medida al
planeta [2], [3].

Dentro de las energias renovables se
encuentra el bioetanol, que puede
producirse a partir de biomasa que
abunda en paises tropicales con clima
calido [4]. En el 2010 Colombia fue el
noveno productor mundial de bioetanol y
es el segundo en América Latina, con una
produccién anual cercana a 350 millones
de litros [5], [6]. Adicionalmente, se
destaca que segun el informe de Asocafa
de mayo del 2014, la Organizacion de las
Naciones Unidas para la Alimentacion y la
Agricultura  (FAO)  concluyé  para
Colombia que “no existe conflicto entre el
desarrollo de los biocombustibles y la
seguridad alimentaria...”[5].

Teniendo en cuenta la creciente
produccion de bioetanol, adquiere gran
importancia su utilizacion en la industria
guimica para producir otros compuestos
de alto valor agregado (e.g. etil acetato,
acetaldehido, hidrégeno, etano, dietil
carbonato, dietil éter, y 6xido de etileno)

[71-19].

El acetaldehido es un compuesto que
tiene muchas aplicaciones, es empleado
en perfumeria, saborizantes, colorantes
de anilina, plasticos, endurecimiento de
fibras gelatinosas, fertilizantes y puede
ser un intermediario quimico para producir
acido acético, anhidrido acético, etil

acetato, acido peracético, butanol, 2-
etilhexanol, pentaeritritol, cloral, glioxal,
alkil aminas, piridinas y sus bases,
butadieno, entre otros [10], [11]. La
produccion mundial de acetaldehido en el
2012 estuvo alrededor de 1.33 millones
de toneladas [12].

El hidrégeno se emplea en aplicaciones
como refinacién de petroleo, manufactura
de fertilizantes, plasticos y solventes;
tratamiento de metales, y celdas de
combustible donde se produce
electricidad con alta eficiencia de manera
extremadamente limpia al generarse sélo
agua [3], [13], [14]. Ademas al partir de
biomasa como materia prima ya se ha
contribuido a priori a la captura de CO;
[13]. La produccion global de hidrégeno
en el 2013 fue de mas de 50 millones de
toneladas [15].

En este articulo se presenta la simulacion
en estado estacionario en Aspen Hysys
V8.4 y el disefio de una planta para la
produccién de acetaldehido e hidrégeno a
partir de etanol, con su respectivo analisis
de costos y financiero. El efluente
principal de la planta es agua con trazas
de acetaldehido y etanol que es
facilmente tratable antes de ser expulsado
al medio ambiente y no se emiten gases
contaminantes en este proceso.

La eleccion de la ruta quimica para la
produccion del acetaldehido depende
principalmente de la disponibilidad y el
precio de la materia prima. Al ser
Colombia un gran productor de bioetanol,
es conveniente deshidrogenarlo para
ademas obtener hidrégeno de alto valor
agregado [10].

Las rutas quimicas conocidas para
producir acetaldehido incluyen: (1)
deshidrogenacion de etanol (2) oxidacion
de etanol, (3) hidratacion de acetileno, (4)
oxidacion de etileno o proceso Hoechst,
(5) via biotecnoldgica, (6) gas de sintesis
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como materia prima (7) oxidacién de
alcanos, entre otras. Con selectividades
entre 90 y 100% y rendimientos entre 30%
y 99%, siendo el 30% alcanzado a partir
de gas de sintesis [9], [16]-[24].

Las temperaturas de reaccion adecuadas
segun las investigaciones para la
deshidrogenacion de etanol estan entre
255 — 285 °C, puesto que basicamente
ocurre la reaccion de produccion de
acetaldehido y no reacciones secundarias
como las de produccién de
cronotaldehido, acetato de etilo, alcoholes
superiores y etileno [17], [21], [25], [26].

Se han estudiado diferentes catalizadores
para la deshidrogenacién del etanol como
silica deshidratada [18], silicalita-1 [19],
plata [21], cobre en ceniza de cascarilla de
arroz [16], cobre suportado en SiO; [7],
cromita de cobre o catalizador de Adkins
[8], [17], [25], [27], 6xidos metalicos con
base de vanadio y molibdeno [9], entre
otros. Generalmente se emplean
catalizadores de cobre, puesto que con
estos la reaccion es rapida a
temperaturas menores de 300 °C y en el
caso de la cromita de cobre, por su
inusual morfologia se tiene un alto
rendimiento respecto a otros
catalizadores [25], [27]-[29]. Razones por
las cuales se eligio utilizar cromita de
cobre para el presente estudio.

2. Descripcién Del Proceso

La produccibn de acetaldehido e
hidrégeno parti6 de etanol anhidro a
99.5% vol/vol que ingresé a una bomba
centrifuga y después a un intercambiador
de calor para alcanzar las condiciones de
reaccion necesarias. Luego se envié a un
reactor isotérmico de lecho empacado fijo
con cromita de cobre como catalizador. La
salida de este se comprimio y enfrié para
luego ingresar a un separador gas-liquido
de donde en fase gaseosa, se obtuvo la
corriente  de  hidrbgeno que se
acondicioné tanto en temperatura como
en presion y corresponde a uno de los

productos. La fase liquida de este equipo
se envid a una torre de destilacion de
platos perforados, de donde salieron dos
corrientes de destilado que luego de
llevarse a la temperatura y presion
deseadas, se mezclaron formando la
corriente de acetaldehido como producto
final.

2.1. Cinética de reaccion

La reaccion de deshidrogenacién de
etanol (Ec. 1), cuya la cinética fue descrita
por Peloso, Moresi, Mustachi, & Soracco
(1979) quienes utilizaron un catalizador
no soportado de cobre con cromita CuO-
Cr,03[25], se presenta a continuacion:

Cat

[Cat]

C,H.OH —> CH,CHO + H, )
k '(pA —Pr- p%Ej

Ra = 2

(1+ Ka - Pa +Kgs * Pr )2
Donde:

Ke: constante de equilibrio (atm)

K: constante de velocidad de reaccion
homogénea (mol/s.kg cat. atm)

pi: presiones parciales (atm)

Ki: coeficientes de adsorcién (atm™)

Estos valores estdn dados por las
siguientes ecuaciones:

K. =11.820-6189.% ©)
k =17.900—5810-% (4)
K, =-1.175 +1166-% (5)
K gs :1.057—690-% (6)

Los subindices A, Ry S se refieren a los
compuestos  etanol, hidrogeno vy
acetaldehido, respectivamente.



