75
Z/

Universidad Nacional
Auténoma de México

Facultad de Quimica

ESTUDIO TECNICO PARA LA PRODUCCION DE 1,4:

3,6 DIANHIDRO ALFA GLUCITOL DINITRATO

T E S I S
Que para obterer el Titulo de
Ingeniero Quimico
Presenta

ANDREA MORALES MORALES

México, D. F. 1985



pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



INDICE

I.

II.

III.

IV.

INTRODUCCION

GENERALIDADES

a) Propiedades

b) Accibn farmacolbgica

c) Mecanismos de accifn

d) Absorcifn destino y excresgién
e} Toxicologfa

£} Contraindicaciones

g) Posibles sustitutos

h) Manejo de materiales

ESTUDIO DE MERCADO

a)
b)
c)

N
Descripci6n del mercado
Estimacién demanda futura
Pronfstico de precio de venta

SELECCION ALTERNATIVA DE PRODUCCION

a)
b}
c)

Alternativas del proceso
Seleccién de alternativas
Disponibioidad materias primas

INGENIERIA BASICA

a)
b)
c)
d)
e)
£)
g)

Bases de disefio

Diagrama de flujo

Cdlculo y seleccifn del equipo
Servicios auxiliares

Relacién de equipo de proceso
Instrumentacién

Anteproyecto de la planta



VI. MANUAL DE OPERACION

a) Técnica de manufactura
b) Condiciones de operacifn y efecto de las variables

Vii. ESTUDIO ECONOMICO

a) Estimaci@n de la inversién
b) Costos de produccién
c) Conclusiﬁn

VIII. CONCLUSIONES

IX. BIBLIOGRAFIA

X.  ANEXOS



I INTRODUCCION



INTRODUCCION

En la fabricaci6n de formas farmac8uticas, México tiene mucha tra-
dicifn, sin embargo en la Industria Farmoqufmica (sintesis quimica
de firmacos) afn tiene grandes carencias.

Es importante iniciar esfuerzos en la sintesis de fdrmacos para lo
grar mayor integracifn y autonomfa en el campo, bas&ndose este es-
fuerzo en el Cuadro Bisico del Sector Salud.

Los proyectos encaminados a la sustitucidn de importaciones con el
consecuente ahorro de dibisas que contempla el desarrollo o adapta
cifn de tecnologfa basadas en materias primas y reactivos de ori--
gen nacional. Adquieren gran importancia en la situacin econbmi-
ca que actualmente vive el pafs.

Bs necesario que el disefio de las instalaciones de este tipo se -~
realizen con equipo sencillo y versftil, dado el bajo volumen real
a efecto de hacer el proyecto rentable, ademfs, es necesario gue
el producto se encuentre dentro de especificaciones de las farmaco
peas internacionales para poder competir en mercados mundiales.

Este proyecto es la elaboracifn de la ingenierfa bsica para la ~-
producciSn de "Dinitrato de dianhfdro glucitol",
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La realizacifn de este estudio cuyo ffn primario es el cumplir el
requisito formal de presentar una tesis para alcanzar el tfitulo
de Ingeniero Quimico, como culminacifn de mis estudios profesiona
les a nivel de Licenciatura, pretende en forma adicional alcanzar
algunos otros objetivos:

Pretende ser de utilidad inmediata y actual. Parte de la base de
analizar en nuestro medio un proyecto que de realizarce,cumpliera
con lo que en mi opinién, justifique y d& valor social al esfuer-
zo que hizo nuestro pafs y nuestra universidad, d&ndonos la opor-
tunidad de prepararnos, con la esperanza de que con posterioridad
nuestra capacidad y preparacién sirva para corregir las mltiples
carencias de nuestro pafs. Por ello el estudio que presento es -
un estudio actual, en base a necesidades reales existentes y de-
seables, que acorde con los objeti@os trazados en &rea farmogquimi
ca en este momento, llegard a convertirse en realidad.

Este trabajo parte de informacifn ya existente a nivel laborato-
rio en nuestro pais, pero no desarrollado ain en el mismo en for
ma industrial, y tratando de cubrir todas las Sreas necesarias -
por un proyecto de prein#ersi6n, la misma extehsi&n de este tra-
bajo y nuestra inexperiencia, estamos conscientes de que propi--
ciargn algunos errores, que diffcilmente podrfamos evitar.
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GENERALIDADES

-BlL Dinitrato de Dianhfdro Glucitol es un f&rmaco que se encuentra
considerado como prioritario dentro del Cuadro Bfsico por el Sec-
tor 8a1nd.

Se cuenta con la informacifn b&sica para su fabricacin. Se ha -
desarrollado su tecnologfa a nivel laboratorio, con una integra=--
" ci6n 100% nacional sin la necesidad de adquirirla del extranjero.

El Dinitrato de Dianhfdro Glucitol se encuentra dentro del grupo
farmacolbgico de los nitritos; siendo un 8ster nftrico.

C-H, ---?
" 0., =N=0=C= '
0,-N~0-C-H !
mmmmem C=H 1
! ]
t ]
! Do J——
i
[ e ()=Nw
! H~C-0-N-0,
t
————— C~H,

Dinitrato de o€ glucitol; dinitrato de isosorbide; 1,4: 3,6~ Dian-
hidro - D - Glucitol; 2,5 - dinitrato carvanil, isoket, vascardfn,
isobid.

Peso molecular = 236,14



a) PROPIEDADES:

Polvo blanco cristalino e inodoro, con punto de fusién de 70°C, li-

geramente soluble en agua (1,089 mg/ml.), soluble en disolventes or
g8nicos como acetona, etanol, cloroformo, metanol.

Es explosivo; mezclando una parte de dinitrato de glucitol con tres
partes de lactosa, manitol y otros excipientes inertes se minimiza

el riesgo de explosifn, pudiendo contener el 1% de fosfato de amo--
nio como estabilizador.

b) ACCION FARMACOLOGICA:

La angina de pecho, es el afntoma principal de izquemia cardiaca.
La estrategia para el tratamiento farmacolSgico de la angina, se -
basa en el balance de entrada y salida de oxfgeno en el miocardio,
disminuyendo el trabajo cardfaco y el volumen del corazén, de mane
ra que se establece un equilibrio entre el consumo y suministro de
ox!qeno con lo que se alivia el dolor. ' Esos fendmenos se deben a
la diaminucidn del retorno venoso al corazén como consecuencia de

la vaaodilataclﬂn venosa que produce el £&rmaco: ademfs produce un
descenso de la presi@n arterial.

El Dinitrato de Pianhidro Glucitol, es un 8ster nltrico de aceibn
prolongada, su accifn es lenta cuando se utiliza la vfa bucal por
ingestifn, por lo que no es de valor en el ataque anginogo, sino

gue se emplea como preventivo del mismo por via de administracifn
contfnua (8).
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Es aﬁlido poco soluble, por lo que se absorbe lentamente en el «~
tracto gastrointestinal,
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c) MECANISMO DE ACCION:

)

El dinitrato de o{Glucitol tiene efectos cardiovasculares muy impor-
tantes:

1) Dilatacién del flujo arterial y venoso en el mésculo liso.
2} Dilataci6n del flujo arterial en el sistema coronario

3) Depleccibn en la demanda de oxigeno por reduccién del trabajo --
cardiado.

ABSORCION DESTINO Y EXCRESION:

La biotransformacifn del Dinitrato de ™¢Glucitol, es el resultado de

hidr8lisis reductiva catalizada por la enzima hepdtica glutation, re

ductasa del nitrato orgdnico. La enzima convierte el éster nitrico
liposoluble en metabolitos hidrosolubles deshidratados.
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PROCESO DE TRANSFORMACION DENTRO DEL ORGANISMO
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Despufis de la administracion oral, el metabolito primaric en plésma,
es el mononitrato de 5 - Glucitol, el cual posee de_ 1 a _1 de acti

30 100
vidad vasodilatadora coronaria en relacibn al dinitrato.

Su vida media es de 2.5 hr. la administracifn sublingual produce con
centraciones miximas en plasma durante 6 minutos, observdndose una -
répida desminucién posterior. Esencialmente toda la droga es elimi-
nada por orina, como glucuronido de glucitol.

TOXICOLOGIA:

La dosis altas del f&rmaco transforma la hemoglobina en metahemoglo
bina tornado la sangre en color achocolatade, la metahemo es un pig-
mento estable - hemoglobina oxidada que es incapaz de ceder oxigeno
a los tejidos de manera que se produce anoxia. Para el Dinitrato de
ot Glucitol, las manifestaciones indeseables a altas dosis es de --
20%.

Las reacciones adversas o sintomas:

+ Transtornos nerviosos - Cefalea o dolor de cabeza.

+ Transtornos cardiovasculares que se refierena colapso, palidez,
sudor, frfo, nausea y debilidad muscular; pero esto se da mis -

propiamente en drogas de accifn répida.

CONTRAINDICACIONES ¢

Los nitritos, deben utilizarse con mucha precaucibn en casos de glau

coma anémica grave e infarto de miocardic.
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G} Posibles sustitutos vy productos comerciales.

Actualmente existen en el mercado dos pogsibles sustitutos ==
del dinitrato de dianhfdro glucitol que a continuacién se -~
mencionan, asf como sus caracterfsticas individuales.

1) Nitroglicerina: 6 trinitrato de glicerilo

F6rmula desarrollada Caractexisticas
?Hz - 0 - NO, - Accibn de duracifn, corta
?H - 0 - NO, - Liguido no vol&til, espeso
CHy = 0 - NO, - Oleoso

- Incoloro

- Sabor dulce

- Poco soluble en Hy0
~ Soluble en alcohol

2) Tetranitaro de pentaeritritol o tetranitrado de 2-2 bis
(Hidroximetil) ~ 1,3 propanodiol

PSrmuila desérroliédzi:

(’1!42 -0 - NO2

v
OZN -0 - CHZ - ? - CH2 -0~ noz

CH, ~0 - NO2

2
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Caractarfsticass

- Accién prolongada

- Pdlvo blanco cristalino
~  Muy explosivo

- Olor débil

- Poco soluble en aqua

- Poco soluble en alcohol

El dinitrato de dianhidro glucitol es un vasodilatador especifico
para las vias coronarias y no provoca inflacién de la cara y extre
midades.

Pero se ha encontrado gque ambos productos son vasodilatadores no
especificos, por lo que provoca una dilataci6n de las arterias y
venas de todo el cuerpo provocando una inflacibn general.

En la tabla No. 1, se relacionan los fabricantes con los nombres

comerciales y presentaciones de los principios activos mencionados.
(se anexa).

- H) Manejo 'de Materiales.

Se debe almancenar a temperaturas que no excedan los 40°C y en
recipientes herméticamente cerrados.

El manejo de este f&rmaco, debe ser muy cuidadoso, debido a su al-

to poder explosivo por percusién o calor excesivo. Es recomendable
su manejo en peaquefias cantidades.
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TABLA No.

NOMERE PRESENTACION
PRINCIPIO ACTIVO LABORATORIO COMERCIAL TABLETA X MG
Dinitrato de Glucitol Ayerst Isosorbide 36 x 5
36 x 10
30 x 30
Cryopharma Isosorbide AP 18 x 40
Sandoz Nitroglicerina 24 x 10
Nitroglicerina
Medix Temponitrin 20 x1
20 :x 2,5
Cryopharma Tepentol 50 x 10
25 x 20
Medix Pericaps 20 x 30
Tetranitrato . o
de La Campana. Peritrate 25 % 80
Pentaeritrol !
Serral Serratirtol 25 x 80
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ESTUDIO DE MERCADO

El presente estudio de mercado se dividir8 en dos partes:

a) Descripcién del Mercado.

En este punto se proporcionardn las caracteristicas del producto,
la peblaci6bn consumidora, la oferta y el precio del mismo en los
dltimos 10 afios.

b) Estimaci6n de la Demanda Futura.

En egte punto, se har& un anflisis de las variables que determi-
nan la demanda para asf poder estimarla a futuro.

DESCRIPCION DEL MERCADO.

El dinitrato de dianhidro glucitol es un f&rmaco ‘que se utiliza como
vaso dilatrador coronario principalmente en personas mayores de 45 -
afios en adelante que habite en zonas urbanas que tienen acceso a ser
vicios médicos directos y especializados, segnn la informacién del -
Gltimo cengo de poblacién y vivienda efectuada en nuestro pais en ~=-
1980, esta distribufda en la siguiente forma como se indica en la ta
bla No. 2(4).
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TABLA No. 2

DISTRIBUCION DE LA POBLACION EN LA REPUBLICA MEXICANA
MAYORES DE 45 Aafos

EDAD % DE LA POBLACION TOTAL
45 - 49 7.5
50 -~ 54 6.0
55 ~ 59 3.7
60 ~~———p adelante 7.63
TOTAL 24.9%

En el afio de 1980, la poblacidn total en la Reptlblica Mexicana era
de 66.8 millones de habitantes. De los cuales el 24.9% eran mayo=-
res de 45 afios, siendo de estos el 70.5% residentes de la zonas ur
banas. Por 10 que la poblacifn potencialmente consumidora del pro
ducto en 1980 era de 11.7 millones.

2. Otrxo punto importante para poder determinar el tamafio de merca
do para nuestro producto, el comportamiento del consumo en los
Gltimos 10 afps.

.La demanda nacional de dinitrato de dianhidro glucitol se ha sa
tisfecho hasta la fecha por medio de la importacién del mismo.
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TABLA # 2 VOLUMEN DE IMPORTACIONES uL).

i PRINCIPIO ACTIVO DINITRATO DE

4 DYANNIDRO GLUCITOL EN LOS IIL-
TIMOS 10 AROS.

CANTIDAD KG

PALS ,;:Eg}g(ﬂ:‘m"o 1975 1976 1977 1978 1979 1980 . 1981 1982 1983 1984
. ( b11s)
Alemania - P 100 65 102 — 9 128
Federal H —_—— b —_— — 5,604 1,508 2,621 1,439 5,002
PV 56,9 23,2 28,7 __ 15,99 24,61
- ar T
BRASIL 5 —_— = —  — _—— —
Py 110 202 60 — 00 —_— e 15 —_—
26,730 43,100 8,333 24,912 18,750
» CANADA A 145 2k 1iae u$ —_— . 2
v - " <. 928 823 1394 730 665 982 350 250
. ESTADOS € I e ~.256091 208,164 5,205 181,924 164,566 231,458 82,285 62,430
UNIDOS PU 249 260 276 253 28 249,21 247,47 2387 23801 248.72
— o M — — — — —— —
' INGLATERRA " IR —_— - -
- 120972
LRLANDA P _— e = = e — 0
10 16 161 536 253 254 390 308
; 4,332 12901 6115 6377 9,457 71,441
ITAaLLA oo —_— W B s Who w20 20,16
P —_— — — — — u
SUECTA " .8 T 0T
c ) 178 200 201 165 586
Surza P 226 4,055 4 2m2 B4, 401 1510
P —_ = 25,3 A — b w2

i
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En la Tabla No. 3, se tienen los siguientes datos por pals de proce
dencia segfin la Secretarfa de Comercio Exterior. (5)

(<) Importacidn de producto en kilogramos
(P) Su precio en dSlares para dicho Wolumen

{PU) Precio unitarioc por kilogramo

Para el presente estudio se infiere que la suma total es el consumo
nacional tenido del producto por aiio.

Como se puede observar en la Tabla No. 3, existen diversos proveedo
res, siendo los mis conatantes los Estados Unidos e Italia.

Se pueden apreciar grandes fluctuaciones en el costo unitario, esto
se debe a que en algunos casos se considera el kilogramo de dinitra
to de glucitol mezclado con 3 kilogramos de estabilizador. Siendo
en realidad 4 kilogramos y en otros casos el kilogramo de principio
activo mezclado es de 0.25 kg de DDG y 0.75 kg de estabilizador.

La demanda total del producto en los Qltimos 10 afios y sus precios
unitarios (por kilogramo de principio activo)}, se pueden observar -
en la tabla No, 4.



TABLA No. 4

aARO VOLUMEN TOTAL PRECIO UNITARIO
PROMEDIO
1975 392 247.33
1976 335 231.82
1977 1,108 255,22
1978 840 248,56
1979 1,586 218.39
1980 1,531 167.68
1981 1,080 188.78
1982 1,512 192,70
1983 995 142.67
1984 1,832 118.32

Se puede concluir de los datos anteriores que los v6lumenes de consu
mo en los filtimos 10 afios han sido muy fluctuantes. Este comporta--
miento se atribuye principalmente a la situaciSn econfmica que ha vi
vido al pafs, dado que hasta la fecha se ha estado consumiendo prin-
ciplo activo de importacifn, por tanto su consumo se ve afectado por
la polftica cambiaria y la falta de divisas.

by Estimacibn de la demanda futura.

