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1.- PRESENTACION DEL TRABAJO 



• 

La presente tesis tiene como objetivo primordial a la evalua 

ci6n del proyecto'de fabricaci6n de hidroquinona por medio 

de un estudio técn;co-econ6mico. Todo esto con el.objeto de 

determinar s! el proyecto propuesto·es correcto desde un PU!l 

to de vista técnico, econ6mico y financiero. 

Por supuesto, evaluar un proyecto implica reunir, sistemati

zar y analizar .toda la informaci6n pertinente para determ'i

nar los costos Y. beneficios del mismo en términos de la ren-

tabilidad. 

La evaluaci6n de lós aspectos técnicos esta referida a la I~ 

9enier!a de Procesos, esto es, la inclusi6n de los posibles 

procesos a la escala requerida, de los equipos, del tamaño, 

del equilibrio intemo y de la ~sp(>nibilidad de los requisf. 

tos f!sicos necesarios para su funcionamiento y selección. 

La ev~1uaci6n econ6mica supone te~r determinadas cuestiones 

importantes relacionadas al mercado interno y externo que se . . ' . 

pueda abarcar, a los é:ostóS fijos y variables, y ª· la compe

tencia en una. dete:rminada lrea . de dicho mercado nacional •.. 

intemacional. · . .··- - ' ' 

. La e~aluaci.6n financiera, cuya esu ... c:ian es poateri.or a la 

revisión t6cnica y econ6a1ca, deteZJlina lu qananciaa b.u ... -

doae. en las concluaionea relativaa al equipo y lo• c:ostoa, a 

lo• requisitos de fun~onmúento y coat:oe, a la producci6n Y· 

al volumen de venta, y a loa ingzesoa por ventas. 

Este proyecto,. obviamente, trata tQbiin de satiafa~r cier

tas necesidade• de la ind\Ís~ria ~xicana,· tales comos 
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- La demanda de materias primas: este producto, básico para 

la elaboraci6n de productos terminados y decisivo en la ma 

nufactura de otros productos intermedios en los más diver-

sos campos, es importado en cantidades y a precios por un~ 

dad considerablemente elevados. En la industria química ~ 

xicana la hidroquinona no se fabrica a escala industrial. 

- La sustituci6n.de importaciones: esto con el fin de frenar 

la fuga de divisas por este concepto, evitando de igual ma 

nera la escasez y la inflación. 

- El desarrollo industrial del país: se intenta contribu5.r 

con el Plan Nacional de Desarrollo y aprovechar la coyunt~ 

::·~'.:. •.ra __ p_:rop~ciada con el reciente ,ingreso del país al GATT . . · 

- La creaci6n. de nuevas fuentes de trabajo: tanto para prof~ 

sionistas como para obreros. 

Ea iq>ortante recalcar que este proyecto est4 considerado en 

la Secretada de Programación y Presupuesto e.orno prioritario 

para el pata y como viable para la iniciativa. privada. 

Por, supúesto1 esté. proy~cto estar& siempre sujeto a diversós. 

puntos de vista, ya sean tanto técnicos .como econ6micios. Por 

lo. tanto, surge otro aspecto a tomarse en· cuenta y es el re-

ferente a la flexibilidad al cambio, para de esta manera sa

tisfacer las necesidades que se presenten en determinados mo 

mentes y situaciones. 
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2. - PJIESENTJ\CIOJ IEL PRODUCTO 



2.1 HISTORIA DE LA. HIDROQUINONA 

La hidroquinona, que se conoce también como 1,4-bencenodiol, 

1,4-dihidroxibenceno 6 p-dihidroxibe.nceno, es un compuesto 

cristalino .blanco que fu~ obtenido por primera ocaci6n en el 

año de 1820 a partir de la dest~laci6n seca del !cido qutni

co. Posteriormente en 1844, Woehler establece su estructura 

qu!mica despu~s de haberla obtenido por reducci6n de quinona 

producida por oxidaci6n del !cido qu!nico. 

En realidad, la hidroq"uinona no tenía ninguna aplicaci6n ªP! 

rente, por lo que su importancia parecía sOlo radicar en sa-

tisfacer una mera curiosidad científica. Esto cambio confor

me otras industrias se desarrollaron., como el caso de la in-

dustria fotográfica. Esto es, la importancia a n!vel indus-
. . 

trial de la hid~uinona comienza a principios de la.;Primera 

Guerra M\Dldial, cuando los Estados Unidos de iforteúilrica 1-

niciarón \Dla sorda ·lucha para· indépenclizarse del. mrcado eu

rq).ao ·de los co~ueatos qUtaico• or9*1ico• por las obvia r! 

· a enea tm1to de oiden polttico . cC.O econ&d.co. In -iUíe11os ti . 
'.. -, ., .... ·.·,·. "'".'·'. ··• . ., - i .··. " -

empc>s . la hicb:oquincn• ·e.P.zca. a tener ~tros usos .a.· il.por

tante1, de 108 cual•• .. ~ablara en foma !nelicita. · 

· Los fabric~tea norteamericano• observazon que una de l• in 

du1tr"ias .que debedan auxilian• con ds rapidez '/ eficacia 

era la indu1tria de la fotoc¡raf!a. 
. . . . i - . ' 

Y cur101amente entre. los qu!láicos :fotog~alficos .ma. bport.,i ... 

tes se encontrBb~ .la bidroé¡uinoná y. el eldn, los cuaie8 ••-
1 

taban en una posicidn auy pncaria, sobre todo desde.el pun-
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to de vista del sumin~stro, de acuerdo a la situaci6n creada 

por el conflicto !M!liex>en el viejo ex>ntinente. Por supuesto 

este hecho traj6- consigo las terribles compras _de p&l~co Y. _ 

·esto a su vez un ·considerable aumento en el costo de ambos 

materiales. En el caso de la hidroquinona los precios se .di!_ 

pararon hasta en un 600 t. 

Por estas razones la llerck y Co. intent6 ser la pionera en 

investiqar a fondo la fonaa de producir en una escala verda

deram~nte industrial a este valios!s.ilm> compuesto, sin obte

ner, desafortunadamente para ellos, ningdn resultado que se 
. . 

considerara como positivo. Sin_ embargo, sin desalentarse del 

todo, decidieron· Wlirse a ot.ras emp.z:esas, y durante alqdn P!. 

r!odo de la guerra y adn tiempo despW!s, la Eastaan-Kodak, 

la propia Merck, la Lloyd y la American Oleaica.I 1fo:rka, in

~n taron la fabricacidn c1e la hid~a, consigui~dolo 
. . . ' 

en cantidadés __ muy liait:adás sol .... te. 

Despuda de la ·guerra~ DO.Obstante, por vartos dos la But.;;;,,;7: 
.... · '·,. : . . ' ··'· ,. ' .· . . . 

Un regiesd • la COllP~• c18 ·~ reqQ8E'fll1ento•~--J.O que en,~!-
.·-···.- ... ' . ·- . .. .. •'. - ·.. ..· . 

·. Údad ocúrda era que ~ la calidad ewalu. --dli la hic1zo 
. ~ ' .. ·· .. "~ " '. . . . '.; ,-

qu:tnona parecta Hr la·aae~ada, el pncto al~ta pzdlil>! 
.·uvo- limit~a -~u fllbrtcaCtdD a gr• ucala. 

En los inicio•.del si91o .,.inta, c1:lwnu patentes eazcpeaá 

••tlÍban conceaionadupua la proctacc:ldn dli ll14zoqainonap0r 

oxidacidn de fenol can pemanganato alcalino (Al••ia) y . . . . ..-·; 

con perdxidó de biddgeno · Unqlaterra) • Otro .. t.odo <tiéaa- . 
nia) involucraba el calat-1.ento dal p-clorofeDol ~ cobre 
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bajo presi6n. 

La Dupont ftre la primera en fabricar hidroquinona en cantid! 

des comerciales después de la Priioora Guerra Mundial. Esto 

fué posible gracias al uso ·ae un proceso original de· la com

pañía franeesa Busines de Rhone. Dicho proceso, recogido por 

la New Brunswick de New Jersey para la planta de la NewÍ;>ort 

Chemical Co., implica la oxidaci6n de la anilina con dicrom_! 

to de sodio, la .reducci6n de la quinona con di6xido de azu-· 

fre, así como la extracci6n de la hidroquinona con ~ter et!-

lico. 

Ya para el año de 1924, en un titSni.co esfuerzo por reducir 

los costos de la hidroquinona, ~a Eastman-Kodak decide regJ:!. 

sar a la fabricaci6n de ·sus propios· requerimientos, y por e.! 

tos motivos crea: una subsidiaria, la Eastman Olemical Corp., 

que inicia sus o~racionea eJi 1952 en la planta de Passaic~ 

New Jersey. La Eastman-Kodak utiliz6 para este fin una varia 
. . . . ' ' ' -

ci6n sobre el proceso de "ia ~nt, el cual se había veni.do 

.utU.1.zancio· como. modelo de. ·i0. D\JeVOB pxoceaos para pr0duci~ 

htdic>qu:.lnona en vuiu puté• ~I aundo• : 
Cuando se. hace referencia de tales: nuevo• procesos ..... nci!!_ 

na a los procesos de hidroxilaei6n da fenol (utilizado• prin 
. . . . . .. . . -

cipalmente ·en Francia, Italia y JaPeft} y oxidacU5n ele p-dii;. 

sopropilbenoeno (utiliaadoe principalmente en los J:atados U

nido• de Horteul5rica) • 

De igual maner~ los usos de est:e producito tambi'n ·se han ·ido 

incrementando. y ·divenific•do' al travta de lo• años, de mo-
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' 

do tal que para estas fechas la hidroquinona producida en t2_ 

do el mundo ha encontrado su uso·en un 45\ para revelado fo

toqrtfico (el cual era su uso original), en un SO\ como ant!_ 

oxidante e inhibidor y en un 5\ para otros usos que se expl!_ 

car~ posteriormente • 

Sin duda alguna es considerablemente notable el cambio que 

ha sufrido en un lapso de 60 a 70 años este producto. 

Un pats como México, en pleno intento de un desarrollo indus 

trial verdaderamente en~rgico no puede permanecer indiferen

te a los diversos usos que se le puede dar a tan importante 

compuesto, de ah! que su demanda se incremente y a un precio 

verdaderamente alto, tal _como lo indica el mercado y ciertós 

boletines e)cpedidos por la Secretarta de Programaci6n y Pre-

supuesto. 

Por tiltimo, es conveniente ·ii-~~i~"la .¿]ji~~i~n -~t~,:~-~~ bien .•·· 
. '· . .:·".:~ .. ·;_~"/7:~-:. --~-~:.·:-:..:..-::;_:·;~~-~-~---::.·-·:. <---· 

por a! misma la hidroquinona es un producto . altamente impar- .• 

tante ~n la industria, tambidn lo son sus derivado~, y por 

lo tanto deberln tomarse en cuenta para un estudio m:ispro~ 

fundo acerca de ·su fabric::aci&l ... 
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2.2 .PROPIEDADES FISXCAS 

Se conocen tres variedades cristalinas de la hidroquinona. 

La primera variedad es la llamada alfa (a) , la ~~al es. esta

·ble , y se obtiene por cristalizaci6n en aqua en fonna de ª9'!! 

jas blancas 6 prismas triagonales que se funden a 172.3°C. 

Por sublimacidn,_ se.obtiene una fonna gamma (y) l~il en 

prismas monocltnicos. La fó:rma beta (B), también lábil, dis~. 

elta en metano! cristal~za en prismas triaqonales. La hidro

quinon.a que se vende a n.!vel comercial de alta calidad posee 

las siquientes propiedades: 

PUNTO DE FUSIClf: 166•c 

PUNTO DE EBULLIC:i:Clf (A 730 :aÍn Hg) : 2 85 ºC 

DENSIDAD RELATIVA: 1.324-1.328 

La solucidn saturada de hidroquinoria en agua contien• 5~ 8 

gramos de hidroquinona por 100 gramos< de agua a 15 •e, y 9 •. e 
gramos a 28.S•C• .La hid:roquinona es Ínuy soluble en alc:o~ol· !. 

t!lico ·y 4!ter etruC» y casi insoluble en bence~o · fdo' :<.Pro: . , . . ' ' . . ·... .·· ·: .~, 

· ximadamente 0.2 9r8.os de hid~oqu1.nona p~r litro. de ·be~ceno) ! 

La ·~idroquinona po&ee dos. hidrd~ilos féndU.cos • con constan

tes de disociacicSn da 1.22. j.; 10-lO y 9.¡8 x io-10 , r.~pect1- · 

.vainente a Jo•c. su-.ento dipolo•• l.C unidades Debye.Bl 
. . 

potencial de oxidact&-nduccidn, que ·ha sido muy estudiado· 

en relaciCSn con el uo de la hidroquinona como revelador fo

togr4fico, depe~de .. cho del pB de 1~ solucidri;' el poder re

ductor. aumenta en foraa considerable y rcfpida a medida que ! 

umenta la alcalinidad. La hidroquinona y la quinona fonaan 



un sistema redox reversible en solucidn ácida; en estas con~ 

· diciones la quinona es estable: 
o 

ó 
ti 
o 

OH 

º 
La hidroquinona se encuentra en abundancia en la naturaleza, 

principalmente formando parte primordial de diversos compue! 

tos •. Ast se.le encuentra, por ejemplo, como parte del gluc6-

sido arbutina, de fdrmula molecular HOC&R40C&H110s, cuyo pe

so molecular es 272. 25 y cuyo pi.in to de fusidn es de 195 ºC1 

por hidr6lisis de ~a arbutina se fonna la hidroquincina. La 

arbutina .a su vez se encuentra en las hojas de muchas plan

tas, .tales como: la gayub.a (Arctostaphylos uva-ursi) , el 

ar*tdano (Kyrtillus),.el arlndano encarnado (Vititis-idaea) 

y la protea mellifera. 

La arbutina tambitln ae encuentra en el aceite vo1'til del a-
1 ... • .,. ,_. 

n!s estrellado (Illiciua wrUín) y se ha aisiado. ásiiilismo de 

·la oorte~a y laa yemas del ~ral. 



. 2.3 PROPIEDADES QUIMICAS 

Por lo general, todos los dihidroxibencenos 6 DHBs, 6 sea, 

los conocidos como hidroquinona, catecol y resorcinol,, son 

sobre todo 4cidos débiles con dos constantes de disociaci6n 

y por lo tanto, foxman sales.mono y disustituidas en solucio 

nes de hidr6xidos alcalinos 6 carbonatos alcalinos. 

Con sus dos grupos hidr6xilos adyacentes, el catecol es ca

paz de formar m4s sales metálicas complejas. Muchos de los 

complejos del catecol y de sus derivados son muy empleados 

como reactivos analíticos. 

OH 

© 
. OH 

Todos los DHBs son oxidados mucho·m4s facilmente que el fe-
' . ' ,:,· ' ,. . ' . ' , : 

.nol~ Sin embargo, solo el catecé>l. y la hid~uinona son con-

"Vertidos por la mayorla de los agentes oxidantes. en ortobeñ;. 

zoquinona y parabenzoquinona, resp!ctivament:e. El primer pa

so consiste en la transferencia de un e~ectrdn con la consi

guiente fozmacidn de un radical aelllibencenoquindnico en aolu 

cidn alcalina, como ad tambidn puede suceder en soluci~n ,_ 

cida. El radical tiene un tiempo de vida lo suficientemente 

larqo a fin de poder lograrse su caracterizacidn, lo cualª! 

plica la actividad antioxidante del catecol, la hidroquinona 

y aua derivado•. 



Las quinonas que se forman, 2,5-ciclohexadienq-1,4-diona y 

3,5-ciclohexadieno-1,2-diona, dependiendo del material inic~ 

al; pueden reaccionar hasta. dar hidroxibenzoqu;i.nona ( 2-hidr~ 

xi-2 ,S-ciclohexadieno-1·,4-diona) por ataque nucleof!lico de 

los iones hidr6xiloi tales resultados han sido obtenidos con 

ferrocianuros alcalinos, pero con un exceso de peryodato de 

sodio el intermedio o-benzoquinona es oxidado hasta el :icido 

cis-cis-muc6nico (Acido (Z,Z)-2,4-hexanodienodioico). 

ÍH 
~ 

H-0 

El potencial redox del re~orcinol Eo) 

$ 
o-~ o 

9 
o . 

experimenta~mente porque, •"1 oxidacién es irreversible, pero 

el potencial de media señal en la polarografta (El~2> es una 

medida de su capacidad a oxidarse. 

El resorcinol se comporta similarmente a los monof~nolear si 

guiendo la oxidaci6n de un electrdn con ferrocianuro de pot! 

sio d sulfato de cerio, se proporciona un radical me~a-sellli-

12 



bencenoquindnico que produce una mezcla de componentes dimé

ricos y poliméricos de pares e-e y e-o. El resorcinol y sus 

derivados son scSlo atacados lentamente por peryodatos, pero 

la reacción con per6xido de hidrcSgeno en presencia de 6xido 

de tungsteno produce ~cido maleico. 

La hidroquinona y la p-benzoquinona forman un complejo equi

molecular por la transferencia de carga entre los orbitales 

n de los anillos. Esta quinhidrona compleja cristaliza en un 

color cafd. rojizo que tiene una superficie brillante verde ( 

p.f. = 171ºC, d = 1.401 g/cm 3
). La quinhidrona es m&s f~cil

mente oxidable que la hidroquinona. La hidroquinona, cuando 

se utiliza como agente revelador en fotografía,. reduce el 

bromuro de plata expuesto con una velocidad sustancialmente 

m4s elevada que s! los granos fue ron inexpues tos o bajo pues

tos. Pará evitar la formacidn de quinhidrona, se adiciona el 

sulfito de sodio para dar sulfonatohidroquinona de·sodio, un 

agente.revelador m4s débil que lahidroquinona. 

b '+ 2ÁAJJ'r + Na,so, 
OH 

OH· . 

----+ o~ 2A9 + BBr. '!' NaBr . 

OH 

·' 13. 



Los'DHBs sufren todas las reacciones típicas del fenol. La 

densidad electrdnica en el ndcleo explica la relativa react!_ 

vidad y la regioselectividad en la sustitucidn electrofíli

ca. La simetría de la hidroquinona indica que las cuatro po-

siciones para ser sustituidas en una monosustitucidn son e

quivalentes. La posicidn 2 del resorcinol tiene una densidad 

electrdnica m4s elevada, pero debido al i~dimento est~rico 

por ambos grupos hidroxilos adyacentes se tiene que la mono

sustitucidn aparece principalmente en la posicidn 4 d 6. 

·El catecol es mucho menos reactivo que el resorcinol; lamo

nosustitucidn aparece en las posiciones 3 y 4 en forma rela

tivamente escasa •. 

Los IEBs reaccionan con anhídrido ft4lico para formar siste

mas de multianillos de acuerdo a las condiciones de :reaccidn 

impuestas. La hidmquinona produce quinazarfn .(1,4-dihidroxi . . 

..;.g ,10-antracenodiona) , el :r:esorc::inol produce fluoi:esceina y 

el catecol da hiatazartn (2,3-dihidroxi-9,10-antracenod~ona) 

f alizadn (1, 2-dihidzOxi-9, 10:..antracenódióna> • ·. 

OH 
~. 
~OH 

14 



_Los monot!teres y dil!teres de los DHBs pueden prepararse U

cilmente por mt!todos convencionales. Sin embargo, es _difícil_ 

-confinar la .. es teri ficacidn ;a la etapa del mnO«!ter. Es ta re

accidn se usa para prepax:ar guayacol (2-metoxifenol) , vera

_trol .. (1,2-dimetoxibenceno), guetol (etoxifenol;,.2) , P-:hidroX!_ 

aniso_l d fter monomet!lico hidroquinona. (4-metoxifénol) , de

cicloxiresorcinol {2-decicloxifenol), guayacol qliceril ~ter 

(3-(2-metoxifenoxi) -1,2-propanodiol), y 1,4-di (2-hidroxieto

Xi)~nceno7 (2 ,2 '-(l,4-fenilen~bisoxy)bisetanol). 

O OH 

©::© 
O OH 

~OH· 
~,;f·· 
'· .. º·' ·, 

. . -~ ' ~ 

; :· 

.' '.' 

;~,;~accd~~ ::1¿::t"L,•:=~'Z:.7;:·;1~t~~· 
llÍlt tilenodioxibeneeno (1, J._.,bencénodióxoi.> y con fter. di (2-cl2 

. . .. ·,· .. ;•. 

zoettl.ic:O) , · pzoduc::e dibenceno•l8-cor0na-6-polifter. 

15 
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OCH3 

© 
OH 

Cº:©. 
o 

Los DHBs y sus monoéteres son alquif ados por todos los agen

tes comunes en la presencia de una· cat4lisis Friedel~Crafts 

· usual. La hidroquinona con terbutanol da terbutilhidroquino

na (2• (1,1-dimetileÜl)-l~f-béncenodiol) y p-hidrozianisol, 

en la presencia de un catali~ador de s!lica da una mezcla de ·. 

2-terbutil ... 4-metoxifenol (2-Cl,1""clliiet11.-4-4~metox:ife~oU•· y .. , .. 

3~te.rbutil-4-metoxifenoi1 diversas investigaciones hall' sido 

dirigidas para maximizar l.aa reaccione·s anteriores. El cate"" 

col es terbutilado con isobutileno en la presencia de resi- · 

nas de intercambio de iones a f-terbutilcatecol (f•(l,1-diJll!. 

tiletil)-1,2-bencenodiol). Los cloruros de alilo alquilatan · 

al catecol y al guayaco! para dar f-alil.catecol (f-(2-prope

nilo)-1,2-bencenodiol) y eugenol (2-metoxi-4-(2-propenilo)

fenol), respectivamente. 
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e~ 

La acilaci6n de los DllBs cai haluros carbox!licos d ~steres 

dan el correspondiente a:mo y di~ster, el cual puede sufrir 

un rearreglo de Fries. Bl cloruro de cloroacetilo reacciona 

con el catecol para dar C-cloroacetilcatecol (2-clor~-1-(3 ,4 

-~ihidroxifentl)etanona) por ],a reac~idn de Fries. Por el 

mismo ~amino, el z:esorcinOl .reacciona C?On el cloruro caprot-: 

lico: para dar. ~-bexano1lore80rc1nol u-c2 ,4~dihidrox1fen:U(.:\• . 
..-.·.,·'; 

1.;;.hexanona) y con ~l clorm:o. benzotliccf para dar 2 ,4-dih:f.dro ·.:· . 
: • •• • .;- < ' ••• ·,· •,··,_·,/·· •• ' • ' • =:· ... ·. ' \ , ·:· -. ,. 

xibenceno"fenona ( (2,4-dibidroXifenÜ) fenilmetanana) ~ 

~OH 

A O CHfl 
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La hidroquinona, ·el resorcinol, y el catecol reaccionan con 

amoníaco para dar paraminofenol, metaminofenol y 01·toarninof~ 

nol, respectivamente; las alquil y aril aminas. reaccionan. si 

milarmente. Así la hidroquinona con metilamina y anilina dan 

p-metilaminofenol y N,N'-difenil-p-fenildiamina, respectiva

mente. 

OH 

© 
NH2 

NH--©> 
~ NH--© 

Los DHB• sufren la reaccidn ·de Riemer..;iriemann. El catecol .1!, 

acciona con cloroformo bajo c0ndiciones .alcalinas para dar ·!:!, 
.• . '• 

na mezcla de aldehtdoss el 3,4-dihidroxibenzaldeh!do y el 

2~3-cliJ¡idroXibt!rizaldelt!dO, respectivamente •. ·La vai~Ulina. (4 

~hid~xi-3lmetoxi~nzaldehtdo) y. la ~til~ai~illina (3..:etoxi-

4-bidroxibenzaldehtdo) pueden prepararse del. guayacol y el 

guetol, respectivamente, siguiendo la reaccidn con 4cido gl! 

oxtlico en un medio alclllinor el &cido manddlieo aus.titu!do 

que se forma ea oxidado catal!ticamente al correspondiente 

aldehído sustituido. 



OH 

~ 

Los DHBs sufren la carboxilaci6n de Kolbe-Schmidt por la re

acci<Sn con dióxido de carbono con sus sales alcalinometUi-

cas. La hidroquinona da ácido gent!sieo (ácido 2,5-dihidrox! 

benzoico). y ácido 2,5-dihidroxitereftálico. El resorcinol da 

ácido B-resorcílico (ácido -2,4-dihidroxibenzoico) y ácido y

resorc!lico (ácido 2,6-dihidroxibenzoicó). 

La hidroquiriona, el resorcinol, y el cateool reaccionan con 

formaldeh!do bajo condiciones ácidas y básicas para dar der!· 

vados metildlicos que sufren condensaciones para dar ?roduc~ 

tos c:Ondensados de alto peso molecular. Sin embarC)O, el re

sorcinol, que tiene la :reactividad·ma. alta de loa trea, ea 

el m4s·. usado en esta reaccidnr en realidad, es llqÍl.f donde en 

~ntra su ..,.Or mplicacidn. · 

loa ElHBs se ~n rapicJmente eon aalea d8 arUd1.uono para 
dar coml>onentea aso y 41uo, las cuales ae emplean en tintu 

y artes gr&ficu. loa 41Mdzoxibenceno1 son hidXOCJU1ad0..ca~ 

taltticamente a fin de pzoducir loa c0rrespondientea cicloh!, 

xanodioles. 

OH 

. ©fCOH 
OH · 

OH 

HoOc~ . 
OH 

CCIDM 

©r 
OH 
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COOH 

©r.i 

·En el caso del resorcinol, la hidrogenaci6n puede limitarse 

a la 1,3-ciclohexanodiona. 

los derivados del cumar!n son obtenidos rapidamente por la 

condensaci6n de resorcinol con ~cido m~lico para dar umbeli

feron. ( 7-hidroxi-2H-1-bencenopirano-2-ona) y con acetoaceta-

to de ~tilo para dar B-metilumbeliferon (7-hidroxi-3-metil-

2H-1-bencenopirano-2-ona). 