2.2. Catalizador

Las caracteristicas del catalizador de
cromita de cobre no soportado se
especifican en la Tabla 1 [25].

*Acé va la Tabla 1 que aparece al final del
articulo *

2.3. Condiciones de proceso

El reactor se operé a 285.00 °C y 451.26
kPa, valores reportados en la literatura
como adecuados para el catalizador y
condiciones en las cuales puede asumirse
gue solo ocurre la reaccién principal
(Ec. 1) [17], [21], [25], [26], [28]

La presién de la salida del reactor y la
temperatura a la entrada del flash se
fijaron de tal forma que se tuviera una
relacion de compresion maxima de 4 y
gue se alcanzara una pureza de minimo
99% mol-g/mol-g tanto para el
acetaldehido como para el hidrégeno.

3. Simulacién del proceso
3.1. Generalidades

Se utiliz6 Aspen Hysys® V8.4 para la
simulacion en estado estacionario. El
modelo termodinamico empleado fue
NTRL con fase vapor ideal y la estimacion
de los coeficientes fue con UNIFAQ VLE
tanto para la corriente de proceso como
para el refrigerante R717. El fluido térmico
Dowtherm J se simulé con el modelo Peng
Robinson.

3.2. Simulacioén

En la Figura 1 se presenta el diagrama de
flujo del proceso. La alimentacion liquida
F1 de etanol anhidro con composicion de
98.41% mol-g/mol-g a 25.00°C y 101.32
kPa, entr6 a la bomba P-100 y luego al
intercambiador de calor de coraza y tubos

E-100 que utiliz6 Dowtherm J como fluido
térmico, alcanzando finalmente las
condiciones de reaccidn necesarias
(285.00 °C, 451.26 kPa).

*Aqui va la Figura 1 que se encuentra al
final del articulo*

Luego se envidé al reactor isotérmico de
lecho empacado fijo R-100 con cromita de
cobre como catalizador. Las dimensiones
de este equipo se fijaron segun el
procedimiento descrito en Henao (2006)
[30] para un volumen del reactor definido
en 5 m3, un espesor de los tubos en 1.6
cm y un espaciamiento entre los tubos de
2 com con disposiciébn triangular,
obteniéndose 9.33 m como longitud del
reactor, 4.66 m como diametro y 557
tubos. La longitud de estos fue 5 m, su
diametro 4.8,102 m, su espesor 5x10° m
y la fraccion vacia fue de 0.5.

La salida del reactor F4 ingres6 al
compresor K-100 para alcanzar una
presion de 1525.00 kPa y posteriormente
al intercambiador de calor de coraza y
tubos E-101 con refrigerante R717 donde
disminuyé su temperatura hasta -30 °C.

Posteriormente la corriente de proceso F6
entrd al separador gas-liquido F-100,
cuyo diametro y longitud correspondieron
a los calculados con el método reportado
por Henao (2006) [30] y sus valores
fueron 0.53 my 2.54 m, respectivamente.

La corriente F7 que sali6 del separador
gas-liquido ingres6 a un tren de
compresion y enfriamiento en los equipos
K-101, E-102, K102, E-103 y E-108,
donde alcanz6 una presion de 13828.82
kPay unatemperatura de 25.00 °C. En los
intercambiadores de calor E-102 y E-103
se utilizé agua de enfriamiento y en el E-
108 refrigerante R717.

La corriente liquida F8 proveniente del
separador gas-liquido F-100 ingres6 al
plato 13 de la torre de destilacién T-100
que tenia 26 platos perforados vy
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condensador parcial. Las corrientes de
destilado F10 y F11, se comprimieron
hasta 1069.50 kPa con el compresor K-
103 y la bomba P-101, respectivamente.

La corriente F14 se enfri6 en el
intercambiador de calor E-104 con agua
de enfriamiento hasta 35.13 °C y la
corriente F15 se enfri6 en E-105 hasta
35.08 °C. Luego utilizando el refrigerante
R717 en los intercambiadores de calor E-
106 y E-107, ambas corrientes de
destilado alcanzaron una temperatura de
10 °C y posteriormente se mezclaron
obteniéndose la corriente de acetaldehido
como producto.

Todos los intercambiadores de calor
nombrados previamente fueron de coraza
y tubos con cabezal flotante y una caida
de presion de 62.05 kPa, tanto por la
coraza como por los tubos

4. Costos Y Evaluacién Financiera
[30]

El proceso de produccion de acetaldehido
por deshidrogenacién de etanol cuya
simulacion se describi6 en la seccion
anterior, fue evaluado econ6micamente
segun el método reportado por (Henao,
2006) [30]. En este a partir de las
caracteristicas de los equipos se calculd
el costo de capital, el de operacion y se
realizé el flujo de caja. La informacién de
los equipos necesaria para aplicar este
procedimiento se encuentra en la Tabla 2,
donde SS es acero inoxidable y CS acero
al carbon.

*Aca va la Tabla 2 que aparece al final del
articulo *

4.1. Costo de capital

Para calcular el costo de capital o
inversion de capital fijo (ICF) se extrajeron
del Apéndice B [30] los valores de los
parametros correspondientes a las
caracteristicas presentadas en la Tabla 2.

El ICF para la construccion de esta planta
completamente nueva se determind a

partir de (Ec. 7).
NEq

ICF =Cyr +0.35- > C°mq )
k

Donde el costo modular total (Cwr) nuevas
se hall6 mediante la ecuacion:

NEq

Cyr =1.18-> Cyy, (8)
k=1

El costo modular para cada equipo (Cm))
se calculd asi:

CM(k) = FCM(k)COEQ(k) 9

El costo de adquisicion de referencia de
cada equipo (C%q) se determiné con la
siguiente ecuacion:

|OglO(COEq(k)>: Ky + Kago 10910(A) (10)
+ Ksgg '(|0910(Ak ))2

Siendo A« la capacidad o atributo del
equipo.

Las constantes Kk, Ko Yy Ksx se
tomaron del Apéndice A [30].