Para determinar la probable demanda futura, se pattiﬁ de las va-
riables base para el anflisis fueron:



bl)

b2)

b3)

1) Poblaci8n potencial consumidora asi como su incremento

2) Consumo del producto como funcifn de la situaci6n econb-
mica del pais, sin el inconveniente de la importacifn.

3) Posibles sustitutos a los gque puede recurrir el consumi-
dor ante la escases y exceso del costo del producto.

Como se mencion8 anteriormente que la poblacién potencialmente
consumidora en 1980 era de 11.7 millones, se estimd que la po-
blacifn total crecerfa en un promedic de 3% anual y que la po-
blaci@n urbana se incrementarfa en un 0.5% anual adicional.

En la gr8fica 1, se observa como el consumo de dinitrato de —-
dinahidro glucitol en los dltimos afios, a pesar de haber sido
muy fluctuante, tiene una clara tendencia ascendente hasta 1979
disminuyendo el consumo fuertemente en los afios de 80 a 83 para
tomar una nueva pendiente ascendente a partir de 1984.

Este comportamiento ya ha sido explicado coincidiendo las bajas
en el consumo como en consecuencia de la pérdida del poder ad-
quisitivo de la moneda, asi como a la politica cambiaria, y no
afectari al consumo del producto cuando este sea de fabricacién
nacional.

El mercado de los vasodilatadores es un mercado cautivo y en -~
los momentos en los que por cuestiones econfmicas no se puede
importar el principio activo dinsitrato de dianhidro glucitol
existen 2 posibles sustitutos, que no son de importacifn, los
cuales son accesibles pero presentan las caracteristicas espe-
c{ficas como vasodialtadores generales provocando inflamacifn
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de cara y extremidades del cuerpo, por lo que se supone el producto
podré absorver de este mercado con una reduccibn del precio de ven-
ta. '

Para la estimacién de la demanda futura, se efectud una regresién en
funcién de:

a) El incremento de la poblacifn potencialmente consumidora
b) Produccién propia que abarate los precios de venta.
c) . Consumo aparente de los (Gltimos 10 afios.

Las regresiones que se efectuaron fueron:

1) Regresién lineal

2) Regresién logarftmica
3) Regresién exponéncial
4) Regresibn potencial

Los coeficientes de correlacifn para cada una de las regresiones -
mencionadas anteriormente son:

1) lineal - 0.62
2) logaritmica - 0.46
3) exponéncial - 0.52
4) potencial - 0.53

Por lo que se tom§ la regresifn lineal cuya ecuacidén es:

Y = 121 x -8468.4



TABLA No. 5

PROYECCION DE LA DEMANDA FUTURA

ARO POBLACION POTENCIAL DEMANDA XG
1986 14'683,047 . 1942
1987 15'148,598 2062
1988 15'708.482 2182
1989 16'288.326 2303
1990 16'886.822 2423

Para darnos un consumo per capita potencial de aproximadamente --
135 mg/ano.

PRONOSTICOS DE PRECIO DE VENTA

Basfndonos en la informacifn anterior se determinf que el precio de
venta aproximado para 1986 es de 20,000 pesos /kg de principio acti
vo,cantidad equivalente para finales del afio de 1985 a 55 dflares.
(esea 5,000.00 pesos por principio activo mezclado).

Este precio serf para 1 kg de principio activo puro, lo que es equi
valente a 4 kg de principio activo mezclado con estabilizador.
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ALTERNATIVAS DE PRODUCCION

Para la seleccién de la alternativa de produccifn, se efectud una
investigacifn bibliogrdfica en los bancos de datos de Chemical --
Abstracts (1967-1983) y en Claims/US (1950-1983) (patente) y en'~
forma manual de 1920 a 1958 en Chemical Abstracts.

Conforme a los datos encontrados en la literatura, se dividié el
proceso en dos pasos independientes.

1) La obtencifin del dianhidro glucitol

Fig. No. 1

2) Dianhidron glucitol -—————4——a dinitrato de dianhidro glucitol

Fig. No. 2

Hy= € mmmmme

ON-0- C = H |

(]

== C = H ]

i H = C =mmmm!

% H=-C -Ochz
Lo C -H



A continuacifn se enlistan las diferentes rutas encontradas para
cada uno de los pasos:

Pago 1

Se tienen 2 procesos alternos para la produccidn:

A) El primer proceso es a partir de glucitol s8lido (anhidro};

?Hz - OH ?Hz
CH -~ On
(CH - QH)4 e ! °
CH
CHZ - 0‘ ' '
° CH
'
l ?H - OH
-Cﬂz

B) El segundo proceso alterno a partir de sacarosa (1)

SACAROSA

T = 160 °C
P= 100 Atm
T @ = § horas

: *Sinney
N
Glucosa Fructuosa
T = 100°C - 160°C
sto‘ ¢+ 75 ATm

6 = 7 horas

Glucitol Manitol

g ut

1:4=3:6 Dinitrato Glucitol 1:4~3:6 Dianhidro manitol



Este proceso presenta grandes problemas en la separacifén del produc
to y subproductos incolucrando varios pasos de reaccibn adicionales
debido a la falta de control en la reaccifn de hidr6lisis.

Se seleccions$ para el paso 1 el proceso alterno (a), debido a que -
es mis prictico, ya que evita 2 pasos dentro de la sintesis

24



PASO 1.1 Eliminacién del agua de Solucifn

Procesos alterncs:

a) Cristalizaciﬁn de hexitoles. Produccién de poliol anhidro a
partir de una cristalizacién de su golucibn saturada, hcién-
dola pasar por una columna de cristales de poliol requerido

(CA 50 1,344 £) (Brit.Pat. 729, 315; Mayo 4, 1955)

b) Separaci6n de los compuestos orginicos anhidros a partir de
soluciones acuosas. La separacifm consiste en la elimina--
cibn del agua de seluciones, por la formacifn de un azebtro

po con un disolvente orgénico adecuado.
(Ca. 45 (1951) 4, 412 h) (Brit. Pat. 645253 Oct.25 1950)

PASO 1.2 Eliminacifin de 2 moléculas de agua, pafa ié formacibn de
8ter interno.

Procesos alternos:

a) Glucitol + H2504 {Conc) —Calor ol Glucitol
135-145°C
30 min.

J. Am. Chem., Society 68 919 - 21 (1946)

b) Glucitol + HCl {Conc) ——Calor oL Glucitol
120°C
24 h,

C.A. 4 6840 e (1955)

-



¢) Glucitol + Acido + Disolvente

130 - 140°C

o¢Glucitol

1) H2$04 i} Xileno
2) Ac para toluen sulfénico ii) Tolueno
3) H3PO4

J. Chem. Soc. 433- 6 (1947)
C.A. 41 (1947) 5452 g.f.

PASO 2 Reaccifn de dinitracifn del o{Glucitol

Procesos alternos

a) ol Glucitol + HNO, + H,50, (Conc) Agitacién

2 T -~ 10°C

~ Neutralizar el producto con NEHCO3

C.A. 38. 3841 6.7 1944

. 40°C
b) of Glucitol + HNO3 fumante

- Precipitar el hielo
= Lavar con H20

C.A. 50 14230 g (1956
Sweden Pat. 154,069 Abril 10, 1956.

Para ambos casos se requiere recristalizar en etanol

.5

Dinitrato de

A Glucitol

Dinitrato de
o{ Glucitol



SELECCION DEL PROCESO DE FABRICACION

Basandose en la bibliografia antes citada, se selecciono el proceso
. de fabricacién, adaptando las tecnolocias mediante un trabajo de la
boratorio. Debido a que son adaptaciones de tecnaelogdéas en laboratd-
rios de la Universidad , no se pagaran regalias por Patentes.

A continuacion se presenta los resultados de esta experimentacifn.

PASC 1.1

+ ALTERNATIVA

. VENTAJA

DESVENTAJA

(a)

Rendimiento ALTO
Pureza ALTA

Estabilidad del producte
al almacenaje

= Proceso Complicado

Muchas operaciones
Pnitartas

Dificultades en el
crecimiento de los
cristales

(b))

Ahorro de energia
Proceso Simple

Efectividad en la opera
cibn

Uso de disolvente tolueno
988 recuperable.

Requiere de un contro
preciso, debido a la
posibilidad de carame
lizacifn o polimeriza
cifn por falta de di
solvente.

Ll
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PASO 1.2

ALTERNATIVA .

VENTAJA DESVENTAJA
- Condiciones accesj
bles = Bajo rendimiento {(37%)
( ) = Tiempo de reaccifn
a . ’
corto = FormaciSn de sub-pro-~
~ No reguiere disol- ductos
ventes ~ Presenta carbonizaci8n
del producto.
- Diffci) separaci6n de
sub-productos.
- Condiciones accesi-| - Formacién de productos
bles clorados
b
¢ ) ~ No requiere disol--| - Mezcla de Mono-Dianhi-
vente dro Glucitol
~ Polimerizacifn
-~ Tiempo de Reaccibn largo
- Rendimiento 503
XILENO Provoca polimerizacin
HZSO4
TOLUENO - Buen rendimiento 62t ~ Agitacién eficiente pa:j
evitar caramelizacién
- Condiciones similares
las paredes
al paso anterior .
- c isolvente
pTS XILENO - Se obtiene 88lo - ~|~
Mono anhidro y matefia
prima
TOLUENO
N
3Po4 XILENO - No hay reaccifn de fleshidratacifn
r T TOLUENO | =~ Obtenci6n de fosfatps.




Todas las alternativas del paso 1.2, requieren de una purificacifrc
que consiste:

1) Neutralizar

2) Destilar a alto Vacio

Debido que la presencia de glucitol sin reaccionar para el naso 2, en
un medio nitrante,reacciona para formar el hexanitrato de glucitol
que es extremadamente explosivo.

PASO 2
ALTERNATIVA VENTAJA DESVENTAJA
- Reaccifn Ripida - Bajo rendimiento (Z4%)
( a )
~ No requiere control | - Dificultad de separacifn
de temperatura de subproductos.
= Rendimiento 75%
( b ) -~ Gran pureza - Requiere un control
- Eliminacién de sub- preciso de la temperatura
productos por los -
lavados
- recristalizacibn

La purificacifn del producto final, se hard por una cristalizacifr en
etanol.
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Conclusich:

El proceso de fabricacion a desarrollar y optimizar para cada unc

de los pasos, basado en factibilidad tecnica (rendimientos,condiciones
de operacion,numero de pasos de reaccion ) fué :

PASO 1.1 Alternativa (b)

Separacifn de agua con solucifn por destilacifn de un azeStropo agua-~
tolueno, eligiéndose esta alternativa debido a la efectividad y sim-
plicidad del proceso, asf como la utilizacién del mismo equipo y a =-
las condiciones similares del paso siguiente:

PASO 1.2 Alternativa (c)

deshidratacién del glucitol, utilizando &cido sulffrico como catali
zador y tolueno como disclvente; para efectuar una destilacibn azeo-
trépica de tolueno-agua.

Esta alternativa es la que presenta mejores resultados en el labora
torio, en rendimiento, pureza y fdcilidad de controlar la reaccifn.
Presenta las desventajas de la necesidad de una agitacifn poderosa y
eficiente para evitar la caramelizaci6én del producto en las paredes
del reactor y de un tiempo de reacciﬁn largo (10 h.).

PASO 2.~ Alternativa (b);

Nitraci6én con dcido nitrico fumante (obtenido a partir de Ac. nitricc
rojo fumante; tratado con una corriente de C02 anhidro) a una tempe-

ratura de 40°C, teniendo un control de temperatura para evitar la --

reaccidn reversible.



REACCIONES DINITRATO XGLUCITOL

PASO 1
]
C‘Hz - OH H3 ?Hz-OH
(CH-0H) + {CH-OH}, | + H,0
CH,~OH Destilacién CH,-OH
~\s«alucidn al 70% AzeotrSpica Soluci6n en
Tolueno
+ CH'3
PASO 2
CH2 —
- ' ;
CH,-OH CH-OH ©
{CH -OH)4 + + H2504 e J [-CH +
. 1
o .0 cu-oH
CHy-OH | Destilaci6n Léﬂ
Azeotr6pica 2 :
+24,0
PASO 3
CH, CHy
CH-OH 0,N~-0~CH- K
] ] <
CH * WOy ¢ ;R
] L}
cH cH
[ CH - O ' '
1] : o
i CH2 (':H'O N.Oz
: : +2H.0

‘h-.



"DINITRATO DE DIANHIDRIDO GLUCITOL"

PROCESO SELECCIONADO:
(Proceso en Planta Piloto).

a) PREPARACION DIANHIDRO SORBITOL:

Se colocan 1,0 Kg. de una solucifén de Glucitol al 70% y se le
adicionan 3,0 1lts. de tolueno seco* calentindose a reflujo con
agitacibn vigorosa para eliminar mediante una trampa de Dean-
Stark** 285 ml. de agua (tedrico 300 ml.) en un tiempo de 10 -
hrs.

Se deja enfrlar la mezcla de reaccibn {dos fases) a temperatura
anhiente, adiciondndole 5.4 ml. de H,80, (98%), calentdndose -~
con agltacifn vigorosa para mantener en suspensifn la mezcla, -
manteniendo un reflujo moderado*** durante 28 hrs., tiempo en
el cual se separan 125 ml. de Ho0 {cantidad tedrica 142 ml) en
la trampa Dean-Stark. Se deja enfrlar la mezcla de reaccibn has
ta temperatura ambiente, quedando dos fases {tolueno parte supe
rior), decantando el tolueno.

La capa inferior, 8l of glucitol crudo, se le adicionan con -

agitacién vigorosa, 100 ml. de metanol (grado t€cnico} hasta 1o

grar la disolucibn completa del glucitol. A la solucibn resultan
te se le agregan 40 g. de bicarbonato de sodio (cantidad con la

gque se neutraliza a pH = 7). Se filtra y el sélido se lava con -
metanol. Los filtrados se concentran destilando el metanol en un
rofavapor * a 25°C a vacfo de + 100 mm (Hg). El residuo se desti-
la a alto vacfo (+ 1 nm Hg), obteni€ndose las siguientes fraccio
nes (Producto crudo 589.7 g.)

Fraceién 1 ( Peb 140-154°C) 30 q.
Fraccibn 2 {Peb. 154-168) ) 321 gHrxe
Residuo (No destila) 207 g



Se determind la pureza en cramtegrafo de gases de la fraccién 2 con una
pureza del 97.5%, con punto de fusifn 40-46°y conun rendimiento de pro
ducto purificadc de 60%,

NOTAS ¢

* Bl tolueno se puede utilizar hdmedo siempre y cuando se gepa su con
tenido de humedad, para pcder sumar esta cantidad a la de.la solucibn.

** La trampa Dean-Stark, para un proceso a mayor escala se sustituye -
por un condensador total y una cuba de decantacifn para recircular el
tolueno golamente y eliminar el Hzo

Tolueno

*** patos sobre el Azedtropo tolueno = 820

- Temperatura de ebullicifn del tolueno a 1 atm,.=110.8°C
Azedtropo (80.4% Tolueno+ 19.6% H20) Teb = 84,1°C

P=1 ATM
‘ [ ]
- Temperatura de ebullicibn tolueno p=586 H + 100%°C
AzeStropo P=586 mn Hg
44.4 toluenot+ 55.6 Hzo) Teb=84,1
P=760

*«#% p] producto purificado cristaliza al enfrfar la solucifn. (En algunos
cagos es necesario inducir la cristalizacidn)

El producto es higroacéb!co, por lo que no .es conveniente exponerlo a’
la humedad ambiente



DATOS DE OTRAS CORRIDAS, SIGUIENDO LA METODOLOGIA:

Cantidad de solucién al 70% de sorbitol

Tolueno

Tiempo de eliminaci6n

Cant. de HZO de eliminacifn
Cant. de H2804

Cant. de H,0 de reaccibn
Tiempo de Reaccibn

Cant. de Metanol

Cant. de NaHCO3
Producto crudo

DESTILACION A VACIO:

1 I

Fraccién 1 (119-154°C)
Fraccifn 2 (154-168)

Residuo

Pureza por cromatograffa de gases
Rendimiento de pord. puriffcado

114 g

2,200 ml

13 hr

200 ml

3.8 ml

97.

25
1000
20

350

254
60

84 g 143 g
700 ml. 650 ml.