·. . e~ 

.Ho©Clo 



2. ~ EMPLEOS Y APL!CACIONES DE LA HIDROQUINONA 

Debido al intenso desarrollo de la .industria, la hidroquino-
·• .... 1:.• 

na. ha encontrado en los tiempos actuales diversos'.empleos y 

aplicaciones a un nível, verdaderamente insospechado en l~s . <\ 

variados campos de los bienes y servicios. 

Entre las principales aplicaciones que a primera instancia ~ 
.. 

parecen _en orde'n decreciente de in¡>ortancia estan las sigui~ 

entes: directamente como y/o para la fabricación de revelad~ 

res fotográficos, adhesivos de llantas y maderas, antioxidé!!!. 

tes y. antiozonizantes de hules, inhibidores en polimerizaci2 

nes, absorbentes de la regi6n ultravioleta, abrillantadores 

6pticos, materiales colorantes y derivados para otros disti~ 

tos eoq>leos a una escala aucho ah reducida. 

~l priiner uso considerado como verdaderamente importante en 

gran escala de. la hidroquinona es en la revelaci6n fotoqrif!, 

ca y en las artes grAfi~. 

En el. año de 1880 la bidZoquinona babia sido de•~rita por-.~ 
. ' . . '· ~'..' . . . . .·. . ·. .. 

ney como un poderc:>so agent~ 'revelador por primer~· vez en ci-

ertas investigaciones hechas "ai respecto. · 
. . 

Una pellcula fotogrlfic:a consiste. en wia emulsi6n de yoduxo 

y bromuro de plata dispersa en gelatina y dispuesta sobre ~ 

na peU:cula 6 placa \ti! un medio transparente de vidrio, ni

trato 6 acetato de celulosa. Expuestas al contacto· de la luz 

estas sales de plata se reducen a plata met~lica. Esta redu: 

ci6n se lleva a cabo . en una pequeña. extensicSn, y . durante el 

breve lapso de tiellPO que dura la exposici6n, y que a su vez 



es proporcional a la intensidad de la luz de la imagen que 

se encuentra proyectada sobre la emulsi6n. La imagen latente 

e invisible producida sobre los granos de plata se revela 

con ciertos reductores Org~iCOS 1 tales CODIO la bidroquinO"." 

na. En aquellas zonas de la pel!cula en donde la reducci6n i 

nicial durante la exposici6n ha sido más intensa, progresar~ 

mru; una segunda reducci6n efectuada por los reductores org!-

nicos. Debido a ello, el negativo quedar~ "ennegrecido" por 

la plata met~lica en aquellas partes en que la luz de la i~ 

gen original sea m~ intensa. A continuaci6n, se procede a e 

liminar del negativo las sales de plata residuales, ya que 

de lo contrario se :reduci,dan también a plata metUica cuan

do aquél se exponga a la luz. Esto se realiza mediante un 

proceso llamado fijado': se sumerge el negativo en una disol:!! 

ci6n de hiposulfato 6 tiosulfato s6dicos que disuelven a los 

~aluros de plata por medio de formaciones de iones complejos 

en ia ·siguiente forma: 

.:·. ·, . ·.; 

. . ,• 

Aqar · + 2Sz01- •-- AglSzOs) 2 s-· + ··. Br-

La funci6n 3e ~.revelador .es convertir en plata metllica a 

los haluros de plata que se han expuesto. a la luz. 
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Un revelador debe 'ser ante todo wi agente químico reductor. 

La ~lata en un haluro existe en f~rma idDica y su con..Tersidn 

a.plata met!lica debe involucrar ia ~sicidn para cada i~ 

dn plata de un electrdrl1 por _lo tanto los agentes reductores 

en general y los reveladores en particular funcionan como d~ 

nadares de electrones. Existe wi largo ndmero de agentes re

ductores que convierten el haluro de plata en plata met4lica 

pero pocos comparativamente diferencian satisfactoriamente 

entre un haluro de plata expuesto d inexpuesto_. Ciertos aqe!!_ 

tes reveladores acertados usados en forma comdn son por lo 

general derivados del benceno, ~n el cual dos d m4s hidrdqe

nos han sido reemplazados por grupos h1droxi, amino, etc_. E!!.

tos _hidrdgenos están en fo:z:ma normal colocados" en posiciones 
'• 

par&,. tal como. en la hidroquinoná, pudiendo tambi4n estar· en 

po•icianas orto • 

. La· htd~uinona, que _as ast8biliza4a por al sulfato de sodio 

en. •oluc1"'1 buffer,:·nduce los granos .cí.1 halur~ de plata a!: 
,!.• • .. .., . - - , .• ·,· ·. , •. · ·, -

«P~lt:o• en ·.la emulsidn f~togrUica a c¡ran 'V9lócid8d~ ilWlliríi! 
:·. • .• ' • . :'. - --· - ••. '· ¡. • •• -- ' "•' • - /·, 

trando un~ 1!ftagen fina y d9 altos ~~~tes. 
Se han hacho infinidad: ele ·ui~nt:Os para'dtiteminar la carac-

ado de otros ágente• reductons. se hilbla de qúe al~wios a- . 

gentes reductores .son ah a~tivos. en ios aiectrcne• de enla

ce . de los iones plata q. otros. Una próp~edad que puede ••r. . . . . ·' 

medida exactamen~ y •• conoce COlllO ~j:enci.al de .reduccidn d 
~ . . . . . -; 

.potencial REDOX parece ser la respuesta •. cuando el potencial . ,, . ., 

·-·23_ 



REDOX es muy negativo, todos los granos de plata son reduci

dos, expuestos 6 ine.xpuestos, igualmente. Cuando es muy pos!_ 

tivo, existe la dificultad para reducir hasta los granos ex

puestos. Se ha llegado a pensar que un aqente reductor ser!a 

un :revelador fotogrlfioo s! su potencial REOOX cae dentro de 

ciertos Umite·s, pero eso no est~ a6n plenamente confirmado. 

Bl sis.tema REDOX hidroquinona-quinona encuentra utilidad en 

los procesos fotoqrlfioos. Cuando se exponen a la luz los mf. 
n6sculos granos de haluro de plata de una emulsi6n fotográf!_ 

ca, se produce una forma especial activada y estable del b~ 

muro de plata1.la activaci6n produce aparentemente cierta 

clase de efectos cristalinos. Posteriormente cuando se ha re 

wlado la eaulsi&l, la aisU5n del revelaclo.r es la de reacci

onar con 1otl cristales del haluro de plata activado, reduci

encSol04 a plata 11etllica Ida rlpido que a los cristales Ord!_ 

'narios y no activadc>s .• Bl revelador puede ser una disoluci6n 

aCuo.a· alaalina de bidmc¡uinona y de .sulfato s6cÜ.co •. La re·a:, .. 

c:i.&l ~ este. proeeso es la Siguiente a . 
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El bromuro de plata no reducido se elimina posteriormente 

con tiosu1fato s6dico (fijado~) y la plata met~lica finamen-

te dividida que queda en la em11lsi6n da a los negativos fot!:!_ 

gr~ficos su aspecto conocido.· El sulfito s6dico del revela-

dor tiene varias funciones, una de ellas es servir de antio-

xidante •. 

En conjunto con uno de sus derivados, metol (p-metilaminofe

nol) 6 con fenotidiona (1-fenol-3-pirazolidinona), la hidro-

quinona se utiliza comp revelador en las· artes gr~ficas, co

mo por ejemplo en la litografía, el fotograbado y ·el retro

grabado. As! como tambi~n para películas de rayos X a nivel 

de medicina e industria. 

Se utiliza en la preparaci6n de ·intermedios para. reveladores 

diazo, en reveladores de COllPOsiciones fototermogrlficas de 

CC?lo.r en procesos secos, en reveladores fotogr&ficos de cam

bio de color, en revelado:res de COll{>Osiciones fotogrlficas 

de iq>resi.6n por calor, eJl la COJllP08ici6d de fotorresistenC! 

as para circuitos el4ctrlCl)S ilipnsos y con> revelador en 

P,rocesUiento• rapidos de balogenuros de los denOJDinados re

flej adoa. 

Bn lo. ooncemiente a la industria bulera encuentra aplicaci2 

ne• como adhesivo. de llantas y hulea, e incluaiw como agen~ 

te vulcani.zante para hules fluorada. 

Asimismo otro uso verdaderamnt:e bportante estl en la maD\1-

factura cJe ·antioXidantes y mtiozonLzantes del hule, inhibi

dores ~ mon6meros y antioJCidantes para productos alimentic!, 
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os,·aunque este dltimo aspecto ha .ido decreciendo debido a 

no:anas de anticontaainacidn. 
., . . , ..,.,. 

Sin· embargo, se considera ·necesario hablar de tales caraote-

. r!sticas. La hich:oquinona ~~ bástante bien conocida como un 

poderoso antioxidante para grasas y aceites. Diversos expe:i;:i 
... .. . . -

ment.C?s _en las raaas alilae~ticias y fa~acéuticas han demoa'c . , 
\ . 1 . 

. :trado que posee un valor definitivo en la proteccidn de la 
'. 

-~,._ I·' 

vitamina A oontelÍida en "ia leche y los aceites vegetales. ~ 

bido a estos motivos se empled y se sigue empleando en algu

nas partes·del llWldo para proteger y estabilizar a la vitamf_ 

na A en el aceite de pescado, a las vitaminas o y E, al B-ca 

reteno y .a varios antibi6ticos en lo.s alimentos. 

cuando se usa como Jnhibidor en xeacciones de polimerizacidri, 

apa:renteaente actGa rompiendo cadenas de reaccidn, y. ella 

miaaa sufz:e oxidaciaae• en el proceso. M'8 detalles de esta 

teorta han sido pi:eSentado• por. Alyea y otros en un estudio 

del uso de la bJ.droqu1Dona coao un inhibidor en la polimeriza 
. - .. ·· ,, . ,· :. . : .) -

cicSn del •tacril&to ele •tilo P,r catUiais con per6xido. ·. 
' ·: . . . . . 

T-l>icn se ha ... ~.so en un~b,., ut como agente blanque-
. ' ' .. ~ . . . .. · . . ' " . . ' ' . ·." .. 

dor y despiCjllUtator. T ·~ consict.rado..:...cemo un buen ·agente ~ 

· tiespuaante en llia ill()zesion .. eon .t:lfttas. 

ea encontrado aplia.ciane• y 911pleds como estabilizador en la 

decoracidn de losu cerWcu y vidrios. Al igual Co.o· en CQ!! 

puestos de r:ewstialentos para hules, r9Cas y text~les. 
. . 

U.os ... recien~• hml sido encontrados en la estabilizacidn 

de pinturu y bamicu, en la prolongacidn ·de ia vida dtil de 
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los baños de cera de las parafinas. Igualmente para prevenir 

y remover las posibles decoloraciones que puedan sufrir los 

.canbustibles de motor y los aceites. 



. ' 

3.- ANALISIS DE MERCADO 
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3.1 INTRODUCCICfi 

En el presente capítulo se realizarl el an!lisis del mercado 

tanto nacional como internacional de la hidroquinona. 

Se presentar4n también a los principales proveedores de hidro 

quinona en el mundo y se analizar.1 la tendencia de los consu

midores de este producto en Latinoamérica. 

3.2 OFERTA 

En M~xico, no existe producci6n de hidroquinona, por lo que 

el total de este produ:to, consur..ido en nuestro pa!s, se obt! 

ene por importacidn, lo cual significa una considerable p~rd! 

da de divisas, adem4s de una gran cantidad de tiempo en la 

consecusi6n de los correspondientes peJ:111isos de importacidn y 

traslado del pn>ducto desde el pa!s ele origen. 
'. 

Desde' el año de 1974, año en qúe se tollÓ el punto de partida 

para el presente estudio, se sabe ~ los principales oferen

tes para Mdxico han sido Est~dos Unidos (el cual cubre 60 1 

clel mercado nacional aproximadamente)_, Prancia· y Alemania .Oc::

cidental. 

En menor escala se :realizan iD¡IC>rtacionea de China, Japdn~ el 

Reino tJnido y Mlgica. 

3.3 DEMANDA 

La cantidad de hidroq\Unona consumida en Mxico, que como se 
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menciond anteriormente proviene íntegramente de importacio

nes, se muestra a continuaci6n: 

ARO 

1974 

1975 

1976 

1977 

1978 

·1979 .. 

1980 

1981 

1982 

1983 

1984. 

CANTIDAD (Kg) 

244,317 

122, 751 

244, 854 

. 181,921 

369,384 

. 222,728 

419 ,973 . 

383,728 

401,169 

,307,¡466 . 

683,25Ó 

iueMn··óbte~i~u· dé lo• .anuario• estadtstico•·.· .... 
·.·.-· ::~: - ':.·: . ''' -

·d8.'i~··aec~tar1a c!•.>Pro9~b.aci6n ~ P~•upuesto1 publicados':.· ... 

por él Inatitutó Mexicano.de comercio Exterior. 
·,· -' -.. ',. . ' . 

L ... fraccidn arancelaria a travda de .la cual •• llevaton •. º!. 

·bolu importacio~es ••la 29.06.A.OÚ. 

COJID puede ob•ervarse en los datos anteriores, a pesar de •! 
tibajos, y sobre todo en los añé>s poeteriores a ha fuarte• 

devaluaciones eufridas por nuestra moneda (1976 y 1981), el 



incremento en el consumo nacional de hidroquinona es constan 

te. 

3.4 ORIGEN DE LAS IMPORTACIONES 

Como se mencion6 ariteriorrnente, los patses abastecedores de 

hidroquinona para Méxi"co son Estados Unidos, Francia, Alema

nia principalmente, y en menor escala China, Japón y otros. 

Las cantidades se presentan en la siquiente tabla: 

AAO 

1974 

1975 

LUGAR DE PROCEDENCIA 

Alemania Occidental 

B~¡gica-Luxemburgo 

Dinamarca 

Francia 

Jap&n 

Reino Unido 

u~s.A 

: Alemania 0ccidentaf. · 

Balgi_ca-Lwce~uxq.o 

Olina 

·Francia 

jap&n 

Reino Unido 

u.s.A 

31 

VOLUMEN (Kq) 

46 

166 

1,000 

71, 839 

2,240 

21255 

166 ,551 

5~808 

3,000 

500 

24,000 

s,soo 
275 

83,668 



AElO LUGAR DE PROCEDENCIA VOLUMEN (Kg) 

1976 Alemania Occidental 17,500 

B~lgica-Luxemburgo 3,500 

China 2,000 

Dinamarca 5,000 

Francia 39 ,000 

Jap6n 8,500 

u.s.A 169, 354 

19H Alemania Occidental 7,500 

B~lgica-Luxernburgo 3,900 

atina 3,000 

Dinamarca .3,000 

Francia .10 ,000 

Jap6n 8~00~ 

.Patses Bajos .1·,000 

u.s.A 1~.5,521 

19.78 . Alemania Occidental . 7,501 

Dinamarca 10 ,ooo 

Francia 46,$00 

Jap6n 138,000 

u.s.A 167,383 
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ARO LUGAR DE PROCEDENCIA VOLUMEN (Kg) 

19 79 Alemania Occidental 5,963 

B~lgica-Luxeni>urgo 2,000 

Olina 3,000 

Francia 76,000 

Jap6n 51,001 

Países Bajos 5,000 

u.s.A 76, 264 

19 80 Alemania Occidental 7,500 

B~lgica-Luxeni>urgo 5,000 

Olina 4,000 

Dinamarca 1,000 

Francia 103,S40 

Jap6n 78,003 

Paises Bajos 2,000 

U.S.A 158,980 

1981 Aie.an1a.0cC:1d8nta1 12,800 
-~-:; ' 

~+IJi ea-Luxellburgo. · iB,760 

atina .7 ,ooo 
Dinamarca ~·ººº 
Franc:La 77,370 

Jap6Íl 17,265 

u.s.A 246,533 
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·ARO 

1982 

1983 

1984 

LUGAR DE PROCEDENCIA 

-Alemania Occidental 

Bélgica-Luxemburgo 

Dinamarca· 

Francia 

Jap6n 

_Países Bajos 

u.s.A 

Alemania Occidental 

Dinamarca 

·Francia. 

u.s.A 

Alemania Occidental 

B4lgica-Luxemburqo 

Francia 

u.s.A 

. • 3.S DISTRIBUCION GÉOGRAFICA DE LA DEMÁNDA 

VOLUMEN (Kg) 

6,060 . 

4,500 

2,500 

60,000 

83,308 

3,000 

239, 101 

70, 850 

3.,000 

60,000 

1.73,,616 

27,54fJ 

134º, 712 

2l.6 ,040 

225,0ÓO 

In base al consumo nacional de hidroquinona del año de 1984, 

la distribuci& geogrlfica da la demanda es· como se muestra 

a continuaci6n: 
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Zona Metropolitana 6 3t 

Zona Centro 9t 

Zona Norte 26 t 

Zona Occidente lt 

Resto del Pa!s 2% 

TOTAL 100% 

Las zonas se encuentran formadas como sigue: 

Metropolitana: D.F. y Estado de México 

Centro: 

Norte: 

Occidente: 

Puebla y San Luis Potos! 

Jalisco, Nuevo Le6n y Tamaulipas 

Michoac§n 

. Como ~pu~ae: observarse, las industrias ubicadas en la Zona Me 

tropolitana son las que muestran un mayor consumo de hidro

quinona, en su mayor aplicaci6n, q~e es como revelador foto

gráfico. As! como las empresas de .resinas ·polim~ricas, que 

lo usan como inhibidor de polimerizaci6n. 

3.6 EXPORTACIONES· 

En la actualidad, todo proyecto de inversi& debe considerar 

como un punto importante, la posibilidad de .realizar exporta 
1 • .' -

ciooes en su program~ de ventas, ya que ello permite, .entre 

otras 'Ventajas, contar con las divisas necesarias para l~s 

zequerimientos de pagos al exterior. As!, dé esta manera, se 

cuenta con la capacidad de hacer frente a pagos debidos a 

productos de impo.rtaci6n para. el buen funcionamiento de la 

planta productiva, as! como para realizar pagos por co~cep-
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to de amortizaci6n de cr~ditos contratados en moneda extran-

jera, el pago de rega11as a tecnologistas, 6 cualquier otra 

necesidad de pagos al exterior. 

Adicionalmente, se atiende a un mercado ml1s amplio, lo cual 

permite awnentar los ingresos y la capacidad de operaci6n de 

la planta, aprovechando mejor las economías de escala. 

Por todo lo ante'rior, se analizaron detalladamente las posi

bilidades de exportaci6n de hidroquinona. 

En base a las investigaciones reali~adas através de los anu!_ 

rios de comercio exterior de los países de America Latina o!?_ 

tenidos del Instituto Mexicano de Comercio Exterior, Sud~-

rica aparece como ·un importador potencial de hi.droquinona, 

ya que no cuenta con una producci6n propia de este ~roducto. 

Las cantidades de hidroquinona importadas por Arc¡entina, Br.! 

sil, COlod:>ia, PerG-y Venezuela (los principales pafse!I im

portadores de este producto en la regi6n) son las siguientes 

en esta tabla: 

Afb , PAIS . IllPORrADoR. .VOLUMEN (Kg) 

1978 .Argentina 232,192 

Bru11 . 4_95~885 
_., 

COlollbia 205,220 

Ped 285, 729 

Venezuela 22fl ~·330 

TOTAL . 1,439 ,356 
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AOO PAIS IMPORTADOR VOLUMEN (Kg) 

1979 Argentina 240,928 

Brasil 660,457 

Colombia 182, 220 

Per6 320, 312 

Venezuela 212,153 

TOTAL 1,616, 070 

1980 Argentina 392, 320 

Brasil 588,361 

Colombia 262, 319 

·Per6 254,181 

Venezuela 282,292 

TOTAL 1, 779 ,474 

1981 Argentina 189, jis 

Brasil 670., 787 .. 

Colombia 25"/,s84 

PerG· 301,a"/2 

Venezuela 300, 112 

TOTAL· 1, 719 ,6 70 
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AAO PAIS IMPORI'AOOR VOLUMEN (Kg) 

1982 .tµ'qentina 292,112 

Brasil 567,741 

Coloni>ia 326,392 

Perti 483,112 

Venezuela 342,150 

TOTAL 2,011,507 

3.7 PROYECCIONES 

Este inciso se considera como un resultado del análisis del 

mercado y soportado por bases técnicas aplicadas a las ten

dencias históricas marcadas, indica como será la posible si

tuaci6n en el mercado de la demanda de hidroquinona.en años 

siguientes. 

En la gráfica 3.1 se muestran los resultados trazados del 

consumo nacional, así como· ias curvas de regresi6n lineal y 

logadtmica. Estas curvas de regresi6n. se realiza~on pc>r e.l 

~todo de m!nimos cuadrados •. Los valoi"es t~azadoa se .mues-. . ., 

tran en la siguiente tabla: 

CONSUI«> DE BIDROQUINONA (ICq) 

ARo REAL LINEAL LOGARIT~CA 

1974 244,317 161,200 167, 996 

1975 122, 751 192,625 186, 166 

1976 244,854 224,049 206 ,289 

1977 181,921 255,473 228,576 
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AOO REAL LINEAL LOGARITMICA 

1978 369,~84 286,898 253,257 

1979 222,728 318,322 280,590 

1980 419,973 349, 746 310, 856 

1981 383,728 ·381, 771 344,369 

1982 401,169 412,595 381,475 

1983 30J,466 444,019 422,557 

1984 603,250 475,443 468,040 

Se hizo un tratamiento similar del consumo para Latinoaméri

ca y se presenta en la qr4fica 3. 2. Los valores trúados se 

presentan en la siguiente tabla: 

ARO 

1978 

1979 

1980 

·1981·· 

1982 

. . 
COHSOll> DE RIDROQUINONA (Kq) 

1,439,350 

1,616,070 

.. 1,719~474 
'·· .. , '' , 

1,719, .• 670 

2,011.057 

LIHBAL 

·1,463,635 

1,588~425 

1~ 7.·1~,:215 

·1~8~8,ooo 
. :1,962, 796 

LOG~TJIICA 

1,395,901 
' . .. ''• . ' 

·',,-'." ... -.; .. ' 

.. 1,so1~1~•· ·. 
1¡615,876' 

• ',_, .1 ·. '~ •• ;. 

·1, ns, cu. 
1,870,~38 

De acuerdo a los valores del coeficiente de ·correlaci6n obte . . -
. . . 

nido• e indicados en las gr&ficu 3.1 y 3,.2 y a la téndencia 

de las curvas , . se puede decir que la curva que me jbr se aj U!: 

ta á los datos réales· de los consumos tanto nacional como ·1!!. 

terna~ional (sudamericano) e• la de la regresi6n lineal. 

-, 
.¡ ;' 



'º"'·. 
100 

100 

400 

110 

CONSUMO NACIONAL 

LINUL: , •-11110111 •. •o ... 31414.SO• 

......... 

,• •0.77 

\. 

l. 

4 

: .... 
' 



TONI, 

llQO 

'ººº 

"ºº 

CONSUMO IUOAMUICANO 

LINEAL r 1 •o.esa 

LOI Altl nuca: In,•· 1014. 11 + 144,11 In ,•. 0.111 

,. 71. lo· " iJ 

GltHICA 5,1 Tllll 1111 



De acuerdo a lo mencionado en el p~rrafo anterior, se tom6 

de base en la evaluaci6n del consumo futuro a la ~cuaci6n 

obtenida de la regresi6n lineal. Los valores son: 

AflO DEMANDA NACIONAL DEMANDA SUDAMERICANA 

1986 538,292 2,461,957 

1987 569, 710 2,586,747 

1988 610,140 2,711,537 

1989 632 ,56« 2,836,327 

1990. 663,989 2,961,117 

1991 695,613 3,085,907 

1992 726,837 3,210,698 

1993 758,262 3,335,488 

1994 789 ,686 3,460,270 

1995 821,110 . J,585,068 

3.8 CAPACIDAD DE LA PLANTÁ 

Conforme se detalla en el inciso anterior, se contempla la · 

creaci6n de una planta con una capacid~d de pxoducci6n de 
. . . 

1,SOO Toneladas por año. Con esta capa~idad se pretende cu-

brir el mercado nacional ·al 100\ y el mercado aud.-ricano. 

al 2!)\. Esto es factible por l.Os. incenti'Y!>ÍI p%0pi)rcionaclos'" . 

por la Asociaci6n Latinoamericana de Integraci6n C,ALADI) • se 

cubre lo siguiente en cuanto a ventajaai 

.. Aumento de los ingreso• por la captaci6n de tivisas · 

- Aumento de la ·capacidad de operaci6n de la planta 

- Pago de compromisos al extranjero por divisas obt:enidaa 
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- Mejora en la participaci6n de la Industria Química en la 

Balanza Comercial del pats 

- Nuevas fuentes de empleo para profesionistas.y obreros 

- Integraci6n nacional al emplear inswnos del pa!s 

3.9 PRECIOS 

Dado que en M~xico no hay producci6n de hidroquinona, esta 

se obtiene por importaciones. Ya que el principal oferente 

es Estados.unidos, el precio al que se compra es similar al 

del mercado interno de dicho pa!s. Adem~s, se puede conside

rar corno el precio int:ernacional. 

El precio de lista actual de la hidroquinona en.el mercado 

estadounidense en tambos de 50 Kq es de 2.54 u.s.olls/lb pa

ra la hidroquinona.grado fotogr:lfico y de 2.19 u.s.Dlls/lb 

¡>ara la hi.droquinona grado t.:Scinico (O.P.D., junio de 1~~5). 

Con una paridad de ·400 pesos por d6l~r, el pr~cio de flete y 

el aran,cel que paga la hidroquinona al ser pr0ducto de iJll>ÓE 

taci6n se 't~e~e lo siguiente: •. .· . 

cUculo del' costo dé· i Kg de hidJ:oquinoria grado ,fotcig~~fico ·• 
• ,' • ' ,>"" ' .', • )o • ; ... ,·.·.' • • ''< ' ' "\., ,,,..,'• · ••• • • 

2.54'..Dlla/Ib ~ s~6 Qiiaia9·'•. 2,240 'ft1t9 
.,, . . . ·; .. - .. ' .... ·· .. ' ._ . ' 

($/Kg) 

Valor en u.s.A. 2,~40'.00 

.Advalorea (10t) 224·.oo 
. . . 