Para calcular el costo de adquisicion
actualizado (C%qw2) que permite corregir
por inflacién cualquier estimativo del costo
de adquisicién de un equipo, se utilizé el
indice de precios llamado Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI)
como se aprecia a continuacion:

0 0
C Eagy) = C Ea - (11)

En donde 1P es el indice de precios para
el afio 1996 con un valor de 381.7 y 1Py
es el indice de precios actual
correspondiente al afio 2013 igual a 567.3
[31], [32].



El factor de costo modular (Fcmw)
presente en (Ec. 9) se hall6 a partir de la
siguiente ecuacion:

FCM(k) = Bl(k) +Bouy “Fri) - Fum) (12)

Las constantes Biy), Bak) para diferentes
equipos se extrajeron del Apéndice A [30].

El factor de material (Fuk) para los
diferentes materiales reportados en la
Tabla 2 se encontré en el Apéndice A [30].

El factor de presion (Fp()) se determiné de
las ecuaciones presentadas a
continuacién para cada tipo de equipo.

Para bombas y compresores se utilizo:

ae:J(k) + Cz(k) Yog,, (Pk)c
Fri = 2 I (13)
+C3(k) >(|0910 (Pk))

Para intercambiadores de calor se
empleo:

I ( ) Cuiy +Coy 10910 (Py) 14
0910\Fp ) )= 2 (14)
+Cs '(loglo(Pk ))

Y para tanques de proceso se calculo con
esta expresion:

ae 5146 +0.6838 40g,,(R, )¢
(;+O 2970log,,(R))*  *

F
= &0.02355log,y(R)’ . (19
£+0.0020(log,,(R)’

R -l-l

Las constantes Cix), Coxy V¥ Csi se
tomaron del Apéndice A [30].

Para determinar el costo modular de

referencia (C%) involucrado en (Ec. 7)
se utilizé la siguiente ecuacion:

COM(k) = FOCM(k) ‘COEq(k) (16)

Donde el costo modular de referencia
(Fo%cmw) se calculd a partir de los
parametros determinados anteriormente,
asi:

Foemu) = By +Bag (17)

4.2. Costos operativos

El costo operativo total sin incluir la
depreciacion (COTy) se calculé a partir de
la suma de los costos variables, los costos
fijos y los gastos generales mediante la
siguiente ecuacion:

cor, :(2.73-(CMOO)+ 0.18- (ICF)J (18)

+1.23-(Cyp +Cig +Cqg))

El costo de las materias primas (Cwp) Se
determiné de la siguiente manera:

Cup = ZK FMP(k) 'PMP(k) (19)

Donde para cada materia prima
alimentada a la planta, Fup) corresponde
al flujo anual y Pwp() al precio por unidad.

Se asumié que el catalizador cromita de
cobre debe reemplazarse a los 5 afios de
operacion.

El costo de tratamiento de residuos (Ctr)
se calculé asi:

Cr = ZK FR(k) 'PTR(k) (20)

Siendo Fr el flujo anual de cada residuo,
el decir el flujo de la corriente F12 y Prrg
el precio de tratar este residuo.

El costo de los servicios industriales se
hallé con la férmula a continuacion:

Cs = ZKQSI(k) 'PSI(k) (21)

Donde para cada servicio industrial, Qsix
corresponde a la cantidad anual y Ps) al
precio por unidad.
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Se asumié que el los servicios Dowtherm
J y el refrigerantes R717 se deben
reemplazar cada 6 afios y el agua de
enfriamiento a los 10 afios.

El costo de mano de obra operativa
(Cwmoo) se determiné asi:

Cwmoo =Nop - Sop (22)

Siendo Nop el nUmero de operadores que
trabajan de tiempo completo para
mantener la planta operando y Sop el
salario anual promedio por operador.

Nop se calculd de la siguiente manera:

L
Ngp = — (23)

Ly (OP)

Donde Lyer) es la cantidad de trabajo
operativo que un operador realiza durante
un afio y se asumié como 300, es decir, 6
turnos por semana durante 50 semanas.

La cantidad de trabajo operativo para
mantener en funcionamiento un equipo
del tipo “k” durante un afo (Lv) se calculo
a partir de la ecuacion presentada a
continuacion:

L, =z -L (24)

S
El nimero de turnos de operaciéon de la
planta durante un afio (ts) se asumio
como 1041, valor correspondiente a tres
turnos diarios.

Para cuantificar la cantidad total de
trabajo necesario para operar la planta
(Ls) se utilizo la siguiente ecuacion:

Ls = KLs(k) ‘Nk (25)

En donde Ly es la cantidad de trabajo
operativo para mantener en
funcionamiento un equipo del tipo “k”

durante un turno y se extrajo de la Tabla
5-7 (Henao, 2006) para cada equipo.

Nk es el numero de equipos del tipo “k”
gue existen en la planta.

4.3. Evaluacion financiera

Se realizo el estudio de la rentabilidad de
la planta a partir de los parametros valor
presente neto (VPN) y la tasa interna de
retorno (TIR) calculados con los flujos de
caja, para un periodo de operacion (Nop)
de 12 afios y un periodo pre-operativo
(Npre) de 2 afios.

Inicialmente se hall6 la inversion de
capital de la planta sin incluir el terreno
(ICFL) y el costo del terreno (L), asi:

ICF_ =Cyr +O.25-ZKCOM(|<) (26)

L=0.l-zKCOM(k) (27)

El valor de Cwur corresponde a la (Ec. 8) y
y Co se calcul6 de manera analoga a
(Ec. 10).

Posteriormente se determiné la inversion
de capital fijo por periodo o afio ICF para
el Npre de la siguiente forma:

ICFy, =L (28)
ICF,, =0.6-ICF, (29)
ICF, =0.4-ICF, (20)

Luego se determind el salvamento para el
altimo afo (Sinpre + Nop)) COMO Se expresa a
continuacion:

S, +n, =0-1ICF, (31)

El valor que se recuperara por la venta la
de la planta (Ln) en el ultimo periodo se
calculé de manera analoga a (Ec.27), asi:



L(n) = L(N +Nop) == 0.1' ZK COM(k) (32)

pre

Con la informacion obtenida se calculo
para cada afio el costo operativo total de
la planta sin incluir depreciacion (COTd)
y el costo por depreciacion de (Cpep) CON
la siguiente expresion:

COTd ,, = COT (33)
ICFL, -S
Coep) = TN - (34)
PV
Con n=(Npe +1),....(Npe +Ng,) Yy un

namero de afios de vida del proyecto igual
alo (va).