4 hr 4 hr

25 ml 42 ml

0.32ml 0,64 ml

5 m1/100 9.5 m1 19.5

hr
ml
gr
gr

g
g
g

97.8%

62%

13 hr 14 hr
500 ml

44,16 g 4.7

24,8 g 45 g
99% 98%
624 56%

NOTA: No se debe eliminar el 100% del agua de reaccitn; debido a que
se empieza a polimerizar el producto.
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b} PREPARACION DEL DINITRATO DE GLUCITOL

En un matr8z esférico de 3 bocas de 3,000 ml., se calocan 250 g. de gluci_
tol sblido, se adicionan 730 ml. de fcido nitrfco fumante a 20-30°C lenta
mente (gota a gota manteniendo la temperatura Interna de la mezcla de reac
cién entre 35 y 40°C) manteniendo una agitacién vigorosa (tiempo de adicién
2 hr). Se mantiene la agitacifn durante 3 hr despufs de terminada la adi-
cifn del HNO,, se vierte sobre una cuba de htelo-ﬂzo (800 g) contfnuando

la agitacidn, precipitando de inmediato un s8lido blanco, el cual se filtra
y se lava con agua hasta un pH = 7, Se sec# a medio amblente, y se cristali
za de 1000 ml. de etanol (96%), obteniéndose 306.3 g. de dinftrate de iso-
sorbide (pf 67-69°C) con una pureza de 97.2%, para un rendimiento de 74%,

DATOS DE OTRAS CORRIDAS, SIGUIENDO LA MISMA METODOLOGIA:

~ Cant. de @Glucitol s6lido 2049 20 g,
- Cant. de HNO, (frio} 80 ml. 80 ml.
~ Tiempo de Adicibn 30 m®n. 30 mfn.
~ Tiempo de Agitacibn terminada la

adicidn 15 mfn, -2 hr.
- Cant. Hielo-H,0 80 g 80 g
~ Peso sélide (crudo) 26.4 g 26.6 g
- Pureza por C. 9 96.7% 86%

PRODUCTO PURIFICADO:

despuBs recristalizacién 24 g 24,5
Pureza prod. recristalizado 974 99%
Rendimiento . 72% 75%
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DISPONIBILIDAD DE MATERIA PRIMA

Los requerimientos de materia prima pueden ser satisfechos en un 10Q%
con insumos de orgien nacional.

En la tabla No. 6 sBe relacionan los proveedores de cada una de las —
materias primas, presentacifn en la que venden y costo unitario,

TABLA NO. 6
MATERIA PROVEEDOR COSTO PC*
PRIMA (LOCAL 1ZAG 10N) PRESENTACION UN1DAD
SOLUCION DE POLIBASICOS (GUADALAJARA) 260 Kg 209, + Bt = 2U8
sLucITOL ALQUIMIA (D.F.) 260 © 325,00
SOLVEMEX (D.F.) 200 Lt 68.80
TOLUENO CELCO (D.F.) 200 Lt 76.00
ALQUIMIA (D.F.) 200 Lt 120.00
ACIDO PRODUC.QUIKICOS (P.F.} MEXICO 90 Kg 22.25
SULFURICO ALQUINIA (D.F,) 90 Kg 29.00
98% PROVEE QUIN. (D.F.) 85 36.00
METANOL EGON HMAYER (.D.F.) 200 Lt 43,50
NaHC03 PROVEE QUIN. 50 Kg 91.00
ACI1DO NITRICO ALQUIMIA too * 180,00
(FUMANTE)
ALCOMOL ETILICO  ALCOHOLES DESNATURAL IZADOS 200 Lt 115,00
ABAQUIM 200 Lt 128.00
LACTOSA MEXICANA DE ALCALOIDES 50 Xg 330.00

£l hielo se cotizé como hielo Industrial a un costo de 5.0 Kg., pero como no cumple los re

querimientos del control de calidad por ta! motivo, se opté por adquirir una méquina elax:
radora de hielo, * Flete.



V INGENIERIA BASICA



-INGENIERIA BASICA

Ingenierfa Bdsica consta de 7 partes.

A) .- Bases de Disefio
B) .- Diagrama de Flujo
C) .- Cdlculo y Seleccién de Equipo

1).-
2).-
3).-
4).-
5).-
6).-
7).
8).-
9).-

10).-

1").-

12) .-

13).-

Reactor

Evaporador de Efecto Simple a Vacif
Tanque Agitado

Condensador

Tanques de Separacifn y Almacenamiento
Seleccifn de Sistema de Filtrado
Especificici6n del Cristalizador
Selecci6n del Intercambiador
Especificacién de Bombas
Especificacifn del SIstema de Vacié
Especificacién de Caldera de Aceite Térmico
Especificaci6n de la Tolva de Mezclado
Especificacitn de la Miquina de Hielo

D).- ServiciosAuxiliares

E).~ Relacifn de Equipo de Proceso
F).- Instrumentacitn

G) .- Ante proyecto de la Planta
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Al BASES DE DISERNO

l,«
2.~

OBJETIVOS: Obtencifn del Dinitrato de Dianhidro ALfa Gluecitol
LOCALIZACION: Parque Industrial Tepeji
Estado de México.

FECHA ¢ Julio de 198S5.

FUNCION DE LA PLANTA: Produccién del Dinitrato de ALfa Gluci
tol para satisfacer el Consumo Nacional con Perspectivas para
su exportacibn.

TIPO DE PROCESO: Sintesis Intermitente, consta de 3 pasos se
cuenciales de Reacci8n y Purificacién.

CAPACIDAD DE DISERO 15 Kg/lote

CAPACIDAD NORMAL DE OPERACI®N = 12,5 Kg(lote
CAPACIDAD MINIMA = 10 Kg/lote

CAPACIDAD MAXIMA ANUAL = 4,500 Kg/Afio

TIEMPO DE OPERACIGN

300 Dias/Afio

FACTOR DE SERVICIO

"

82%

EQUIPQO PRINCIPAL

Reactor

Evaporador a VYacib
Tanque de Agitacién
Filtro Millipore
Tanques

]

a).~- Condensados

b).~ Condensados 2
¢).~- Condensados

e).~ ALmacenamiento 1
£).~ Almacenamiento 2
g).- AlLmacenamiento = 3

-
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- Condensador
- Bombas

a).~ Recircuylacibn
b) .- Dosificacibn
c)Y.- Yacid

- Calderin de Aceite Térmico
-~ Intercambiador de Calor

-~ Cristalizador

- Miquina de Cubo de Hielo

9~ SERVICIOS AUXTLIARES

- Energfa Eléctrica
-~ Agua

- Diesel o Gas LP.
Aceite Downterm
Vaci8

10).- Flexibilidad: El equipo se disefio para una capacidad de 15 Kg
por lote para una demanda anual 4,500 Kgy, y 3 Turnos de traba
jo, adem#s como existe la posibilidad de obtener la demanda en
un corto perifdo, se puede utilizar el Equipo para la Sintesis
de otro Pirmaco(haciendo las modificaciones pertinentes).

11).+ Pallas en Servicios Auxiliares: La presencia de fallas, en

Sepvicios Auxiliares se corregiri en diversas formas, detalla-
dos en la Tabla No, 7.
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ENERGIA

SERAL

PARTE .
oF \ %€ AGUA DISEL VACIO OBSERVACTONES
ELECTRIC.
PROCESO INSTRUMENTOS
REACTOR N STt NO MO ST * PODRA OPERAR, ST SE TIENE UNA
SUPERVISTON CONSTANTE.
TANQUE
AGITADO NO S1 % Styg st st ** CON- SUPERVISTON
%% 51 SE POORA OPERAR PARA EL -
PRIMER PASO ¥ NO SE OPERARA -
PARA EL SEGUNDO,
CONSENSADOR st NO NO St s
FILTRO St st st st N
EVAPORADOR NO NO st No N
TANQUE DE
CONDENSADOR s NO st st NO
CIRCUITO
CALDERIN N ST vewe st NO st 9998 00N SUPERVISTON COMSTANTE,




12.-,

13-‘

Especificacifn de Insumos para el Proceso

Glucitol al 790% ~ Tambor ~ 260 Kg
Ac., Sulffirico al 98% - Tambor - 90 Kg
Tolueno Seco - Tambor - 200 1
Metanol ~ Tambor - 200 1

Bicarbonato de Sodio - Saco - ~ 50 Kg
Ac, NftricoFumante al 97% - Tambor = 100 Xg
Lactosa al 80% ~ Tambor - 100 Kg.

Especificacifnes de Productos

Dinitrato de Dianhidre Glucitot Mezelado con Lactosa

D D Glucitod - 25%
Lactosa - 75%

En la Tabla No, 8 se enlistan las Propiedades de reactivos y
productos en las diferentes fases del Proceso.

En la Tabla No., 9 se presenta el Balance de Materia para el
Proceso.
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wvun NO, r 1L [YVE) v IVus rVLUCTu
SUSTANCIA DENSIDAD VISCOCIDAD CALOR CONDUCTIVIDAD CALOR LATENTE
Kg/l Cp ESPECIFICO TERMICA VAPORIZACION
Keal/Kg°C Kcal/hr m€ Keal/Kg
GLUCITOL 1,468 185 0,55 0,2447~200C
AL 100%
DIANHIDRO 1,38 110 0,5 0,.,23~-20°C 191 Kcal/Kg
GLUCITOL
0,13-20°C 97 80%
TOLUENO 0.866 0,35 o.u3 0.125-750C 88 100%
DINITRATo de D.
GLUCITOL 1,52 128 0,35 0.31-20°C
MBETANOL 0,79 - 20°C 0.59 - 20°C 277 - 30°C
0.78 - 25°C 0.5 - 30°C 0.60 - 25°C{ 0,18 - 20°C 262 - BOOC
Acido
Sulflirico 1.8% 4,0 - 80°C 0.35 0,31 ~ 20°C
ACIDO 1,83 1.2 0.4 0.3 39,48
NITRICO
0.53 - 20°C 527 - 80%
AGUA 1.0 0.35 - 80°C 1.0 0.56 - 60°C 528 - 100 &
0.59 - g8o0°C
ACEITE TERMICO 0.85 - 60°C 3.7 - 60°C 0.68 ~ 60°C 1.15 ~ 60°C
0,83 -~ 100°C 2.0 - 400°C 0,75 - 100°C 1.1. - 100°C
4 = 250°C
0,78 - 480°C 2,0 - 180°C 0,84 - 180°C 1.05 - 180°C




BALANCE DE

MATERIA DEL PROCESO

TABLA # 9
CORRIENTE DE PROCESO  COMPOSICION KG. CONDICIONES APLICACIONES
1 50 Glucitol 70%
30 Tolueno Kg, T = 20°C Liquido limentacidn Reactor
2 7.5 Hy0
5.95 “Tolueno Ka/hr.! T = 76°C Vapor eflujo - Vapor
3 7.5 Ha0
5.95 Tolueno Ko/hr.| T = 76°C Liquido Condensados 1
4 4 Tolueno Kg/hr. | T = 74°C Liqu¥do  Recirculacion
1 1.8 S04 Ky T = 20°C Liquido  WAlimentacidn Reactor
2! 0.7 H20
0.56 Tolueno Kg/hr. T = 76°C Vapor Reflujo - Vapor
3! 0.7 H20
0.56 Tolueno Kg/hr. T = 76°C Liquido Condensados [
4! 0.5 Tolueno Kg/hr. T = 74°C Liquido  Recirculacidn,
5 30 Glucitol Decantacidn fase del
c/impurezas Kg T = 40°C Liquido Producto
5! "25 Tolueno Kg | T =40°C Liguido  |Decantacidn 2°fase
Tolueno
6 25,2 Metanol T = 20°C Liquido
1.5 NaHCO3 kg $61ido Neutralizante
7 30 Glucitol ‘
2,5.2 Metanol Kg | T = 30°C Liquido  {Neutralizada-Alimenta-
1.5 NaHCO3-Na2sDj cién Filtro.
8 28 Glucitol
25 Metanol Kq T = 28°C Liquido Filtrado 1-Evaporador
T= 25°C
9a 25 Metanol Kg P = 100 mmHg Vapor [Destilado I
9b 2 Cabeza Kg T = 140 - 150°C
P = 10 mm Hg. Vapor [Destilado B
9¢ 20 Glucitol Kg T = 154 - 168°C
P = 10 mm Hg., Vapor)Destilado Il
10a 25 Metanol Ka P = 100 mm Hq
T = 25°C Liquido ] Condensado 111 a
10b 2 Cabeza Ko. T = 140 - 150°C
P = 10 nm Hq Liquidk Condensado III b
10¢ 20 Producto Kg T = 154 - 168°C
P = 10 mm Hg Vapor | Condensado [1lc

-




Continuacion

Tabla #9

CORRIENTE DE PROCESO COMPOSICION KG CONDICIONES APLICACIONES
1 6 Polimerizados Kg| T = 168°C Liquido Residuo
P 2 10 mn Hg.
12a 25 Metanol  Kg T = 23°C Liquido Almacenamiento,
P = 100 mm Hg.
12b 2 Cabeza Kg T = 145°C Liquido
P = 10 mm Hg Desecho
13 20 Glucitol Kg T = 154 - 160°C Producto crudo
) Liquido Alimentacion al Rea
14 25 Dinitro Glucitol Vertedora tanque
con Subproductos Kg T = 20°C Sotucion | mezclador
15 48 Hielo-Agua-H+ Decantacitn de
Kg T =8°C Solucién | Subproductos.
16 20 Agua de Lavado Lavado de Producto
Kg T = 20°C Liquido sobre Tanque Agotado
17 20 Hielo - H20-
Impuresas Kg T = 6°C Liquido Aguas de Lavado
18 20 tEtanol  Kg T = 60°C Liquido Alimentacitn al Tanqu
Agitado para disolu
cién de Producto.
19 5 587idos Neutrali $614dos
zacidn Kg T = 30°C S61ddo . Neutralizacibn
20 40 Hielo - Agua Alimentacién Hielo
Kg T = 5°C Suspensién_| Ho0-Mezclador
21 17 Dinitrato Alfa Disolucidn al Filtro
) Glucitol Kg T = 50°C Solucibn y Criztalizador
20 Etanol Ka
22 15 Dinitrato Alfa Producto Final del
Glucito) FinaL Kg | T = 8°C Slido Cristalizado a Tolva
Mexcladora
23 45 Lactosa  Kg T = 10°C $61ido Tolva Mezcladora
24 60 Mezcla

Dinitrato de Dianh{
dro,

Kg
Glucitol y Lactosa

T = 10°C $61ido ‘1

Envasado
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FABRICACION DEL DIANHIDRO GLUCITOL
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FABRICACKON GLUCITOL ANHIDRO
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PURIFICACION DEL DIANHIDRO GLUCITOL

DRENADO
PROOUCTO
T/A

DISOLUCION -
GLucIToL”
METANOL

@ NEUTRALIZACION
: |
("\
FILTRACION 0LIDOS
\FILTRO pLI02s
— l .
- \
mpom DESTILACION ESID
\ /]
Lt\r LY e
COMDENSACION CONDENSA CONDENSACION
@ CABEZA AGUA PRODUCTO
METANOL INPUREZAS
ALMACENAMIENTO ALMACENA ALMACENAMIENTO
METANOL 3:23 PRODUCTO




FABRICACION DEL ODINITRATO DE DIANHIDRO GLUCITOL

N

1

/

REACTOR
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ALTMENTACION

ENFRIAMIENTO |

k.
HNO3 | ALIMENTACION

L
AGITACION
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4} DISERO DEL REACTOR:

Para la seleccibn del tamafc de reactor, se consideraron las siguien
tes alternativas:

~1) Tener 2 reactores; a) uno para la eliminacifn de agua de solucidn
Yy deshidrataci6n; b) sequndo para la reaccibn de nitracibn.
2) Tener un reactor gue sirviera para las diferentes fases.

2 REACTORES

1 REACTOR

Costo inicial alto

Requiere mayor mantenimiento
Requiere amyor espacio
Tiene una mayor durabilidad
Mayor eficiencia

Mayor flexibilidad de opera=
cién

menor costo inicial

Mayor aprovechamiento del
equipo

Requiere menor espacio
Menor eficiencia

Menor flexibilidad de opera
cibén

- Requiere optimizaci6n

del tiempo de operacidn

Se eligid la alternativa de un solo reactor, debido a que la demanda
no justifica hacer una inversién mayor.

DETERMINACION DE LA CAPACIDAD DEL REACTOR:

Se disefi en base a una produccibn intermitente de 15 kg. por lote,
para obtener una produccifn anual de ¢,§00 Kg, con 3 turnos de tra-
bajo.