31 .de Advaiore~ '• 72 

r1et49 . .112·.oo 

TO'l'AL · 2,582.72 



Esta 6ltima cantidad, es el precio mínimo al que se puede o~ 

tener la hidroquinona grado. fotogr~fico, por medio de impor

taciones directas. 

C~lculo .del costo de 1 Kg de hidroquinona grado técnico 

2.19 Dlls/lb = 4.30 Dlls/Kg = 1,931.58 $/Kg 

($/Kg) 

Valor en u.s.A 1,931.58 

Advalorem (10%) 193.16 

31 de Advalorem 5. 80 

. Flete 96.58 

TOTAL 2,227.11 

Ei-precio de venta de la hidroquinona a producirse por el . " . . ' . . '. - -· . . .~ 

proyecto e1 el mismo que el pr~cio .del mercado _intemacio

nal.· Bato 1ignifica. una disminuci~ll considerable coh''retÍpec-, ' -·. ."' - ·_:. - ·' . ,, ··, 

.··•· to · ai. precio al que' 1e CX>nsigue ~cituaimente 1 ~uesto' que .se 
····•.s\Ípri .. ~ .•• l.,. '~ncio1 ocaéion~élo·;i9r el 'flete,·y~:a.ranc:iel :ae, 
.:~:-~~' ,. . '"'..··:-'.·- ··. ,, . · .. ,··, '.;.·:·_'_:¿t_:._ '.· -~~;..,·» • ·1~· -' ' . • -

: t.eoft·acien. · · · ··1' · 
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3.10 LOCALJ:ZACI<ll IE LA PLANTA 

La localizacidn del. proyecto es de tan gran importancia que 

merece atencidn especial en la evaluacidn del mismo. 

Por lo tanto, se deber& hacer un_a investigacidn completa. y .. 

detallada de todos loa factores que puedan afectar a la deci 

si6n. 

una soluci&l satisfactoria es la de comparar la disponibili

dad, conveniencia y costos de todos los elementos principa

les de la instalaci&l que puedan variar de un lugar a otro:· 

A) Materias prillas y awd.liares 

B) Transporte 

C) Cc.bustible 

·o) Transporte de COllbuatible a la planta 

E) Energía eUctpca 

F)· Mano de obra 

G) Transporte l'9 lo. pzocluetoa ac:abadoa al •zéado 

A todo esto deben s-..ne lu decisiones de t1P<> •pou:uco•, 
t1 sea, ~llaa· deri•ld•t1 del ~creto eaitido e1 · v1émea 2 

de febxe&a c1e 1979 por el que se ••tabltica zonu geogr&fi-
• ~ < ' , 1 ·.' ·,. ; • ' 

cu. para la .•:iecuctdn del pft)gr ... de_ e~Uauloa par~ la de•;_ · 
. . 

conceñtraeidll territorial· - laa acti'Vidadea iru!u.trial••, 

p:revi•to en el PlliD W.aional c1e DeaarroUo. 

'l'o .. clo u cuenta a todo lo mancionádo ~ la parte ,uterior, 

• ccn~idera qué el·pzoyecto de la fábricacidn de hidroquino · .. . . ,- ; 

na podrfa localizane c1e .. era in•jorable en la ciudad de .. ,' ,.. 



Altamira, en el estado de Tamaulipas. 

Los factores concretos que han sido tomados en cuenta son los 

siguientes: 

1) La ciudad de Altamira, Tamaulipas se clasifica en el Plan 

de Desarrollo Industrial como Zona I de Prioridades Esta-

tales, obteniéndose los siguientes beneficios: 

a) En la Zona I se aplicar~ en forma preferente los est!mu":' 

los fiscales, apoyos crediticios, precios diferenciales 

de. energéticos y productos petroqu!micos básicos, tarifas 

preferenciales de servicios pablicos y los demás estímu

los que determine el Ejecutivo Federal para el fomento a 

la desconcentracidn y desarrollo ·industrial. 

b) La Secretaría de Asentamientos Humanos y Obras P~blioas a 

tenderá prioritariamente las ne·cesidades de ampliacidn y 

oomplementacidn de infraestructura y equipamientos urba

nos que exija el desarrollo industrial de la Zona. 

2) El 'lugar designado para la instalacicSn dé la planta .ª~ 12_. 

caliza en un lugar dptim para la recepcidn de las materi .. : 
. . ,· ·,·. . . " . · .. ·~ 

as pri_ma21, debido· a la wcindad . pon la1 diver.as empre su 

productora. 

3} La zona cuenta con una -.;>Ua y s6lidá infr~estructura de 

servicios de energ!a eldctrica~ cómbustible, gu natural, 

agua y otros. 

3) Se cuenta con diversas v!as de comunicacidn, lo .cual fac!, 

lita su posible contacto con los distintos centro• de e()!!, 

sumo considerados (nacionales e internacionales). 



4.- ANALISIS TECNICO 



4.'1 PROCESOS PAM· PRODUCIR HIDROQUINONA 

Existen en realida~ .formas suficientes para la p:r_oducci6n de 

hidroq~inona a partir de las más variadas materias primas. 

Sin embargo, la mayor!a s6lo pueden llevarse a cabo bajo es-. 

tri et as y controladas condiciones en el. laboratorio, 6 bien·, 

su rendimiento. es sumamente pobre. 

Para considerar a un !OOtodo de producci6n como factible a e!_ 

cala industrial, se deben de tomar en consideraci6n diversos 

fact9res y argumentos que ser!a ·muy largo de ennumerar. 

Baste saber que en la industria se tienen a tres procesos co 

mo los principales para producir hidroquinona, tanto de gra

do t~cnico como de grado fotogrlfico: 

.. 
1) Prciducci6n de hidroquinona a partir de· fenol 

2) Producci6n de hídroquin0na a partir. de P.~DI(J~ 

mentos y caractedaticu principalH dll .C.da ,Uno d9:ehoa. 
Luego se bad una aelecci6n en la cual •~ elJ.9irl al .b fag 

' . ' . ',_ .... '·.-. ~· . . .,,,. ': .. · > ~-. ~ 

tible, tomando en cuenta los alcancell dél pft>ye'eto y sus par 

tícularidades. Por Gltimo, ya hedla l~ '.~~le~ci6n del p~a: 
. ·""' •,:· 

que se conaíclere adecuado; se d8acribira detalladaMnte. 
- . . ·'· 



4.1.1 PRODUCCION DE HIDROQUINONA A PARTIR DE FENOL 

Este proceso parte de una hidroxilacidn selectiva de fenol p~ 

ra producir hidroquinona y pii·ocatecol. 

Se encontr6 que la adicidn de un ~cido mineral en cantidades 

catalíticas, hace del per6xido de hidr6geno un agente fuerte

mente oxidante por la formacidn del i6n peroxonio. Diversos 

estudios cin~ticos han proporcionado datos acerca de lo mene~ 

onado anteriormente. Tambi~n se encontr6 que la seleccidn del 

4cido determina la relaci6n pirocatecol/hidroxibencenos. 

La conversi6n de hidroquinona aumenta conforme sea rn~s fuerte 

el ~cido A-H, y decrece conforme el ani6n conjugado A- es m~s 

nucleof!lico. Finalmente en todos los casos, los rendimientos· 

de hidroxibencenos se encuentran en un rango de 85 a 90%, ba

s4ndose en el perdxido _de hidr6geno. Sin embargo se tuvo que 

hacer uso de una alta relaci6n fenol/perdxido de hidr6geno~ 

Y'a han sido montadás diversas plantas industriales utilizando 

este proceso. Se utilt~a 4cido percl6rico como cafaüzadqr i~ 
.... 
, troducifndose en su forma azeotrdpica (65• en .aqua). Por. sefJ! 

·, .:. . .'.; 

ridad, ~l per6xid0 de"hidr6geno debe •. ser aliDientado cuando h .. 
:.;;'·'. .. ', .';.' . . , 'J: ·~:. 

~,'·:'ijac~idn ocu·rra¡ ••to ..... , hay q~eievitar cuai.qµi~r. ¡)o&ible: .:.. 
,, .. · 

.. cwnulacidn. S!· eXisÚera dicha acumulacicSnr los reactivos for .. ',·. . . . ' : . ·,' '.; . -
,urlan una mezcl.a c¡ue. puede llegar a Hr explosiva:. Este ~ro

ceso consta. de lu sigute~tea et,.Pus 

UACCIC. 
,/ 
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Las· cantidades estequio~tricas y de exceso necesarias de ~ci 

do fosfórico, ácido percl6rico, per6xido de hidr6geno y fenol 

se carq~ en el primero de tres reactores de acero inoxidable 

·en serie. El ácido fosfdrico se emplea para neutralizar a las 

sales metálicas, pues pueden modificar la hidroxilaci6n i6ni-

ca, repercutiendo en un bajo rendimiento. 

La temperatura debe mantenerse en 90°C, por medio de enfriami 

ento con aqua a ss•c .. Cada reactor es aqitado continuamente a 

fin d~ controlar la dispersi6n del reactante y la transferen

cia de calor. Aunque la reaccidn es exob!rmica y produce 66 

Kcal por mol de per6xido, solamente se necesita un intercambi 

ador de calor con recirculacidn, puesto que el 80\ de la trans 

formacidn del per6xido ae hidr6geno se lleva a cabo en el pr! 

mer .. reactor. 

LAVADO 

cla por un· lavado con · ~9u~ ·a · 45 •e para prevenir una posible · 

fe>rmacidn de. •breas•. Bstaa. •b:reas• suelen depositarse en los 

.equiP<?s de las destilaciones subsecuentes. Al añadir pequeñas 
. . 

cantidades de diisopropil 4ter se loc¡ra una excelente separa-

cidn de la fase acuosa. La colWllla d.e lavado es una columna 

del tipo de platos perforados. Final.mte, despufs de la neu

tralizacidn y destilacidn, esta fase acuosa. se desecha• 



DESHIDRATACION 

La fase orgánica se alimenta a una columna de deshidrataci6n 

que trabaja a p:resi6n atmosférica. Para este, punto del proC!_ 

so se tienen aze6tropos (agua-éter y agua-fenol) , que se de! 

tilan, enfr!an y decantan, para :recircularse finalmente a la 

columna de lavado. 

PRECONCENTRACJ:Otf 

La fase orgánica es destilada a presi6n atmosférica en una 

columna cuya teneeratura c1e ·fondo es de 200 ºC a fin· de pre"! 

nir ·una probable deg'radaci6n del fenol. El vapor del fenol 

se condensa a 182°C para producir vapores de 45 atm y preca~ 
lentar a la alimentaci6n c1e la colU11Da c1e deshidrataci6n. e~ 

ando la mezcla deja los fondos c1e la columna. su punto de 

cristalizaci6n es de 70°C. S! hay cristal:izaci6n, se debera 
. . 

calentar la. mezcla a uo•c, que es el punto de fwsi6n de. lá · 

hidroquinona. i.~ tmed• y '8liones en esta parte Ckil proC!. 

so deberan enchaquetaxse para llilllejar vapor de 12 atm y evi

tar Clsf. una posible cristaiizaci6n de lu mezclas.fen6Ué:as. 

SEPARACIOR IE BRBAS 

Las breas provenientes c1e la pnconcentrac16n se separan en 

un vaporizador Sames-Beuther que opera a una temperatura de 
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230°C en el fondo de una columna de destilacidn que opera a u 

na presidn de O. 06 atm. · 

CONCENTRACIOO 

Generalmente la mezcla que es trasvasada a esta seccidn tiene 

una concentracicSn de so' de fenol, 30\ de pirocatecol y 20\ 

de hidroquinona. En esta colwma el fenol, que principalmente 

se encuentr~ para asegurar una cristalizacidn mínima, es des

tilado a 0.06 atm. Todos los elementos y tuberías de esta co

lumna y de la siguiente deber&n ·estar perfectamente sellados 

con el objeto de ev;tar un~ posible entrada de aire. Esto pr~ 

vocar!a una oxidacidn de la hidroquinon,a. Asimismo,. las jun

tas y las tuberías deber*1 enchaquetarse y manejar un vapor 

de 12 atm para evitar cualquier cri•taliZacidn. 

SBPAUCICllDE FENOLES 

1 • • • 

El pi::rocatecol•e separa p0r la para. superior de una columna 

Sulzer a 165°C y o.os ata de pre•idn,· y es enfriado con qilo

te:rm huta 115'°C para finaliente alimentarse a una m&quina ª! 

camadora enfriada con agua. Bl vapor de hidroquinona se sepa

ra a 2oo•c de temperatura y o.os atm, para lueqo en~riarse a 

175°C con qiloterm,.disolvifndose finalmente en agua y J'.8Cri! 

talizarme. 

La hidroquinona obtenida es da qrado ~otogr&fico • 
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4.1:2 PRODUCCION DE BIDROQOINONA A PARTIR DE p-DIISOPROPILBE! 

CENO 

Este método se basa en una alquilaci6n. Es relativame~te nue-
. ' 

.vo' y usa p-diisopropilbenceno como materia prima 'en lugár de 

la técnica convencional anilina-quinqna-hidroquinona. Prometf 

a ventajas en cuanto a contaminaci6n y a menos subproductos, 

que serían a su vez 1145 comerciales. El proceso se divide en 

tres grandes etapas: 

AIQUILACiaf 

Se lleva a cabo en un :reactor de !echo mezclado, al cual se a 

limenta propile~ y cmeno recirculado. ·se produce no salame!!_ 

te P:;cli,isopropilbencmio (p-DIPB) , sino también o:.;,ÓIP& y Jii-DIPBs 

jUn to con. ~rii~~ilbeDce:no• ('l'IPBs) ~ . 

El° p~DIPB se purifica y se ai.i.cena én un proceso post~tior y 

·.los o~DIPB, ~018 y nn. .--~c~nan Por'..~st:11.Ci~:Y ••· 
•11vim 'a un ·na~~~ tr••~qu¡;i~'()ii}~B~~· ~~rial~~i. ;¡aé:~ig_: 
~~- c0n bénceno '~~. p~cir ·ew.enc,, •1 c:Uai· .. ~~ii~1a ~J.:< 

' . ' ~ . ' . : . . . } '. 

alquilador. Se_ ~a en· uilx,. zeactona .. un é::atalizadoz:. ~· :stli-
.. ~- .. _. ' 

.ca y alumnto. 

EstasecUericia, que ee'ccniaiderade unaalta eficienc~a,·pue-.. 
de modificarse.para u~amen~ comprado· ce~ ali•~taÚ&a, 6 

bien, desplazar el equilibrio baciá el ·c~o, controlmido la 

relaci&l pDIPB/transalquilables. s:t ei co.to deÍ ew.lno c0111-. 

prado es mayor.que el.del c:amno produé:ldopor latr.ft•a1qui-
.,_ .... 
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.lacidn, la compra d~ cumeno se minimiza, maximizando la pro

ducci6n de los transalquilables. cuando. los precios del p:rop!_ 

leno y del benceno son desproporcionadame~te marores que el 

.precio del cumeno, la producci6n de transalquilables se mini

miza y es conveniente coaprar m's cumeno. 

Los subproductos ligeros y pesados se usan como combustibles 

d se venden. Los ligeros pxovienen principalmente de las imp~ 

rezas del propano que esi:á presente en la alimentacidn de pr~ 

pileno. 

OXIDACI(X¡ 

El p-DIPB; despuds de una adici& cadstica; es oxidado hasta 

p-dÚsopropHbenceno dihidropex6xido (DIX)'. Inmediatamente 

desp~t!s :Be centrifuga para separar el a9ua de la corriente · 

de·· •~lida y as1 ae tieD'e una eticiente operacidn de separaci

dn. EL.DIX se purifica por cristalizacidn y se recupera con -

. . '10. f:Í1,tro rotatorio :ai ·.~to.~ . ~~·· p,;oducto qúe se obtiene .. 

:dÍIJuf!i#. f!n aC.b:ma y .,.e·;frari.lu~re ·:~~tiiiliu.n·te. d p~~lo > ·' 
" áubse~u~ilte. cab!t af:larar ~ .in ningdn ~~t:o .. ~htacena 

DIX. 

El filtrado, c:onteniuao.grande• cantidade• de p-DIPB •in n.; 
. ·. . . . 

.. ' '_ .. - . . , t '< 

accionar Y. monohids:cpeZdZido (ll>X), •• recircula al reactor 

de oxtdactdn •. E•te ncic:lo .. ··complement• con la pu~ificacidn 
de loa. filtrado• .. t.. de . regn•ar ·.al reactor. 



• 
SEPARACION 

Se adiciona ~cido sul~rico en un reordenador, _a fin de que 

·la soluci6n de DIX/acetcina produzca, por medio de una reacci-

6n .de parti.ci6n, hidroquinona y acetona. El ácido se neutrali 

za con amontaco, con lo cual se produce sulfato de amonio, el 

que es recuperado posteriormente como un subproducto salino •. 

La acetona se recupera de la mezcla de reacci6n por medio de 

una d~stilaci61. Parte de esta acetona se recicla al tanque 

de disolucidn de DIX. El producto pasa atrav~s de una dltima 

columna para su purificaci&. 

La hidroquinona, libre de acetona, es disuelta en agua y ben-

ceno para remover impurezas. Posteriormente se concentra por 

evaporaci61 y cristalizaci6n. Un centrifugador produae una 

disminuci6n en la huaedad. ele la hidroc¡Uinona a meno• del 1St, 

y 'hn' secador lleva al pri>duct~ a menos c!e lt de humedad •. Eate 

Hcador enplea una a~afer;, de ni tr6ge11o, ya que .'una; a~afé· .. ' 
; _·,".· . ' ·: ·' ··-_;·. , .. " , . ······' ·.-

ra cieioxtgeno, collbinada con ~~~or y 

la< 
0

h:idroqutnona~ 
;,,¡, •. ' . 

-.. ·'· -~~- ; )-. -- . 

. . 4.1.lP.:>l>UCCicXt IS.BIDROQtmf~A A PAlWXJt DE ANILill~ - ., . . '•. . . '· 

Este proceso tena ccmo' prill~ipio la •ulfatact61°l'·de 1a· anlltna 
. . . '" . ' 

y la ~xidaci&l del sulfato cJe anilina prOducido, puá final- . 
' ' . . .····;-. - - . . . 

mente reducir a la quinona resultante en h,ic!roquincna~ 

Primeramente aé hace la conversid!i de la anilina a· quinon,a. Y 



para esto.se efectuan dos reacciones consecutivas: sulfataci-

6n y oxidaci6n. 

,_.a sulfataci6n se realiza con anilina y Acido sulfdrico. La o 

xidaci6n s~ hace con dióxido de manganeso y ~cido sulfdrico, 

y por supuesto, el sulfato de anilina de la reacci6n anterior. 

Es posible realizar estas reacciones en una sola etapa. Sin 

·embargo, la formaci6n del sulfato de anilina debe realizarse 

con un enorme grado de control. As!, los mejores productos se 

obtienen sí ~l sulfato de anili!la se agrega a la mezcla de o

xidacidn, en vez de adicionar la mezcla de oxidación al sulfa 

to de anilina. Von Bramer y Ruggles descubrieron que la adici 

6n gradual de sulfa~o de anilina y didxido de manganeso pro~ 

ca diversas ventajas al proceso. 

En .ocacione• se emplea bicarbonáto de sodio como agente oxi

dante.~ y la quinona ea red~cida a hidroquinona con didx.ido de · 
. . . 

azufre. Sin embargo,·,el agente °o~idante .mas em~l~.ªttº .es el d! 

6xido'. d' 'manganeso y el -~nte. redllctor mas comdn <es el fier-. 

-·. r¿./.~u· ~l-incipal~• ta11~il ~~•'desc~iben,a éd~·Un~.:cj;&i: 
·i•¡':: 

-1': 

Bn un :reactor' de: acero inoxidable equipado con· un serpent!n y . 

agitador, •• aliminitan acido suifdrico, aqua y anilina para. 

qU. par medio de un• reaccidn de oxid~ci6n a: tempera"'ura &nbi 
,¡.. ,, ' . .' ' ·-

ente controlada se .obtenga sulfato .de anilina. 



OXIDACION 

En un reactor de acero inoxidable equipado con un serpentín y 

. agita.dar se lleva a cabo la oxidaci6n del suifato de anilina 

a quinona con di6xido de manganeso en ~cido sulf6rico a una 

temperatura de SºC. Por lo general, se utiliza pirolusita co

mo material que contenga al di6xido de manganeso. El tiempo 

en realizar la rea:cci6n es funci6n de la calidad del mineral, 

y pue?e variar en períodos de hasta 24 horas. Por lo com6n, 

este tiempo oscila entxe 4 y· 8 horas. 

Una vez que ha total:izado la reacci6n# el ~cido sulf1irico so

brante se neutraliza con cal hidratada. 

SEPARACION 

Lá quinona;se separa' del resto de ·la ~zc.la que.éé:intie~e t~.-

bi4n agua, cli&xiao d8 ·8nganeso, tii.Purei:a.,: ~~p~octucto~ .Y · 
~ ' · .. 1~: ;, - . ' . ·: ·: ·,1 ' '"' " 

··sulfatoa __ en.un destila- Jtafleigb de aQéro inbd~l.• -q,J.'.::o-
- : ', -.... -. ,.: . . . '/ . .' '~ .:··,·' . .. . '. ·-~'.: ., ' .. : . '::.~'.'< . -:· .. ~ '/:~::\::; ' ·:· ··-",:.-._ ,. : ! • - •.. ···: ·, _.:. - :·· .. ::;.~:~>::·~'.",. \~~:.. . . : .. · .' "r: .-. -~ >~·:' -i~:'."' _.,.· . 
. · pera a.136~C •. Se obtienen vapores de 'agua y qulnóna,~u! ·<=om 

.lodos 48¡ reato. de ia.•l~~tact&.i~"-· , . ··-·· •·• ... -.. -·. ·-
.·.··, 

REDUCCIOR 

La mezcla -cie los vapona salientes del ~•til,dOr .,_yle1gh •• _ 

mandan a un condensador. eductor · de chorro, dOll.de condensan· al 

contactarse direct .. nte con una corriente de lodos formada 



por aqua y una m!nima cantidad de fierro. De esta manera, c2 

mienza la reacci6n de reducci6n, complet~ndose en un destila 

dor flash. 

PURIFICACION 

A fin de obtener un producto con 1% de humedad y eliminar t2 

das las impurezas debidas a la reacci6n de reduci:::i6n, la hi-

droquinona es trasvasada consecutivamente a un tanque de tra 

tamiento de int>urezas, un f!ltroprensa, un cristalizador, u-

na centr!fuqa, yun secador rotatorio. 

La hidroqui.nona que se obtiene por este proceso es de grado 

tAcnico y fotoqr!fico. 

4. 2 SELECCION DEL PROCESO ' 
.-. . ' ' ' 

Se án~lizan lÚ ventaj~ Y, ~aventajas que thesentan en gen!. 

ral · lo~ proce~os anteri~ns •. 
•··,. Por/-io t.vito,· para hace~,~~ª ~elecci6n' adecuada;&~ .deben a

,quil'atJ·~i~rtos · facto~s.·~cni~s'.y'j~ econ6mi·e:~ q~~ se ·e~ 
an fund~~taÍ.1, y e1t011 ·~Olu • ; . , , 

1) Materiu.pdmu 

2) Efi.cienciá 

3) Punza 

.,) SelectiVid&d 

5) Capacidad eco~mica 



4. 2 .'1 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DEL PROCESO DE FENOL 

Las ventajas de este proceso son las siguientes: 

- Las ma~erias. primas base que. se utilizan son ~e manufactura 

nacional, por lo que no representa ninguna fuga de divisas, 

ni mayor dependencia del mercado intemacional. · 

- La pureza de la hidroquinona producida es elevada, oscilan

do en un rango de 98 a 991 

Las desventajas de este .proceso son las siguientes: 

- No e!S un procéso hecho para la producci6n de hidroquinona 

en particular, obteniéndose en cantidades mucho muy menores 

que el producto principal, que es el pirocatecol. 

- La eficiencia de este procéso es de alrededor de un 851,. la 

cual es menor que ·la de otros procesos. 

- ·solo .se puede obtener hidroquinon'a de grado fotogrSfico, lo 

cual le resta flexibilidad de operacidn •. 

4. 2. 2 VENTAJ:AS Y, DESVENTAJAS. DEL PX>CESO DE, P'."DIISOpROPiLBENCENO ' ' 

te CoMrC:iaie• •. 

- El 9rad~ de cont~aci&l alcm1..SO es ·ah.tilo~ 
- uuu~ll una ut~ria priaa . •· .. barata que· ia d~ 101 proce101 . 

n1t~t.•. ",·· 

LU de1ventaju de este proceso IQft lu a.i9'1iente.11 

- Ea un proceso orientado principalmente a la producci&l·de 

,1 . 

.( 



hidroquinona grado técnico, 

- Es solamente rentable a capacidades mayores de 3000 Tonela

das por año, lo cual supera ampliamente a las expectativas 

de mercado. 

- La materia prima (p-DIPB) no se fabrica en la industria me-

xica, lo cual es un factor negativo decisivo. 

4. 2. 3 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DEL PROCESO DE ANILINA 

Las ventajas de este proceso son las siguientes: 

- Se pueden producir indistintamente hidroquinona grado técni 

co y grado fotográfico. 

- Las materias primas básicas se producen por la industria na 

cional. 

- La eficiencia es del 90%, pudiendose alcanzar hasta un 99.5 

%. Lo cual es indiscutiblemente superior a lo esperado por 

los restantes procesos. 

- Es rentable a. cualquier capacidad que se necesite instahr. 

;;;; Esta diseñado para la produccidn de hidroquinona espeéifiC! 
····'.: 

mente. 

tas· desventajas de este proceso son las. sigui~ntes: 

'..;; La materia prima base, que es la anilina, es la. m'8 cara de 

las .materias pri.Jlu de los tres procesos. 

- Produce una gran cantidad de subproductos· de dif!cil comer-· 

cializaci6n a.n!vel nacional. 
. ' 

0e· acuerdo a t'odo esto, se deduce que para los objetivos que 

se persiguen, el proceso mas conveniente es el que parte de 

anilina. 