Adicionalmente se hallé el ingreso por
ventas (V()) suponiendo que era posible
vender toda la produccion de la siguiente
manera:

Viny = ZK FProd(k)](n) “Porod(k) (35)

Donde:

Fprodaginy: flujo anual de cada uno de los
productos, es decir, del acetaldehido y del
hidrégeno y Pprod) SU precio.

Luego se calcul6 el pago de impuestos a
la renta para cada periodo (Cimpn)
excluyendo los periodos pre-operativos,
Como se expresa a continuacion:

Cimp(n) = (\/(”) _COTd(n) - DDep(n))'TI (35)
para Ve, > (COTy( +Coepm )

Con una tasa de impuestos (TI) del 35%
para Vi, >(COTym +Coepm)  €ON

N=(Np, +1),....,(Npre +Ngp)-

Pre Pre
Se procedi6 después a determinar el
capital de trabajo requerido (WCreqmn) Y €l
recuperado (WCkecn)) CON las ecuaciones
que se presentan a continuacion:

WCreqqn,.) =0.2:ICF, (36)

WChecqn,.on) =0-2-ICF, (37)

pre

Luego se totalizé el efecto de V(n), COTym),
Cimp(n), ICF (), S, Ly, WCreq(n) Y W Crec(n),
obteniéndose el flujo de caja (FC) para
cada periodo con la siguiente ecuacion:

V(n) _COTd(n) _C|mp(ﬂ)
_WCReq(n) +WCRec(n)

Posteriormente se procedié a calcular el
VPN asi:

(NPr e+NOp)

VPN = >'FC, -(1+i)™ (39)
n=0

Donde i es la tasa de descuento que se
asumio igual a 29%.

Finalmente se calcul6 la tasa interna de
retorno (TIR) que condujo a que la
siguiente ecuacion fuera igual a cero.

(NPre+NOp)
0= > FC,-(1+TIR)™ (40)

n=0
5. Resultados y discusién

Las condiciones de las corrientes del
proceso de produccion de acetaldehido
por deshidrogenacién de etanol, simulado
en estado estacionario en Aspen Hysys ®
V8.4, se presentan en la Tabla 3. Aqui se
aprecia que se obtuvo 334.36 Kgmol/h al
99.36% mol-g/mol-g de acetaldehido a
945.40 kPa y 10.03 °C como producto
principal y 336.03 Kgmol/h al 99.34% mol-
g/mol-g de hidrogeno a 13828.82 kPa y
25.00 °C como subproducto. Lo que indica
que se cumplié los requerimientos de
pureza que eran de 99% mol-g/mol-g para
cada producto.



*Aca va la Tabla 3 que se encuentra al
final del articulo*

El efluente de la planta que corresponde
a la corriente F12. Cumplié la regulacion
ambiental del proyecto de normas de
vertimientos referente a los decretos 1494
de 1994 y 3930 de 2010, para la maxima
carga contaminante permitida en
descarga de las aguas residuales de las
industrias manufactureras cuyo valor es
de 20ppm [33].

La conversion global y de un solo paso
(X), se determin6 con (Ec.40) y su
resultado fue de 99.95%, valor bastante
alto y superior a los encontrados en la
literatura consultada, como es el caso de
la Universidad West Virginia que reportd
60.8% [23] y de Carotenuto (2012) con
méaximo 70.63% [8] para la produccién de
acetaldehido por deshidrogenacion de
etanol.

X(%) — (F3eta|n:0I3 B I:4@tamol ) .100 (40)

etanol

El rendimiento para el acetaldehido fue de
99.28% Yy para el hidrégeno de 99.76%.
Los resultados de la Universidad West
Virginia fueron 76.69% vy 87.08%,
respectivamente[23] y segun Eliasson
(2010) el rendimiento para el acetaldehido
producido por oxidacién de etanol fue de
93%. Valores inferiores a los obtenidos
con el presente estudio [34].

En la Tabla 4 se reportan las condiciones
del servicio de calentamiento y los de
enfriamiento. El 16.20% del consumo total
de estos servicios fue para calentar la
corriente de entrada al reactor y el resto
para enfriar las corrientes de proceso en
las etapas posteriores.

*Acé va la Tabla 4 que se encuentra al
final del articulo*

Luego de aplicar el procedimiento descrito
previamente realizar la evaluacion
economica y financiera se determin6 el
costo de capital (ICF), que tuvo un valor

de 26,556,842.95 USD y se presenta en
la Tabla 5.

*Ac4 va la Tabla 5 que se encuentra al
final del articulo*

Se prosiguié con el calculo del costo
operativo de la planta sin depreciacién
(COTq) obteniéndose un monto de
249,894,338.62 USD, una depreciacion
(Coep) de 2,316,419.09 USD y unos
ingresos por ventas de los productos (V)
de 203,908,237.02 USD. Estos valores
pueden apreciarse en la Tabla 6.

*Aca va la Tabla 6 que se encuentra al
final del articulo*

Al elaborar el flujo de caja se apreci6é que
V fue inferior al COTyq en un 18.40%,
obteniéndose un VPN negativo de
70,708,370 USD. Lo que indica que la
planta no es rentable. En la Tabla 7 se
encuentran este resultado.

*Aca va la Tabla 7 que se encuentra al
final del articulo*

A partir de las Tablas 5, 6 y 7 se dedujo
gue el principal factor que influye para que
la planta no sea rentable es el costo de la
solucibn de etanol, puesto que
corresponde a un 46.53 % del COTy.

En caso que se disminuyera el costo de
esta materia prima a 0.48 USD/kg, la
planta seria rentable tal como se aprecia
en las Tablas 8 y 9, obteniéndose un VPN
de 9,506,968 USD/kg y una TIR de 42%.

*AcA va las Tablas 8 y 9 que se
encuentran al final del articulo*

6. Conclusiones

Con la simulacién en estado estacionario
en Aspen Hysys ® V8.4 se obtuvo
acetaldehido al 99.36% mol-g/mol-g e
hidrogeno al 99.34% mol-g/mol-g,
cumpliéndose el requerimiento de pureza
para ambos productos de 99% mol-g/mol-

g.