PASO 1: Eliminacifn del agua de solucifn

~ Solucibn de glucitol al 70% = kg, - 38.55 1t.
- Tolueno para eliminar 15 kg de Hzo =12 kg - 13,8 1lt.
- Tolueno como disolvente = 17.3 kg = 20 1t

Vollmenes de reaccibn ~ 72.3 73 1t.
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PASO 2: Reaccibén de deshidratacién.
- Glucitol al 100% = 35 Kg, 25 1t.
-lTolueno para eliminar 7 Kg HZO = 5,83 Kg = 6.4 1t
- Tolueno como disolvente 17,3 Kg, = 20 1t.
- Tolueno 5% en peso = 1,8 Kg. = 0.95 1t.

Volumen de reaccibén = 52.4 1

PASO 3: Reacci6n de Nitracidh.
- Glucitol = 20 Kg. = 15 1

~ Acido nitrico =5 Kg. = 3.41
fumante

Volumen de reaccifn. = 18.4 1t,

Por lo tanto, el volumen miximo requerido es de 73 1

" DETERMINACION DE LAS DIMENSIONES DEL REACTOR:

Capacidad mfxima requerida = 73 1,
Pregién de operacibén = ,8 Atm = 11,8 psia
Topn1 = 76°C

Topn, = 20°C

Presién de Disefio = 2,8 Atm = 41,8 psia
Temp. de Disefio = 90°C

CALCULO DE LAS DIMENSIOMES DEL REACTOR
Relaciones recoméndadas por diametro : Altura
en funcibn de la presibn.

RANGO DE PRESION ( Psig) D:H

0 - 250 1
250 - 500 - 1:
Arriba 500 1

Volumen total = Volumen por parte recta + 1 Tapa inferior,
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Se toma en cuenta que el reactor se llena al 80% del nivel
de las mamparas y las mamparas no rebasardnel 85% de la altura
de ia parte recta.

Volumen mdximo de reaccién = 0.8 * 0.85 (V. parte recta + V ta
pa)
Volumen miximo = 0,68 ( X _gi *H+ H_gi]
4 12
Volumen = 118 1. = 0,118 m3
Difmetro » 0.35 m.
Altura = 1,0 m

i

v
2

DETERMINACION DEL MATERIAL DE CONSTRUCCION:

Los materiales que resisten las condiciones de operagiﬁn
{ HySO, al 5% - 80°C y HNUy fumante 99% y T - 20 C.)

SON:
Acero inoxidable 316
Acero inoxidable 304
Vidriado



TABLA No. 10

CARACTERISTICAS DE CADA MATERIAL

VIDRIADO

ACERO INOX. 316

ACERO INOX. 304

Corrogién a:
H,50, - 54-80°C

0,005"/Afio

0.02 - 0.05"/
Aflo

0,02-0.05"/Afio

HN03-951-20°C

0,005"/Aflo

0.005"/Afio

0.02"/Aflo

Resistencia a la
Cogpresis
10? Kg/ 2

m_

21 - 110

A1t9 tensién
10’ Kg/me

60 - 13u

63 - 105

Densidad

2,220 Xg/m3

8,034 Kg/m3

8,034 Kg/m3

Punto de Fusién

Ablandamiento
1,250°C

845 - 900°C

1370 - 1400°C

Capacidad Calor{-
fica Cp K Cal

Kg °C

Conductividad
Térmica g

Cal/m2hr (M/°C)

37.5

168.4

168.4

Resistencia
Eléctrica

20°C  Ohm

435

445

Costo comparativo
con el acero al -
carbén calidad de
Brida = 1
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El vidrio es el Material que presenta mejores caracteristicas
para el proceso, pero no resiste cambios bruscos de temperatura,
como los'que se dan en los enfriamientos de las dos primeras eta
pas.

Despies de un an8lisis de las dos alternativas restantes, se
escoge como material al acero inoxidable 304, debido a su menor
costo,

Caracteristicas de su composicién.

Cantidad de Fe 71.924%

cr 19 )
N9 O}
cC 0.08 %

El material de la chaqueta, serf acero al carbfn.

Fe 99.1 %
Mn = 0.45
Si = 0,25
c =0.2

Resistencia a compresién = 2.94 x 108 Xg/m2
Resistencia a la Tensién = 4.76 x 108 Kg/m?

Densidad = 7,881 Kg/m®

Punto de Fusibn = 1,515°C

Cp = 0.107 KCal/kg °C

K = 536.4 KCal/hr m® (°C/m)

DISENO MECANICO REACTOR: (14)

Pre516n de ogerac16n = 586 mmHg = 11,8 Psia
Eesi n seiio g
ametro §nferior 3 n
Altura parte recta = 1,0 pn

Esfuerzo miximo permisible §S-304 = 17,500

Tapas Toriesféricas
Eficiencia de la soldadura =« 0.8
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Area del reactor = Area parte recta + 4reatapas

Area parte recta = TyDH = 1,1 ml
Area cada tapa = JjDZ = 0.4 m?
Area del reactor = 1.5 m2

CALCULO ESPESORES:

Espelior tapas = _PD/2 = 0,01"
2 SE - 0.2P

Espesor parte recta = PD/Z = 0.02"
Sti- 0.6P

Por 1o que se construiran de 1/8" de espesor.
Peso de 1a placa de 1/8 = 25 Kg/m?
Peso apréximado del reactor = 38/ Kg.

ACCESORIOS

Mamparas

Paleta Marina

Boquillas de Alimentacién

Boqujlla descarga

. Bequilla conexifn de servicio

Todos los accesorios sersin de acero inoxidable 304, debido a las
condiciones de operacidn:

MAMPARAS
Su longitud serf el 851 de la longitud de 1la parte recta y su
ancho serf el 10% del dfametro del reactor. (16)

Ancho = 4 cm.
Largo = 85 cm

Area de contacto = 0. 068 m2 i



Peso de c/mamparas = 7 Kg
Peso de las mamparas = 6.8 Kg.

Paleta marina por 4 aspas., (12)
Difmetro = 20 cm. = 0.2 m

El ancho = 0,05 m

Peso de la turbina = 0.85 Kg

Boquillas de alimentacién:

Bridas WNRF

Localizadas en la tapa superior

Difmetro boquillas 2" - 0.05 m Standard c&dula 40
Peso aproximado c/u - 0.2 kg.

Boguilla de descarga:

Bridas WNRP

DiSmetro - 0.1 m

Localizada en la tapa inferior
Standar c8dula 40

Peso aproximado - 0.5 Hg.

Conexifn de servicio

Brida WNRF

Difmetro 0.05 m Standard cédula 40
Localizada tapa inferior '

Radio de la Flecha:

P MT *W W = Velocidad rad/min.
33,000 = 5785 rad/min

Mt = momento a latorre
MP = 2) ft *Lb Ss = esfuerzo mSximo a la torcién

Ss = MR S8g = 0.66 esfuerzos de la tensifn
e S8 = 10,500
4 R = Radio de la flecha
P = IIR
2 IP = Momento polar

1/3
R = A2mm3 = 0.1" =1/g"

Ss 11



Longitud de la flecha 1.0 m
Peso de la flecha = 0,5 Kg.

Peso del reactor Cuerpo = 44,8 Kg.
Accesorios = 5.8 Kg.

T vapor = 180°C
P = 150 Psia

POTENCIA ( 3' )

¢ Difmetro del Reactor
Difmetro de la Turbina
Velocidad rpm

Ancho de la Aspa
Altura del 1lfquido a agitar

Viscosidad
Densidad

W e X 22 T
|

Potencia = 0,15 Hp
Potencia nominal. del Accionador del agitador = 0.25 Hp

Determinacién de las cargas Térmicas

Para los muchos casos en los que se llevan a cabo intercambios de

calor entre la chaqueta y el reactor,se considerf:

1) LLevar los reactivos de la temperatura de alimentacién a la tem
peratura de reaccién. '

2) Considerar los calores de reaccién 6 solucién.

3) Considerar la cantidad de componentes qué»pasan a la fase vapor
as{ como las recirculaciones.
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4) Calor absorbido por el cuerpo del reactor,

5) Pérdidad de caior por radiacién,

A) Calentamiento - Eliminacién de agua de solucibn.

Cp . Q
Kg Kcal/Kg°C AT°C K Cal
Solucién glucitol 70% - Glucitol 35 0.55 56° 1.078
- HZO 15 1.0 56° .840
Tolueno - 30 0.43 56° 723
Reactor - cuerpo 44 .8 0.12 56° 301
- Accesorios 5.8 0.12 56° 39
Recirculacién de Tolueno 8 0.43 10° 34.5
CALOR LATENTE
Azedtropo Tolueno (44,69 ) 11.9 97 Kcal/kg 1,154
H2 {55.6% ) 15 530 Kcal/Kg 7.950
Calor Solucién 50 10 Kcal/Kg 500
Calor total 12,620Kcal/2
Pérdidad de calor 5% ¥ 630
Calor Total/hora (4) 6.625Kcal/H:
B) Enfriamiento de solucién de 76 - 40°C

Kg Kcal/Kg°C AT°C  Q Kcal
Glucitol 100% 35 0.55 36° 693
Tolueno 27 0.43 36° 418
Reactor - Cuerpo 44,8 0,12 36° 193,5
Accesorios 5.8 0,12 36° 25.0



Xg Kcal/kg®C  AT°C  Q Kcal
- Pérdidas por Radiacién 5% 66.5
Calor Total (B) 1,396 Kcal
C) Calentamiento - Reaccién Deshidratacién
Calor de Reaccibn = 16 Kcal/moldeshidrata = 32 Kcal/mol
Cp
Kg Kcal/Kg°C AT°C Q Xcal
Glucitol/ Glucitol 35 0,53 36° 668
Tolueno 27 0.43 36° 418
Ac. Sulfé@rico 1.8 0.35 36° 22,7
Reactor Cuerpo 44.8 0.12 36° 193.5
Accesorios 5.8 0.12 36° 25.0
Recirculacibn 5 0.43 10 21.5
Azedtropo Toluno 5.6 97.0 Kcal/Kg 543
Agua 7 530 Kcal/Kg 3,710
Calor de Reaccifn 35 4,670 Kcal/Kg 163,450
Pérdidad de calor 5% 8,452.6

Calor Total
Calor Total/Hora (C)

= 177,505, Kcal/10hr,
= 17,750 Kcal/hr.
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D)

Enfriamiento - Mezcla Reaccién 76 - 40°C

Cp
Kg Kcal/Kg°C

T°C  Q KCAL
Glucitol 28 0.5 36° 504
Glucitol/Polimerizados 7 0.55 36° 136.6
Ac, Sulftrico 1.8 0.35 36° 22,7
Reactor - cuerpo 44,8 0.12 36° 193.5
Accesorios 5.8 0.12 36° 25.0
- Pérdidas de calor 5% 63.5
CALOR TOTAL - 1,332.3 Kcal

E) Enfriamiento - Reaccién Nitracién,
AH reaccifn = - 30 XKcal/mol nitrada x 2 mol nitradas = -60 Kcal
mol
= « 60 Kcal/mol x 236 Kg/Kmol = -13160 Kcal
Kg
Cp
Kg Kcal/Kg°C T°C Q Kcal
Glucitol 20 0.5 100 1,100
Calor de reaccifn 20 - 14,160 Kcal -283,200
Kg
Calor de enfriamiento = 1,100/Tiempo
Calor de reaccién = -283,200 Kcal/

5
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DETERMINACION DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Pelfcula [Hterna:

Para tanques agitados por turbina Marina, con un Reynolds mayor a
400 en tanques enchaquetados con mamparas; tenemos la siguiente
relacién. (3)

piDr = 0.74 (Re)?* %7 @)% 33 mp) M
X

Siendo el Reynolds.

2

Re = 2 L™ NP donde:

M

L = Longitud de la paleta de hoja plana

N = Revoliciones por hora de la turbina

Para el cdlculo del coeficiente se requiere datos de propiedades fisi
cas pormedio para el proceso,

Pelfcula Externa:

Existen relaciones simplificadas para el cdlculo de Coeficiente de pe
licula, para la transferencia de calor a un recipiente enchaquetado,
por medio de agua”.

hj = 732 (0 +0+0.011¢t) » yO-B

0.2
D

hj = Kcal/m2°c hr
= Temperatura de entrada del agua.

Velocidad del agua
= Dfametro del angulo del enchaquetado.

o <R
[ ]

Dimengiones de la Chaqueta:

El enchaquetamiento no debe ser mas del 85% de la altura de la parte

recta’ y el espaciamiento entre mamparas, serfi menor a § cm



DATOS:

‘Altura de la chaqueta = 85 cm.  (f)

Distancia entre mamaparas = 4 cm,

Area total de transferencia = 1.0681

Diametro interno = 0.4003 m

Dfametro externo = 0,45 m

Angulo de inclinacifn de mamparas = 150

Célculo del coeficiente Total de Transferencia de Calor

uc = hi_* hj
hi + ki

Considerando un factor de ensuciamienfo pars el coeficiente total, Rd.

Ud = Uc * 1/Rd
Uc + 1/Rd

Se obtendra la diferencia de temperatura entre la temperatura de entra
da del agua en la temperatura final del proceso dentro del reactor .

Para determinar la temperatura mfnima o mixima de entrada en el agua
para el proceso.



ANCHAQUETAMTENTO
AREA DISPONIBLE = 1.068 m

]

2

VELOCIOAD DEL AGUA EN LA CHAQUEIA + ).2 m/scg.

.

" e
s

Q P Mo K Re  hi  hj e ] ud 2 I
Kg/et) CP Keal /kg Keal (| . |Keal Xcal ] Kedal LD

_PROCESO 20 0t x10" |V TR T TR Keal /ln 0

‘ x1073] x107?
115 L 0.58 110 0.25| 1.7 5.7 6.4 |3,0010 |0.001 751 6,625 1.73
1.2 104 0.49 120 0,19 1,44 434 3,0 [ 1.774 10,0005 940 4,188 3.65
121 101 0.48 is 0,19 1.5 4.4 6.4 |2,604 1 0.001 1,13 17,750 12.9
0.9 53 0.47 M 0.14] 2.1 3,61 3,0 | 1,621} 0.0005 895 4,000 $.60
1.1 11} 0.48 100 0.24 1.5 17,2 3.4 |2,840 ]0.0005 1,173 56,640 30
ARTp NA 1} “ Datarminanifp An 1laa jepnorvatnrag de Rgus en 1a: Chagnata



CONDICTONES DE LA QPERACION DE LA CHAQUETA:

TIPO
DE
PROCESO TEMPERATURA CONSUMO DE AGUA ___FLUJO
EMTRADA | SALWOA | kg '

A 93 % ) 441 | AscenvewTe
8 20° 30° 4.18 | DESCENDENTE
c 93* 78° 1,185 | ASCENDENTE
0 20 30 400 | DESCENDENTE
E 15 35 2,837 | DESCENDENTE




{8) Mampara
(b) Agitador de paleta
(c) Boquilla de alimentacién y vapores

(d) Boquilla descarga @

(e} Boguilla conexlén de servicio @
(t) Boguilla chaqueta superior
(9 Boquilla chaqueta inferior

o

~

FIGURA 3

@ (TC) Control de temperatura

(L) Indicador de nivel

FIGURA 4




2‘ EVAPORADOR DE EFECTO SIMPLE A VACIO:

Este evaporador, trabaja - en tres fases:

a)

b)

c)

@vaporacibn instantfnea del disolvente, metanol a una P = 100 mm Hg
y T - 25°C

Evaporacién de la cabeza de productos (impurezas) a P -~ 10 mm Hg vy
T = 140~150°C

Evaporacifn producto refinado P = 10 mm Hg y T -~ 154=-168°C

Este proceso se lleva . en forma intermitente (Batch)

La carga de alimentaciﬁn ser@:

28 Kg. de Glucitol crudo
25 " . de. Metanol

" DETERMINACION DE LAS DIMENSIONES DEL EVAPORADOR

Volumen ocupado por la carga

28 Kg  Glucitol 20.3 1t.
25 ¢ Metanol 31.8 1¢.

Para un volumen de carga 52.1 1lt.

Para la determinacifn del volumen total del e#aporador, se consider§
que el volumen de I;quidos ser§ el 45% del volumen total.

El volumen total del evaporador ser§ 115 1t,, con 1gssiquientes di--

mensiones:
Di;metro interno = .40 m.
Pondo de la torre = torieférico

Altura de la parte recta = 80 cm.
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Para el buen funcionamiento del evaporador, se . . coloca un diapo-
sitivo para evitar el arrastre de liquido por los vapores. Este dis-
positivo podr& serx:

a) Una semi-tapa de aproximadamente 10 cm. de d;ametro, en la parte
media de la torre.
b) Un malla de fibra metglica

Se escoglif por cuestiones de estructura, armado y costo 1a malla -
met&lica.