; ·. ~. . 
. -~·_,,, ..... ...;~.~ -~··;- ... ~- .,_ 

. . . . ' 

r. 
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4. 3 DESCRIPCIOO DETALLADA DEL PROCESO SELECCIONADO 

A continuaci61 se proceder4 a la descripci6n detall~da de la 

fabricación de hidxoquinona a partir de anilina • 

. El proceso arranca con la :reacci6n de sulfataci6n para prod~ 

cir sulfato.de anilina al cargar a un reactor de acero inoxi 

dable, equipado con agitador y serpent!n, en el orden acos

tumbrado; los siguientes compuestos: leido sul fi!rico, agua. Y. 

anilina. 

El !cido sulfdrico alimentado es el 60\ de un total formado 

por las cantidades necesarias para las reacciones de sulf&t!. 

ci6n y oxidacidn , incluyendo un exceso del 70'. 

El agua alimentada es la suficiente para diluir-al &cido sul 

fdrico a una concentraci&. de 35\ en peso. 

Esta solucidn debe enfriarse a la temperatura alilbiente por 

t llledio de salmUera ·de clorw:o de calcio que circula por el · 

HJ:P81lttn de pla.o en un tiapo de .2 horas. 

~a vez alcanzada. dicha ~ratura, •• p%ocede a agngar l•' 

miUna para llevÜ a cabo la naccÚ5n de sulfat_;i&., 'aCJi~ • 
' . . . .. ' .. ·. ,' . . : ' . . . . . _,·, 

tasldo la soluc:lta darmta . ,15 mn, llUta ·q. lai~ruc:1dn····a.· 

.,.';~:!.~~~ .. ·;ir~•.,~.ª=~·~~· .. .;; . .· .. ·~;>·· .·· .··::·· 
· ne igua1 ••ra, . la ••ele debe mfrtane a la tállperatara , 
• • .·. ; "'·. ' . ,. ..· , · •. · .. '·'·'·'«···· ',•. •' . '· .. " . 

' La •Upa •i~enta,'•a.la n~en ele oxidacidn P,ar .. p~cir 
• • I' • ," .. ' "' 

quinona al &l.t.antar a é)fzo Naetor de acero .inÓX14Íibl•,. 9:.;, 

quipad() can aC)it.dor y Hzpent:fn, en el orden tndicado ·a la. 
, ' 

8i~ent:es ~ten.alea: ki4o ealffr:lcc», agua y la,,•scla d9 

sulfataci&a ... 

·· .. " 

' ..... 



El ácido sulfdrico alimentado es el 40\ del remanente mencio 

nado anteriormente.· 

El agua·es la requerida para diluir al ácido sulfdrico a una 

concentraci6n de 35\ en peso. 

La carga de estos 2 materiales; por supuesto, puede hacerce 

al mismo tiempo que la de la primera fase, 6 sea, la corres

pondiente al reactor de sulfataci6n, 6 bien, cuando la mez

cla este lista a adicionarse al lote de oxidaci6n. 

De cualquier modo, esta solucidn debe enfriarse a la temper!_ 

tura de 5°C, por medio de salmuera de cloruro de calcio que 

circula por el serpentín de plomo, en un tiempo que puede 

ser de hasta i hora 6 menos, dependiendo de la decisidn para. 

alimentar el lote de sulfatac16n. 

Una vez controlados los par4metros.de esta etapa se aaiciona 

a la solucidn el 20\ del di6xido de manganeso total requeri

do estequiometricamente para llevar a efecto la reacc16n de 

oxidacidn, in~luyendo un exceso del &o•, agitando y manteni

endo al di6xido de JDanganeso en suspensi&. Tmnbiél esta me!_· 

cla debe.mantenerse • s•c • 
. ·· . . . 

. Justo en ese instánté, ae :agrega la mezcla del equipo anter! · 

or y el di«Sxtdo dé ungme~ restante • . ' .. 

La te.ratura de este equipe se controla de modo tal • qüe no 

llegue a -'• de a•c. 
CUand~ esten ya todos loa coaponentes para la producc~«Sn de 

la quinona, el lote se deja •madurar• durante 4 hora• bajo 



!· 

continua aqitacidn y manteniendo constante una temperatur~ 

de 5 ºC. 

La reacci6n es dpida al pdncipio con una producci6n de 80\ 

de quinona en las 2 primeras horas. En las otras 2 horas res, 

tantes se llegan a alcanzar producciones ele hasta 99.8\ se

gtln el grado de pureza del di6xido de manganeso. 

Obviamente, el calor de reacción se elimina durante las 4 h~ 

ras que dura el lapso de maduramiento. 

Al final de este período, el ácido sulfdrico sobrante se neu 

traliza con cal hidratada, bajo permanente agitaci6n y temp! 

ratura. 

El calor de neutralización se disipa a lo más en l hora, a 

fin de tener la menor cantidad de tiempos muertos. 

La mezcla del reactor de oxidación conteniendo quinona, sul

fatos y otros. materiales insolubles se bombea através de un 
' . 

intercambiadC>r de.:calor ·a.contracorriente,· á fin de increme!i 

tar su temperatura de.-·s.a 75°C p0r medio de vapor de'agiia.·' 

La fase posterior a·~s.te equipo,, es la que corresponde a la' 
'. . ' ._ . . . 

esto, '•• carga el i9t8.en un ~~tilador aay~éigll ~ •.«::~~ !!_ 
oxidable equipado éon'un :serpenÚnpor don~circula.:9jPor 

'de .~ ••. 11 destilad~r- Jláyi~i9h trabaja • 1, ata. y u&•é. ·. 
se obtienen do• faeea: . una de vapor, CClftteniendo •9\Ía y: qui

nona, y otra. de, lodoa, conteniendo agua, di6xi4o de aengane

ao, impurezas, aubproducto.1 y Ílulfatoa. 

68 ,.·. 



Los vapores de agua y quinona deben extraerse en 2 horas. Y 

por otro lado, los lodos se trasvasan a un tanque receptor a 

. fin de sufrir otros usos muy distintos. 

El paso que a continuaci6n se efeettia es la reacci6n de re

.. ducci6n de quinona a hidroqúinona,; 

Dicha etapa inicia al introducir en un condensador eductor 

de chorro la corriente de vapores agua-quinona.provenientes 

del destilador Rayleigh, donde es inmediatamente condensada 

por el contacto directo con una corriente formada por 20% de 

fierro necesario para la reducci6n, incluyendo un exceso del 

40%, y agua que hace posible que la condensaci6n se ileve a 

efecto. 

El tiempo en que se realiza la condensaci6n es.de 1 hora. La 

condensaci6n toma lugar a una temperatura de 85°C, la cual 

es la temperatura de saturaci6n de la soluci6n •. Se obsexva 

que la adici,6n del fierro ocaciona el inicio de la reacci6n 

de reducci6n. 

La fase q~e sigue a la condensaci6n es .la qUE;LSe relaciona a 

; ia· ~l.imen~ac!~n de··· loa éondenaadOs en un de~tiiai!or flash,. ·C:!. 
.·· ÚndrióC> de .·fondo c6nt.CioqÜ8 ;;,pera Q;n.~· vac!o 0

de 111.~'.25<"'. 
·.· . . . . ,. 

iiun Bg para col1Pi~tar la .. réacÓi.& de reducc16fl. 

En dicho destilador. nas.~ se produce la reducci6n to.tal de "•.. - - '/, 

·. la quinona a hidroquinona al alimentar el fierro 'restante. A 
- ,: ' -.. - . . ' _ .. •. 

aimismo, ae elimina vapor de agua, destilSndose la· mezcla 

restante. La .destilaci6n y la reducci6n se continuan. hasta 



el punto de cristalizaci6n de la soluci6n en el destilador 

flash, que es de· 60-&s•c. En este punto se tiene .una mezcla 

de fierro y óxido de fierxo suspendidos en la· solución de 

hidroquinona. 

A~continuaci6n da principio la purificaci6n y cristalizaci6n 

de la hidroquinona. Se alimenta la soluci6n del equipo ante-

rior a un tanque d!? tratalliento de impurezas, provisto de a

gitador y serpentln, elevando su te~ratura a 90-95°C. 

Se adicionan al tanque carl>6n activado y agentes precipitan-

tes para eliminar las i~uxezas, el fierro y el 6xido de fi

erro en un tiempo de 0.5 horas. 

La soluci6n que sale del t:anque de tratamiento de impurezas. 

a 90-95°C, con el fin cJe Clbtener a la hidroquinona en soluc~ 

6n, se alimenta a Un filt~xensa, donde se separa un filtr! 

do conteniendo agua e hidroquinona y .una torta ·que contiene 

Ínpurezas, fierro, 6d.do de ~ierm, agentes:. precipitante~ y. 

carb,tln áctivado. Bl eq~po es .de pla~o,'y marco. de acere .in<>:-' 
,·,.; t . ,. i' 

, ·~ .. d·ab, .. :.\ "ie· , •. , ·.' ,, 
A.lo ( --f;.> 

·~ ."'·"· , . . ''..; .. ,. ' ' . ' " 

i:~ fi1t:raclo salielíf9 ..-;ca~~ a un'.'~1:~;ta~1i:ador .dlt .foridi:.. ~.:·· .·, . 
~icio, provisto .de acjiti.Jor .y'serpenUn, operando a vacto, P!!' 

es eí,.i111POrtanté.~vtt:U. ~-~ contac:to con eFaire a .. ;;.· 2 •· 

ta tenperatura <to-n•a. Bl Cristalizador opera a~iab4tica

mente y con un vaclo.: da ·'7~1 - •9~ El taJllaño de los crista• 
: . -

les se controla por la. w1ocf.clad cJe evaporaci6n en· el equipo.· 

Para retardar 6 p:r:ewldr sa ·oxidacU5n en el rHto del proce-

.· so, la bidroquinona .. t.raa con pequeñas cantidades de di6-

. ,-.. ¡' 



xido de azufre en el cristalizador. 

Entonces los lodos se alimentan a una centrtfuqa, donde el 

.licor madre se separa de los cristales. La centrífuga maneja 

al lote en un tiempo de O. 5 horas. El licor madre se evapora 

y c.ristaliza en unidades separadas. 

Los cristales de aquellas unidades se reqresan al tanque de 

tratamiento de impurezas y el licor madre final se alimenta 

en un subsecuente lote de hidroquinona. 

Los cristales de la centrífuqa se cargan a un secador rotato 

rio de doble cono a vacto, con vapor por una chaqueta y ope

rando bajo un vacío de 28.5 in Hg, para obtener finalJOOnte ~ 

na hidroquinona con 1% de humedad. El secador rotatorio tra

baja en un tiempo de O • 5 horas • 

Los cristales se pasan a una serie de tamices vibratorios ·de 

clasificaci6n y posteriormente a. tantlores. 

Se debe tener un qran cuidado al eq>acar la hidroquinona pa-

. · ra pre~ir. úna contaminaci6n del producto final. El eq,>aque 

se hace en uná estructura separada, que débe~ mantenerse bajo . . - . . . ' . ' . ' . 

forzosa :ventilac16n ~ todo el ~re filt~ado. El i~terior . ' ' 

·:411· edi'f1cio 6. ~.t:~~lira debi ·e.atar pintadc> .. de blanco y ,C:On · 
. '; " . - "" ,,• . :., ~ ' . . . . . . :- ·.· . . . ' "' 

;'Una. li111Pieza absoluta. 
. ¡ . . ' ' 
.. , " " 

Como se puede observar 1 la forma en la cual se opera a J11 · 

-'planta:'•• de forma diac:Ontin~, ;rinctpalme~te debido a la 

i:eacct6n ·de ox1daci6n y a· 1~· 1e~arad6n dé la quinana. Por. 
. . . 

, estas 'r~zones se crey6 conyeniente manejar. el proceso en fo!_ 



ma de lotes de 4 horas de producci6n de hidroquinona, con di 

versos números de unidades en los equipos considerados como 

claves. En el capítulo VI (punto 6.2) se profundiza aún más 

en este aspecto y se indica la secuencia que se considera co 

mo la óptima. 

4.4 SEGURIDAD EN LOS COMPUESTOS DEL PROCESO SELECCIONADO 

Se ha considerado que con el fin de ofrecer a estudios post~ 

riores más detallados una pauta en lo referente a seguridad 

industrial, es conveniente hacer un pequeño análisis de los 

peligros potenciales, el manejo y almacenamiento, así como 

de las medidas y los tratamientos de emergencia que es nece
' sario observar en algunos de los compuestos que· se manejan 

en el proceso seleccionado. A continuaci6n se· muestran a los 

· corni)uestos y las características que han sido tomadas en .cu

enta: 

ACIDO · SULFURICO 

:. A). ~LIGROS .POTÉNCIALÉS 

a) Flamabilidad 

No es flamable, sin eat>argo es altamente reactivo :iJ capaz de 
' - --,·. 

arder s! 'se pone en c:Ontacto con •ateriales codlustibles. 

ReacCiona violentamente con el agua y los materiales orgAni- . · 

>: 
',,,, 



cos con un gran desprendimiento de calor. Es extremadaioonte 

peligroso al contacto con muchos materiales. Ataca y corroe 

a una enorme cantidad de metales por liberación de hidrógeno. 

b) Toxicidad 

Umbral tóxico (TLV) : l m9/•1 

Límite venenoso (TDL): 800 JJCJ/m 3 TFX-Ml'H · 

c) S!ntomas 

Superficiales: conjuntivitis, dermatitis, quemaduras cutfuie- · 

as, ulceraciones. 

Respiratorias: irritaciones de nariz y garganta, edemas la-

r!ngeos, bronquitis, prieumatitis, edemas pulmonares. 

Gastrointestinales: erosiones dentales, choques y an\Jdas1 

quemaduras en boca, qarqanta y abdomen1 náuseas, v6mi.to de · 

sangre y erosiones de. tejidos, perforaciones de los conduc

tos gastrointestinales; albGaina, sanqre y tinte en· orina;. 

B) 'MANEJO Y ALMACENAllI~ . 
·,·•, ,< 

... ;,· ..... ·. /., ,·· en recipientes resistentes ·ª. daños·;f!sicoa 

y alejados del contaeto con. el aguá • 

. DBbe separarse de carbw:os, fulllinatos, .cloru:rOa, nitratos, 
. . . .· . 
\picratos, .. meta~es pulverizados y materiales coiii>ustibles. · 

Para manipUlarlo se deben usar guantea ~ hule, lentes de se 
'._·._, .. --

:gurtdad, botas de hule y :r:espirado:r:es equipados con cartucho 
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químico. 

C) MEDIDAS Y TRATAMIENTOS DE EMERGENCIA 

a) Precauciones higiénicas 

Debe haber una ventilaci6n adecuada, evitando cualquier exp2. . 

sici6n a individuos con enfermedades pulmonares. 

b) Tratamiento higiénico (Prirooros auxilios) 

En caso de contacto con los ojos irrigarlos con agua. Para 2. 

tras partes del cuerpo. lavar las ~reas contaminadas con ja

b6n y agua. S! es ingerido hacer un lavado g~strico (lavado 

estomacal) • s! .es inhalado usar oxígeno en aparatos respira

dores de presi6n positiva intermitente: puede utilizarse una 

solución al 5% de bicarbonato de sodio como aerosol. ast co

mo tanbién broncodilatadorés 6 desc:ongestionadores. 

e) Preéauciones · con fUego 

· ~uando el fuegti involucra pequeñas .cantidades de co~'U.ttble 

.• puede /sofocarse . con polvo; qU!llieo que. sea. c0nvenienttl•':pÍlra 

li·: c~ao. -~~ li~y: c~ust~~~-.• ~diencJc>. en la vecin~~d/de este .. 
'material se usa aqua. Si~ embargo h~ que tener 'cui~ C1Ja! 

. . .- . : '. :.. '.. ·.· .. , . 

dÓ ·~ agua se aplipa, pues al contaetar directamente. cxm i•+ 
leido se produce \m gran despnndiaiento de calor 1 caualllldo 

•'.' "-. ' '. ·¡: 

en ocacionea violentas explosiones. 
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D) DERRAMES Y GOTERAS. 

Es necesario cubrir con carbonato de sodio 6 con una mezcla 

de partes iguales de cenizas de sosa y polvo extintor. Des

pu6s de la mezcla, se puede. agregar agua s! es neéesario pa

ra formar lodos. 

E) DISPOSICION Y TRATAMIENTO DE DESPERDICIOS 

Debe adicionarse lentamente a una enorme cantidad de soluci-

6n de cenizas de sosa y polvo extintor por activaci6n. Luego 

debe descargarse a la soluci6n en una gran cantidad de agua 

hacia una alcantarilla forrada con una estera protectora y 

llena de mármol astillado. 

ANILINA 

.. al. Fl~tlt~
. Punto.de fim:•76•c: 

... • :·• < ~ > • • • > :. )• -~ .: • • •• r • •, ·": • > 

·. TeiiiPeratura ele ignic:i&u 

· .·tbdt:e·.·de flaUbilidad ·(b~jo): i.3t 

· Denllidad del vapors. ~~22. 

Ba combustible. El vapor forma •zclais con e1.at..: 

. re. Se ignita por :reacci6i violenta con leido n!t:ric:o. 
i . 

75 

._.,··. r.: 



b) Toxicida~ 

Umbral t6xico (TLV): 5 ppn 

· ~lmi te venenoso (TDL) : No se ha determinado en humanos 

Es altamente t6xico cuando se absorbe por la piel, 6 es ing~ 

rido 6 inhalado por accidente. 

c) Slntomas 

Agudos: dolores de cabeza, vértigos, neurosis, cortes del a-

liento., palpitaciones, n:iuseas, dolores abdominales, malest!!_ 

res cerebrales, artralgia, cianosis, convulsiones, stncopes. 

Cr6nicos: enfermedades digestivas, nefritis, vértigos, dolo

res de cabeza, insomnio, tinittis, neuralgias, conjuntivitis, 

exatemas~ decremento de la capacidad visual •. 

B) MANEJO Y ALMACENAMIENTO 

Las operaciones ~ber&n haeers~ lÓ .as aiáladaa po.=:;ibles •. se . ' ., . ' .• . . . . 

d8be alma~nar en ui>iocal trlo, seco y bien·"'ventilado, ale-. ' . . . ,_ . . ' 

: j·~dc;> lo ... posibl~; del cont,~~o con uteri~,~· oxidantes y . 

' ' .dé prefe.tencia ;10 .u~.u9lac1oTPó81~1e del p~so. > . ' . . - . '··' •' : :'. ) ·.;-. :•: '.-~ ,. ' ' . . '' .· : . . ·,·;. . ·'.' . -.· ·¡.,';,, · .• •., ... ': ;, 

tes y .botas iq>e~~ies, cuéc:Mi de seguridad,· ·ropa·p:catecto > 
. . · .•......... , . -

ra iqM9neable~ respiradOn• eq~paclos con cartucho·qubico. 

C) MEDIDAS y TltATÁMIEMTOS llB BMBBGBMCIA 



a) Precauciones higi~nicas 

Ninguna en especial. 

· b) Tratami.ento higi~nico (Primeros auxilios) 

En caso de contacto directo alejar a la persona del lugar y 

quitar toda la ropa rapidamente. Lavar las ~reas del cuerpo 

contaminadas con agua y j ab6n, incluyendo los canales auric_!! 

lares y las partes bajo las uñas de pies y manos. Sí fue in

gerida hacer un lavado gástrico (lavado estomacal) , siguien-

do con catarsis salina. Realizar transfusiones de sangre sí 

es necesario. 

e) Precauciones con fuego 

Usar·aqua rociada, polvo químico, espuma 6 di6xido de carbo

no. Usar agua para mantener al .lugar u objeto incendiado lo . ' 
.. mis frto posible despu~s de. controlarlo p~r 

. nab.le. 

Cubrir la zona con l~ mezcla·9':1 de,·. arena y 

Despu6s mezcla~, transportanc3o a p~l c~rt6n, ·_el"aaterial 

con papel -~~ugado. Encender en un horno abierto a estos el!. . 

mentes aon extremat"Ja precauci6n. 

, El DISPOSICION ~.TRATAMIENTO DE DESPERDICIOS 



Disolverla en solventes conbustibles y rociar esta soluci6n 

en un horno. Verterla en una mezcla de arena y cenizas de so 

sa (9: 1) y despu~s de mezclarla colocarla en papel cart6n re 

lleno completamente oon papel .de envoltura para utilizarlos 

como coiiibustible en un horno. 

HIDROQUINONA 

A) PEL.IGROS ParENCIALES 

a) Flamabilidad 

Punto de flama: 165°C 

Temperatura de ignici6n: 516°C 

b) Toxicidad 

Umbr&l t6xico · (TLy> : 2 .ag/a3 

• .L1mite venenoso (Tm.): Ro se ha determinad~ en humanos< 

e) S1nt0u8 ··· 
-.-"-. ',.'·:' 

oe~au~~. ck>1or:ell de:. Cal>e••• :9'rti90s, ~1m.tus, d¡·~nea·, áf 
• bumi~uria~ ftlmeu, V&id.tolS, , cianosis, he~turia, ictericia, 

·inquietud, .co~vulsionH, pip¡eDtadones en .la· conjWitiva y 

c6~ea, aatigaatt~llo.· enroj~cisento dBl ~lo y. de la. piel • 
.. \.,. 



Almacenar y quardar en un lugar alejado de los rayos solares 

directos. Se deben usar para su manipulüci6n guantes y botas 

de hule, careta, m!scara respiradora, y vestidos de trabajo. 

C) MEDIDAS Y TRATAMIENTOS DE EMERGENCIA 

a) Precauciones hiqiénicas 

Exlmenes anuales del personal expuesto incluyendo estudios 

de h!q~do y riñ6n. 

b) Tratamiento higiénico (Primeros auxilios) 

Para daño en los ojos lavar con aqua. Para otras partes del 

cuerpo lavar con agua y jab6n. st se ha ingerido hacer un la 

vado estomacal siguiendo con catarsis salina. 

D) JERRAMES Y GOTERAS 

Recolectarla con un cepillo en una hoja de papel .. Colocarla. · 

en Un recipiente de fierro tapado~ Erié:ender el pa¡>el~, 

B) DISPOSICIOR Y TRATAMIEirfo DE DESPERDICIOS 

Rellenar un e1111>aque con papel· & material flamable, · 6 bien ·di 
. : '. ' ' -

solver en un solvente combustible.· Encenderlo en u~ horno. 
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5. - BALANCES DE MATE.RIA Y ENERGI.A 



5.1 BALANCE DE MATERIA 

5.1.l INTRODUCCICN 

En base a las consideraciones, proyecciones y necesidades e~ 

tablecidas y discutidas en los estudios de mercado, tanto.n~ 

cional como internacional, se ha llegado a la conclusi6n de 

que la capacidad más adecuada para la planta de hidroquinona 

era de 1500 toneladas por año. 

Asimismo, al efectuar la selecci6n y luego el análisis deta

llado del proceso, que en este caso resultó ser aquel que em 

plea anilina como materia prima por razones ya expuestas, se 

observ6 que para su operaci6n algunos equipos deberían tener 

diferentes capacidades y en ocaciones distinto n6mero en uni 

dades. Todo esto, obviamente, con el fin de tener los rendí-

mientas que se han fijado, 

El balance de materia aquí presentado se encuentra sobre la 

base de 1 hora. Sin embargo, para los requeriinientos de pl~ 

ta se har.4n las correcciones que se consideren pertinentes. 
' ' 

Es importante aclarar que las purezas y demás propiedades de 

las materias primas han sido· obtenidas ;de productores .y pro-
. . .. ·· ... 

veedores existentes en el mercado' nacional, y p~ra es to se a 
~·· . ·'· .· .-

al final ~el c:;,a,pftul() úna · re'l~~~;,~ :'a~ ;dichbs dato. 

PRODUCCICJh 150() Toneladas a: 

ano 

BASE DE CALCULO: 1 Hora 

171.23' ?r 
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S. l. 2 REACTOR DE SULFATACIOO 

S.1.2.l REACCION DE SULFATACIOO 

2C&HsNH2 + B:tSO~ ----:+ 
2 (93.12) + 98.08 ----+ 284,32 

El proceso da coinienzo cuando al reactor de sulfataci6n se 

alimentan las siguientes materias primas en el orden que a 

continuacidn se indica: 

A.- Agua 

B.- Acido sulfdrico 

c.- Anilina 

Es de vital' importancia que la adici6n de estos reactivos se 

lleve a cabo en el orden expresado, pues .de. lo contrario ha

br!an problemas de tipo de generacidn de calor en exceso y 

deqradacidn de la anilina, lo cual repercutida en la efici-
,. ' . . 

encia de la reaccidn en una· forma verdaderamente significati · 
.:. . . -

va. 
' \ . . . . ·:. . ~ .. -

Méllias i' pc;;r otro lac!Ó, se sabe q~e ·la obtencidn de hidr~ui;.. 

no~á por este mdtodo estl sujeta·· a una efici~ncia del 90 ·, 

en base a la reaccidn de 'la ~iÚ~a con el acido sulfdrico. 

Por lo tanto se deber& hacer un c&l'culo preliminar de la ani 

lina necesaria para la eficiencia antes mencionada: 

.ANILINA EN FUNCION DE LA EFICIENCI'A :(90 t)·f A 

82 

.· .. -_,. 



A ~ 2(93.12) ~ 206,93 Kg 
o.9 

5 .1. 2. 2 REACTIVOS 

Se considera como reactivo limitante.·a la anilina, y esto se 

debe a qu~ no se agrega con exceso, A continuaci6n se proce- · 

de a calcular la cantidad necesaria para la reacci6n, toman

do en cuenta a la pureza de la propia anilina y a la eficie!!_ 

cia de la reacci6n, tal y como se expus6 en la secci6n prec! 

dente~ 

ANILINA ·(90 % PUREZA) f AT · 

206.93 Kg AT - 284.32 Kg SDA 176,99 Kq AT - 100 % 

X - 243~18 Kg SDA X 90 ' 

X .. 176.99 Kg· AT 

IMPUREZAS .. AT :o: 196~66 - 176.99. = 19•67 ltq 

.. ·, ·,: '.~ 

El otro reactivo e~ e1·•cido &IJlfdrico, pero ~st:e se·adicio:. 