Se alcanz6 una conversion del reactor de
99.95%. Los rendimientos para el
acetaldehido y el hidrogeno fueron de
99.28% y 99.76%, respectivamente.
Valores considerablemente altos y que
incluso fueron superiores a los reportados
en la literatura consultada. Esto indica que
las condiciones de reaccion tomadas de la
literatura fueron adecuadas y que el
catalizador no soportado de cromita de
cobre tuvo un buen desempenio.

La produccion de acetaldehido por
deshidrogenacion de etanol en Colombia
seria rentable siempre y cuando el costo
de adquisicion del etanol anhidro lo
permitiera, puesto que éste influye de
manera significativa en los costos de
operacion. En el caso especifico que se
comprara el etanol anhidro a 0.48
USD/kg, la planta tendria una ganancia de
9,506,968 USD/kg y una TIR de 42%,
mientras que si se adquiriera a 0.9
USD/kg la planta no seria rentable y se
tendria una pérdida de 70,708,370 USD.
La adquisicion a un bajo costo de esta
materia prima seria posible por ejemplo si
el proceso productivo se integrara a la
refineria de etanol.

A partir del estudio se puede afirmar que
el proyecto tiene un buen potencial
implementacion, como planta productora
de quimicos a partir de biomasa, que
ademas produce una fuente renovable de
energia como es el hidrogeno. Situacion
que tendria un impacto positivo en el
medio ambiente.
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Figura 1

Diagrama de flujo del proceso para la producciéon de acetaldehido e hidrégeno en estado estacionario simulado en Aspen
Hysys®
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Tabla 1
Especificaciones del catalizador no soportado de cromita de cobre

Caracteristica Valor
Diametro 3.5:10°m
Esfericidad 1
Densidad del sdlido 4300 kg/m?
Capacidad calorifica del solido 250 kJ/kgeC
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Tabla 2

Caracteristicas de los equipos de la planta de produccién de acetaldehido por

deshidrogenacion de etanol.

. . . . Atributo Presion
Equipo Tipo Material Cantidad
auip P Capacidad operativa (barg)

Bomba P-100 Centrifuga Hierro fundido 1 P (kw) 3.00 4.12

Bomba P-101 Centrifuga SS 1 P (kw) 1.92 9.68

Compresor K-100 Centrifugo SS 1 P (kw) 1780.00 14.24

Compresor K-101 Centrifugo SS 1 P (kw) 338.40 44.49

Compresor K-102 Centrifugo SS 1 P (kW) 428.10 138.52

Compresor K-103 Centrifugo SS 1 P (kw) 12.35 9.68

Intercambiador E-100  Cabeza flotante fj;l;t;oslcs 1 A(m?) 60.32 4.12

Intercambiador E-101  Cabeza flotante CS tbos/SS 1 A(m? 60.32 14.24
coraza

Intercambiador E-102  Cabeza flotante gosr;;ZOS/SS 1 A(m?) 60.32 44.49

Intercambiador E-103  Cabeza flotante CS tubos/SS 1 A(m?) 60.32 138.52
coraza

Intercambiador E-104  Cabeza flotante gosr;;gos’ss 1 A(m?) 60.32 9.68

Intercambiador E-105 Cabeza flotante CS tubos/SS 1 A(m?) 60.32 9.68
coraza

Intercambiador E-106 ~ Cabeza flotante gosr;;gos’ss 1 A(m?) 60.32 9.06

Intercambiador E-107  Cabeza flotante CS tubos/SS 1 A(m?) 60.32 9.06
coraza

Intercambiador E-108  Cabeza flotante gosr;ZJZOSISS 1 A(m?) 60.32 137.90

Rehervidor T-100 Kettle CS twbos/SS 1 A(m?) 894 6.99
coraza

Condensador T-100  Cabeza flotante SOSr;lZJZos/SS 1 A(m?) 894 6.99

Reactor R-100 PFR vertical SS 1 L(m) 9.33 D (m) 4.66 3.50

Flash F-100 Vertical SS 1 L(m) 264 D(m)O0.53 13.62

Torre destilacién T-100 Platos SS 1 L(m) 15.85 D (m) 1.52 13.62

Platos torre T-100 Perforados SS 26 D(m) 152 -
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Tabla 3

Condiciones de las corrientes del proceso de produccion de acetaldehido por
deshidrogenacion de etanol simulado en estado estacionario en Aspen Hysys® V8.4

Corriente Fraccion de Temperatura Presién (kPa) Flujo  Flujo masico Composicién (fraccion molar)

vapor ("'C) molar (kg/h) Hidrogeno Acetaldehido Etanol Agua
F1 0.00000 25.00 101.32 340.00 156512.52 0.00000 0.00000 0.98414 0.01586
F2 0.00000 2521 513.76 340.00 16612.52 0.00000 0.00000 0.98414 0.01586
F3 1.00000 285.00 451.26 340.00 15651252 0.00000 0.00000 0.98414 0.01586
F4 1.00000 285.00 381.26 674.44 15512.55 0.49588 0.49588 0.00025 0.00799
F5 1.00000 44573 152500 674.44 15512.55 0.49588 0.49588 0.00025 0.00799
) 0.49823 -30.00 1462.95 674.44 156512.55 0.49588 0.49588 0.00025 0.00799
F7 1.00000 -30.00 146295 336.03 771.06 0.99337 0.00662 0.00000 0.00001
F8 0.00000 -30.00 1462.95 33841 14741.49 0.00189 0.98169 0.00050 0.01592
F9 1.00000 96.69 4550.54 336.03 771.06 0.99337 0.00662 0.00000 0.00001
F10 1.00000 87.13 800.00 37.60 1626.85 0.01660 0.98019 0.00000 0.00321
F11 0.00000 87.13 800.00 296.77 13036.80 0.00006 0.99525 0.00000 0.00469
F12 0.00000 161.30 820.00 4.05 T7.84 0.00000 0.00398 0.09905 0.89697
F13 1.00000 35.03 4488.49 336.03 771.06 0.99337 0.00662 0.00000 0.00001
F14 1.00000 106.22 1069.50 37.60 1626.85 0.01660 0.98019 0.00000 0.00321
F15 0.00000 87.33 1069.50 296.77 13036.80 0.00006 0.99525 0.00000 0.00469
F16 1.00000 193.85 13952.92 336.03 771.06 0.99337 0.00662 0.00000 0.00001
FA7 0.01722 3513 1007 45 37.60 1626.85 0.01660 0.98019 0.00000 0.00321
F18 0.00000 35.08 1007 45 296.77 13036.80 0.00006 0.99525 0.00000 0.00469
F19 1.00000 35.04 13890.87 336.03 771.06 0.99337 0.00662 0.00000 0.00001
F20 0.01583 10.00 94540 37.60 1626.85 0.01660 0.98019 0.00000 0.00321
F21 0.00000 10.00 94540 296.77 13036.80 0.00006 0.99525 0.00000 0.00469
F22 0.00000 10.03 94540 334.36 14663.65 0.00192 0.99356 0.00000 0.00452
F23 1.00000 25.00 13828.82 336.03 771.06 0.99337 0.00662 0.00000 0.00001
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Tabla 4