La colocaciGn de la malla ser& al finalizar la parte recta de la torre,

la mall 2 sera de acero. Inoxidable unida a un anillo brida de diSme-
tro de 41 cm.,

DETERMINACION DEL FLUJO DE VAPOR

pPara determinar el flujo de vapor en la torre de evaporacidn, se en--
contr6 una ecuaciSn para funcionamiento a alto vacfo (9)

G = 21.204p M
T
Donde P = PresiSn absoluta en microns (0.001 mmHg)

M = Peso molecular
T = Temperatura °K
G = Kg/hr m?
W = G Adonde A= 0,1257 m?

FASE' G ‘ W ‘ Kg/min.
A 68,815 144

"B ’ 6,616 13.9
c - 6,100 -12.8




CARGAS TERMICAS:

Para la fase A, no se requiere carga térmica; ya que el proceso de eva
poracifn se lleva a cabo en forma directa una vez aplicando el vacio.

Para la fase B y C, se requiere una carga térmica siguiente:

Calor total

COMPONENTE KRG . .CP. AT . Q . Keal
Cabeza 2 0.23 110 50.6
Glucitol 20 6,28 125 700.0
Calentamiento
Torre 45 0.12 140 756
Residuo 6 0.43 140 ‘ 362
Cabeza 2 CALOR LATE'NTE

150 Kcal/Kg , 300
~ Glucitol 20 196 Kcal/Kg 3,920
‘Pérdidas 450
540

6,

Esta carga t&rmica, se podx;a dar con un gquemador a .fuego directo, pero
éste tendrfa el intonveniente de que no se tiene un buen control sobre

el calentamiento, lo que porﬁocarid 1la carbonizacipn del producto.

K]

Dicha carga térmica, se podrfa dar con un quemador a fuego directo{ pe-
ro 8ste tendria el inconveniente de queno se tiene un buen control so--
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sobre el calentamiento, lo gque provocarfa la carbonizacién del pro-
ducto.

Dicha carga térmica es tan pequeiia y con altas temperaturas que re-
' quiere . vapor de 150 p#a. Como el costo de una caldera gue nos -
de un vapor de esta calidad, es muy alto, por lo tanto se opta por
un aceite térmico.
El aceite térmico serd el mobil termi 600, con las siguientes propie
dades. :

TEMPERATURA
100°C 186°C
Densidad @ - Kg/L .83 .78
Viscosidad cp 3.0 2.0
Calor especffico Kcal
Kg °C 75 .84
Conductividad Térmica
Kcal/m? °C 1.1 1.05

La trapsferencia de calor setg por medio de una chegueta externa, de
bido al tamaiio del equipo, se considerﬁ.que se tendrfan problemas me
c8nicos y de limpieza con serpentin interno.

DETERMINACION DEL FLUJO DE ACEITE.

La carga térmica dobe proporcionar el aceite es 6,356 kcal; se fij6
la temperatura de entrada del acgite como 180°C, siendo un T varia-
ble durante el proceso.
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Q = 6,540 Kcal

Cp= 0.84

T=  28°C

M= Q/Cp T =270 Kg.

El flujo esta- . dado por la velocidad y el 8rea del flujo, dentro de
la chaqueta.

Area de flujo = Pw P = espaciamiento entre bafles
W = ancho de la chaqueta

P = 5¢m
W o= 25 cm? A = 0.,0025m
Velocidad = 1l. m/seq.

Para un flujo de 1.25 x 10

2

‘ m:/seg. = 4.5 m3/ hr

tiempo de proceso 1 hr.

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Pared Interna.

Para un enchaquetamiento simple el coeficiente de transferencia de
calor entre la chagueta y el recipiente esta dado por (11):

n, 0.8 x (et g w
X X 2

M

donde:

hij = coeficiente de transferencia de calor
K = conducti#idnd térmica
K* = constante adimensional
0.15 para calentamiento en flujo ascendente



Cp = capacidad calorifica

= viscocidad

aceleracifn de la gravedad

= coeficiente de expansifn térmica

= diferencia de temperaturas entre el flufdo de calentamien-
to flufdo de proceso.

L= - BT~ -
L}

Propiedades d=1 flufdo a evaporar promedio

P = 1.38 Kg/et

K = 0.26 Kcal/hr M2 ¢
Cp = 0.275 Kcal/Kg °C

M = 80 Cpx 2.42 / 193.6
T = 28°C - 50°C

El valor de expansifn térmica se calculai” con la siguiente ecuacién

0.043 14
(Tc = 7T)

B = 0.641

Donde Tc se estimb por el método de thodo. (6)
Tc = 780°K

B = 0.001 1/°K

hi = 240 Kcal/hr m2 oc

PARED EXTERNA.

Ecuacifn aplicada para chaqueta anular con mamparas en forma de es-
piral (9)

h “be

- + 0,027 R)®®  (pr) 033y 0004

= 1+ 3.5 (De/Do)



De = 4 w W = ancho espacio anular
Do = 45cm - 0.45m P = pitch entre mamparas

Tenemos que

hj = 4,115 Kcal/hr m? °C

U = hi hi _ 227 _Keal
hj + hi hr m? °C

T = 28°C

A = lm2

Bsto nos indica que la altura a la cual se debe enchaquetar el evapo
rador es a 40 cm. de la parte recta.

‘DISERO MECANICO. (14)

Presifn de operacifn 10 mm Hg = 0,2 psia.

Presi6n de disefio @ = 14,7 = =1 Atm

Temperatura de operacién . = 170°C N

Temperatura de disefio = 185°C

Material de construcecifn: = debido a que no se maneja liquidos corro
sivos y I ; condiciones de alto vacfo,
se eligi§ Acero Inoxidable 304, calibre 12

Temperaturas de operaciSn { 90°C g 350°C)
Valores de tensi6n méxima = 13,700 psia

‘Ciicu‘lo ' de "éspeudres . .(15!.

t = _PD/2
Se/-o.s p = o” espesor parte recta

76



t = ﬂ—g-nl-g—————- - 0.005"
28E - 0,2P

_para un espesor 3/16"

ACCESORIOS

- boguilla alimentacifn

- boquilla descarga de residuos
- boguilla de vapores

~ malla antiniebla

-  boquilla conexién servicios

- boquilla aceite

Bogquillas de alimentacifn, vapores, conexifn de servios serfn:

Bridas  WNRF

Difmetro 2* ~ 0.05 m
Standar cédula 40
Localizadas: (ver diagrama)

La boquilla descarga

Bridas tipo WNRF

Difmetro = 0-1 n

Standard cédula 40

Localizada parte inferior (ver diagrama)

Boquillas aceite
Bridas tipo WNRF
Difwetro 1" - 0,025 m
Standar cé&dula 40
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(8) Boquilia alimentacién

(0) Boquitla descarga residuos
(¢) Boquila vapores

{d) Malla antinjebla

(@) Boquilla conaxidn servicios
(1) Boquilla entrada aceite
(9 Boquilla salida aceite

(PC) Control de presion
(TIC) Indicador y control de presidn

FIGURA 3




TANQUE _AGITADO

Durante el proceso,el Tanque Agitado tendrd varias aplicaciones:

4) Disolucifn del Dianhidro Glucitol en
Metanol para que se lleve a cabo la
neutralizacién.

B) Recepcifn del Dinitrato de Dianhidro
Glucitol en hielo y agua, para matar
la preaccifn de Nitracifn, Se efec-
tua, lavades con la decantacibn de
Jos residucs solubles.

C) Disolucién del Producto final, Dini-

trato de Dianhidro Glueitol, en Eta-

nol para su recristalizacifn.

79



&)

B)

Para la seleccifn del tanque agitador, se basd en la tabla que se encuen
tra en " Apllied Process Desing for Chemical and Petrochemical plants,
Ldwing " donde se recomienda para el mezclado tres mecanismos.

a) Turbina
b) Propelente
¢} Paletas

Y DOS CRITERIOS

1) Raspado
2) Circulacibn de vol(men.

Para 1a Seleccifn del mecanismo de mezclado:

a) PROPELENIE: Cireulacifn por flujo paralelo axial.
Opera a un amplio rango de velocida-
des. -

Operacifn econbmica.

Generalmente se limpia por si misma.
Se localiza en la parte infepior del
recipiente ocacionando problema en

la ubicacifn de la boquilla de descar
ga.

b)  TURBTMA: Circulacibn por fuerza centrffuga, di
rigida radialmente.
la Circulacibn es buena,
El rango de velocidad puede ser limi-
tado,
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@) PALETAS:

SELECCION DEL TANQUE:

Resistencia a bajas velocidades duran-
te la operacidn.

Efectivo en sistemas de alta viscosi-
dad.

Capacidad de flujo limitada.

Costo: Bajo en 1a turbina abierta y re
lativamente alto en la turbina cubier-
ta.

Circulacifn radial, pero no tiene cir-
culacién vertical, a mencs que se usen
bafles.

Cubre el yango campleto de viscosidad.
Resistencia durante la operecibn,

la capacidad de flujo puede ser alta,
con mitltiples paletas,

Costo relativamente bajo,

De acuerdo a lo anterdor, se seleccio~
nb la turbina abierta, debido a su ba-
jo costo, a buena circulacibn, y efec-
tividad en wn amplio rango de visoosi--
dad,

Se tiene una relacién h/d recomendada de 2.25 un volfmen requerido de

0.063 m3 tenemos: |
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D)

E)

Base del Disefio Vollmen de la Parte Recta

V= II dH
4

= 3 d

v= 11 3d°
¥

v= 311 o
“4

v=- 31 &
4

V= 0,063 m°

d=0.4m
h=09m-

Seleccién del diametyo del impelente..
Las relaciones recomendadas por Ludwin para égitacién en disolucifn son:

Relacifn diametro del tanque a diametro del impelente. 1.6:1 a 3.2:1

Se tomdG la relacién 2.4:1. debido a que el flufdo no es .7 viscoso: de
tal manera que nuestro diametro de impelente-es:

2.4:1

40 cam : 12 om.

Se tomb 1a velocidad del impelenta 1750 rpm recomendado para flujos poco

viscosos.

Cdlculo del rango de flujo para el impelenta.
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G)

H)

n

3 Q = Rango de flujo del impelente en

M3/m1n.

Q = KD

Q = 0.1 # 1750 # (0,12)°

N = Vel. de rotacidn en rpm.

0.12 m

Q=13 maminuto D = Mametro del impelente a

K1= Cte. de proporcionalidad = 0.4
Cdlculo de la fuerza (mediada externa del funcionamiento del mezclado).
de la gnifica 5 - 17 " Ludwing " encontraremcs una:

P=1HP

Disefio Mecénico.

Presién de operacifn = 11.4%

Diametro interior = O4m

Altwa parterecta = 0.9 m

Tapas hemisféricas inferior

Tapa plana superior.

Espesores.

De acuerdo a las especificacicnes anteriores se concluyl que el espesor
es de 1/8 de acero inoxidable 304 ( 15 )

Accesorios

2 boqmllas
1 flecha
1 agitador
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1.1) Boquillas

Diametro intermo 1"
. Peso 0.2 Kg.

1.2) Flecha

Potencia 0.5 HP.
Radio 3/8"

Peso Flecha = 0.5 Kg.
Iongitud 1 m.

1.3) Agitador

Diametro 12 om.
RP.M. = 1750
Q = Flujo para el impelente = 1.3 m3/ minuto,

1.4)  Peso Total.

Peso del tanque 26,2 Kg. (Vacio)
Peso del tanque 89.2 Kg. (Lleno)



0.4

* —o
*
(a} Boquitla descarga
{b) Boquilla decantacién
Liquido de lavado
* {c) Agitador de turbina ablerta
© (d) Tapa plana abisagrada
(c)
{b)
. )
o
o

@

© 04

FIGURA 6 TANQUE AGITADO

Acotacidn: m.




DISERO DEL CONDENSADOR.

A
1)
2)

B)
1
2)
)}

Alternativas para la seleccifn del condensador,

Condensadores individuales para cada uno de los tres pasos del proceso.
Condensador (nico para todos los proceses que 1o requieran, teniendo un
juego de tuberias de alimentacifn variable.

Se selecciono la segunda alternativa por ser mis econfmica.

Alternativas para la seleccidn del tipo de condensador:
De varios tubos.

De doble tuvo.

De variogs pasos

Se realiza . los chleulos necesardos, obteniéhdose la siguiente tabla:

TABLA # 12 ALTERNATIVAS DE CONDENSADOR

% |TIPO DECOMN- | PASOS | TUBOS | ARREGLO | LONGITUD |(INTERNA)

LIFRAATL| DEVSADOR. , DIAVETRO,
1 |DE TUBOS 1 4 0 1M |o.eM
2 |pE poBIE TLBO] 1 1 .64 | 00BN
3 |DE TUBOS 2 4 0 0.62 M | 0.08

De acuerdo a la tabla {2, se selecciond el caso 1.

0

Determinacifn del material de construccifn:

Se construird de Acero Inoxidable 304, calibre 12
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D).- Determinaci8n de las dimensiones,
Presifn de operacifn 0.01316 atm.
Tubos 4 Dfametro exterior 2.54 cm. (1plg) BWG 16 longitud
100 cm.
Carcasa Dfametro Interior
Tapa de la carcasa plana
Flujo en contracorriente verdadera, arreglo en cuadro
Area de Transferencia = 0,35 m2

E).- Cilculo de espesores,

t= pPr = 0,00015""
SE - 0.6 p

t = PR = 0,00015"
2SE - 0.2p

Con 1o cual se especffica un espesor de 1/8 de_puig.

F].- Carga térmica mixima, capaz de disipar,

Q = 4,502.4 Kcal/hr

G).- Pesos tubos: 1.5 Kg.
Peso carcasa: §.2 Kg.
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FIGURA 7 CONDENSADOR

.05, W 0.9% )
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X
tad 1.0 =
0.025
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DISERO DE TANQUES

Se requieren 4 tanquee para recoleccifn de los condensadores de la
destilacifn, en los procesos de eliminacién de agua de solucifn y
doble deshidrataci6n.

a)

b)

Alternativas:

1) Tres tanqgues para un proceso y uno para el otro proceso.

2) Tres tanques para los dos procesos utilizando uno de ellos
en los dos procesos.

Se selecciond la segunda opcifn, con la caracterfstica de que
el tanque que se requitte para uno de 108 procesos, debe. te-
ner la capacidad de separar la mezcla de dos lfquidos inmisci-
bles, obtenidos de la condensacifn de los vapores de reaccifn,
ademfis, debe. cumplir con la alternativa nfimero dos seleccio~
nada anteriormente, de manera que pueda servir para la recolec
ccibn de los condensadores de otro vapor, pero cuya destilacién
requiere un vacfo muy elevado.

Tanque separador (Tanque No. 1)

Debera servir para almacenar dos volﬁmenes diferentes de conden
sador, por lo que su volumen se estimd en 0.04 m° , con las si-
guientes caracter{sticas: (fig.#8 )

b.1) Determinacién de las dimenéiones

Para recipientes a presi@n se tiene:
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ALTERNATIVA RANGO PRESION L/D

{PSIG)
0~250 3
2 250-500 4
3 Arriba de 500

Se seleccion8 la alternativa 1, debido a los requerimientos de pre
sibn; en base a &sto, se realizf el cﬁlculo del tanque, obteni&ndo
se las siguientes dimensiones.

Dicho tanque cumple con los requerimientos de servir para los dos
procesos diferentes.

PROCESOS- . VOLUMEN REQQERIDQI-. - CARACTERISTICAS POP
1 0.032 M3 recimulacién 14.7 psia
2 © 0.08¢ M3 . 0.2 *

Seleccién del material de construccifn:

Se constru1r§ de acero inoxidable 304, debido a que existe un cant;-
nuo contacto con el producto.

Las condiciones de operacifn serfn:



a) Recirculacién de destilados de deshidratacién {P=a 14.7 psia y
T = 70°C)
b} Recirculacién de destilacifn a vacio P= 0.2 psia y T = 170°C

C&lculo del espesor:

Parte cilfndrica

T = PR = 0,11 pulg.
SE - 0.6 p
Tapa toriesférica
T PR = 0.,0056 pulg.
SE - 0.2 p

Por lo tanto, Be trabaja. con un espesor general para el tanque de
1/8 pulgadas.,

ACCESORIOS.

4 Dboquillas bridas WNRF
1  tubo interno
- boquillas (2 de descarga y 2 de alimentacifn)
=~ difmetro 1" = 0.025 m '
- Standard C&dura 40
- Peso aproximado 0.8 kg
- tubo interno
de 0.4 m de longitud
peso del tanque 15.33 kg {vacfo)
peso del tangue 55.33 kg (lleno).
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C) Tanques de almacenamiento.