·na en e~ceso en úna fomá que se analizar& láaa';adélante. Sin· 
•' : ' . . ' 

embargo, en esta parte •• calculara el necesario .1>ara la re

accidn de sulfatacidn~ 

ACIDO SULFURIC0 1'(98' ,. PUREZA:)":' 'ASS . 
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98.0B Kq ASS - 284.32-19 SDA 83.99 Kg ASS - 100 \ 

X - 243.18 K9 SDA X 98 ' 

x = 83.89 Kg MS X = 85.60 Kg ASS 

IMPUREZAS ASS = 85. 60 - 83• 89 == 1'. 71 Kg 

ACIDO SULFURICO ASS = 83•89 Kq 

S. l. 2. 3 EXCESOS 

En este equipo el tinico compuesto que está considerado como' 

exceso es el 4cido sulfdrico. 

Lo que en realidad ocurre eri esta etapa del proceso .es que 

se alimenta el 60 t de un total qtie esta fomado por las Ce!!!. 

tidades utilizadas para las reacciones de sulfataci6n y oxi

daci6n 1 pero tomando en cuenta que a cada· una por s! sola se 
- . -

le debe suar un_ 70 '·de .la cantidad te6rica' requerida, ze•-

pectivame_nte. y toda esta canÚdad como se de111uestra • C:Ont! -· . 

ntiaci6il-sobz:epasa,iacililente a ·· 1a ~ÓÜcitada per' l• ~r!Mri( . 
. . ., '· . ' .·.-.:·. . . ' . ,, .. -. ' 

¡ . '. : ~: .. \ 
,:..r . ... 

:, ,; 

. -~" ' 
- ' .. : 

... , .. 
,.' :~'.--. 

·car;c, puo.funda.eDtil ii8y que ~.iaer•'r • ·1a'Z.ilcct~;d8 o.;· 

xidaciCSn: 

. REACCI'Clf DE maoM:mr- · .. 

(C1BsNBahB1SO'!I 

284~32 

+- 4BtSOri + 

+ 4(98.08) + 

~: . 

4Mn0t •-+ ·· PRa>Ú~- ;-:' 

4MnOÍ ·- --+ · PRODUC'ltJS 



ACIDO SULFURJ:CO ·(98 \ PUREZA) ·f ASO 

4(98.08) Kg ASO - 284.32 ~9 SDA 335.55 Kg ASO - 100 \ 

X .. 243.18 ICg SDA X - 98 ' 

X = 335.55 Kg ASO X = 342. 40 Kg ASO 

IMPUREZAS ASO = 342.40 - 335.55 = 6.85 Kq 

ACIDO SULFUIUCO ASO = 335.55 ltg 

Por lo tanto ahora se puede obtener el ácido sul.fdrico total 

para las reacciones de sulfataci6n y oxidacidn, y as! luego· 

el exceso, que es para ambas reacciones del 70 l. 

ACIDO SULFURICO PARA SULFATACrcll· Y· OXIDACION·:' ASSO . 

· ASSO • ~S + ASO s 83.89 + 335.55 s 

11.Puuzu .A8so.• i.7i + &~as • a~s6 .. it9 

_419.U ltg ASSO - 100 t .. ~ . 

X- .10 t 

X • 293.61 lq B 



IMPUREZAS ASE = 5.99 Kg 

ACIDO SULFURICO ASE i::: 293.61 Kg 

ACIDO SULFURICO FINAL INCLUYENDO EXCESO:' ASF 

ASF = ASSO + ASE = 419,44 + 293.61 = 712.05 Kg 

IMPUREZAS ASF = 8.57 + 5.99 = 14.56 Kg 

Pues bien, finalmente se tiene que de esta cantidad total al 

reactor de sulfataci6n se agrega el 60 t. 

ACIDO SULFURICO AL. PRIMER PEAC'l'OR:' ASRl 

ASRl • 0.6 x ASF • 427.83 Kg 

IMPUREZ~ ASlU. • 8. 74 ltg. 

Como ae puede obaervar, la cantidád cJia acido suÚdrico ~1-
... "· . 

. inentada COlllD eXCeSO a este reactor 88 llUChO mas grande que 

la tediiea para la :r;eacci&i de •ulfatacidn • 

. ,. 

'ACilJO SOLFURICO DE EXCESO ·AL PRIMER 'REACTOR: 'ASERl 

.tSERl • 427.83. - 83.89 =- 343.94 Kq 
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5.1.2.4 SOLVENTES 

El t'!nico solvente que interviene en esta primera etapa del 

proceso es el agua que se alimenta para tener una soluci6n 

al 35 % en peso del ~cido sulftlrico propio de este reactor 

de sulfataci6n, tal como indica la literatura del proceso~ 

AGUA AL PRIMER REACTOR:' ARl 

427 .83 Kg ASRl - 35. ' 

X - 65. ' 

X 794.54 Kg AR1 

5.1.2.5 PRODUCTOS 

Para tener una produccicSn de 1500 ·toneladas por año .6 .171.23 

Kgpor hora de' hidroquinona se han fijado ciertas cantidades 

y en este caso una de ellas es ,la corres~ndiente Al .sulfato; 

de anilina, teniéndose que para cwÍplir~las espééific:aciones 

zequeridas se deberSn producir 2U.;18, K9. de dicho>coaPuelÍt()~ 
.. . 

. tomando en cuenta eficienciaa•dft lát. 'r.acciane11},.puz1t~a8>~,i' .... 
· · · · .· . IÓ~ l:eactanbll~ · . . .. ., · ··· · · · ·.· .\ 

·.·fi: 

5~1.2.6 SOBIWITl:S . 
. · '; .. ' ·,::· ... · . 

Los sobrantes quie aparece~ ~n este nactor de aulfatacidn 
• •• • ·, '< 

son el •cido aulfd~¡co adicionado. en exceso, el a9~a de_ dil~\ 
ci&l que no interviene cmo. reactivo ,e~ la xeaccidn, lu ia~ 

purezas de los .diversos reactivos, uf como los súbprocluctos 
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generados por la eficiencia de la ;reaccidn y otras causas, 

Acroo s UL'FURICO .. 1\SER1· . 

ASERl = 343.94 Kg 

AGUA: ARl· · 

ARl =. 794. 54 Kg 

IMPUREZAS·:: 1R1 

IRl = 19.67 + 8.74 = 28.41 Kg 

Se observa1 que el agua y las impurezas permanecen constantes. 

SUBPRODUCTOlh. SRl 

. . . . . 

SR,l • 176.~99 + 427.83 - 243.18. - 34)~94 •.·11.io ~9 
··.", 

5.1.2.7 RESUMm 

ENTRADAS 

ACIDO StJLFURICO 
AGUA 
ANILINA 
IMPUREZAS 
'l'O'l'AL 

CANTIDAD . SALIDM 

427~83 
794.54 
176.99 

28.41 
1'27. 77 

ACIDO SULFURICO 
AGUA 
IMPUREZAS 
SUBPRODUCTOS 
SULFA'l'O ANILINA 
TOTAL 

88 

CANTIDAD 

343.94 
794.54 
28.41 
17.70 

243~18 .. 
1427. 77 

,·· 



5.1.3 REAC'l'O~ DE OXIDAC¡~ 

5. 1. 3 .1 REACCl.00 DE OXIDACION 

+ 4H1so .. + -------+ 
284 .32 + 4 (98.081 + 4(86.93} -------+ 

2CO(CH) ~co + 

2(108.09) + 132.14 + 4(15LOl + 4(18.01) 

La siguiente fase es la correspondiente al reactor de oxida

ci6n, donde los diversos reactivos se alimentan en el orden 

que a continuaci6n se indica; 

A.- Agua 

B.- Acido sulfdrico 

c.- Didxido de manganeso 

D. - Mezcla del reactor de C>X1,dac:i,dn 

E.- Didxido de.manganeso 

Luego se sique con la .fase de 1_1eutralizacidn, la é:uill. se di! 

cutir' en: su oportunid8~~· · 

. S. l. 3.2 RBAC'l'IVOS 

se considera como reactivo limitailte al sulfe,to de._ anilina 

producido en el reactor de sulfatactdn. 

Los otros reactivos que intervienen en es.ta etapa del proce~ 

so son el leido sulfdrico y el didxido de manganeso. Al mis

mc tiempo que ·en el reactor de aulfatacidn se alimentan el 
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Acido sulfdrico y el agua, en el .reactor de oxidaci6n se pu~ 

den alimentar tambi~n el agua y el ácido sulfOrico restantes. 

SULFA'ro DE ANILtNA: SDA 

SDA = 243.l.8 KCJ 

ACIDO SULFURICO "(98 \: PUREZA)':' ASO 

ASO = 335.55 Kg 

IMPUREZAS ASO :s 6 •. 85 ltg 

Pero en realidad lo que se· alimenta es el 40' del total a 

ambas ,;eacciones de sulfatacicSn y oxidacicSn · incluyendo el ex 

oeso. 

ACIDO SULFURICO "AL SEGUNDO 'REACTOR:' :ASR2 . 

: . _.. " ' ' ·. - ::, 

ASR2 • 0.4 X ASf' ~· 284.22 IÍ:9 

IMPUREZAS ASR2 • 5. 82 lt9 

Final•nte el otro reactivo que H adiciCllla ·es el dicSxido de 

manganeso, pero este se agrega en exceso en una ~a que ae 

analizara ds adelante. Sin embargo, .en esta parte se calcu-
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lar! el necesario para la reaccitn de oxidacidn. 

D:IOXIDO DE MANGANESO ·(_"95' -1· l"UR&SAl'f PMO 

4(86.93) Kq DMO - 284.32 Kg SO& 297 .• 41 Kg DMO - 100 \ 

X - 243 • .18 Kg SDA X - 95 ' 

x = 297.41 Kg DMO x = 313.06 Kg DMO 

:IMPUREZAS DK> = 313.06 - 297.41 ,.. 15.65 lt~ 

D:tOX:tDO DE MANGANESO DK> = 297.41 K9 

5.1.3.3 EXCESOS 

En este equipo el dnico cmapuesto que está considerado· como 

exceso es el di6xido de manganeso, y por supuesto tambi4fn el 

&éido sulfdrico proveniente del reactor de sulfatacidn. 

Lo que· en xealidad sucede en esta etapa del proceso ea que 

se alimenta el total requerido por la reaccidn, ... un exce

so del 60 t. Sin embargo, .. to • realiza en dOS·••tapas • 

. ¡.j priMra .. lleva • caibo' ddon•~ el. 20 ' del di6xi4~ . . - . ,· ... · . .. :· ·.· :.'·,, ·. ' ,,· . . - ', ,._. ' .• 

. da 11111lqmeilo tOtd ~ incl~ el exceso •ncicin.to en ~rra ... 
. ' •' '• ,• ··.·· . . ·-

~Oll .nt8nore•, una ves ~ .1 acido sulfdnco res~te <Ás! 
2) y.el agua (solucidnal 35.t) •bm ••cladoy enfriaclo. 

La segunda ·se efectda aclicion.Ddo el 80 t del di&Eido ele MD . . . . -
qaneso total, una ves que se carga a es te reactor de oxidaci 

~ ' #• • -

& la •scla saliente del nactor de sulfatacidn. 



DIOXIDO O& MANGANESO:" DMOE 

297,41 Kq DMO - 100 \ 

X 60 ' 

x = 178.45 Kq DMOE 

IMPUREZAS DMOE = 9. 39 Kg 

DIOXIDO DE MANGANESO DMOE = 178.45 Kg 

Por lo tanto ahora se puede obtener el didxido de manganeso 

total, incluyendo .el exceso. 

DIOXIDO DE MANGANESO FINAL INCLUYENDO EXCESO:· DMOF 

DMOF • DMO + DMOE = 297.41 + 178.45 = 475.86 Kg 

IMPUlmZAS DJl>F • 15.65 + 9.39 • 25.04 Kg 

5.1.3.4 SOLVBll'l'BS 

El driico aoivente que actda en esta segunda etaÍ>a dél, p~~
so es él agua que ae alimenta para tener una aoluci&l al 35 

\ en peso del acido sulfdrico pi:opio de este,:reactor de oxi

daci~, tal como indica la literatura del proceso. 

AGUA AL SBGtJHDO REACTOR: AR2 
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284.22 Kg .MR2 - 35 \. 

X • 65 \. 

X • 527.84 Kg AR,2 

S.l.3.5 PRODUCTOS 

En la primera etapa del proceso en el reactor de oxidación, 

se obtienen cuatro distintos productos, que como se ver4 m4s 

tarde, no son los .dnicos, pues aparece la reacción de neut·ra 

lizacidn. 

QUINONA: Q 

2(.108.09) Kg Q - 284.32 !Cg SDA 

x - 243.18 Kg SDA 

X • 184.90 !Cg Q 

SULPA'l'O DE .MONI01 SDllO · 

132.lC.ICg SDIO - 284932 Kq SDA 

x ... 2u~11 1t9 ·soi 
. . 

X • lÜ~ 02 Kg SDAO 

SULPA'l'O DE MANGAHISO:· SDIÍ> · 

.. 4(151.0) Kg SDll:> - 284.32 19 SDA. 

x - 243.18 ICg SDA 

x • 5!6.60.Kg SDllD 
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AGUA: AO 

4(18.0ll K9 AO - 284.32 Kg SPA 

x - 243.18 Kg SDA 

x = 61.62 Kg AO 

5.1.3.6 SOBRANTES 

Los sobrantes que aparecen en este reactor de oxidacidn en 

esta primera reaccidn son el !cido sulfdrico adicionado en . . ' 

exceso tomando ·en cuenta que aparece en la mezcla del reac

tor de sulfatacidn y/o en el agregado directamente al reac

tor de oxidacidn, ~l agua de dilucidn que no interviene co

mo reactivo en la reacci6n, el didxido de manganeso agrega

.do en exceso y que no reacciona con otro~ compuestos, las 

impurezas de todos los reactivos incluso los de la mezcla 

. del reactor anterior, as! co~o los Jl}ismos subproductos u o

tro• como los menciona.dos en la seccidn .Pasada, 

ACIDO SULFURICO: ASER2 

ASIR2 • ASBRf + ASR2 - ASO • .343~94 + u:.~22 ,;. 33S.S5 
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AS = ARl + AR2 = 794.54 + 527,84 = 1322.J8·K9 

DIOXIDO DE MANG~So~· DMOE· 

DMOE = 18.45 ICCJ 

IMPUREZAS:' IR2 · 

IR2 = 28.41 + 5.82 +. 25.04 = 59.25 ltc¡ 

SUBPRODUCTOS: SR2 · 

SR2 = 17. 70 K9 

5.1.3.7 REACCia. DE NEUTR.ALIZACl<* 

H2S01t + Ca(al)a ----+ e.so, + 2820 .. 

9.8~08 + 74.J.O ----+ .. J.36.14 + 2 (18.01) 

Al ~madurar• la i:eaccicSn , •• lOCJJ:ª • aicán'zar conwrsionem ese: . 
hasta 99.S \. La dlt:iaa faH de' ••te .reactor de oxidacicSJl eil 
la neut:ralUacidn del 4cido •ulfdrim que sobra, a fin d9 •

vitar probleau en la •paraciGn de . la quinona de la 1oluci

dn. 

La neutralizacidn. •e hace con hidrdxido de calcio. 



5.1.3.8 REACTIVOS 

Esta reacci6n tiene como 1inicos reactivos al ácido sulftlrico 

y al hidr6xido de calci.o. 

HIDROXIOO DE CALCIO (95 \ PUREZA1·:· HDC 

74.10 Kg HDC - 98 .• 08 Kg ASER2 221.05 Kg HDC - 100 \ 

X - 292.59 Kg ASER2 X 95 \ 

X·= 221.05 Kg HDC X • 232.68 Kg HDC 

IMPUREZAS HDC • 232.68 - 221.05 • 11.63 Kg 

HIDROXIOO DE CALCIO BDC .~ 221.05 Kg 

ACrDO SULFURICO I' 'MBll 

MBR2 • 292.59 K9 

;>,· 
. · .. · ' 

5.1~3.t ;~D- ·. 
"'- ... 

En la. 6lt1ma etapa del. proceso eri •1 reactor de Ó~i~ci&i. 

.. obtienen do• cli•tin~ producto••. c¡ue como .. ved mlll 
tarde, junto con l~ d..· la reacc1.6n de oxidaci6n, a0n · 108 

totalea finalllllnt.e. 

SULFATO DS. CAL'CI01·. SDC 

,.-

. :: .. 



136 .14 Kc¡ SDC - 74.10 Kg ~DC 

X - '221.os Kg HDC 

X= 406.12 Kc¡ SoC 

AGUA: .AN 

2(18.01) Kc¡ AN - 74.10 Kq HDC 

X - 221.os Kg BDC 

x. • ·107.45 Kg AN 

5.1.3.10 SOBRANTES 

IDs sobrantes que apare~ri en este· reactor. de o>,eidaci6n en 

esta 6ltima reacci6n son tinicamerite las ·impurezas. que vienen 

ºcon el hidr6xido de calcio. 

IMPUREZAS·: IR2 1 

IR2 1. • 11.63-~g 

.. ,., . . . : ~' ' . : . 

• . ' Ah.ora cad>inando los Cliferen~·· nsultados de estas dos rea!i: 

cciones: oxidaci~n y neutraliz'aeien 1 se pueden resuinir en un 

Hquema ••~jante al ID09trado en la secci6n s.1.2. 7. 



5.1.3.11 RESUMEN 

ENTRADAS 

ACIDO SULFURICO 
,AGUA 

DIOXIDO MANGANESO 
HIDROXIDO CALCIO 
IMPUUZAS 
SUBPRODUCTOS 
SULFATO ANILINA . 
TOTAL 

CANTIDAD 

628.16 
1322.38 

475.86 
221.05 
70.88 
17.70 

243.18 
2979. 21 

S.1.4·INTERCAMBIADOR DE CALOR 

SALIDAS 

AGUA 
DIOXIDO MANGANESO 
IMPUREZAS 
QUINOOA 
SUBPRODUCTOS 
SULFATO AJoDNIO 
SULFATO CALCIO 
SULFATO MANGANESO 
TOTAL 

·CANTIDAD 

1491.45 
178.45 

70.88 
184~90 
17. 70 

113.02 
406.12 
516.60 

2979.21 . 

La mezcla saliente del reactor de oxidaci6n pasa al intercam 

biador de calor, que funciona a contracorriente. De esta ma

nera eleva su temperatura de SºC a 75·0 c. Como el balance que 

se esta haciendo es· con respe.cto a la corriente de proceso y 

dÍ:! ninquna manera con respecto a los servicios auxiliares, 

se tiene que en este eqUipo las salidas son ic¡uales a las ·~ 

tradu sin cambio de 'fase 6 ztt'acci&l qu1mic~. 

5,1.4.1 RESUMEN' 

D,rRADAS 
AGUA;' 

. DIÓXIDO MANGANESO 
IJIPUJtlZAS 
QUDICllA · 
SUBPJllODUC'fOS 
SULl'M'O All>HIO 
StJLFATO CALCIO 
. SULFATO MANGARSO 
'rO!AL 

CAll'!IW 

.1491·~45 . 
178•45 
70~88 

. 184.90 
17.70 

113.02 
406.12 
51.6.H 

2979.21 

_-ur,I.DU_ 
' '.·· '::: 

MilJÁ ·.· ·..•••. . •... 
DIOUDO llANGAMBSO 
IllPURllM 
QUlÍICllA 
SUBPll>DUC'l'QI 
SUllU'OAllORIO 
SULl'.UO CALCIO 
SOLPUO MMGANBSO 
'fOl'AL -

ti 

' .'· ·. 

CANTIDAD· 

14tl..;45. 
171~45.;· 

70 ~··· 184.90 
17. 70 

113.02 
406.12 
516 .'60 

2979.;21 



5.1.5 DESTILADOR RAYLEIQI 

La mezcla proveniente del intercambiador de calor se ·1ntrod~ 

ce en el·destilador Rayleigh. En este.equipo se ·separan· dos 

fases. Una es vapor, formada por agua y quinona, la otra son 

lodos, formados por iq>urezas, subproductos, sulfatos, dicSx! 

do de manganeso,· agua que no se evapora y una pequ~ña canti

dad de quinona residual. 

Para tener una p:roducci6n de 171.23 Kg por hora de hidroqui

nona se deben evaporar por lo 112nos 180. 00 Kg de quinona por 

hora. 

5. 1. 5. 1 JIATB:RI.ILES EVAPORADOS 

La cantidad de quinona evaporada esta fija. La cantidad de a 

gua evaporada, as~ COD:> la cantidad· de agua y quincna qUt7 

permanecen en los l~s, se obtienen a partir de la ecuaci6n 

de Rayleigb: 

.. donde: 

la .i. n~ro ail IDléa 

n,,._tio 
··ª~f 

~ ... i 

p•• pna•idn •· da •llPOr 

f • final 

1 • inicial 



1491. 45 X 1000 
nAGUAi ª 18.01 = 829 36 .15 moles 

= 184.90 X 1000 = 
108.09 1710 .61 moles 

n ,., 
QUINONAf 

4.90 X 1000 = 
108.09 45.33 moles 

pºAGUA = 760.00 nirn Hq 

PºouINONA = 16085.59 mm He¡ 

Por lo tanto: 

- 760 .oo 
ªAO 16085.49"' o. 472.4 755 

Y finalmente1 

nAGUA ~ 82936.15 x 1 
f . 

45·. 33 1o.4724755 . . 
1710.61 · . ·. • 69~62~ 7~ moles 

QUINONA EVAPORADAa QDR 

QDR • 180.00 Jtg 

AGUA EVAPORADA& ADR 

. ' 
ADR • (82936.15 - .69862.73) X 18.01 • 235.45 Kg 

·mo 
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5.1.5.2 MATERIALES NO EVAPORADOS 

Los materiales no evaporados, 6 sea, aquellos que quedan en 

los fondos son las cantidades totales de los sulfatos,: el df. 

óxido de manganeso, los sub~roductos, las impurezas y las si 

·guientes cantidades de agua y quinona 

AGUA= 1491.45 - 235.45 = 1256.00 ~g 

QUINONA = 184.80 - 180.00 4.90 Kg 

5.1.S. 3 RESUMEH 

ENTRADAS CANTIDAD SALIDA VAPOR CANTIDAD 

AGUA 1491. 45 AGUA 235.45 
~IOXIDQ MANGANESO 178.45 QUI NONA 180.00 
IMPUREZAS 70.88 
QUINONA 184.90 SALIDAS LODOS CANTIDAD 
SUBPRODUcros 17.70 
SULFATO AMONIO 113.02. AGUA 1256.00 
SULFATO CALCIO 406~12 DIOXIDO MJ\NGANESO 178.45 
S ULFAT.O MANGANESO 516.60 IMPUREZAS 70.88 
TOTAL 2979.2.l QUI NONA 184 .90 

SUBPRODUCTOS 17. 70 
·SULFATOS 1035. 74 

TOfM. 2979. 21 

5~1.6': BDUcroa m C&ORll> 

La salida del de•tihdor Rayleigh se intxoduce en el conden

sador .•ductor de chorro, cuya funci~n •• · condensar lo• vapo

re• de agua y quinan• y co•nzar con la reacci6n de reducci-
~ -

&n de qu:f.nona a hidroqu:f.nma. 
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5.1.6.l REAt'CION DE REDUCCION 

.2CO (al) .. co 

108.09 

+ 

+ 

+ 

55.85 + 

H20 ----+ c,e~ (OÍi) 2 + .· Feo 

18.01 ---- 110 .01 + 71.86 

Los vapores se condensan por una corriente formada pór 20 ' 

del fierro necesario para la reacci6n de reducci6n, incluye~ 

do un exceso del 40 ', y una determinada cantidad de aqua. 

Al alimentar. fierro en: el condensador. eductor de chorro, la 

quinona se empézarl a reducir a hidroquinona, de acuerdo a 

la estequiometrta de la rea·cci6n y la cantidad de fierro car · 

c¡ado. 

'lani>i&n hay que considerar que en esta fase del proceso se 

ccnsum una cierta cantidad de agua. 

5.1.6•2 JIEACTIV'OS 

S• cons~dera como :reactivo Umitante al fierro, pue.sto que ! 
nicamnte se adiciona una parte y no el total necesario pu;a 

iniciar la nacci& -··.r.aueai&l. 

QUDKD• ooa· 

QD& • 110.00 Kg 
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55. 85 Kg FR - 108.09 Kg QDll 93.00 Kg FR - 100 \ 

x - 110.oo·•g QDR X - 95· t 

X= 93.00 Kg ft x • 97.89 Kg FR. 

IMPUREZMl FR • 97.89 - 93.00 = 4.89 Kq 

FIERK> FR = 93.00 Kq 

FIERK>.DE EXCESO: PJB 

93.00 Kg FR - 100 \ 

X - 40 \ 

X • 37.20 Kg l'B 

IMPUREZAS FRB • 1.ti_Kg 

PIBJUIJ FBB • 37~20 K9 

n 

n ;.; FJt + .. :. 11.11 + 11~20 • 130.20 .ltCJ 

J:JIPURIHS n 8 t.11 + 1.H • i.15 K9 
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FEOI = O. 2 x FF 26.04 KCJ 

IMPUREZAS FECB = 1.37 lt9 

Finalmente el otro reactivo que interviene en el condensador 

eductor de chorro es el aqua. 

Cabe hacer la aclaraci6n de que en el C?ndensador eductor de 

chorro se adiciona el agua total para la reducci6n, a6n cu~ 

do no'se consuma totalJllente debido a la cantidad de fierro ! 

limentado y esto es independiente del agua en los vapores y 

en la corriente de condensaci6n y enfriamiento. 

AGUA: AR 

18.01 KCJ AR - 108.09 _lt9 QDR 

X - 180.00 K9 QDR 

X • 29.99. ltCJ U 

18.01 KCJ UBal • 55 •. 11 Kc) l'BCll 

X - 26 .04 ScJ PBCB . 

x • a. 40 ltCJ usar 
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AGUA AREOi: 8. 40 Kg 

S.1,6,3 CORRIENTE DE CONDENSACION Y ENFRIAMIENTO 

Como ya se explic6 rei teradarnente, los vapores de agua y qll!_ 

nona se condensan por fª corriente formada por los lodos de 

fierro y aqua, 

El fierro es el 20 \ del total, incluyendo el exceso, para 

la reacci6n de reducci6n. El agua es una cantidad dada que 

abarca a la total para la reacci6n de reducci6n y tiene una 

temperatura inicial de SºC y una temperatura final de BSºC, 

tal y como lo indica la literatura del proceso. 