Condiciones de las corrientes de servicios industriales del proceso de produccion de
acetaldehido por deshidrogenacién de etanol simulado en estado estacionario en

Aspen Hysys® V8.4

Corriente Fraccion de Temperatura Presion Flujo molar Flujo masico  Composicion (fraccion molar)

vapor ('C) (kPa) (kgmol/h) (kg/h) R717 Dowtherm J Agua
Fagua in 1 0.00000 25.00 101.32 782.00 14087.81 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua in 2 0.00000 25.00 101.33 2025.00 36480.58 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua in 3 0.00000 25.00 101.33 1423.90 25651.70 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua in 4 0.00000 25.00 101.33 2206.00 39741.31 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua out 1 0.00000 35.00 39.27 782.00 14087.81 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua out 2 0.00000 35.00 39.28 2025.00 36480.58 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua out 3 0.00000 35.00 39.27 1423.90 25651.70 0.0000 0.0000 1.0000
Fagua out 4 0.00000 35.00 39.27 2206.00 39741.31 0.0000 0.0000 1.0000
R717in 1 0.00000 -40.11 71.02 988.50 16834 45 1.0000 0.0000 0.0000
R717in 2 0.00000 -40.11 71.02 4.00 68.13 1.0000 0.0000 0.0000
R717in 3 0.00000 -40.11 71.02 31.33 533.56 1.0000 0.0000 0.0000
R717in 8 0.00000 -40.11 71.02 4.05 68.97 1.0000 0.0000 0.0000
R717 out 1 1.00000 9244 5.96 988.50 16834 45 1.0000 0.0000 0.0000
R717 out 2 1.00000 25.06 5.97 4.00 68.13 1.0000 0.0000 0.0000
R717 out 3 1.00000 24.99 5.97 31.33 533.56 1.0000 0.0000 0.0000
R717 out 8 1.00000 24.97 5.97 4.05 68.97 1.0000 0.0000 0.0000
Dowthem J out 0 35.37 38.82 178.30 25810.71 0.0000 1.0000 0.0000
Dowtherm J in 1.00000 315.00 101.32 178.30 25810.71 0.0000 1.0000 0.0000

17



Tabla 5

Costos de capital de la planta de produccidn de acetaldehido por deshidrogenacién de etanol.