C.1l) Alternativas
1) tanques verticales
2) tanques horizontales.
se seleccion8 la alternativa de tanques horizontales
debido a la condici6n de trabajar a vacfo.(/2)

c.2) Estimacifn de las dimenciones.

C.2.1) ' Tanque de recepciﬁn y almacenamiento de metanol
de la destilacifn {tanque No. 2)

V0,035 m

Dl25cm.
H= 70 em,

Material de construcci@n:

De acuerdo a la seleccipn anterior, tenemos que el material que cumple
con Qston requerimientos es el acero inxidable 304

Espesor

T = 0,001 m. para la parte cilgndrica
T = 0.0056 m. para las tapas

De acuerdo a lo cual, se trabaja . con un espesor general de 1/8"

ACCESORIOS.

k] boqulilas
1 mampara
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Boquillas.
Bogquillag, bridas WNRF de 1 pulg., c&dlula 40

Mamparas

Consiste en una tapa del mismo material, colocada en el centro del
tanque y ocupando : 30% del total del drea transversal del tanque.

Peso del tanque = 14,5 (vacfo)
Peso del tanque = 54.5 kg. (lleno)

¢.2.3) Tanque de recepcién de cabeza de la destilaciQn fraccionada a
vacfo { Tanque No. 3)

V = 0.008 m3
D = 0.,15m
H = 0.45m

Material de construcdiﬁn

Acero al carb§n, S.A. 307
Espesor T = 1/8"

Accesorios

3 boquillas
1 manpara

Boquillas
- boquillas - brida WNRF de 2 pulg, standard cédula 40

‘ Mumgara
Conaiste en upa tapa del mismo material, colocada en el centro del
tanque y ocupando 30% del total del 8rea transversal del tanque.

Peso del tanque = 7.2 kg (vacio)
Peso del tanque = 9,2 Kg (lleno)

3



C.z.‘.

Tanque de Almacenamiento de Tolueno
{tangue No. 4)

En base a los disefios anteriores, se obtuvieron las si-
quientes dimensiones.

Ve 0.017m
D» 0.2 m
H= 0.55m

‘Bl material de construccifn ser§ como en los casos anterio-

res acero inxidable 304 con espesor de 1/8°.

Accesorios

2 boquillas bridas WNRF de 1 pulg. cédula 40
{ 1 alimentacisn y descarga)
Peso aproximado 10.2 Kg.



FIGURA 9 TANOUES DE ALMACENAMIENTO
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SELECCION DEL SISTEMA DE FILTRADO

Durante el proceso se llevaran a cabo dos operaciones de
Filtrado:

a),- Filtraci8n de Sdltdos(xeutrali:acién)
b).- Filtracidn de [mpurezas ‘r(Cristali:acién\

La selecciSn del Tipo de Filtracién se hacd en funcién
de la Cantidad de S6lidos o Torta, Area Viscosidad, Volumen
de Filtrado y Tamafio de partfcula (20),

TABLA #13 CARACTERISTICAS DE LAS OPERACIONES DE

FILTRADO.
Operacidn Volumen Cantidad Viscosidad Tama  Tempera
de S8lidos fio tura

Parti
cula

S6lidos

Neutraliza 60 1 4 Kg 20Cp. 5 30°C

cién '

 Impurezas

Cristali- ., 40 1t 2 Xg 10Cp. Ll 50°C

zacién '

Para el cflculo del Area de filtrado se tiene esta ecuacién,(6)

v P

AS® Mo wa

donde despejando el Area requerida es:



A= VM W
. XX

0 = TIEMPO DE FILTRADO

P = CAIDA DE PRESION PERMISIBLE

M = VISCOSIDAD DEL FILTRADO A= AREA DE FILTRACION
¢ = DIAVETRO DE PARTICULA

N = GRAMDS DE PARTICULA/VOLUMEN DE FILTRADD

V= VOLWEN DE FILTRAIO

Se considero que el tiempo de filtracidn serf de 10 min
que es igual a 600 seg. y una cafda de Presidn de 200 g/cm?
es igual = 5 psi

Se obtuvo que el Arez necesaria para los procesos son:

S61idos de Neutralizacién = 0.7 m?
Impurezas Cristalizacifn = 0,52 m2

En funcidn de las anteriores caracteristicas de operacifn y
irea requeridas se selecciondo un - filtro prensa,

El filtro esta .. formado por dos soportes extremos sobre
los cuales se colocan en uno el cabezal fijo y el otro el sis
tema de cierre, dos barras paralelas horizontales sobre las
que se colocan y deslizan las camaras filtrantes,

Las camaras filtrantes consisten en un juego de placas y
marcos, dSnde la placa soporta el medio filtrante y el marco
contiene el volumen de torta.

Dimensiones de las marcas serin:
-~ 7 marcos
- marcos cuadrados de 15 cm de lado
- Para una frea de filtrado de 0.8 m?

El medio filtrante serq malla metflica de Acero tnoxtdaﬁle
304 de un difmetro de abertura mixima de 4 micras,
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FIG. 10

i-‘ilt:ro - Prensa
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ESPECIFICACION DEL CRISTALIZADOR

La Cristalizacifn del Dinitrato de Dianhfdro ALfa Glucitol
se llevara acabo bajo las siguientes especificaciones:

a).- Proceso por lotes

b),- Pureza minima requerida 97%
c).- Disolvente Etanol al 961
d) .~ Produce¢ién por lote . 15 Kg

Para las anteriores especificaciones se selecciono un cris
talizador de tanque estfitico; Ia solucifn caliente se alimenta
2 un tanque d8nde se enfrfa, induciendo la cristalizacién.

A).- CONDICIONES DE OPERACION

1).- Produccién = 15 Kg/lote

2).- Alimentacifn: solucisn al 461 de Dinitrato de Dianhidro
Glucitol en Etanol.

3).- Temperatura de Alimentacién = 50°C

4).- Densidad de la solucifn = 1.12 Kg/lt.

5).,- Calor especifico de la solucifn = 0,5282 Keal/Kg °C

6).- Calor de Cristalizacifn = 55.5 Kcal/Kg.

7).~ Temperatura de Cristalizacién » S°C.

B) .- BALANCE DE' MATERIA (Kg)

TOTAL ETANOL DD G'
Alimentacién 37 20 17
Purga 22 20 2
Producto 15
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C).~- BALANCE DE ENERGIA

éalor Sencible = 37 X 0,5282 X 45 = 879,5 Kcal
Calor de Cristalizacifn = 55,5 x 15 = 832,6 Kcal
Calor Total a Disipar = 1,712,1 Kcal/30 nin.

D).~ VOLUMEN DE CRISTALIZADOR

Volumen de Cristales =_15 Kg = 9.8‘1t.
1.52 Kg/lit,

Volumen de Solucién =_37 Kg = 33 1t
1,12 Kg/lt

Volumen del Cristalizador = SO 1t
= 0,05 md

E}.- DIMENSIONES

Volumen = 50 1}

Difimetro = 0.4 m

Nivel de liquido = 0.3 m

Tiempo de residencia = 30 min, = 0,5 hr.

F).- AREA DE TRANSFERENCIA REQUERIDA

Coeficiente Total estimado 445 Kcal/hr m?2 °C

Area requerida 3,424,2 Kcal/hr = 0,3106 m2
445 Kcal x 45°C
hr m2 °C
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SELECCYON DEL INTERCAMBIO DEL CALOR

El intércambiador se utiliza para el agua de calentamiento de la chaqueta del

reactor. El calentamiento se hace por medio del circuito del aceite té&mico.

La carga Térmica méydma = 17,750 Keal/hr,

A) Altemativas para la seleccién del intercambiador

TABLA #14 ALTERNATIVAS DE INTERCAMBIADOR

OPCION |DI (PLG) | PASOS | TURO | BWG | a'(ft°ft) | NT | ARRESLO
. OORAZA |-

1 10 1 a %6 | o8 | % | O
2 10 1 3y 16 | 0.1963 43 a
3 151 1 11/ 16 | 0.196 64 0
" 0 | 1 | 16 | o618 | 32 | A\
§ 10 y am | 16 | oase3 | w | 2\
6 1714 1 12 10 | 0.193 | 89 | N\

Las opciones a esooger son 1la 1y la 4, de las cuales la opeifn de arveglo en

cuacro presenta mejor distribucifn de los tubos en las mamparas.

B) Determinacifn del material de construccifn.

Debido a que el intercambiador no maneja liquidos corrosives, el tipo de

material a utilizar es acero al carbbn, debido a su bajo costo y alta re

sistividad. Seusa tubos de 1' DEy 16 BWG con wna longStud de I m

C) Determinacién de las dimensiones,
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D)

E)

Tubos Nmmere 32
Diametro Externo 0.125 m
BWG 16

Longitud im

Area de Transferencia = 2.5 mz

Coraza Diametro Interno 0.254 m
Espesor 4 mn. '

Flujo A contra corriente.
Carga térmica mixima 17,750 Keal/hr.

Peso tubos 95 kg.

Peso coraza 19 ¥g.



ESPECIFICACION DE BOMBAS,

Para el proceso se requieren 2 bombas, una para el circuito de agua
‘* de calentamiento para la chaqueta del reactor y la segunda para el cir
cuito de calentamiento del evaporador con aceite térmico.

Esta especificacifn se hace en funcifn de la siguiente ecuacién:

HP = G * H * Sq
3960* N_

G = flujo volumétrico

H = cabeza requérida

Sg = gravedad especifica del fluido
- N, = eficiencia de la bomba

En la siguiente tabla se presentan los datos.

TABLA No. 1§

Circuito Gmﬂximo H . Sq Hp
Agua calentamiento 1,200 im 1 0.0164
lt/hr '
Acelte térmico 400 2.5m 0.78 0.036
' 1t/hr
Agua de la cisterna 500 3.5 1 0.02
lt/hr

por lo tanto, se utiliza . una bomba centrifuga horizontal de 1/4 hp.
y 1 pulg. de salida siendo la tuberﬁa del circuito de 1 pugl.



ESPECIFICACION DEL SISTEMA DE VACIO:

La obtencién de vacfo en el sistema, se puede dar de varias formas:

1) Sistema de eyectores de vapor

2) Sistema de bombas mec&nicas rotatorias

Los requerimientos de vacfo para el sistema de evaporado a vac{o, son:

~ Desplazamiento de 20 lts/mfn.

- vacfo 10 mm Hg

En el manual del Ingeniero QuimicorPerry: se recomienda para estas nece
sidades.

1} El uso de un sistema de eyectores en tres etapas

2} El uso de una bomba rotatoria de sellado de aceite.

Siendo recomendable la alternativa (2),en procesos de alto vac{o y bajo -
desplazamiento, y la alternativa (1) para plantas donde se cuenta con un
sitema de vapor saturado y altas capacidades .

Existen en el mercado varias marcas de bombas rotatorias para vacio:

Nash - Con capacidad minima 20 piea/min.
Roots - Con capacidad mfnima 10 nie3/m£n.

Kinney - Con capacidad mfnima de 2 pie3/m1n.
Se eligi8 el sistema KINNEY, debido a los reqguerimientos.
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BOMBA K C ~ 2

- Desplazamiento a una RPN, 2 Piea/mtn.
- Velocidad - 768 RPM

- Motor ‘ 1/4 Hp.

~ Altura {15.5") 0.4 m

- Ancho  ( 10,5") | | 0.26 m

~ Largo  (16.25") 0.42 m

- Peso Aproximddo 27 Ka.

- Vac{o Méximo a obtener 0.2 Micrond

3

No requiere agua de enfrfamiento

Uso de Aceite
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ESPECIFICACION DE CALDERA DE ACEITE TERMICO

Se eligi8 un calderfn de aceite t8&rmico, por las siguientes razones:

a)
b)

c)

d)
e)

£)

La
La

Es un sistema cerrado e independiente.

El proceso requiere de una amplia variedad de condiciones de ope
racién, las cuales pueden obtenerse sin muchas complicaciones -~
con este sistema.

Se tiene una capacidad amplia para prevee cualquier expansiﬁn de
la planta, ya sea en produccipn de otros productos.

Los costos de operacifn de &ste éistema son bajos.
No provoca corrosifn en los equipos.

Los costos de mantenimiento son bajos.

carga tﬁtmica mgxima a satisfacer es de 17,500 Kcal/hr.
caldera comercial mas pequeiia que existe es. 35,000 Kcal/hr.

Este calderfn consta de:

a)
b)
c)
d)
e)
£)

Unidad calefactora

Tanque de expansibn

Bomba de circulacifén

Serpentin helicoidﬁl

Aislamiénto

Instrumentaci6n totalmente automftica

DATOS TECNICOS.

Area de transferencia = 15 ft2 = 1.4 m2
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Eficiencia = B0%

Potencia de la bomba de recirculaciSn = 0.5 HP.
Consumo de diesel = 2 gal/min. '

Volumen total = 2.5 m3

Peso aproximado - 800 kg

CONDICIONES DE OPERACION:

Presifn m&xima 3 Kg/ cm2
Temperaturas de operacifn = 25° - 400°C
vida @til de operacibn = 10 afios

Puede utilizarse como medio directo de calentamiento o para la pro-
duccibn de vapor de baja.
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ESPECIFICACION DE LA TOLVA DE MEZCLADO

Para finalizar el proceso se requiere estabilizar el producto, Dini
trato de dianhfdro alfa Glucito, con Lactosa, para evitar posibles explo
siones.

La Disolucifn S8lido - S6lido consistiri en:
15 Kg de Dinitrato Alfa Glucitol
45 Kg de Lactosa al 90%

Para el mezclado se utilizari un mexclador de PantalSn ( Twin Mixer)
para 461idos, con wuna Capacidad Nominal de 60 Kg, ( fig. 11).
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FIGURA 11 TOLVA DE MEZCLADO




ESPECIFICACION DE LA MAQUINA DE HIELO

Tvin-

Durante el proceso, se utilizan 50 Kg. de hielo por lote.

Para satisfacer esta necesidad, se cotizo la distribucibn de hielo
industrial, ,cuyo costo aproximado es de $§ 5.00 pesos /kilogramo. Pero
est8 no cumple con las especificaciones de control de calidad, por tal
motivo,se opto por la adquisicidn de una maquina elaboradora de hielo.

La maquina tendra las siguientes caracteristicas:
- Capacidad minima requerida = § kg./hora.

- Suministro de agua . = 5 1/hora,
- Motor = 1/2 Hp.
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SERVICIOS AUXILIARES.

Para el presente proyecto, los requerimientos de servicios auxilia-
res son los siguientes:

1)

2)

1 Agua 4,000 kg/lote

2 Luz eléctrica 145 Xwatt/lote

k} Diesel 7 15/lote

4 Hielo 50 kg/ lote

5 Aceite térmico 1 1lt/lote
Aqua:

El suministro de agua se propone una cisterna de aproximadamente
so m? dibdo que se estim8 que el consumo de agua serf de ---
ZOO,W\a /mes. Para los casos de enfriamiento, se toma. - agua
corriente y no se le suministra mayor presibn; para agua de ca
lentamiento se har& un circuito de agua que pisa. por un inter-
canbiador para dar un agua a 93°C, que se alimentar§ al enchaque
tamiento y se retorna El suministro depresién se hari por una
bomba centrffuga horizontal de 1/4 Hp. y 1/2 pulgada.

Luz El&ctrica:

El consumo de luz elBctrica est8 estimado bajo los éiquientes -
criterios:

a) Motores

« Motor de agitador reactor 1/2 HP,

- Motor de agitador tanque de mezclado 1/2 HP.

~ Motor homba de vacfo '

- Motor bomba de circuito agua calentamiento ~ 1/4 HP,
- Motor bomba de suministro agua de la cisterna - 1 HP,
= Motor bomba circuito aceite - calderfn 1/2 HP.
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b) Iluninaci6n de la nave y oficinas 2, Kwatt/hr.

3. El diesel se consumirf solo en el calder!n de aciete, con un
promedic de consumo de 2 galones/hr. (seqln especificaciones),

4. El consumo de hielo sers de 50 kg. por lote y se cotizé una mfqui
na de hielo de § kg. por hr. de hielo con suministro de agua a-

proximadamente § lt/hr.

5. El aceite t8rmico el circuito requerir§ de 100 1t de aceite que
se est® circulando y se estim§ 10 1t. de p§rdida mensual,
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LINEA

CORRIENTE COMPOSICION KG/hr CONDICIONES

Al Agua 1,185 T = 93°C entrada calent.chaqueta salida
intercambiador.