El calor que es necesario·disipar para llevar a los vapores 

de quinona y agua de 1J6°C a BSºC se logra en tres·distintas 

etapas: la primera es llevar a los vapores· al punto de con- · 

densaci6n, la segunda es prc;iducir el cambio de fase. y la. te! 

· cera es llevar a los condensados a la temperátura deseadá. 

Como se· analizar& posteriormente en el balan.ce de energ!a,· 

el calor que se debe eliminar es 152211.83 Kcal por hora. 

At'in cuando loa causantes de la condensaci6n ·sean el agua'_y 
·, .· . - . ' .· ,'" . . . 

el fierro, la contribuci6n de ·este Gltim a la capacidad· ca-
: ,.. • .. ·,_ ...... • • 1 '- . '¡, " •.. " ··.': •·• 

lodfica ea >despreciable. ·Esto es debido a que la cantidad 

de •tal presente es muy ·baja en con;>araci6n a la del agua. 

AGUA PARA CONDENSAR VAPOIU:S 1 ·ACV 
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ACV"' 
152211. 83 
1. O ( BS-5) •· 1902.65 Kg 

FIERRO PARA CONDENSAR VAPORES: FCV 

FCV ,,. FECH = 26 •. 04 Kg 

5.1.6. 4 EXCESOS 

En este equipo el Gnioo compuesto que esti considerado como 

exceso es el agua. 

Lo que en realidad sucede es que se alimenta agua tanto en 

los vapores a condensar. como en los lodos que condensan. 

·Y ya que s6lo estl pxesente una cantidad xeducida de fierro, 

hay una cantidad de agua considerable como exceso. 

AGUA: AEECB 

MECB • 235.45 .+ 29.99 + 1902.65 - 8.40 • 2159.69 19 

591.6.S HODUC!CB 

sil lá fue o0rrt18p0nd1ent.e al ccndenHdor. eauctor de chorro • . ;. 

· ise ·Obtienen do8. dbtintoa producto•, · qU. c::om ·.. '19rl .a.· 
'.'. ,·. , . . ' ' .. ., 

tarde .. obtendrfm en total en •l de•tilador naü', al cxia-

pletar.e la nacci&l de rec!Ucci&. c1ll quinona a hidzoquin0na." 

BIDl!OQUINafA: 80%· 
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108.09 Kg QDRl - 55.85 Kq.FEOI 

X - 26.04 Kq FEC!_I 

X. ·so.40 Kg QDRl 

Ü0.11 Kg HQl -,108.09 .Kq QDRl. 

x -. 50.44 Kq QDRl 

X• 51.38 Kg HQl 

OXIDO DE FIERRO: OFI 

71.86 Kq OFl -.55.85 Kq FECH 

x - 26.04. Kq FECH 

x • 33.50 Kq.OFl 

'.• •.S.1.-6.6 SOBRANTES 

. ;.Los •obrant~• que @U..c:tl~ ~n.e.t•'~n&!insMcu~ .·4~~or d. · · 
. ~or%0 ·~ ••t• pri•ra p.i-te ~·~i.:' reaé:c16~ .~: •. i:* qUtnort~ 

·.,';-·;.-...::..- ·;.· . - •,· ··- ' ' '._·· ..... - '·' •.. ·. ·- '···:.- . . -, -· !'. 

;·' no c:on•umdad· p0r .. l•; falta· día fierro y el agua qua S. .•di~o 

.•:· .. A!(:;~;,:~.if~.:•:;rio .. i'.ruf>.~!~:'.~·:·•~f •·:~~,f~~~ •.. WF .. ·'·~r~~· •• ~ ... 9.· ··· 
.: lu;i.Pun•a. q~ aóo-dan,:,1.fi~rr0·a11..nt:a4o • .'::: . 

.. ·-~-- ·:· . •'··.~: .... ·: ,. "'··· . --~- .. -·· ····-~: ·-: ·:·././•. 

-.. ;_ 

,, 
•', . 

. · ODR2 • QDR - QDRl, •. 180. 00 - so. 40 -. 'i29. 60 Kq'. / 
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AGUA: AEECH 

AEECH = ·2159.69 ltCJ 

. IMPUREZAS: IECll 

IECH = l. 37 Jtq 

5.1.6. 7 RESUMEN 

ENTRADAS 

AGUA 
FIEREO 
IMPUREZAS 
QUINONA 
TOTAL 

CANTIDAD 

2168.09 
26.04 

1.37 
180.00 

2375.50 

5.1 •. 7 DESTILADOR n.ASll 

SALIDAS 

AGUA 
BJ:DJOQDINONA 
IJIPUREZAS 
OXIDO PIEIUIO 
QUI~ 
TOTAL 

CANTIDAD 

2159,69 
51.40 
1.37 

33.SO 
129.60 

2375,SO 

La coi:riente del conden•.•dor eductor ele chorro se carga al 

destilador flúh. acle.a.. del re•to del fierro .necesario para .. 
.. ia reacci6n de ndueci&l. Una "w.s teninada Hta . xeacci&l •• 

: elimina ág1ia en fozU' de vlllQr. 

2CD(CB) -co 
108~09 

+ + Bi~ ...__. C1B-(Oll) a + hO 

+ 55.15 + 11.01 ----+ 110.01 + 71.H 

Al •limntar el fi•no restante la qu1nana sobrante del con- · 

lOI 
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densador eductor de chorro se reduce totalmente a hidroquin2_ 

na. as1 como el agua que est! de acuerdo a la estequiometd-

a. 

5.1.?.2 REACTIVOS 

Se considera como reactivo limitante a la quinona, pues s6lo 

se tiene la necesaria para la producci6n de hidroquinona re-

querida. 

QUINafA: QDR2 

QDR2 • 129 .60 ltg 

FIERRl AL DESTILADOR FLASH: FDF 

FDF • o.e X FF - 104.16 Kg 

::
1

:::~; :::~ •1 tlntco ~-~to que eatl ¿~~iderac!O'; c~mo . 
·.-· ' . ,. e:.,· . . " . . , .... ,.. . .. ··. _, 

exéil~ •• el fierro ..... d~i ~gua au~~tacta: del eonden•! 

dor · eductor cs. morro. 

l'IBRR> DE BXCBSOi l'M 
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FRE s 37.20 Kq 

IMPUREZAS FRE • 1.96 Kg 

5.1.7.4 PRODUCTOS 

En la etapa correspondiente al desti.lador. flash~ . se obt:f.enen 

dos distintos productos, con lo cual se COntJleta la :r:eacc:i6n 

de reducci6n. 

llIDROQUINONAr' HOII 

110 .11 Kq HQ2 - 10 B. 09 Kc¡ QDR2 . 

X 129 .fiQ. KcJ.·QDR2 

X • .132.02 Kq BQ2 .. 

OXIDO DE FIERXh 0!'2 

-- .. '" ,,,-

' . . '~ 
s~·1.1~ s ·9~,IANTIS. 

·'1.o. áobi:ut•• que aparecen· en .. t:a· d .. tilador,fluh.en .~ta 
.~~un4a'I>~• de la ~~~ci& .8on ~1 fier~ y ~l ·agu no ~~- > 

'.· -'. - . - . ,- . (' ,. ..: -·. . ··\- ;"'.;": . - '. . " . 

auaic!O., 6 aea~ loa •~aelloa~ .jrubi·n· ••tan lu 'in.'P'lrezu dÍtl 

· fierro. . · ·. · · ··.· :: .• 
··-,; 
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FIEimO: FRE 

· FRE • 37.20 ltg 

AGUA: ASDF 

ASDF • 2159.69 - 21.59 • 2138.10 Kg 

IMPUREZ~: IDF 

IDF • 6. 85 Kq 

5.1.7.6· AGUA EVAPORADA 

'En el tanque flash debe eliminarse \ma cierta cantidad de a

gua para tener una soluci6n saturada de hidroquinona, a. una 

teq>eratura que sea ligeramente superior a los 60ºC~ ya que 

el punto de crista11zaci6n de la hidroquinona est• entre los 

60 y 6s•c. 
La· iold:>ilidad de la hidroquinona ·á .1a· te111Jeratura ~nsi.der!. 

d&·. (62.SºC) es de 26 .. 50. CJ de ~droquinona por 100 e¡ de agua • 

. ·. ..&im ;,f·t.iiq~ fluh qtera con'. un ~acto .entre 15 y 2J. in .Bg¡ 

· el agua eliainada. cO.G vapor .. ta· a· 11.ao•c, que es· la te~ 

rat~a que cornsponde ~ la preai&i de saturacidn .de 381. • . 
'· . 

a9 (15 in Be¡), tai y como .lo expreiia la literatura ~el proC!_ 

so. 
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AGUA EVAPORADA: AE 

ANE = (51. 38 + 132. 02) Kg HO x 100 Kcj AGUA = 692 •. 08 Kg· 
. 26.50 Kg ao 

AE = 2138.10 - 692.08 = 1446.02 li:q 

5.1.7.7 RESUMEN 

ENTRADAS CANTIDAD SALI~ CANTIDAD 

AGUA · 2159.69 AGUA 692.08 
FIERRO lOC.16 FIERBO 37.20 
HIDROOUINONA 51.38 HIDROQUINONA 183.40 
IMPUREZl\S 6. 85 IMPUREZAS 6. 85 
OXIDO FIERBO 33.50 OXIDO FIERRO 119. 77 
QUINONA 129.60 VAPOR 1446.02 
TOTAL 2'85.18 TOTAL 2485.18 

s·.1. 8 TANQUE DE TRATAMIDITO JE IMPUREZAS· 

La soluci6n que proviene del destilador flash ae bombea a un · 

tanq'ue de tratamiento de inipurezas, el cual eatl .provisto de 

un aqitador y un serpentln, con el fin. de mantener una Ílez- _; 

cla ho~q,nea • una tellperat~a que oscile entre loa 90 y 95 

•c. Se agregan al· t~ carb& acU,vado y agentes pncip:l• 

tantes para eliminar. laa illlP~zu, el .. fi~~ro y ,er6xieso de 

fierre. 

s.1.s.1 CARBON ACTIVADO T AGERTES PRECIPITANTES 

Pa~a saber la cantidad de carb6n activado y agentes precipi• 

tantes que se empl.ean en conjunto para tratar lu impurezas 

se toma la siguiente naqla emp!rica: a un o. 005 ' del ~tal 
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de la mezcla se le agrega un 0.02 ' del total entre el car

bi5n y los agentes. · 

IMPUREZAS TOTALES (INCLUYENDO FIERRO Y OXIDO DE FIERRO) : ITI 

ITI = 6,85 + 37.20. + 119. 77 = 163.82. Kc¡ 

100 1 - 1039.16 Kg MEZCLA TOTAL 

x 163.82 Kg ITX 

X • 15. 76 1 

CARBON ACTIVADO Y A~ES PRECIPITANTF.s:" CAYAP 

0.02 ' CAYAP - 0.005 1 IMPUREZAS 

x - 15. 76 1 IMPUUUS 

X :a 63.04 1 CNJllP 

10 39. 16 Xq MEZCLA TOl'AL - 100 ~ ~~ 1 . 

. :. X. - 63~04 • 

X • 655.01 Kg CU» 

s.1.8.2 usUME11 

iDr.rRADAS 

AGUA 
.AGENTES Y .CARBC:. 
ru:U.O . 
BIDllOQUINONA 
IMPUIEZAS 
OXIDO FIEUO 
TOTAL . . 

~IDAD 

692.08 
655.08 

37.20 . 
183.40 

6.85 
119.77 

1694.38 

SALIDIS .· 

AGUA .. 
AGENTES··. Y . CARBCll . 
FIEUO 
HIDROOUINOMA 
IMPUREZAS 
OXIDO.FIEUIO 
'l'OTAL 

113 

CANTIDAD 

692.08 
655.08 

37.20· 
183.40 

6.85 
119. 77 

1694.38 



5.1.9 FILTRO PRENSA 

La soluci6n del tanque de tratamiento de impurezas -viene a ~ 

na temperatura de 90°C a fin de mantener la hidroquinona en 

· soluci6n. En este equipo se separa un filtrado que contiene 

la hidroquinona y el agua, y una.torta que contiene a las i~ 

purezas, el fierro, y el 6xido de fierro, los agentes preci-

pi tan tes y el carb6n activado. 

5. l. 9 • 1 RESUMEN 

ENTRADAS 

AGUA 
AGENTES Y CARBON 
FIERRO 
HIDROQUINONA 
IMPUREZAS 
OXIDO FIERRO 
TOTAL 

S.1.10. CRISTALIZADOR 

CANTIDAD 

692.08 
655.08 

37.20 
183.40 

6.85 
119. 77 

1694. 38 

SALIDA FILTRADO CANTIDAD 

AGUA 692.08 
HIDROQUINONA 183.40 

SALIDA TORTA CANTIDAD. 

AGENTES Y CARBON. 655.08 
IMPUREZAS 163.82 

TOTAL 1694.38 

El filtrado proveniente del fiU~ro prensa se alimenta al 

cristalizador de fondo c&úco. Este _equipo opera a vaclo, pu 

es es iq>ortante evitar UD ~ible contacto con el aire ala 

tempe~atura .en que se encuentra (9~-gs•C) • El cristalizador 

opera adiabltica.nte y con m rango final de temperatura de 

s a 1o•c. 

El tamaño de los cristale• - controla por la velocidad de !. 

vaporaci6n. en eate equipo. Adeah, para ase9urar la no oxid!; 

ci6n en el proceso se agn9m pequeñas cantidades de S~1 • 
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La soluci6n de hidroquinona que es cargada al cristalizador, 

contiene 183.40 Kg de hidroquinona por cada 692.08 Kg de ag~ 

a (soluci6n saturada) • 

La solubilidad de la hidroquinona es de 2 q por cada 100 q 

de agua a SºC, la cual se considera la temperatura mtnima de 

operaci6n del cristalizador. 

Posteriormente se elimina el 80 \ del agua (no incluyendo a

guas madres). 

5 .1.10 .1 MATERIALES SEPARl\DOS 

De acuerdo a lo expuesto antes, se puede obtener la hidroqu!_ 

nona que queda en .las aguas madres, as! como la hidroquinona 

cristalizada. 

HIDROQUINONA EN AGUAS MADRES: HQAM 

RQAM "!' 692.08 x l. 75 • 12 .11 Kq 
100 

AGUA .EH AGUAS MADRES 1 AMI 

AAll • 12.11 X 6'2.08 • 45.70 '19 
1u.10 · 

BIDBOQUIHONA CRISTALIZADA: BQC 

BQC• 183.40-12.11• 171.291t9· 
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AGUA EN J .. A HIDROQUiNONA CRISTALIZADA: AHQC 

AHQC = 692.08 - 45.70 646.38 Kq 

AGUA EVAPORADA: AEC 

AEC = o.a X 646.38 = 517.10 Kg 

5. l. 10. 2 RESUMEN 

ENTRADAS 

AGUA 
HIDROQUINONA 
TOTAL 

5.1.11 CENTRIFUGA 

CANTIDAD 

692.08 
183.40 
875.48 

SALIDAS 

AGUA 
AGUAS MADRES 
HIDROQUINONA 
VAPOR 
TOTAL 

CANTIDAD 

129.28 
57.i31 

171.29 
517.10 
875. 48 

Los ·lodos son pasados a la· centdfuga donde eJ licor madre 

se separa de los cristales. 

'5• 1.11.1 RESUMEll 

ENTRÁDAS 

AGUA . 
AGUAS· MADRES 
HIDROOUINONA 
TOTAL 

' • ¡ 

.. CAllTIDAD · SALIDA LICOR MADRE CANTIDAD 

·129.28 
. 57.81 
171.29 
358.38 

AGUAS MADRES 

SALIDA CRISTALES 

AGUA 
BIDROQUINONA 

TO?AL 
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.57.81 

CANTIDAD 

129.28 
171. 29 

358.38 
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S. 1.12 SECADOR ROTATORIO 

Los cristales de la .centrífuga se alimentan al seca.dar rota

torio de vacío de doble cono, el.cual est~ equipado con una 

'camisa de vapor, y opera a un vacío de 28.5 in Hg. Finalmen

te se obtiene hidroquinona grado-fotográfico con 1 % de hume 

dad. 

5. l. 12. 1 MATERIALES SEPARADOS 

AGUA EN LA' HIDROQUINONA FINAL: AHQSR 

171.29 Kg HQ - 99 \ 

X 
1 ' 

X = l. 7 3 Kg MQSR 

AGUA EVAPORADA: ASR 

ASR = 129•28 - 1.73 ~· U7.55 ~9 

.S.1.12.2 RESUllEll 

ENTRADAS CMTIDAD ·SALIDAS CANTill>AD 

AGUA Ut.21 AGUA 1.73 
... 

HIDROQUINOHA 171.29 BIDROQUDIONA 171.29 
TOTAL 300.57 VAPOR 127.55 

TO'fAL 300. 57· 
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5.2 BALJl.NCE DE ENERGIA 

5.2.1 INTRODUCCION 

·Para hacer un an~lisis riguroso se deben de tomar en cuenta 

a todos los tipos de interacciones con respecto a la genera

ción de calor. 

Sin embargo, no es prioridad del trabajo de tesis ahondar en 

dicha faceta del proceso. Debido a esta raz6n se ha decidido 

tomar s6lo en cuenta a ciertas aportaciones que se han consi 

derado oomo. las m!s valiosas y significativas. 

Adem~, debe quedar bien claro que las contribuciones despr~ 

ciadas no tienen un valor que pueda tomarse como de suma im

portancia. 

El balance de energ!a aqu! presentado se encuentra sobre la 

base d~ 1 hora. Y al igual que en el balance de materia, pa

ra los requerimientos de planta se harln las correcione~ pe~ 

tinentes. 

Asimiamo se ha fijado un valor de refe:tencia para ~a temper~ 

tura, y e_ste ser4 el de la ad>iental, 6 sea,. 2s•c. 

PRODUCCIONt 1500 Tonn:du ' •. 171.23 ?r 

BASE m. CALClJIDs 1 Rora 

TEMPERATURA DE REFBIDICIA (AMBIENTE) : 25°C 
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5.2.2 REACTOR DE SULFATACIOO 

5.2.2.1 CALOR DE DILUCI<ll 

En este primer reactor, la primera contribuci6n considerable 

al balance de enerq!a se tiene por la diluci6n producida al 

alimentar el primer lote de !cido sulfdrico y aqua. 

CALOR DE DILUCIOO: QDRl 

Kcal 
QDRl = - 46.00 KqMEZCLA (ASRl + AR1) 

= - 46.00 (427.83 + 794.54) 

= - 56229.02 Kcal 

TEMPERATURA FINAL:' TFRl· 

TF 1 56229-.1»2 25' 00 88 01• 
R ""1222.37xo.73+ • • • e 

Pa~a enfriar la sol_uci& a la temperatura ambiente, se util! · 
'· - . ' .. 

••a salauera de CaClz al 25 ' con una teinperatura inicid de 

- 5•c y una temperatura final de 2s·c~ El calor es~c~fico 

para esta salmuera se considera ccmo· O. 75 lcal/19 •é: •. 

SALMUERA DE BNFRIAMIEN'm: SRl 

56229.02 
SRl • 0. 75 X (25 - (-5) J • ·2500 K9 
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5,2,2,2 CALOR DE REACCIOO DE SULFATACION 

Luego de enfriar la soluci6n a la temperatura ambiente, se! 

diciona la anilina. Esta es precisamente la segunda contrib~ 

ci6n considerable al balance de energía en este primer reac-

tor. 

CALOR DE REACCIOO DE SULFATACION: QRSRl 

REACCION DE SULFATACIOO 

+ :..----+ 

HSULFATO ANILINA"' - 250.32 Kcal x 243.18 x· ·1000 
gmol 284.32 

• - 214099.67 Kcal 

e• . 
·· ANI.LINA 

• • "" 19. 70 Kc:al ·X 176. gg . X 1000 .. · . 
gmol 93.;12 

• - 37443.12 Kcal 

RACIDO SULFURXCO_• - 193.91 Kc:al x 83,89 x 1000 
gmo! 98.ol 

• - 16~855.53 Kcal 
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QRSRl 214099.H - ·(-37442.12) - (-165855.53) 

10801.02 Real 

5.2.3 REACTOR DE OXIDACI<li 

5,2.3,l CALOR DE DILUCICfi 

En este segundo reactor la primera gran contribución al ba

lance de energía se tiene por la diluci6n producida al car

gar e~ segundo lote de ácido sulfdrico y agua. 

CALOR DE DILUCIOO: QDR2 

R2 = Kcal 
00 -· 46. 00 KgMEZCLA ( ASR2 + AR2 

z - 46.00 (284.22 + 529.69) 

=·- 37439.86 Kcal 

. TEMPERATURA FINAL: TFR2 

TFR2• . 37439.86. + 25~00• 88,0l•C 
813. 9,l X O, 73 · 

Para enfriar la aoluci&l a la temperatura de s •e •• utiliza 

aalmuera de CaClz al 25 t con una temperatura inicial de - 5 . . 
•e y una temperatura final ·de 2s•c. Bl calor eapectfico para 
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esta salmuera se considera como 0.75 Kcal/Kg ºC. 

SAU•1UERA DE ENFRIAMIENTO: SR2 

= 813.91 X 0.73 X (5 ~ 88.01) _ 
SR2 -O. 75 x (25 _ (-5)) , - 2192.03 Kg 

5.2.3,2 CALOR DE REACCION DE OXIDACION 

Luego de enfriar la soluci6n a SºC, se adiciona el di6xido 

de manganeso y la mezcla del reactor de sulfataci6n. Esta es 

precisaroonte la segunda gran contribuci6n al balance de ener 

g!a en este segundo reactor. Se genera calor por la reacci6n 

a 5 °C. 

CALOR DE REACCION DE OXIDACION: QROR2 

REACCICN DE OXIDACIOH 

+ + 4_MnO:t , ,--------+, 

2CO(CH) 11CO + (NR11) :tS0,11 4MnSCh + 4Ha0 

8suLFATO ANILINA - - 250.32 Kcal X 243.18 X 1000 
gmol 284. 32 

• - 214099.67 Kcal 

122 



HDIOXIDO MANGANESO .. - 124.58 Kcal X 297.41 X 1000 
gmol 86.93 

= -· 426220.38 Kcal 

HACIDO SULFURICO = - 193.91 Kcal X 335.55 X 1000 
gmol 98.oa 

= - 663402.33 Kcal 

= - 46.44 Kcal X 184.90 X 1000 
gmol Io8.o9 

= - 79440.80 Kcal 

HSULFATO AMONIO = - 281.74 Kcal X 113.02 X 1000 
gmol 132.14 

• - 240973.62 Kcal 

ªsuLFATO MANGANESO .. - 254.18 Kcal X 516. 60 X 1000 
·• gmoI 1s1.oo 

• - 869598.60 Kcal 

• - 68. 32 Kcal X 61'.62' X 1000 
gmol 18.oi 

• - 233752.27 .Kcal 
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6H 0 = - 79440.80 - 240973 62 - 869598.60 - 233752.27 -

(-214099.67) - (-426220.38) - (663402.33) 

= - 120042.91 Kcal 

CALOR DE REACCICN A T: 6HT = 6H 0 + f 6Cp ºdT 

Para el sistema propuesto, se hiz6 uso de las capacidades ca

loríficas propuestas en el Manual del Ingeniero Químico de 

John H. Perry. 

Asimismo, utiliz~do las f6rmulas corres~ondientes a cada co~ 

puesto y combinándolas de acuerdo a la metodología mostrada 

en la Fisicoqu!mica de Gilbert w. Castellan se obtiene la ex

presi6n para la capacidad calorífica a emplearse en la técni-

ca. 

tiCpº = 155080 - 8.1 T + 0.1 T2 Kcal 
--X-

Y por lo tanto para 'T· = 278 ºK (5 ºC) , se tiene.: 

MIT • - 1200C2.91 + ~ 1 f (155080 - 8.1 T + 0.1 T2
) d'l' 1 

• - 123263.81 Kcal 
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QROR2 = - 123263.81 Kcal 

5.2.3.3 CALOR DE REACCION DE NEUTRALIZACICN 

Al final del per!odo de maduramiento, que es aproximadamente 

de 4 horas, todo el ácido sulfrtrico sobrante, se neutraliza 

con cal hidratada. Esta es la tercera contribución considera 

ble al balance de energía en este reactor. Se genera calor 

por la reacci~n de neutralizaci6n a 5°C. 

CALOR DE REACCICN OE'NEUTRALIZACION: QRN 

REACCION D& NEUTRALIZACION 

+ Ca(OH)2 ----+ CaSO~ + 

CALOR DE llEACCIOO A 25°C: 68° • &p - BR 

8HtDROXID0 CALCIO .. - 235.58 Kcal X 221.s2· X 1000. 
gmol · n.10 

.· 'ActDu SULFURlt'O 
• - 193.91 ltcal .X 29'3.61 X '1:000 

jiOI' 98.08 

• - 580484. OS Kcal. 
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ªsuLFATO CALCJ:O = - 338. 73 Kcal X 407.·54 X 1000 . 
9iOI" 136 .14 

= - 1014000.47 Kcal 

= - 68.32 Kca1 X 107.83 X 1000 
gmol ra.01 

= - 409031.94 Kcal 

dHº = - 1014000.47 7 409031.94 - (-705213;98) - (-580484.05) 

• - 137334.38 Kcal 

CALOR DE REACC:CClf A T: AllT = AJI• + f dCp•dT 

'·· 
Y u·tilizando la metodología .:mcionada anteriormente, se pue 

·. -
de obtener la expresidn para la capacidad calodfica deseada. 

dep.• • 54275.33 + 65.S' T - ·469386"455.10 . .. . . ~r 

Y por lo tanto para T • 271-S (S•C) , H tiene 

• - 18573,.16 Kcal 

Qlll • - 185736.16 Kcal 

. ·---' .. - .,, , .- _.,, --,·-~ ,-·"'~,., .. ,..~,.-u--.:.. 