Bombas
M Fp=Cy+Cy.10019(P)+Cs.(10g10(P))* Fou=B1+Ba.Fy Fo . COeo=(1Paci IPpcg) 100 (K3 +K;.10919(A)+K3.(10g19(A))) Cu=Fey.Cq
Cy C, Cy Cys| Cs | P[barg] Fo | B;| B, Fem Fooum K, K, Kj A IPret. | IPact COEu Cwu C%
Bomba P-100 1 0.1682 0.3477 | 0.4841 | -- - 4124 1056518151 2.654|3.310) 3.5793 | 0.3208 | 0.0285 | 3.00 | 381.7 | 567.3 8,144.95 USD 21,615.60 USD 26,959.80 USD
Bomba P-101 24 0.1682 0.3477 | 0.4841 | -- - 9.682 [0.982]1.8| 151 5.357 |3.310] 3.5793 | 0.3208 | 0.0285 | 1.92 | 381.7 | 567.3 6,995.03 USD 37,474.91 USD 23,153.55 USD
Compresor K-100 2.52 - -- - -- -- 14.237 [1.000] O [ 2.5 | 6.300 | 2.500 | 2.9945 | 0.9542 0 1780.00| 381.7 | 567.3 1,854,135.16 USD 11,681,051.52 USD 4,635,337.90 USD
Compresor K-101 2.52 - -- - -- -- 44.492 [1.000] O | 2.5 | 6.300 | 2.500 | 2.9945 | 0.9542 0 338.40 | 381.7 | 567.3 380,340.93 USD 2,396,147.88 USD 950,852.33 USD
Compresor K-102 2.52 - - - - - 138.516 [1.000] O | 2.5 | 6.300 | 2.500 | 2.9945 | 0.9542 0 428.10 | 381.7 | 567.3 476,004.52 USD 2,998,828.50 USD 1,190,011.31 USD
Compresor K-103 2.52 - - - - -- 9.682 1.000] 0 | 2.5 | 6.300 | 2.500 ] 2.9945 | 0.9542 0 12.35 | 381.7 | 567.3 16,153.22 USD 101,765.32 USD 40,383.06 USD
Intercambiadores de calor
M Fe=10g,(Fp)=Cy+Cy.109:9(P)+Cs.10910(P))* Fou=B1+Ba.FoFy . COeo=(1Paci IPgeg) 100 (K +K;.10939(A)+K3. (1093 o(A))) Cy=Fey.Cq
Cy C, Cs C, | Cs | Plbarg] Fp By | By Feum FDCM Ky Ky K3 A IPrer. | IPact. COEq Cwm CUM
Intercambiador E-100 1 0 0 0 - - 4.124 1.000)1.8| 1.5 | 3.300 | 3.300 ) 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 52,933.28 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-101 1.7 | -0.06499 | 0.05025 | 0.01474 | -- -- 14237 [1.029]18| 1.5 | 4.425 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 70,977.67 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-102 1.7 | -0.06499 | 0.05025 | 0.01474 | -- - 44492 [1.143]11.8| 1.5 | 4.714 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 75,607.19 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-103 1.7 | -0.06499 | 0.05025 | 0.01474 | -- -- 138.516 [1.289] 1.8 | 1.5 | 5.087 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 81,592.45 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-104 1.7 0 0 0 -- - 9.682 1.000]| 1.8 | 1.5 | 4.350 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 69,775.69 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-105 17 0 0 0 - - 9.682 1.000118| 1.5 | 4.350 | 3.300 ) 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 69,775.69 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-106 17 0 0 0 - -- 9.061 1.000]1.8| 1.5 | 4.350 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 69,775.69 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-107 1.7 0 0 0 - - 9.061 1.000] 1.8 | 1.5 | 4.350 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 69,775.69 USD 52,933.28 USD
Intercambiador E-108 1.7 | -0.06499 | 0.05025 | 0.01474 | -- -- 137.895 [1.288] 1.8 | 1.5 | 5.085 | 3.300 | 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 60.32 | 381.7 | 567.3 16,040.39 USD 81,565.63 USD 52,933.28 USD
Rehervidor T-100 3 0 0 0 - - 6.987 1.000| 1.8 | 1.5 | 6.300 | 3.300 | 3.5638 | 0.1906 | 0.1107 8.94 381.7 | 567.3 10,409.60 USD 65,580.46 USD 34,351.67 USD
Condensador T-100 3 0 0 0 -- - 6.987 1.000] 1.8 | 1.5 | 1.800 | 3.300 ) 3.4338 | 0.1445 | 0.1079 | 894 | 381.7 | 567.3 6,934.88 USD 12,482.79 USD 22,885.12 USD
Recipientes a presion
FM Fp=C1+C,.10910(P)+Cs. (109 10(P))*+Ca. (109 10(P))*+ Cs.(10910(P))° Fen=B1+B,.Fp.Fy COg=(1Pact /IPge; ). 107 (K, +K;.109,0(A) +K ;2 .(10g19(A))) Cy=FenCoeq
Cy C, Cs C, | Cs | P[barg] Fp By | By Fem FDCM Ky Ky K3 A IPrer. | IPact. COEu Cu CUM
Reactor 4 - -- - -- -- 3.499 1.000| 2.5 | 1.72 | 9.380 | 4.220 | 4.3919 | 0.2859 | 0.1842 9.33 | 381.7 | 567.3 103,381.43 USD 969,717.85 USD 436,269.65 USD
Flash 4 - - - - - 13.616 [1.727]25|1.72 [14.385| 4.220 | 3.4746 | 0.5893 | 0.2053 | 2.64 | 381.7 | 567.3 8,538.53 USD 122,828.17 USD 36,032.58 USD
Torre destilacién T-100 4 - - - - - 13.616 [1.727] 2.5 1.72 [14.385] 4.220 | 3.7559 | 0.6361 | 0.1069 | 15.85 | 381.7 | 567.3 70,026.59 USD 1,007,344.40 USD 295,512.20 USD
Internos (Platos)
EM Fom=B1+B,.Fp.Fy , Cy=(IP s /IPger ).N.Fq. (K, +K . A+K 5. A%)
Cy C, Cs C, | Cs | P[barg] Fp B, | B, Fem FOCM Fq N Ky Ky K3 A IPRet IPact. CUEq
Platos torre T-100 1 -- -- - -- -- -- 1 0 | 1.2 | 1.200 | 1.200 1 26 235 19.80 | 75.07 | 1.52 381.7 567.3 16,984.53 USD
Costos totales
Cur 23,690,857.41 USD Cy=Fon.C’q
ICF 26,556,842.95 USD Cu (o
L 818,853.01 USD 20,381.43 USD 20,381.43 USD
ICF, 25,737,989.94 USD 20,076,997.80 USD 8,188,530.14 USD
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Tabla 6

Costos operativos de la planta de produccion de acetaldehido por
deshidrogenacion de etanol con un costo de 0.9 USD/Kg de etanol anhidro
Costos de materias primas (Cyp)

Descripcion Consumo arlual Precio C [USD/afio]
Fupg [kg/afio] | Pypg [USD/kg] MR
Solucion etanol 129,188,238 0.90 116,269,413.98 USD
Catalizador 2,167 90 195,033.19 USD
Total Cyp [$/afi0] 116,464,447.16 USD
Costos de tratamiento de residuos industriales (Cg)
Tipo Consumo anual Precio C e [USD/af0]
Freo [Kg/afio] | Prrgo [USD/kg] )
Aguas residuales 64,829 0.04088 2,650.08 USD
Total Cg [$/afio] 2,650.08 USD
Costos de servicios industriales (Cg))
Tipo Consumo anual Precio Coy [USD/afio]
Fsig [kg/afio] | Pg [USD/kg] St
Dowtherm J 35,825,261 1.78 63,768,965.19 USD
Refrigerante R717 24,297,097 0.62 15,064,200.41 USD
|Agua de enfriamiento 96,572,654 7.60791E-06 734.72 USD
Tipo Consumo anual Precio Cey [USD/afio]
Fsi) [KW.h/afio] | Ps;i, [USD/KW.h] )
Energia eléctrica 21,346,232 0.15 3,201,934.87 USD
Total Cg, [$/afio] 82,035,835.18 USD
Costos de mano de obra operativa (Cyoo)
Equipo Ny Lsg Lsg-N
Bombas 2 0.00 0.00
Intercambiadores 11 0.10 1.10
Compresor 4 0.00 0.00
Torre 1 0.35 0.35
Flash 1 0.00 0.00
Reactores 1 0.50 0.50
Ls=SLggq-Ni 1.9500 ty 1041
Sop 50,000 USD Lyop) 300
Nop 7 Cwmoo [USD/afio] 350,000 USD
Costos operativos sin depreciacion y costo por depreciacion
COT,4 249,894,338.62 USD | Coep | 2,316,419.00 USD |
Ingreso por venta de productos (V)
Tipo Produccion Precio Vi, [USD/afio]
Ferodgg [kg/afio] | Peroagg [USDIKg] ®
Hidrégeno 6754482.525 2.61 17,650,600.09 USD
Acetaldehido 128453542.7 1.45 186,257,636.93 USD
Total V[USD/afio] 203,908,237.02 USD




Tabla 7

Célculo de los flujos de caja, flujos de caja descontados y VPN de la planta de produccién de acetaldehido con un costo
de 0.9 USD/Kg de etanol anhidro