A2 Agua 400 T = 1,5° entrada enfriamiento chagueta

B 1l Agua 1,185 = 78°C salida calent.chaqueta entrada
intercambiador

B2 Agua 400 T = 30°C salida calentamiento chaqueta

c1 Agua 65 T = 20°C entrada condensador, (1, II, III)

c2 Agua 65 T = 60°C Salida condensador (, I1I, III)

D1 Aceite 270 T = 180°C Salida calderfn/entrada chagueta
evaporador

B Aceite 270 T = 160°C Salida chaqueta

P Aceite 200 T = 180°C Entrada intercambiador calderfn

G Vacio 20 1t/min. Tanque condensador II

F Agua 230 T = 5°C Agua enfriamiento cristalizador
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RELACION DE EQUIPQ: DE PROCESO

De acuerdo a:«lo presentado en el diagrama de flujo de proceso.
optimizado, para la obtencidn de Dinitrato de Dianhidro Glucitel,
se requiere el conjunto de equipo basico presentado en la tabla
§ 16,, en la cual se anexanlas claves de representacifn en el plano
y sus principales caracteristicas, (Ver Anuo)



TABLA ¥ 16

EQUIPO PRINCIPAL:

SERVICIO

CLAVE CARACTERISTICAS
GA - 01 Bomba de recircula- HP = 0,0164
cién para el siste- G max = 1,200 1t/hr
ma de calentamiento H=3m
del reactor,
GA - 02 Bomba de recircula- H= 2.5m
cifn para el siste- Hp = 0.0036
ma del evaporador y G max = 4001t/hr
para el intercambio
del sistema de calen
tamiento del reactor.
GA - 03 Bomba de alimenta - HP = 0,0164
cidn al sistema de G max = 1,200 1t/hr.
enfriamiento del - H=1.5m
Reactor,
BO - 01 Tanque de almacena- h=0.7
miento y recircula- d= 0,25
¢ifn de condensados. h fase pesada =,335m
Recepcifn de produc h fase ligera = ,32 m
to de destilacién.
BO - 02 Tanque de recepcifn h=20,7m
y almacenamiento de d=20.25nm
Metanol. P = 106 mm/Hg
T = 20°C
BO - 03 Tanque de almacena- h=0,45mm P = 10 mmHg
miento y recepcibn d =0.15mm T = 140°C
de la cabeza de la
destilacién,
BO - 04 Tanque de almacena- h =0.55m
miento. d=0.2m
P =1ATM
T = 20°C
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CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS

E - 01, Condensador de vapo Q = 4,502.4 Kcal/hr
res de proceso. A =0.35m2
E - 02 Intercambiador de Q = 17,750 Kcal
calor constituye A=2,5m
parte del sistema -
de calentamiento --
del reactor.
R - 01 . Reactor, tanque de h=1.0
reaccifn enchaqueta d = 0.35
do, P =1ATM
T = 20 - 90°C
TA - 01 Tanque agitado h=109n
d=10.4m
P=1ATM
T=5- 40°C
Fi - 01 Filtro de separa -- Area Filtrado = 0.8 m2
cién de s6lidos de Cap. Max, = 4 Kg de sblidos
reaccifn y del pro
ducto.
SEE - 01 Evaporacifn de sim- d=04m
ple efecto para se- h=0.8m
paracifn de mezcla, p = 100-10 mmh
T = 20 - 160°C
PH - 0] Calderin que propor A= 1,4 n2
ciond la energia pa = 25,000 Kcal/hr
ra el sistema de ca Quemador Diesel
lentamiento,
Ag - 01 Agitador del Reactor P = 0,25 HP
R - 01 Tipo-Paleta Marina
RPM = 1750
A - 02 Agitador del Tanque P=10,5 Hg
Agitado TA - 01 Tipo -Turbina Abierta
RPM - 1750
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CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS

Cr - 01‘ Cristalizador V= 0.05 m>
A= 0.31 m?
Tv ~ 01 Tolva mezclador Capacidad = 60 Kg
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INSTRUMENTACTON

Las necesidades de instrumentacifn, debido a que el tamafio de la
planta es pequefio y al alto costo de los controles automiticos se pro
pone que la planta tenga tenga controles manuales e indicadores analo-
gicos..Los cuales seran supervisados por los encargados de cada secas-
cidn de acuerdo al manual de operacifn,

En la tabla # 17 se listan los equipos de instrumentacién, necesa

2 s 2 » .
rios para el control e indicacion del proceso, mostrando su:localizass
cién ; . servicio y caracter{stica.
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TABLA #17

EQUIPO DE INSTRUMENTACION:

CLAVE SERVICIO CARACTERISTHC 2

FCV - 01 Vdlvula controlado #
ra de flujo, se ha
bre o cierra depen
diendo de la pre -
sifn del tanque B{

n

1 Pulgada.

- 01,
FCV -702 vilvula ON-OFF con # = 1 Pulgada,
FCV - 03 trola la entrada de
FCV - 04 diferentes fraccio
nes de la evapora-
cidn.
LCV - 05 V&lvula de control # = 1 Pulgada

operadas manualmen
te para descarga de

tanques.
TCY - 11 Vilvula de 3 pasos § = 1 Pulgada
TCV - 12 para contrelar la

entraga de agua pa-
ra calentamiento y
agua de enfriamien-

to.
LCV - 15 V4lvulas de control § = 4 Pulgadas
LCV - 16 de el nivel en el

reactor R-01,

FCV - 17 Vilvula de control # = 1 Pulgada,
de entrada de la so
lucién neutralizan-~
te al tanque agita-

do TA - 01,
cy - 18 Valvulas de control § = 1 Pulgada,
LCV - 19 manual para descar-
LCV - 34 gas del tanque agi-

tado TA - 01,

TS



CLAVE

SERVICIO

CARACTERISTICR

LCvV - 20
Lev - 21

FCV - 22

PCYV - 24

FCY - 26

Lv - 30

Ky - 3
PCV- 32
POV - 33

LIC - 1

vVdlvula de control
para descarga del
tanque agitado TA-01

Vilvula de control
para regular el flujo
de aceite térmico,
segn requerimientos
del reactor,

Vidlvula de control - -

del flujo de agua ca
liente, segln los re
querimientos del rea
ctor.

vdlyula de control de
flujo de combustible

al calderin, seg(n re
querimientos del eva

porador,

V4lvula On-off para
intercambio de corri-
entes de calentamiento
en el sistema del reactor
o en el sistema del eva-
porador.

Vilvula de descarga de
residuos. del evaporador.

Vilvula de control de
presifn, de la linea de
vacfo a los tanques de
almacenamiento,

Contralor e indicador de
:iveé,del Reactor

9

w
i

1 Pulgada.

=
n

1 Pulgada,

-}
[

1 Pulgada,

=
It

1 Pulgada,

§ = 1 Pulgada.

# = 1 Pulgada

g = 1/4 pulg.



CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS

TIC ' Controlador ¢ indi
cador de Temperatura

1 - Reactor - V - 22, 27, 29
2 - Linea de Condensacién - V - 02, 03, 04
3 - Evaporador a Vaci6 - V ~ 22, 27, 29

PIC Controlador e Indicador de Presifn

1 Tanque de Almacenamiento
de Vapores Condensados (BO - 01) - v - 01

2 Evaporador a Vacio - V - 32, 33, 34

P Contrel de Potencial HidrSgeno
{ pH ) en el tanque de Agitacién
TA - 0
TC Controlador de Tempera-
tura,
PI Indicador de Presifn

1 Tanque BO - 02

2 Tangue BO - 03

3 Tanque Agitado
TA - 01,

LI Indicador de Nivel en Tanque
Agitade TA - 01



ANTEPROYECTO DE LA PLANTA.

"La planta para la fabricacifn del Dinitrato Dianhidro Glucitol esta-
r8 subdividida en tres zonas fundamentales

- Zona de proceso: comprende 8reas de formulacién , progra-
macifn y fabricacifn.

~ Zona de servicios: comprende &reas de servicios auxilia--
res, almacenes de materia prima, producto terminado, esta
cionamiento, bafios de personal, patio de descarga.

-  Zona administrativa.- comprende Sreas de oficina, control
de calidad y supervisién,

CARACTERISTICAS DE LA CONSTRUCCION.

El edificio debe reunir caracterfsticas de construccién que permita
el flujo de todas las oparaciones de fabricacién y acondicionado, e
vitando cruce de 1lfneas de flujo.

+ PAREDES Y TECHOS,

El techo y paredes interiores de la zona de fabricacidn, deben ser
lisas para facilitar la limpieza. Para el acabado as recomendable
pintura epSxica lavable, de tal manera que se puedan efectuar desin
fecciones perfodicas. Las esquinas deben tener acabado sanitario.

4+ PISO Y DRENAJES.

El piso dela planta debe estar contruido con materiales impermea-
bles y resistentes, no deben ser reshalososn, teniendo un declive
apropiado para facilitar su lavado y llevado al drenaje.

El drenaje debe localizarse siempre fuera de la planﬁa. Se debe ~

tener un tratamiento de los desechos y aguas residuales de la plan
ta,
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+ ILUMINACION,

Se requiere una iluminacifn a prueba de explosifn en la zona de fa
bricacién. Debido al uso de material inflamable y explosivo.

La luz que tiene que llegar a la altura de los ojos en las &reas -

donde se controlan instrumentos para tener un buen poder de resolu.
cién.

+ ACONDICIONAMIENTO DE AIRE.

Una buena circulacifn interna del aire y la extraccién de vapores,
impide cualquier accidente de explosibn.

Se recomienda el uso de extractores a prueba de explosifn.

'+ SERVICIOS 'AUXILIARES.

El parque industrial en el cual ser& instalada la planta cuenta con
todos los servicios necesarios como son agua potable, drenajes y luz
eléctrica. El combustible utilizado en los equipos ser& almacenado
en la planta en tanques o bidones.

‘AREAS DE_LA PLANTA,

1} AREA DE AL MACEN . DE MATERIA PRIMA,
Esta Srea deberi estar aislada debido a la presencia de disol-
ventes inflamables. Su localizacifn deberS ser accesible para
la carga y descarga de materiales.

El piso ser8 de concreto armado en acabado fino, se recomienda
una buena ventilacién.
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2) AREAS DE FORMULACION Y PROGRAMACION.

Esta 8rea consistiri en un cubfculo acondicionado con una mesa
de trabajo, donde se pueda llevar a cabo el pesado y formulacién

de los lotes, un escritorio donde el supervisor programe la fa-
bricacién.

Este cubfculo se localizar§ en un lugar cexcano entre el &rea
de fabricacifn y de almacenes para el f&cil flujo de las mate~
rias primas para su formulacifn y su alimentacifn al proceso.

3)  AREA DE_FABRICACION,

El Srea de fabricacifn ser$ un espacio pequefio, ya que el pro-
ceso no requiere de mayores dimensiones, donde se colocar&n los
equipos con sus debidas conexiones sobre un soporte met&lico,
El piso ser§ cemento en acabade fino, pintado con epfxico, pa-
ra avitar acumulacién de polvos.

Tendr8 un f&cil acceso, con puertas de emergencia en caso de -
explosifn. La iluminacifn debe ser buena y a prueba de explo~
8i6n, para un buen desarrollo de la fabricaci®n.

Dentro de eataytreu. se encontrari la zona de mezclado y acon=-
dicionado del producto final, esta zona, debe estar al fina) -:

para evitar un cruce de lfneas de flujo.

El frea aproximada de esta zona serfn 30 mz.

4)  CONTROL DE CALIDAD,

El laboratorio de control de calidad esta. ' provisto de apara-
tos ¢ instxumentos para efectuar los anilisis necesarios para
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5)

6)

7)

la obtencién de un producto terminado de buena y constante ca
lidad.

QFICINAS,
En esta frea, estari el personal necesario para la administra

cién de la planta, gerencia, departamento de compras, ventas
y contabilidad.

BAROS

El servicio de bhafios estard dividido en seccién de hombres y
geccifn de mujeres. Esta irea consistir§ en zona de lockers,
olores, hfmeda y seca.

Estard terminado en cemento pulido y azulejo.

ALMACEN DElPRDDUCTO TERMINADO.

En esta %rea serfn al macenados los envases de 1 kg de dinitra

tro de dianhidro glucitol mezclado con lactosa (25:75%) en ca-

jas de 40 x 40 cm., considerando 4 envases por c&ja. Se requie
re un §rea de Bm2 para un alsmacenamiento de 80 envases, 20 ca-
jas de 6 lotes de produccién. Dentro de la 4rea, no se tendri

zona especifica de cuarentena, la distincifn entre producto a-

probado y en cuarentena se hara con etiquetas.
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VI MANUAL DE OPERACION



MANUAL DE OPERACION:

La preparacifén del Dinitrato de Dianhidro e{glucitol, consta de 3 pasos

intermitentes para una capacidad de diseifio de 15 Kg.

PREPARACION DEL GLUCITOL ANHIDRO:

Para iniciar el proceso una vez aprobadb por Control de Calidad, la --
materia prima en un recipiente adecuado se pesan 50 kg. (40 lts) de la
solucifn de glucitol al 70% utilizando un polipasto se alimenta al --
reactor (R-01) a P=1 ATM y temperatura ambiente. Se agregan 30 kg. - -
330 lts.) de tolusno anhidro (o con una concentracién conocida de agua
de solucifn), calentindose hasta un temperatura de 76°C con agitacién
vigorosa y establecer un reflujo para eliminar el agua de solucibn, ~-
por medio de la formacién de un azéotropo tolueno-agua (44.4% -~ 55,6%
en peso}, haciéndose pasar los vapores por un condensador atmosférico
(E-01) (P= 1 ATM.}, para almacenarse en el tangue de almacenamiento -
vertical (Bo-0l1) donde se separa la mezcla en 2 fases liquidas, para
realimentar el tolueno (fase superior) al reactor.

Este reflujo se mantendri hasta la eliminacifn total de agua de solu
cién (y del agua del disolvente en el caso de no ser anhidro) (2 horas).
Una vez terminada la eliminacifn de agua de solucién, se enfrfa la solu
cién hasta una témperatura de 40°C.

Se manda una pequefia muestra (10 gramos) a Control de Calidad.

PREPARACION DE DIANHIDRO GLUCITOL:

A la solucifn a una temperatura de aproximadamente 40°C y P= 1 ATM, se
le agrega 1.8 kg. (0.05 lts.) de dcido sulfdrico al 98% y T=15°C conti
nufindose hasta reestablecer el reflujo (T=76°C), eliminando el 90% del
agua de xeaccibn (7 kg.) (tiempo aproximado 10 hrs.), una vez terminada

- la reaccibn, se enfr!a la mezcla hasta una temperatura de 40°C.



Se procede a un anflisis - . ... para verificar el prédvclo.

Se tiene una separacifn de fases (producto en la fase inferior), ¢:
drenandose la fase inferior al tanque con agitacién y la fase -
superior (tolueno) se bombea al tanque (Bo-04) de almacenamiento.
Una vez que la solucifnise encuentra en el tanque con agitacién,
se le agregan 36 kg. (30 lts.} de metanol, hasta lograr una diso
lucin y aproximadamente 1.5 kg. de bicarbonato de sodio, verifl
cando constantemente el pH, hasta llegar a un pH neutro (ph=7),

Se procede a la eliminacién de s8lidos de neutralizacifn, la mez
cla se hace pasar por el filtro (Fi-01}, pasindose el filtrado =
al evaporador a vacfo (SEE-0l1). Donde una vez que se terminS la
alimentacifn, se hace trabajar el sistema de vacfo, y aproximada
mente a log mm Hg y temperatura ambiente el disolvente metanol -
se evapora instantfneamente, hacfendose pasar por el condensador
para almacenarse en el tanque de almacenamiento (Bo-02),

El residuo se destila a alto vacfo (5-10 mm Hg) y calentamiento,
recupérihdose la fraccién entre el rango de 154-168°C, la cual -
se pasa por el condensador ‘- : . para almacenarse en el tanque -
de almacenamfento (Bo-0l1). La fraccifn recuperada a una tempera-
tura abajo de 150°C se almacena - , después de haber condensado,
‘en el tanque (Bo-03). El residuo que no destila (polfmeros) se -
almacena en tambores.

PREPARACION DEL DINITRATO DE DIANHIDRO GLUCITOL

El dianhidro glucitol (solucifn) se alimenta por gravedad al reac

tor enchaquetado, enfrfandolo hasta una temperatura de 40°C, don-

de se le adicionan 5 kg. (3.4 lts.) de &cido nftrico fumante, man

tenfendo la temperatura entre 35-40°C, por medio de agua de enfria
miento en la chaqueta y con una agitacifn continua y vigorosa has-
" ta finalizar la reaccifn (aproximadamente 5 hrs.)
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Una vez fipalizada la thnuaéh se vierte sobre una mezcla de 50 Kg.
de hielo y agua en el tanque (TA-01], donde se lleva a cabo la pre
cipftacffn del producto, con una contfnua agitacibn,

Se deja sedimentar los s8lidos y se efectfia un Drenado del agua,
postertormente se efectufin lavados con agua corriente y agitacibn-
hasta obtener agua de drenado con un pil neutro.