5. 2. 4 :INTERCAMBIADOR DE CALOR 

La mezcla del reactor de oxidaci6n se pasa al intercambiador 

de calor para incrementar su temperatura de 5 a 75°C. 

CALOR PARA ELEVAR LA TEMPERATURA: QSIC 

QSIC·= QAGUA + QDM + QQUINONA + QSA + QSC + QSM + QI 

Q "' (m 6 n) Cp dT 

m s1 Cp = cal/g °X 

n s1 Cp • cal/gmol 91t 

• 1491'~45 X 1000 X 18.01 X (348 - 278) 
11.01 -rlJOO' 

• 104557.60 Kcal 

Qml • nDM X Cp DK x d'r 
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"' 178.45 X 1000· X . 1 I / (1.92 + 0.0471 T - 0.0000209 T2 ) dT 1 
86.93 mu-

= 20~8. 86. ltcal 

QQUINONA = mQUINONA x CpOOINORA X dT 

= 184.90_ X 1 f (0 •. 282 - 0.00083 T) dT 1 

= 7012. 38 Jtcal 

QSA = nSDA X CpSDA x AT 

= 113.02 X 1000 X 51.60 X (348 - 278) n2. n --nJ1nr . 

• 7012.38 Kcal 

QSC • nSC x.CpSC .z d'l' 

•· 18732~H ·_ICcal 

QSM • nSM X Cp811 X 6'l' 

• 516.60 z i.OOO X 27.50 X (341 - 278) 1s1.oo -i111r 
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• 6585.79 Real· 

QI = nI.x CpI X AT 

= 984.89 X 32.20 X (348 - 278) 
1000 

= 2226,84 Kcal 

QSIC ~ 144303.67 Real 

Para elevar la temperatura de la mezcla a la temperatura de

seada se emplea vapor de 5 lb/in2 de presidn. 

5.2.5 DESTILADOR RAYLEIGB 

El destilador Rayleigh trabaja a una presidn de 1 atmdSfera. 

Aqu! se elava la temperatura cie la mezcla saliente del in te! 

cambiador de calor hasta el punto en que se forme una fase. 
,' .· ,' 

vapor que contenga qui.nona y 89'1ª· De esta manera resulta o~. 
·' - .. ' '': .. · .. 

vio que se. tenddn dóS tipos de ~alorsuno sendble, d 1ea, 
' ', • 1 •• ,. • • ~ ' • • • 

el que interviene al elevar la temperatura de la mezcla des~ 
1s•c hasta 136•c, donde se separan la quinona y .el ªCJUª del 

• • ' '. > : 

reato· de la mezclá y otro latente, 6 sea,. el que aparece CU&! 

· do se forman lu fases vapor del agua y la quinona. 

Para el c4lculo del calor para elevar la. temperatura .de la •2, 

luci&l se en¡>leán. lu aia ... ecuaciones que en la parte corre! 



pondiente al intercambiador de calor, pero considerando las 

nuevas ter:1peraturas: 

Por otro lado, el c41culo del cambio de fase de agua y quin2_ 

n~, se hac~ tomando. en cuenta que se van a evaporar cantida:

des fijadas (en el caso de la quinona) o calculadas por la· e 

c:uacidn de Raylei9h (en el caso del agua). 

los calores laten~es para este cambio de fase se t0mardn de 

la literatura correspondiente. 

· CALOR PARA ELEVAR LA· TEMPERATURA: QSDR 

OSDR • QAGUA +. QDM + QQUIRCllA + QSA + QSC + OSM + QÍS 

QAGUA • 91114.'8 Kcal 

: ' . ,·.· 

Qllll • 2097,; o':j Kcal 

QQUlllClfA • &123.o97 '.leal 

QSA • 2692 .16 lt~~ ~ -· .. : 
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ose= 20290,06 Real 

QSM = 5739. 05 Kcal 

QIS = 1940.53 Kcal 

QSDR = 130597.28 Kcal 

CALOR.PARA CAMBIO DE FASE: QLDR 

QLDR = QLQ + OLA 

• 180.00 X 1000 X 40.85 
~ 

• 7353.00 Jtcal 

• 127190.06 Kcal 

OLDR • 134543.06 ~cal 

:'.·_ 
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S. 2. 6 EDUCTOR DE CHORRO 

En el condensador eductor de chorro se tiene una te~pe~atura 

. de 85 •e, por lo cual se tiene. que considerar a 'las contribu

Ciones de los. diferentes calores sensibles y latentes del a

gua y de la quinona. Adem~s, como se agrega una parte del fi 

erro necesario para la· reducci6n, sé produce calor de reacc!, 

6n, el cual debé considerarse también. 

CALOR PARA.DISMINUIR LA TEMPERATURA:· QSEC 

QSEC • QAGUA + QQUINONA 

QAGUA • - 12007.95 Kcal 

QQUINONA - - 5660.82 Kcal 

QSBC ~ - 17668. 77 Kcal 

CALOR' PARA CAMBIO J:E: FASE·:' OLEC · 

.QLQ • - 7353~00 leal 

QLA • - 127190. 06 lccal 
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QLEC = - 134543.06 Kcai 

CALOR DE REACCION DE REDUCCION: QREC . 

REACCION DE REDUCCI<Xf .. 

2CO(CH)~CO + Fe + u~o ----+ C&H~(OH)i + Feo 

CALOR DE REACCIOO A 25°C: liHº = .Hp - HR 

"oxrno FIERRO= - 64.62 Kcal X 33.50 X "1000 = - 30124.83 Kcal 
gmol 71. 86 

HHIDROQUIN~A = - 87.72 Kcal x 51.38 x 1000 = - 40932.28 Kcal 
9mol 116.11 

= - 68.32 Kcal x 8.40 x 1000 = - 31864.96 Kcal 
CJ1110l 1s.01 

= - 46.44 Kcal x 50.40 x 1000 = - 21653.96 Kcal 
glllO! 108.09 

AHº a - 30124.83 - 40932.28 - (-31864 .• 96) - (-21653.96) 

• - 17538.19 ·1tcal 

' CALOR DE REACCICJf A T: AB'f • AB• + I ACpºd'l' 

Da dmde ,por la ·metodoloq!a ya utilizada anterionnente; ·•• 

tiene que1 
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tiCpº = 3077.84 - 8.38 T - 36498803.23 
T2 

·y por lo tanto para T = 358ºK (85°C), se tiene: 

= - 17538.19 - 1 1 l (3077.84 - 8.38 T - 36498803~23) dT.1 
1000 T2 

= - 15971.97 Kcal 

5. 2. 7 DESTILADOR FLASH 

En el destilador flash se deben de considerar tres situacio-

nes que contribuyen al balance de energ!a. 

La primera se estable::e cuando la mezcla saliente del conden 

sadoc eductor de chorro a una temperatura de 85°C entra al 

destilador flash y reduce su temperatura a 65°C. 

La segunda se establece por la segunda parte de la reacci6n 

de reducci6n a la temperatura de 65°C dado que se agrega el 

fierro restante para completar la reacci6n de reducci6n con 

la quinona sobrante del condensador eductor de chorro. 

La tercera se establece al evaporar los 1446.02 Kg de agua 

condiciones de 381 mm Hg de vacf.o. 
:¡· 

' . . . . 

CALOR. PARA DISMINUIR LA TEMPERATURA:' QSDF· . 

QSDF • QAGUÁ + QHIDROQUINONA + QI + QOF + QQUIMONA 

QAGUA • - .33407. 80 Jtcal 
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QHIDROQUINONA = - .607.97 Kcal 

QI = O (DESPRECIABLE EN COMPARACION A LOS OTROS} 

QOF = - 1903.77 Kca1 

QQUINONA = "" 1479.62 Kcal 

QSDF = - 37399.16 Kcal 

El destilador flash opera a un vacío de 15 a 23 mm Hq. Pero 

como los compuestos involucrados no son qases 6 vapores, se 

hace la suposición c1e que el calor de reacci6n no variará de 

masiado con respecto a la presi&l. 

CALOR DE REACCIOll DB REDUCCIOtff QRDF 

REACCION DE REDUCCI<Jm 

2CO(QI) ,co + + a20 -.:..-..:+ c,e, <08> 2 + .reo .. 

CALOR DE REACCIOll A 2s•c: 611• • a; - a¡ 

ªoXIDO FIERRO - - H.62 ltcal X. ·86.27 ·x 1000 • - 77578.17 .JCcal 
gmoí 71.86 

ªaIDR)QUINONA - - 68.32 ltcal X 132.02 X 1000 
CJ90l 110. ll 

. - 10517~.77 Kcal 
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= - 68,32 Kcal x 21.59 x 1000 = - 81900.54 Kcal 
gmol 18.ol 

8QUINONA = - 46.44 Kcal X 129.60 X 1000 = - 55681.60 Kcal 
gmol 108.09 

AHº s - 77578.17 - 105174.77 - (-81900.54) - (-55681.60) 

• - 45170.80 Kcal 

CALOR DE REACCIOO A T: AHT = AH 0 + í A Cp ºdT 

Donde 

ACpº • 3077.84 + 8.38 T - 36498803.23 
Tz 

Y por lo tanto para T "' 338°K (65°C), se tiene:· 

6RT - - 44134.88 Kcal 

. . 
Posteriormente ae eliminan: ;4,4,6.02 Kg de.ii,gua a 381 mm Bg. 

lo cual implica cal~r latente'. de.evaporacidn a esta c0ncUci2 

nea. 

CALOR LA'?ENTE DE' IVAPORACial t QLEATF 

QLEATr - mAGUA ~ '-AGUA 
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o: 1446.02 X 549.82 

= 795050. 72 Kcal 

5. 2. 8 TANQUE DE TRATAMIENTO DE IMPUREZAS 

La mezcla del destilador flash se trasvasa al tanque de tra

tamiento de impurezas donde se eleva su temperatura desde 65 

hasta 90 ºC, 

CALOR PARA ELEVAR LA TEMPERATURA: QSTTI 

QSTTI = QAGUA + QC!\YAP + QF + JHIDROQUINONA + QI + QOF 

QAGUA s: 692.08 X 1000 X 18.01 X (363 - 338) 
18.01 ~ 

• 17302.00 Jtcal 

QCAYAP • 655.08 X 0.2 X (363- 338) 

• .3275.40 Jtcal 

QP • ·3·7.20 X '1000 X. l _ ,4.13(363 - 338) + 0·.0~6'38(3632. _- 3381
) I .· 

SS.IS · IU'1m · · · 

• 106.01 leal· 
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QHIDROQUINOOA = 183.40 x 10.268(363 - 338) + 0.00093(363 2
· - 338 2

) 1· -y--

"' 2723. 33 Kcal 

OI = O (DESPRECIABLE EN COMPARACION A LOS OTROS) 

QOF = 119.77 X 1000 X l ·112.62(363 - 338) + 0.001492(363 2 
- 338 2

) 
1000 2 

+ 76200 1 
363 - 338 

= 5628.56 Kcal 

OSTTI = 29035.30 Kcal 

5.2.9 FILTRO PRENSA 

No hay cantidades de 'calor significativas en este. equipo. 

5.2.io CRISTALIZADOR 

El cristalizador opera adiabáticamente y con una temperatura 

final que· oscila entre 5 y lOºC~ Se producen 517. •. 10 Kg de va 

por • 

. CALOR DE EVAPORACIClh QLEC 

QLBC • mAGUA z lAGUA 

• 517.10 z 595.00 
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"" 307674.50 Kcal 

5.2,11 CENTRIFUGA 

No hay canti4ades de calor significativas en este equipo. 

5.2.12 SECADOR ROTATORIO 

Se desean secar los 171.29 Kg por hora de hidroquinona que 

salen con 0,775 Kg de agua por cada 1 Kg de hidroquinona del 

equi~o ant~rior. Esta solución sale a 5°C. 

Luego se desea que la hidroquinona salga del secador rotato

rio a 105°C y con 0.01001 Kg de agua por cada 1 Kg de hidro

quinona (l \ de h~edad) • 

Se hace la suposición de que el vapor sale a 100°C. También 

se considera que la densidad del material es 1.332 Kg/m 9 Y.· 

el calor espec!fico es 0,29 ltcal/KgºC. 

CALOR 'l'O'l'AL: QSSR 
í. 

. . 
QSSR ·• QEA + QSRQ 

QEA • 171.29 .. (0.755 - 0.01001) 1 (100 - 5) + 540.51 ! 

• .81097.01 ltcal 

QSRQ • 171.29 (Q.'29) (105 - 5) 

• 496 7. 41 ltcal 
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QSSR a 86064.42 Kcal 
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6.- ANALISIS DE COSTOS 



6.1 INTRODUCCIOH 

En este 0 ap!tulo se cuantifican a los diversos factores que 

· intervienen·directamente en los costos del proceso. 

En primer lugar se tana en cuenta al equipo de proceso. Esto 

es, de acuerdo a los balances de materia y energ~a, la situ_!! 

ci6n por el manejo en lotes y de acuerdo a la inforrnacidn 

que los proveedores consideran corno fundamental para la se

lecci~n del equipo, .se halla el costo aproximado de las uni

dades. 

Luego se hace una evaluaci6n de los costos de produccidn que 

se toman como los siguientes: costos .de servicios auxiliares, 

costos de materias primas, costos de mano de obra directa, 

costos de supervisi6n, costos de empaque y otros~ 

En cada punto se determina los par~tros decisivos. 

AS!, como costos de servicios estan el vapor, el agua de en

friamiento y de proceso, el diessel y la energía éldctrica •. 

En la materia priaa se estillan los costo• de la anilina,· el 

4cido sulft1ric:o, el diCSxido de manganeso, el fierro y el hi

dr6xido de calcio.o 
' . ' ',:º. ' 

'En' estos dos anbrio.rea punto• ae hace un estimado.de loií'i!!. 

creme~toe que puedan aufrtr durante .la duracicSn del proye~~~
Respecto a la mano .c1e obra diiecta ee indica que pereonal ee 

requiere, con un deterainaclo horario de ~rabajo y los incre

mentos salariale~ que ••·•upmen. 
El reato se aclara a lo largo del capttulo. 
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6.2 EVALUACION TECNICO-ECONOMICA DEL EQUIPO 

6. 2 • 1 REACTOR DE SULFATACIC»f 

UNIDADES.: 1 

·nado que el proceso se llevará a cabo por lotes, en este Pr! 

mer reactor se ha considerado que la siguiente de operaci6n 

es la m§s 6ptima_: se deben alimentar las cantidades suficien 

tes de agua, 4cido sulfdrico y anilina para la producci6n t2 

tal de 4 horas de hidroquinona. Además, hay que considerar a 

lo siguiente con respecto al calor generado: como el tiempo 

de residencia en el reactor de sulfataci6n es aproximadamen-

te de 3 horas, tomando en cuenta la mezcla del agua y el &e!, 

do sulfdrico, la·reacci6n de sulfataci6n propiamente y el 

trasvase, el calor generado por las dos primeras etapas debe 

ser eliminado de la siguiente manera: 

1) · El calor de •zclado debe eiiminarse en 2 horu 

· 2) El calor de reacci&l debe eliminan~ en o.s hora• 

En consecuencia, se tienen las miguientea cantidadH d9 ca

·1or a ser di.dpadas, dadas las condiciones ael tren de oper! 

c:f.dn1 

QDRl •.;. 56229.02 Kcal X 4 
ñr 2' 

• - 112458.H Kc:al 
ñr" 
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QRSRl = - 10801.02 X 4 
u 

= - 86408.16 Kcal 

Y de acuerdo a esto 6ltimo se obtiene el volumen del reactor 

en función de dos par&letros: 

1) El volumen mínimo requerido para procesar las materias 

pr~mas necesarias para la p:roduccidn total de 4 horas de 

hidroquinona, suponiendo que los volumenes son perfecta-

mente aditivos (dVMEZCLADO = O)• 

2) El volumen requerido del serpentín para disipar el calor 

de la mezcla agua-4cido sulffrico. 

Es· importante hacer notar que él calor de mezclado del agua 

· y el 4cido sulfdrico es aa.yor que aquel de la reacci& de 

sulfatacidn, por lo que ent:cn~•, es razonable suponer que 

sf el serpentín disipa el calor de· la: 11eacla1 podra di~ipar 

el calor de.la reaccidn. 

VOLUMEN DEL' SBRPBITD 

La soluci6n de &ciclo sulf4rico al 35 \ libera 56229.02 leal 

en 1 hora, pero como el lote cargado corresponde a la produ~ 
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Ci6n de 4 horas de -hidroquinona con un desprendimiento de C!!' 

lor que debe ser di~ipado en un tiempo de 2 horas. La canti

dad que debe ser liberada és realmente de 112458.02 Kcal por 

· l hora, calentándose la soluci6n de cualquier modo a una tem 

·peratura de 88.0lºC. 

Para reaccionar con la anilina, la soluci6n debe enfriarse a 

25°C con un serpentín de plomo de 1.25 in de di&netro ínter-. 

no nominal por donde circulan 5000 Kg de salmuera de CaC1 2 

al 35 % con una temperatura inicial de - 5°C y una temperat~ 

ra final de 25°c. La cantidad de mezcla por lote a enfriarse 

es de 4889.48 Kg. 

El coeficiente laminar de convecci6n-h 1 para la soluci6n de 

salmuera de CaCl2 al 25 t se obtiene usando el caso corres-

pondiente a líquidos calentados dentro de serpentines: 

h1 .. 1. 2 b'IUM> 

donde hTUBO .para el calentamiento: 

1 l 
•.• ,. ..-,o., 

!!.¡!? • 0.0325 . V : p · · 9\.1!. . 

En esta ecua'ci<Sn cada propiedad física esta determinada a la

teaperatura media logadtaica (LMTD) • En funcidn del gasto 

ahicos \ 
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TEMPERATURA MEDIA LOGARITMrCA 

T~ = 77.00 - 23.00 = $4.00ºF 

T1 = 190.42 - 77.00 = 113.42°F 

LM'l'D = 54.00 - 113.42 = 80.07°F 
Ins4.oo 

113.42 

PROPIEDADES DE LA SALllUERA 

PROPIEDAD 

Cp 

µ 

k 

CaCl (25 ,, 

0.81 

5 •. 08 . 

0.30 

.. 
Dibetro interi.or& 1.25 palgaclu 

··Por lo unto: 

:,', 

UNIDADF.S 

BTU/lb•F 

lb/ft hr 

BTU/hr ft . •p /ft 

~. ,1 

ha • 11·.2xo.0325xO.JOa12 · l•ltx11021.iix12 f.'·' xl·o.u x s.oal' ·' 
1.25 iil.2SxS.OI ... O.lo 

• 368. 74 
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El coeficiente laminar de conveccidn h2 para la soluci6n de 

acido sulfGrico al 35 ' se obtiene usando el caso correspon

diente a líquidos enfriados fuera de serpentines: 

En esta ecuacidn cada propiedad física ha sido determinada a 

la temperatura de la pared del serpentín, por lo que ser4 n~ 

cesario un. c!lculo por tanteo en funcidn del gasto másico. ! 

sí, la expresidn anterior queda: 

1 10•56 1 1ºº'º ~'"' o.385 f(\,wµ 9lt! 

Suponiendo una temperatura de pared de 66 ºF se .realizan los 

c&lculos y las lecturas de los datos físicos: 

PROPIEDADES DEL 'ACIDO SULFURICO 

PROPIEDAD BaSO.rl (35 •> IBIDAmS 

Cp o~ 1231 BTO/lb•p 

11 4.8400 lb/ft br 

k 0.3000 BTU/br ft1 •p/ft. 

D161letro exterior1 1~67pulqada• 

Por lo tan to 1 
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hi ~ 1 0~185xO~lOx12 lxl4xl0779.46xl21º"
5

'xl0~723~r 4.841º"'~ 
1.67 ~xi.67x4.84 o.30 

s 449.85 

Y la temperatura TP de la pared del serpentín puede checarse 

con la siguiente ecuacidn: 

Tp '"' h1· X LMTD + h2· X: T2 
hi + hz 

"" 368·.74 X 80 .07 + 449. 85 X 54 .00 
3GB.74 + 449.85· 

Dado que el valor es aproximado a la temperatura de pared .s~ 

puesta, se procede a calcular el coeficiente total de trans

m1•16n de calor. 

Para •erpentine• se u•a: 

1 IÍI. · DB 
tJ hixbt 

dOnde: 

• - 0.14 

k • 21.00 BTU/1n·ft2 •F/ft 

1 • 1.67 +· o.u + 1 
u 36 8 • 74 X 1. 2 5 21 X 12 TU""9""'·.""8P'S 

M. 
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U = 156.21 BTUi'br ft2 •F 

Pero este coeficiente es para tubo liso. Para calcular.el co 

eficiente total u
5 

con ·incrustaciones se utiliz.a: 

1 = 1 + 1 
0s. ü ns 

Donde el coeficiente de la incrustacidn h
5 

depende del espe

sor Y. de la conductividad térmica de la misma: 

donde: 

hs = coeficiente de incrustacit!n BTU/hr f.t 2 •p 

ks = conductividad tdrmica.apárente de la incrustaci<Sn BTU/ft hr •p 

•s • espesor de la incruatacidn 

Aunque la conductividad Umica·aparente de la incrustacidft· 

vada con la clase y la p0r09idad de la misma, puede usarse 
· un valor pr~dio de 2 BTU/hr ft 2 ·F· para k5 ~ Adeds, tambifn 
•• puede suponer que .. acuaul.a un dep6sito de o.s pulgada . 

·de espesor para •s .. 'f por lo tatos 

h8 • 2 x 12 • 48 B'fU/hr ft2 •p' 

149. 



Entonces a 

.. ºs - 36. 72 BTU/hr ft2 "'F 

AREA DE TRANSMISION DE CALOR 

A• Q 
05 tRTD 

• 151.84 ft2 

LONGITUD DE CALENTAMIENTO · 

L • A 
o 

. • 1Sl.H x ·12 
'Ir X i.25 · 

• 463.98 ft 

'itOr ·lo tanto •l volullln del ••rpent~n ea: 

• 1f. X ,. ·:1.66 ·I ª X 463. 98 
1' -ir 

• 6.97 ft 1 - 197.49 lt• 
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VOLUMEN DE LA MEZCLA 

.. 
Se ha encontrado que el volumen aproximado de la mezcla es 

'de 5000 litros. Este cllculo se hiz~ en base del leido sulfG 

rico, el agua, la anilina y las impurezas alimentadas. 

VOLUMEN TOTAL 

V = 200 + 5000 

= 5200 lts 

VOLUMEN FINAL· "(1HCLtm:NDO 1J!f EXCESO Dmi 20 \) 

V • 5200 + (5200 X 0.2) 

• 6240 lt. 

.. 
De acuerdo • 10." p~dore•, •l" t..&> in..cUato aupertor 

del que •• tispcne en •l •rcado eli de ·7000 li tzo•. 

· ·Por lo tmto, lu ••pec1f1cacione• para •u selecci&l •on• 
.llA1'BRUL1 AcaJ:O :lnmidmle 316 

CAPACIIWh 7000 11 tzoe 

ESPESOR DE PLICA& 1/4 in 

AGITADOR1 JIDtor de 7.5 8P 

SBIPEN'l'lRa 1/4 in de DI (Plcm) 
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COSTO: $ 10,750,000.00 M.N. 

6. 2 • 2 REACTOR DE .OXJ:DACIOH 

· UNIDADES : 2 

Tal como se indic6 en los cAlculos del equipo anterior, el 

proceso se llev~ acabo por lotes. Por lo tanto, se ha cons! 

derado que la siguiente seeuencia ele operaci6n es la más dp

tima: se deben tener-dos unidades que alternadas manejen a 

la c~tidad.que pxovenga del equipo anterior, esto es, de 4 

horas. Además, es necesario considerar a los siguientes as

pectos con respecto al calor que se genera: como el tiempo 

de permanencia en el reactor de sulfatacicSn es de aproximad! 

mente 5.5 horas, tomando en cuenta la mezcla del agua y el !. 
cido sttlfdrico, la .reaccidn de oxidacidn propiamente, .la re

acci6n de neutralizacic1n. y el tras·vase, dicho calor generado 

eri las primeras tres etapas, s0b.retodo, debe eliminarse de 

la siguiente maneras 

.1) El calo;r de ••clado debe elt.inK" en· 1 hora . 

2) El calor de. xeaccidn debe eU.11inu:•e en 4 hor ... · 

3) El calo;r de neutralis~idn debe eluunarse en 1 hOra 

En consecuencia, • tienen lu siguiente• cantidlldea ele ca-
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lor a ser disipadas·, dadas las condiciones del tren de oper~ 

ci6n: 

.. QDR2 = - 37439.86 Kcal x 4 
!ir I 

= - 149 759 •. 01 Kcal 
hr 

QROR2 = - 12326 3. 81 Kcal· X .. 
ñr T 

QRN 

:s - 123263. 81 Kcal · 
ñr 

= - 185736.16 Kcal x 4 
!ir r 

• -· 742944.64 Kcal 
ñr 

Y de acuerdo a esto Gltimo se obtiene el volumen del, reactor 

en funci6n de dos para.etroa: 

1) El volumen mínimo nquerido para procesar la• materias 

primas necesarias que provenqan del· equipo anterior, ad 

·como el nato de 109 reactantes para la producci6n total 

de 4 horu de hidroquinona, suponiendo· que los volumenes 

son perfectamente aditivos (AVJlllCLADO •O). 

2) El volumen :i:equeri.do del serpenttn para disipar el calor 

de la reacci6n de neutralizaci6n. 
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Es importante hacer notar que el calor de la reacci6n de ne~ 

tralizaci6n es mayor que el de la reacci6n de oxidaci6n y el 

·de la mezcla de agua y !cido sulfdrico, por lo que entonces, 

es razonable suponer que s! el serpentín disipa el calor de 

la reacci6n de neutralizaci6n, podr~ disipar el calor de la 

reacci6n de oxidaci6n y el de la mezcla. 

At'm m!s, es posible suponer que la mezcla agua-ácido sulfdr! 

co puede adicionarse al reactor de sulfataci6n antes, 6 al 

mismo. tiempo, 6 s6lo Wl poco despu~s de que se agregue al r~ 

actor de oxidaci6n la otra parte de ·la mezcla agua-~cido sul 

fGrico. 