Tasa de impuestos TI

35%

29%

(n) Viny COTy(m) Coep(n) Cimpm) ICF@) =0j((|r2,;L) Lo WCreq(n) WCkec(n) FCn) FCm).(1+1)"
0 $ 818,853 $ (818,853)] $ (818,853)
1 415,442,794 $ (15,442,794)| $ (11,971,158)
2 $ 5,147,598 $ 5,147,508 $ (10,295,196)| $ (6,186,645)
3|$ 203,908,237 |$ 249,894,339 | $ 2,316,419 | $  (16,905,882) $ (29,080,219)] $ (13,546,545)
4 | S 203,908,237 | S 249,894,339 | $ 2,316,419 | $ (16,905,882) S (29,080,219)( $ (10,501,198)
5| $ 203,908,237 | $ 249,894,339 [ $ 2,316,419 | $ (16,905,882) S (29,080,219)| $ (8,140,463)
6 | $ 203908237 | ¢ 249,894,339 | $ 2,316,419 | $  (16,905,882) $ (29,080,219)| $ (6,310,437)
7 |$ 203,908,237 | $ 249,894,339 [ $ 2,316,419 | $ (16,905,882) S (29,080,219)| $ (4,891,811)
8 |$ 203,908,237 % 249,894,339 [ $ 2,316,419 | $  (16,905,882) $ (29,080,219)] $ (3,792,102)
9|$ 203,908,237 |$ 249,894,339 | $ 2,316,419 | $ (16,905,882 $ (29,080,219)] $ (2,939,614)
10 $ 203,908,237 [$ 249,894,339 | $ 2,316,419 | $ (16,905,882 $ (20,539,969)| $ (1,609,543)
11| $ 203,908,237 | S 249,894,339 | $ 2,316,419 | S (16,905,882) S (29,080,219)( $ (1,766,489)
12| $ 203,908,237 [ $ 249,894,339 | $ 2,316,419 | $ (16,905,882) S 2,573,799 | $ 818,853 $ 5,147,598 | $ (20,539,969)| $ (967,216)
VPN $ (70,708,370)
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Tabla 8

Costos operativos de la planta de produccién de acetaldehido con un costo
de 0.48 USD/Kg de etanol anhidro

Célculo del costos operativos de la planta

Costos de materias primas (Cyp)

Consumo anual

Precio

Descripcion . C USD/afio

P Fupg) [Ka/afo] | Pypg [USD/Kg] wee [ ]
Solucién etanol 129,188,238 0.48 61,943,164.05 USD
Catalizador 2,167 90 195,033.19 USD

Total Cyp [$/afio]

62,138,197.24 USD

Costos de tratamiento de residuos industriales (Cg)

Consumo anual

Precio

Tipo o C USD/afo

P Frgo [kg/afio] | Prrgo [USD/kg] ool ]
Aguas residuales 64,829 0.04088 2,650.08 USD
Total Cg [$/afio] 2,650.08 USD

Costos de servicios industriales (Cg))

Tipo

Consumo anual
FSI(k) [kg/aﬁo]

Precio

CSI(k) [USD/aﬁ 0]

Dowtherm J 35,825,261 1.78 63,768,965.19 USD

Refrigerante R717 24,297,097 0.62 15,064,200.41 USD

Agua de enfriamiento 96,572,654 7.60791E-06 734.72 USD
Consumo anual Precio

Tipo

Fsig [KW.h/afio]

Psigo [USD/KW.h]

Csi) [USD/afio]

Energia eléctrica

21,346,232

0.15

3,201,934.87 USD

Total Cg, [$/afio]

82,035,835.18 USD

Costos de mano de obra operativa (Cyoo)

Equipo Ny Lsg L g - Ni
Bombas 2 0.00 0.00
Intercambiadores 11 0.10 1.10
Compresor 4 0.00 0.00
Torre 1 0.35 0.35
Flash 1 0.00 0.00
Reactores 1 0.50 0.50
Ls=SLgg.Nk 1.9500 ty 1041
Sop 50,000 USD Lyop) 300
Nop 7 Cwmoo [USD/afio] 350,000 USD
Costos operativos sin depreciacidn y costo por depreciacion
COTy 183,073,051.20 USD | Chep | 2,316,419.09 USD |
Ingreso por venta de productos (V)
Tipo Produccion Precio Vg, [USD/afio]
Ferod [Kg/aiio] | Pproqe [USD/Kg] ©
Hidrégeno 6754482.525 2.61 17,650,600.09 USD
Acetaldehido 128453542.7 1.45 186,257,636.93 USD
Total V[USD/afio] 203,908,237.02 USD
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Tabla 9

Célculo de los flujos de caja, flujos de caja descontados y VPN de la planta de produccidn de acetaldehido con un costo
de 0.48 USD/Kg de etanol anhidro

Tasa de impuestos Tl

35%

Tasa de descuento "i*

29%

Tasa Interna de retorno TIR

42%

D) Vi) COTym) Coep(n) Cimp() ICF () =0_§((|"C)FL) L WChreq() WChec(n) FCn) FCny. (1+i)" FCn (1+TIR)"
0 $ 818,853 $ (818,853)| $ (818,853)] $ (818,853)
1 $15,442,794 $ (15,442,794)| $ (11,971,158)] $ (10,871,323)
2 $ 5,147,598 $ 5,147,598 $ (10,295,196)| $ (6,186,645)| $ (5,102,084)
3 |$ 2039082373 183,073,051 $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 6,686,398 | $ 5,007,615
4 |$ 203908237 |$ 183,073,051 $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 5,183,254 | $ 3,525,230
5 | $ 203,908,237 |$ 183,073,051 | $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 4,018,027 | $ 2,481,669
6 [ $ 203908237 |3$ 183,073,051 | $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 3,114,749 | $ 1,747,030
7| $ 203908237 |$ 183,073,051 $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 2,414,534 | $§ 1,229,864
8 | $ 203,908,237 |$ 183,073,051 $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 1,871,732 | $ 865,792
9 [$ 203908237 |3$ 183,073,051 $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 1,450,955 | $ 609,495
10| $ 203,908,237 | $ 183,073,051 | $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 22,893,867 | $ 1,793,998 | $ 684,359
11| $ 203,908,237 | $ 183,073,051 | $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 14,353,617 | $ 871,916 | $ 302,053
12| $ 203,908,237 [ $ 183,073,051 | $ 2,316,419 | $ 6,481,568 $ 2573799 $ 818,853 $ 5,147,598 | $ 22,893,867 | $ 1,078,059 | $ 339,154
VPN $ 9,506,968 | $ (0)
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