A los s6lidos ' precipitados se les adictonan 20 kg. de etanol al -
96% y T= 50°C hasta una dfgsolucifn completa, hacifndose pasar por
el filtro, para la eliminacifn de resfduos insolubles y alimentan-
do el filtrado al cristalizador,

(Cr~01), donde se lleva a cabo la cristalizacifn (aproximadamente
1 hr.l. El producto se coloca en unas charolas donde se deja secar
dentro de una cémara a medio ambiente. Una vez seco el producto se
alimenta a la tolva mezcladora llenadora, donde se mezclan 15 kg,
de Dinptrato de Dianhfdro Glucitol con 45 kg. de lactosa sblida --
(25%~75%) para envasarse en botes de 1 kg.
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TABLA # 18

CONDICIONES DE OPERACION Y EFECTOS DE LAS VARIABILES

PROCESO

VARIABLE

EFECTO DE LA VARIABLE

CONCENTRACION

DISOLVENTE

TOLUENO

No debe ser menor a un 44% en peso
para lograr la concentracifn azeo_
txbpica,

Y siempre debe de haber un exceso
(308} para la disolucifn del reac
tivo.

ELIMINACION

AGITACION

Debe se poderosa para evitar el -~
incrustamiento en las paredes del
reactor. (Caramelizacifn}

H20

SOLUCION

TIEMPO

Esta en funcibn de la cantidad de
agua de solucifn y calor de calen
tamiento. Es importante conocer -
la Conclusifn para eliminarlo en
este paso 0 si es posible en el -
sigulente paso, conociendo este -
residuo.

TEMPERATURA

No debe ser mayor a la del azeotrf
po, para evitar degradacifn.

CONC.
TOLUENO

Necesaria para el azeotrGpeo 44.4% er
peso 1,0 de reacci6n.
308 exceso para disolucifn,

AGITACION

Evitar acaramelizacibn en paredes
del reactor con agitacibn poderosa

REACCION

DE

DESHIDRATACIOJ

CONC.

H2804

Uso exclusivo de H2504, necesario
un 5% en peso de reactivo (gluci-
tol s6lido)

Falta de Hy50,4, no se lleva a cabo
la reaccifn. Precaucifn, provoca =
la hexanitracién del producto en -
la etapa sigulente, eso es sumamen
te exploeivo.

Exepo provoca la polimerizacifn,




CONTINUACION:

CONDICIONES DE OPERACION Y EFECTOS DE LAS.VARIABLES

EFECTO DE LA VARIABLE

No debe exceder la temperatura del
azeotrbpo, evitar la degradacién.

Esta en funcifn de la cantidad de
agua de reaccibn y el calor de --
calentamiento,

Uso de metanol por su bajo punto
de fusion, yla gran solubilidad
del producto en €1,

Racilidad de neutralizacion .
Cantidad: 1.6Kg MetOH/Kg.producto
a 30°C,

No usar otro neutralizante por se
forman complejos indestilables e
indeseables.

Importante tener control preciso
del pH, yaque la presencia de H,50,
en la destilacion provoca polimeri=
zacion,

Cantidad : Aprox. 100grNaHCO /Kg.pre

PROCESO VARIABLE
REACCION TEMPERATURA
DE
DESHIDRATACIQN PIENPO
DISOLVENTE
REACCION
DE
BYCARBONATO DE
NEUTRALIZACIGN SODIO
NaHCo
FILTRACION ' on
; SOLIDOS CONCENTRAC
£} NEUTRALYZACION SOLIDOS

Eliminacion del total de solidos
para evitar incrustaciones en el
evaporador,

MALLA 4 micras de¢ apertura.
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continuacion:

CONDICIONES DE OPERACION

Y EFECTOS DE IAS VARIABLES

PROCESO

VARIABLE

EFECTO DE LA VARIABLE

Concentracifin
de
HNOJ

Debe ser fumante blanco * 300 gr. HNO3

Kg. Producto

fdwise Lento

Un exceso de 10%, no mayor debido a -
que se polinitra el producto.

REACCION

NITRACION

Temperatura

Reaccifn exot8rmica 40°C

Control de Temperatura 20°C
efecto de la reversibilidad y se quema
el producto.

~

Tiempo

Efectflar un seguimiento gin&tico (5 hrs)
para determinar tiempo Sptimo y evitar
la reversibilidad de la reaccién (besni
tracifn.)

EVAPORACION

A

VACIO

Tiempo

Y
Presidn

Temperatura en funcifn de la presién

No debe excederse los 190°C, ya que se
produce la degradacifin del producto.

Pregifn de operacién 10 nly

A presiones mis bajas es mSs convenien
te, debido a la temperatura de destila
cidn.

Calentamiento lento en los rangos de -
recuperacifn de productos y subproducto1

para el manejo de tanques de recepcidn.

i



CONDTCTONES DE OPERACION Y BFECTDS DE LAS VARTABLES
continuacion

PROCESO VARTABLE EFECTO DE LA VARIABLE
Disolucion de la mezcla de reaccion
PRECIPITACION .
en agua con un cambio brusco de tempera-
DEL CONCENTRACION tura para provocar la precipitacibn.
HIELO Alto calor de disolucién del acido nitri-
co residual en agua.
PRODUCTO AGUA i
uer Cantidad: 5Kg. hiclo-agua/Kg. producto.
Uso de disolvente no polar, no_toxico
CONCENTRACION Eliminacion de impurezas insolubles en
CRISTALIZACTON " el disolvente.
Y
Cantidad : 2 Kg LCtunol/ Kg. producto
ETANOL crudo a 50°C.
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ESTUDIO ECONOMICO.

El estudio econbmico de preinversifn para el desarrollo del dini-
trato de dianhidrdo glucitol, esta realizado considerando los cog
tos directos, llegando a un nivel de contribucién marginal o sea

gin considerar los costos indirectos (administracién, ventas, te-
rrepno), dado que por el tamafio del mercado prevesible, esta plan-
ta no podr8 funcionar en forma independiente, 8ino como un nueve

producto dentro de una organizacién cuyas caracteristicas coinci-
dan con las bAsicas necesarias para este proyecto.

los costos directos que se tomarfn en cuenta para este estudio --
son los siguientes:

a} Estimaci6n de la inversifn, equipo prineipal y rubros de tube
rias e instalaci6n, considerdndose la amortizaciédn del mismo.

b} Costos de producci6bn; materia prima y empaque estdn considera
dos para una produccifn mensual de 180 kg de principio activo
{720 kg producto mezclado), mano de obra, control de calidad
servicios auxiliares como costo mensual a tiempo parcial.



A) Estimacién de la inversibn.

Equipo Principal.

Para obtener el costo de los equipos principales, se recurri6
a la cotizacifn directa con los fabricantes de equipo, debido
a que se trata de equipos pequeiios, cuyo costo de construccifn
no va en relacifn directa con los materiales y mano de obra -

requerida.*
¢

o

~ Reactor enchaquetado de acero inoxida-
ble S8 304 con 3 boquillas f....i.enusesss 650,000

- Agitador mec&nico flecha y paleta ......... 70,000
= Motor de 1/2 HP., t.vivsacascnanssonaansnsnns 75,000
~ Reductor vertical .....ecirvriesiarcncusssnns 60,000
- Tanque de mezclado 70 1t8, civeeercncnascane 85,000
- Agitador mecinico (flecha y aspa) s.eeesvsse 60,000
- ReduCtOr., suiceissacessenssrssesarsnncnsinns 45,000
- Motor de 1/2 HP. ..iivecesnvosesocsaccassoss 75,000
- Tanque de condensados 35 ltS..eeececvccenasea 50,000

" " 5 1t8.iveereconcvscnns 20,000

" " 20 1tS.ceevvenanncenoes 40,000
-~ Condensador de tuboS ¥ COraza ...ievesconnas 265,000
~ Filtro PrensSa .icesvcescccecscssssanccrsana 150,000
- Bomba de Vaci0 ..ciievrrsnescrersanssansssas 300,000
- Evaporador de simple efecto (enchaguetado) . 550,000.

- Caldera de aceite térmicO ....ceeseassseass 1'820,000
~ MAquina de hielo ..ieecciracernnncnsosccnsan 300,000
-~ Bomba de 1 H. (Circufto agua caliente)...... 135,000

~ IntercambiladOr eieevecisnscsersssascrssanees 150,000
- Bomba 1/4 HP. p/el agua de cisterna '....... 35,000
~ Bomba dosificadora (..ccvsecescsranrinosanses 25,000
- Tolva mezcladora .vsiesveasseserssassnsonnsns 300,000

TOTAL $5'260,000

DWW AW

* precios a enero de 1985,



Los siguientes rubros se calcular@n como un porciento del costo
del equipo principal.

- Tuberfia de conexifn (20%) ...eevvvverconss 1'052;000
- Instalacién y armado (l0%) «v.erveeearvncne 526,000
- Instrumentacitn (40%) ...ciieenncrcnrocans 2'108,000

(v8lvulas, sensores de temperatura, senso
res de PH.)

- Equipo de control de calidad (4%) ....... 200,000
= Diversos (10%).ueeivesrnccesnnceannonnse 526,000
- Ingenierfa (30%) ....cocnurrvrarcnnernns 1'509,000
- Imprevistos ..... seesiinsscacnannsacsnna 828,000

TOTAL S 12'000,000

Inversibn estimada = § 12'000,000.00

B) Costos de produccibn

1} Materia prima

los requerimientos de materia prima para la producci6én de
1 kg de principio activo (4 kg de principio activo mezcla-
do, estabilizado).

Asi como sus costos unitarios se enlistan en la tabla No.l9
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TABLA #19
REQUIRIMIENTOS DE MATERIA PRIMA

MATERIA PRIMA PRECIO ($/Kq) REQ. TOTAL { m.m. )
l.= Glucitol al 70% 217 3.5 760
2.~ Tolueno (dens. B6%) 81 2.0 162. (1)
3.- H2804 al 98% 22,25 0,12 2,7
4,~ Metanol {d.0.84) 52 2.4 125 (1)
5.- Na H003 91 0.1 9.1
6.~ HN03 180 0.35 63,00
7.- Hielo 5 30 150.00
8.~ Agua 0.015 150 2,25
9.~ Etanol . 115 1.0 115 (1)
10.~ Lactosa 330 3 990,00

{1} Estas substancias son recirculables, se supondr& un 55% de recupera
cibn.

COSTG UNITARIQ DE PRINCIPIO ACTIVO.= § 1'998,00
=RIRITIZTE

{ equivalente a 4 Kg. de principio mezclado}
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2)

Mano de Obra

El proceso de fabricacifn puede ser separado en dos fases:

a} Fase de obtencién de dianhidro glucitol, la cual tiene un
lapso de 10 hr, desde su inicio hasta su obtencién purifi
cada.

b) Fase de obtenci6n de dinitrato de dianhidro glucitol, la
cual tiene un lapso de S hr, incluyendo la fase de mezcla
do y envasado.

Basado en la informaciSn anterior; la planta se sugiere se -~
opere bajo las siguientes caracteristicas:

{i) Se trabajard de lunes a s&bado bajo el siguiente crono--
grama de operaci6n

DIA REACCION . HORARIO:
LUNES {a) Deshidratacién 7 - 17 hrs. -
MARTES (b} Nitraci6n 7~ 13 hrs.:
MIERCOLES (a) Deshidratacién 7 ~ 17 hrs.
JUEVES {b) Nitracién 7- 13 hrs..
VIERNES (a) Deshidratacitn 7 - 17 hrs. |
SABADO (b} Nitracifn 7 - 13 hrs.:




(ii)

(iii)

3

4)

La unidad de produccién esta disefiada para obtener 15 kg
cada 2 dfas de operacifn ; de principio activo {60 kg de
producto mezclado)o sea 45 kg de principio activo a la -
semana {180 kg de producto mezclado}.

El personal requerido para la operacifn:
1/5 supervisor
2 obreros

El costo directo por mano de obra seri de:

1/5 supervisor 50,000
2 abreros 100,000

se considerﬁ un 50% del salario adicional para prestaciones

Costo mensual de mano de obra = 225,000

Control de calidad

El servicio de laboratorio y control de calidad, consistiri en;

- Caracterizacifn materia prima

- Andlisis de productos y subproductos en el proceso
~ Anflisis al producto final.
-~ Pruebas en el .envace

Costo de controtl de calidad § 50,000.00 mensual

Emgague :

El producto seri distribuiido en envases de pléstico de 4 kg.

El costo seri:

-~ Envase con tapn = § 64.00



- Btiqueta = 4.50
- Caja para 6 envases = 70.590

Para un costo por envase de: $80.25

Para este rubro se considera el envase de 4 kg de principio mezcla-
do.

5) Servicios Auxiliares:

Los servicios auxiliares ser&n:

- Luz eléctrica 145 kwatt/lote

-~ Agua = 4,000 kg/lote
- Aceite térmico = 1 lt/lete
- Diesel = 7 lts/lote

Costo de servicios auxiliares: $ 50,000.00 /mes

Costo Produccibn

Para una produccibn de 720 kg/mes producto mezclado

1) Materia prima $ 359,640.00

2) Mano de obra 225,000.00
3) Control de calidad 50,000.00
4) Empaque 14,445.00
5) Serv. Auxiliares 50,000.00

total costo produccibn $§ 699,085.00 *

* Costo de produccifn a julio de 1985
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Como se menciond en lo s puntos anteriores, la inversifn estimada es
12 millones de pesos (a enero '85) y los costos directos para la --
produccitn de 720 kg de producto mezclado (180 kg de principio acti=-
vo) son de 699,085 pesos, lo cual equivale a 970 pesos el kilogramo
(julio '85).

El precio en el mercado en diciembre de 1934 era de aproximadamente
25 dblares,equivalente en 1985 a $8,750.00 pesos el kilogramo de ~
principio activo mezclado. Por lo que el costo directo es el 11l%
del precio actual de venta, aun presuponiendo un costo de indirec-
tos muy elevado, y un precio de venta muy competititvo $5,000.00
pesos por kilogramo, este haria que el costo directo de produccidn
fuera del 18% con una contribucién marginal del 82%, que a nuestro
punto de vista muy costeable y comparativo.

Raz6n por la cual se concluye que desde el punto de vista econ6mi-
co el proyecto es altamente rentable.
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CONCLUSIONES.

El preseﬁte trabajo fué realizado para su fin, pero con la intensibn
de tener una utilidad pridctica y aplicable en nuestro pais.

Es prioritario para el pafs la fabricaci6n de firmacos del Cuadro B3
sico con tecnclogfa nacional de ahf la importancia del presente tra-
bajo, ya que el dinitrato de diaphidro glucitol es un f&rmaco priori
tario dentro del Cuadro Bisico.

Se apalizaron las propiedades del producto y se concluye que el mis-
mo supera para su fin a sus sustituéos. Se describieron sus caracte
risticas quimicas, asi como farmacol&gicas y el debido manejo de ma-
teriales.

La demanda, losprecios actuales del mercado, sus futuros requerimien
tos y en general todos los estudios que se pudieron realizar indican
que el mercado ser§ contfinuo y creciente y que la factibilidad y cos
teabilidad de 1la inversifn resulta muy conveniente y factible, no en
una fabrica exprofeso para su produccifn, sino como un producto nue-
vo y/o adicional de algin laboratorio especializado que cuente con
la instalacibn y person&l capacitado para la produccién de f£&rmacos

de manejo delicado y gue requieren un alto grado de control de cali-
dad.

La seleccifn de la ruta qufmica de sintesis se bas6 en un trabajo ~
de laboratorio y criterios de diseiio, para darnos un proceso de fa-
bricacifn optimizado, de integracifn 100% nacional y cumpliendo las

especificaciones requeridas para competir en mercados internaciona-
les.

El equipo seleccionado fue pensado para su miximo aprovechamiento
a efecto de reducir la inversifn. Este equipo es sencillo y flexi
ble para su posible adaptacibn a procesos alternos, para la produc
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ci6n varios f&rmacos dado el pequefio volumen requerido.

La instrumentacifn es sencilla con controles manuales e indicadores
analégicos con el fin de reducir la inversifn. Es obvio que la de-
cisi6n final de inversifn podrd variar despu€s de precisar los obje
tivos generales ya en su construccién.

Desde el punto de vista econfmico, el proyecto es altamente rentable
y por'lo mismo, atractivo para un laboratorio especializado e id8neo
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