VOLUMEN DEL SERPENTIN 

La reacci6n de neutralizaci6n libera 185736.16 Kcal en 1 ho-

ra, pero como el lote cargado corresponde a la producci6n de 

, 4 horQ de hidroqÚinona con un desprendimiento de .calor que 

debe ser dieipado ·en un tieJlt>o de .1. hora, la cantidad que .d!, 

et, la teJ1tH9ratun fi.nal de ·1a mez·c1a, tomando en ~nta una 

capacidad calodfica cp de mezcla igual a 1. 8 Kcal/Kg~C, ae

. rl des 

TFMRN • 742944.64 - 5 
S96S.72 X .J..8 

• 64.20 •e 
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Esta temperatura debe disminuir a 5°C. Para disipar el calor 

de la reacci6n.de neutralizacidn y llevar la mezcla a 5°C se 

utiliza un serpentín de plo~ de 1.25 in de di~etro interno 

nominal por donde circulan 33019.76 Kg de salmuera de CaCl2 

al 25 1 con una· temperatura inicial de - 5 ºC y una temperat~ 

ra final de 25°C. La· cantidad de salmuera se obtuvo de la si 

guiente manerai 

Slfi • 742944. 54 · 
0. 75 X (25 - (-5)} 

- 33019. 76 ltCJ 

La cantidad a enfriarse por lote es de 5965.72 Kg. 

El coeficiente laminar. de convecci6n hi para la solucidn de 

salmuera de CaCla al 25 1 se obtiene usando el caso corres

pondiente a 11quidos calentados dentro de ·serpenti~es lver 

Secc115n &.2.1). Y por lo tantos 

. h1 - 5133~82 

Bl Coeficiente luinar da conduccidn ha para la •scla se d> 

tiene usando el cuo correspondiente a Í!quidos enfriados ·fu .· .· . . . . . . -
era da seq,.ntines (ver. Seccidn &.2.1). T por lo tantos 

ha. • 2397.13 
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Y siguiendo la metodolog!a ya indicada en la secci6n corres

pondiente al reactor de sulfataci6n, se tiene que: 

US = 45.32 BTU/hr ft 2 ºF 

AREA DE TRANSMISION DE CALOR 

A • 742944.64 X 3~9657 
45.32 X 77.33 

- 840.69 ft 2 

LONGITUD DE CALENTAMIENTO · 

L • 840.69· X 12 
1f X 1.25 

• 2568.96 ft 

Por lo tanto el volumen del aerpenUn es; 

. V • 1f X , .. J:.66 ·t·ª X 256.8. 86 
•1' -n- · .. ·· 

• 38.61 ft 1 • 1093.4t lta 

VOLUMEN· DE LA MEZCLA 

se ha encontrado que el volumen apro:icimado de la mezcla •• 
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de 8500 litros. Este c4lculo se hizo en base del ácido sulfd 

rico, el aqua, el di6xido de manganeso, el hidr6xido de cal

cio, las impurezas, los subproductos y el sulfato de allilina 

alimentados. 

VOLUMEN TOTAL 

V = 1100 + 8500 

= 9600 lts 

VOLUMEN F'INAL '(INCLUYENDO UN' t:XCESO 'DEL ·20 \) 

V • 9600 + (960~ X 0.2) 

• 11520 lt• 

. . 
De. acuerdo a los pEOveec!óres, el tamaño. inmedi,ato superior 

del qüe se dispone en el •rcádo ea de 12000 U~xos. 
,. . . - ., ' . . ' . ' . . . 
. . . . 

Por ,io tanto, lu especific:aciones para au aeleccidn ·Ion: 

llA'l'BJtlALI Aciexo inoxidable 316 

CAPACIDAD1 12000 litro11 

ESPESOR DE PLACA: 1/4 in 

AGITADOR: ..Otor de 7.5 BP 

SERPENTilh 1.25 1tl de JI (Plomol 

CCll'l'01 $ 27, 772 1000. 00 M.R·. 
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6.2.3 INTERCAMBIADOR DE CALOR 

UNIDADES: 1 

La mezcla que sale del reactor de oxidaciOn pasa al calenta

dor para incrementar su temperatura de 5 ºC a 75 ºC por medio 

de .. vapor de 5 lb/in.2
• La cantidad de mezcla a tratarse ser4 

la de un lote, 6 sea,· la correspondiente a la producci6n de 

4 horas de hidroquinona. El aumento de la temperatura se de

be de efectuar en ·un lapso de JO.minutos como m~ximo aproxi

madamente. 

Se requiere un factor de obstrucci6n de 0.002, además de una 

catda de presi~n de 10 lb/in 2 • 

La practica industrial estable~e y recomienda el empleo de 

tubos de 1 in de DE, 16 BWG y 16 ft de largo. El arreglo CU! 

dranqular es.satisfactorio para esta clase de servicios. 

Para obtener las caracterfsticas del intercambiador de calor 

ae sequirl la ~cnica establecida por Donald Q. !te~ en su 

Procesos de Transferencia de ealor, 

, (1) BALANCE DE CALOR 

JIEZCLA1 Q - 144303.67 Kcal X .. 1· BTU . . X . 1 
· ñF" · O. 252 . leal · ·1r.5' 

• 4581068,89 BTU · 
Tr 

.VAPOR1 Q • 4771.4!; x 960.l 

• 4581068. 89' BTU -nr 
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(2) i\T; L.MTD (Contracorriente -verdadera) 

FLIJT DO CAJ.I.tzt•1•t: . . .. FLUIDO FRIO DIFERENCIA 

228 - ... . AL'l'A 'l'EMPERATURA . . 167 .. 61 

228 BAJA TEMPERATURA ... .. 41 187 

o . . . . - DIFERENCIAS · . 126 .. 126 

Cuando R =O, 6T = LMTD= 112.SºF 

(3) Te y te: El coeficiente del vapor será demasiado grande 

comparado con el de la mezcla, y las paredes de los tu"

bos estar&l considerablemente m~s cerca de los 228°F 

que de la temperatura ca16rica de. la mezcla. Por lo tan

to se usara 'l'a y t •• 

(a) Se supondr4 un u0 = 300. De la tabla 8 del mencio~ado l~ 

bro de Kem pueden esperarse valores de 100 a 500 cuando 

se enplean factores de 9bstruccidn de 0.001. Para un fa=. 

tor de obstruccUn igual a 0.002 se utilizara un o0 apr2 

ximado a 300. 

-A""& 
D 

• t5U06•.'8t 3ooiitz.so 

- 135. 73 ftª 

Y por lo tanto: 
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a• • 0.2618 ft 2/ft lineal 

Nt • 135. 73 
16 X 0.2618 

• 32.4 tubos 

(b) Se suponen 2 pasos en los tubos. Generalmente para los 

calentadores de vapor se requieren dnicamente 1 d 2 pa

sos. ~ la cantidad de tubos y de la. tabla 9 del mencio

nado libro de Kern: 32 tubos de 1 in de DE, en arreglo 

cuadrangular de 1.25 in y 2 pasos. 

Cantidad mas cercan~ 32 tubos.en una coraza de 10 in de 

DI. 

(e) Coeficiente u0 eor:recjido: 

A • 32 X 16 X 0.2618 

... 134.04 ft2 

• . 458106'8.89 
134.04 X 112.50 · 

• 303.80 
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FLUIDO CALIENTE: TUEOS, VAPOR 

(4) Area. de flujo 

(5) 

(6) 

= 32 X 0.594 
144 X 2 

= 0.066 

G = W t -
ªt 

- 4771.45 

º·º" 
• 72294.70 lb 

br ~t1 

A 22S-P 

Py • 0.0~28' s 2.t2 

• 0.031 lb 
H &i 

D • 0.87 
-ir 

161 

FLUIDO FRIO: CORAZA, MEZCLA 

(4') Espaciado deflectores: 8 in· 

a =·DI '>C C 1B 
8 144 PT 

= '10 X 0.25 X 5 
144 X l.25 

= 0.0695 

(S'l G = v 
s -

ª• 
-· ·52·609·;17 

0.0695 

- 752634. 71 . lb' 

hr.ft1 

1lil • '·· 3 lb !t hr 

- 0.0825 ft 



= o. 0725 ft 

Ret = DGt (Sdlo llP) 
µ 

= 0.0725 X 72294. 70 
0.031 

= 169076.31 

(9) h
10 

• 1500 ·. BTU 

br ft:1 •r 

162 

= 0. 0825 X 752634. 77 
6.3 

= 9855.93 

(7') De la figura 28 (Lado coraza) 

(8 1 ) A t :s 104 •F a 

k ,.. 1.2 BTU 

. hr ft2
i •F/ft 

1 8 6. 3 l '.1 .. • • X • 
1.2 

. 111 2.15 

bO • 55· X t.2 X 2.15 
r- o.012s ..... 

• 1720 



CAIDA DE PRESIOO 

(1) Para Ret = 169076.31 

f=0.00013 

~ la tabla 7 el volumen 

específico es de 20 ft 1/lb 

p. 1 
~ 

= o.os lb/ft1 

8 = o.os 
6'T.'S' 

• o.oooe 

(2) APt 
l .. fGtLn. . -~~~~~~~~ 

'2. 5.22 X 1011 D 8 •t 
• l._59 'p•i 

• De1prec~able por la 

.condenaacidn parcial 

al fihal del 1 • puo 

lU 

h
0 

= 1720 B'l'U 

hr ft 2 ºF 

CAIDA DE PRESIOO 

(1') Para Re
8 

= 9855.93 

f = 0.0022 

s • 2.4 

(2') R&iero de cruce• 

8·1•12L 
-r 

•1Zx1' s 

• 38.4 



- J.s9 lb/inª 

COEFI~IENTE LIMPIO Uc 

u = e 

'"' 1500 X 1720 
1soo + 1120 

• 801.24 BTU/hr ~z •r 

.FACTOR. DE OBSTRUCCICll a
4

. 

• 801.24 ·-· 303.81 
101.2• • 30J.ll 

"·,, 

• 0.00204 hr ft1 •r/Btu · 

Y haciendo un resdliefta 

lH 

D • 10 
• I2' 

= 0,83 

ºf G2 0
8 

(N-1) 
llP .! s 

8 2 -5-. 2_2_x_l_0_
1
_
0
_o_s __ 

~. 

= 3.84 lb/in 2 



VAPOR SUMARIO 

1500 hext 

uc 801.24 

Ud . 308.88 

Rd 0.00204 

Rd 0.00200 

J:.59 t.P' 

• 10.00 t.P•· 

c a factor. de obstruccidn calculado 

r • factor de obstrucci6n requerido 

P' • calculada 

p• • permitida 

MEZCLA 

1720 

c 

r 

3.84 

io·.oo 

Por lo tanto, las especificaciones para su selec~idn son: 

·MATERIAL: Acero al carbdn 

AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR: 150 ft 2 

CORAZA: Ditmetro interior DI·• 10 in 

Espesor de los deflectoreri • 5 in 

HdmerÓ de pasos • 1 

TUBOS1 Ndmero y lonqitud • 32 y 16. ft 

Ditmetro exterior, BW~ y .Paso • 1 in, 16, 1,25 in. cuadro. 

HGmero d• pa80• • 2 

casTOs $ 2,22s,ooo."oo •·•· 

6.2.4 DESTILADOR:RAYLEIGll 

UHIDADES1 l 

us· 



Se .alimenta la mezcla proveniente del intercambiador de ca

lor correspondiente a la producci6n de 4 horas de hidroquin~ 

na, O sea, la cantidad total proveniente del calentador. Es

te lote se carga al destilador Rayleigh, el cual es un equi

po de op~raciOn discontinua. Posteriormente se extraen vapo

res de agua y quinona en un lapso de 2 horas por medio de ª.! 

lentamiento con'un serpent!n de plomo por donde circula va

por de agua de S lb/in 2
• La cantidad de vapor de agua y de 

quini:>na a ~xtraerse ser4, como ya se indicd, la necesaria P.! 

ra la producciOn de 4 horas de hidroquinona. 

lqu! la relaciOn entre los distintos componentes no es line

al. Debido a esto ser! necesario volver a emplear la ecuaci-

en de Rayleigh. 

'Para este caso: 

n 5974·.·72· x ·1000 • 331744.59 moles AGUA • . i 11.01 

nQUINOHA • •739.60 X '1000 • 6842.45 moles 
·. . .i 108.09 

nQUINOHA •. 19'. 60' X 1000 • 181. 33 molea 
f 108.09 . 

nAGUlí • 331744.59 X 1181.33 1··U11t 7
11 

'842.45 

• 59680.42·moles 

ADR • (331744.59 - 59680.4~) X 18.01 -mmr 
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• 4899. 88 Kg 

El calor para elevar la temperatura de la mezcla es: 

QSDR • 130597.28 x 4 
2' 

• 261194.56 Kcal 

El calor p~ra el cambio de fase es: 

QLDR • QLQ + QLA 

QLQ • 720.00 X 1000 X 40.85 
,...-- -ratrn' 

• 14706.00 Kcal 

QLA • t899. tt· X ·tOOO x 9729 
. lB.Oi X 2 Ión" 

• 1323t57.32 Kcal 

QLD1'. • 133816°3. 32 Kcal 

Por lo tanto el calor total a tr11111111itirse •• • · 

Q • 1599357.88 K~al 
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Por lo tanto, el volumen del destilador Rayleigh se obtiene 

de acuerdo a dos paránetros: 

1) El volumen mínimo requerido para procesar la cantidad que 

proviene del equipo anterior para la producción de 4 ho

ras de hidroquinoria. 

2) El volumen requerido del serpentín para transferir .el ca

lor necesario para que sea posible la separaci6n de la 

quinona del resto de la mezcla. 

VOLUMEN DE~ SERPENTIN 

Para calentar los 11931,56 Kg de la .mezcla proveniente del 

intercambiador de calor de 75°C a 136°C y separar la quinona 

en forma de vapor se emplea vapor de agua de 5 lb/i.n1 de PI!. 

,aidn.. 

11 coeficiente hmiilar de conveccidn. b1 para vapor de. agua 

.. t:óáa con un valor de 1500 BTÜ/hr ft1 ·•p. 

11 coeficiente l•inar de conwccidn ~a para la •zcla se ·~ 

U.ene 11sando·e1 caso corre•pondiente a •zclas calentadas f!!, 

era de aerpentin••• 

. y . º· 027 
1 
~· I'.. r Y 1., ~ 

Bn ••ta ecuacidn cada propiedad física ha sido determinada 
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de acuerdo a ciertas reqlas que para esto caso, y at1n otros, 

se dan en los Procesps de Transferencia de Calor de.Donald.Q, 

Kern (páqina 196) • .l\dem~s el cálculo se hará en -función· del-

" qasto másico. Así, la expresic:Sn anterior queda: 

h o= 0.027 1 4 w 1º'' 1Cpu1 i/.i Jt . . 'Ir D µ --it1" 

Y los valores de las diferentes principales propiedades son: 

PROPIEDADES· DE LA MEZCLA 

PROPIEDAD 

Cp 

µ 

k 

MEZCLA 

1.8 

6.3 

1.2 

DUmetro exterior: 1.67 pulc¡ac!aaa 

Por lo tan tos 

UNIDADES 

BTU/lbºF 

· lb/'ft hr. 

BTU/hr ft2 ºF/ft 

ha • ¡· 0.027x1.2x12 1x.1 4x26304'.5"9x12 ¡•·• '1«8 x fi.3, 1¡, 
1.67 nl.'7d.3o 1.2 . 

- 2279. 33 

Y •ic¡utendo la me~doloc¡ta ya indicada en la secci&l cone•

pondiente al reactor de. sulfataci6n, se tiene qqea 
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US = 44.02 BTU/hr ft 2 ºF 

TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA (LMTD) 

LMTD = 2 76 • 8 - 16 7. O 

l 276.80 
n 167.oó 

== 217.3°F 

AREA DE TRANSMISION DE CALOR 

A= 1599357.88 x 3.9657 
44,02 X 217.JO 

., 663. 06 ft 2 

LONGITUD DE CALENTAMIENTO 

L • 663',06 X. 12 
W X l.;25 

• 2026.17 ft 

Por lo tanto el volum!n del ser¡>Emtfn es1 

V • i- X 1 ~ 12 X 2026~17 

• 30.45 ft 1 
• 862.41 lts 
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VOLUMEN DE LA MEZCLA 

Se ha encontrado que el volumen aproximado de la mezcla es 

de 9300 litros. Este cálculo se hizo en base del agua, el dl 

6xido de manganeso, las impurezas, la quinona, los subprodu~ 

tos y los sulfatos inorgánicos alimentados. 

VOLUMEN TOTAL 

V = 870 + 9300 

= 10170 lts 

VOLUMEN FINAL (INCLU'lENDO UN EXCESO DEii ·20 '%) 

V~ 10170 + (10170 X 0.2) 

IS 12204 lts 

De acuerdo a los proveedores, el tamaño inmediato superior 

del que se dispone en el mercado es de 13000 litros •. 

~or lo tan'°, las especificaciones para su seleccidn son: 

MATERIAL1 Acero inoxidable 304 

CAPACIDAD: l3000·litros 

PRESION DE OPERACION: J. atm 

ESPESOR DE PLACA: 1/4 in 

SERPENTINI 1.~s in de DI (Plomo) 

COSTO: $ 14,527,000.00 M.N. 
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6 , 2, 5 CONDENSADOR EDUC'l'OR DE CIORRO 

UNIDADES: l 

Este condensador eductor de chorro se ·llama de eáta manera 

porque la soiuci6n acuosa condensante y los vapores condens! 

bles se ponen en contacto en forma·directa. 

Para poder calcular el ~rea necesaria en este equipo se debe 

obtener el calor que hay que disipar a la mezcla de vapores, 

as! como la diferencia de temperaturas media logar!tmica. 

Por otro lado, hay que fijar un valor para el coeficient.,,! to 

tal de transmisi6n de calor~ Esto se hace por medio de los 

valores recomendados en la literatura especializada para es-

te tipo de situaciones. 

El calor que es neeesario eliminar de los vapores que se han 

obtenido. en e! destilador Rayleigh se realiza en tres eta

pas: la primera consiste en llevar a los vapores de una. tem

perat'ura de 136 ºC a su punto de condensaci~n, la seC)Ullda en 

realiza'r los canbios de 'fase respectivos y la tercera en 11! 

vara los condensados de dicho Punto de.condensaci&l a una 

temperatur.a de 85°C. Bsta Gltimá es l.a teq>eratura de opera• 
·' .. · . . ," - . 

d.&l del condensador aductor de chorro • 

. i.a cantidad 4e vapores que salen de cada lote del destilador 

Rayleigh corresponde a 5619.88 Kc¡ cada 2 horas, esto 8ic¡nif1 . . . . . -
ca que obviamente son 2809.94 K9 cada 1 hora. Por lo tmito, 

habrl que disipar 2948863 ~ 79 Kcal cada 2 horas, 6 sea, por l. 

hora, 1474431~86 K~al. 
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Para esto se emplea a la soluci6n acuosa que contiene fierro • 

. La temperatura inicial de e'>ta soluci6n es de S ºC y la temp~ 

ratura final de 85°C. Como se ha explicado anterionnente, la 

capacidad calorífica de dicha solución se tomar~ corno la del 

agua. 

De esta manera se puede obtener la cantidad de agua a ser 

consumida en la condensación~ 

AGUA NECESARIA PARA COODENSACIW DE VAPORES':' ACE 

ACE a: 1"474431. 86 
l (85-5) 

• 18430.40 Kq/hr 

Una vez obtenido este valor, se. obtiene la diferencia de te!!. 

peraturas media logarítmica; 

TEMPERATURA: MEDI:A: LOGAJUTMICA:' LMTD · 

' .. •,. ·; .:,.· •.:· 

' ' 

' . ' ' . 2·76~8 · · · AL'l'A. TEMPERATURA · .. 185. O · · · '. . • 91.1 

185.0 BAJA TEMPERATURA · · · · 77. 'O ' · · · · '108. O 

· u·.e . ' l>U'ERENCI'AS' ...... ·1oa. o· . . . .. u·. 2 

LMTD • 108.00 - 91.80 
1n Ioa.oo 

91.80 
•.99.6&·•r 
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El coeficiente totai de transmisi6n de calor generalmente se 

supone para estos casos como: 

u = ·soo BTU/hr ft 2 ºF 

Por lo tanto, el.área de transferencia de calor del condens~ 

dor e ductor de ch()rro es: 

A = 1474431. 86 
99.6&x5oo 

• 29.58 ft1 

De acuerdo a los proveedores, el t~ inmediato. superior 

del que se dispone en. el mercado es de 35 ft 2 •. 

Por lo tanto, las especificaciones para su selecci~n son: 

MATERI~: Acero al cub&i 

AREA DE TRANSFBRBllCIA DE CALOR: 35 ft 2 . 
.'' . 

TIPos · De chorro 

COSTO: $ 889,000.00 K ••• 

6.2.6 ·DESTILADD• n.Mll 

UNlDADESs l 

En el condensador ecluctor de chorro se producen dos fen6-

nos: la condensaci6n de los ~apóres salientes del destilador 

Rayleiqh y.. la reacci&l de reducci6n de una parte de quinona 

a hi.~uinona. 



Esto 6ltimo ocurre ·debido a que en la soluci6n que condensa 

a los vapores va uria determinada cantidad de fierro. · 

As! pues·, en el condensador eductor de chorro se va acumul<l!!, 

do una soluci6n co~uesta por el vapor de agua condensado, 

el agua que viene en la soluci6n 'condensante, la quinona que 

no ha sido reducida a hidroquinona, la hidroquinona result~ 

te de la reducci6n y el 6xido de fierro resultante de la mi! 

ma reacci6n. Hay que descontar el agua consumida en la reac

ci6n. ·En el condensador eductor de chorro se almacena 1 hora 

de la soluci6n descrita. Al obtenerse tal cantidad se carga 

al destilador flash dónde permanece durante otra hora, mien

tras que en este transcurso en el condensador eductor de 

chorro se va almacenando el resto del lote alimentado y sep! 

rado originalmente en el destilador· Rayleigh. 

Una vez que en el condensador aductor de chorro se tiene la 

soluc~6n correspondiente a la otra hora, inmediatamente.se! 

limenta al. des~ilador flaah, junto con la soluci6n que •• 8!. 

cuentra ya presente. 

Ya que el lote •• ellcuent.ra C01111Plet.nte suministrado en el 

dest.:ilador flash se •CJJ:eCJ• el fierro re~tante para completar . 
. - . . 
la reacci6n .de reducci&l. Al llisllO tiempo se e..,ieu a desti 

" • - > •• ' -

lu vapor con abjeto de obtener una soluc:i6n saturad' de hi• 

droquinona. La de•tilaci.&l y la nducc16n se c:ontinuan huta 

llec¡ar al punto de cristalizaci~ de la soluci6n de hidJ:oqU!, 

nona. En tal p~tc:>, se obtiene una mezcla que consiste de 6~ 

xic!o de fierro y fierro suspendidos en una soluci&l saturada 

:da bidroquinona. 



Luego esta mezcla se bombea al tanque de tratamiento de imp!!_ 

rezas, donde el proceso continua su marcha. 

Es más, .la solucidn que esta reposando en el tanque flash, P!!, 

ede empezar con el proceso de la reduccidn total, y cuando se 

adicione el resto de la mezcla ya se habr! obtenido la hidro

quinona correspondiente a esa hora, y también se habrá elimi

nado el vapor que. sea necesario para tener una solucidn satu-· 

rada, aunque posterioniente se adicione el resto del lote. 

El tanque flash es un tanque cilíndrico de fondo cdnico de a 

cero al carbdn con un espesor de 1/8 de in que opera a un va 

c!o de 15 a 23 mm Hq. 

Sin embargo, ser4 necesario realizar·ciertas modificaciones 

en los cálculos debido a las cantidades que ahora se manejan. 

El agua a evaporarse por lote ea lá siguiente: 

AGUA. (102.76 + 264.00 X' 11>0 - 1384.15 ig 
.· 2'r.'S1' 

B .¡ 41760.68 - U.18 • 1384.l.5 • 40333.35 lq 

Ad, el éalor quia debe.auainistrarse p)r lote para.1a·evapo

racidn sed el sigui.ente 1 

QLSATI' • 40333.35 x 549.12 • 22176012.50 Kcal 

Sin embargo, como. .. genera calor por la reaccidn de nducc! 

dn se auminis~ra una cantidad •nors 
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CALOR DE REACCICtl • 176539.52 Kcal 

Y por lo· tanto, el calor que debe suministrarse para la eva

poraci6n es s6lo: 

QLEATF CORREGIDO = 21999542.98 Kcal 

J!quí es pertinente una aclaraci6n: este valor aunque estl r~ 

ferid6 a l atm y el equipo trabaja a un vac!o de 15 a 23 mm 

Hg, no var!a en cantidades que puedan considerarse como sig

nificativas con la presic5n. Es mls, se puede afirmar que su 

variaci6n con la temperatura y la pre.si6n es relativaÍDente 

pequeña, de ah! que en la ecuaci6n de Clausiua-Clapeyron se 

to• como una constante para la debrminaci6n de teqiératu

ru de vaporizaci&i. a diferente• pre•ionea, Una cliacua!on 

mb detallada ae puede enco'ntrar en la Fiaicoqu!mica de Eg

c;er• (Plqina 273, Pri•ra Bclici&, Bc!itorial · Limu.a-wiley). 

Para calcular la mpacida4 del. tanq119 fl~h H ua. d volu

•n . del lote totál, a .... •l que a0rna¡>0nde • 2 horu de . 

loa vaporea que aalen d.l·demtilador RayleiCJh y que hanaido 

conde~aado•·•n el candenHdor e4uctor de chorro <••incluye 

el agua qua condenaa) • Y .. encontr6 qua el. vol.-n 1Proxi-

do •• de 43000 litZOtS. 

De acuerdo a lo• p:mVHdona, e.l tamaño inm41ato 9uperior 

del que se di8pone en el •reacio •• de 50000 litzoa. 
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Por lo tanto, las especificaciones para su selecci6n son: 

MATERIAL: Acero al carb&l 

CAPACIDAD: 50000 litros 

'PRESION DE OPERACION: 15-23 mm Bg de vac!o 

ESPESOR DE PLACA: 3/8 in 

COSTO: $ 8,974,000,00 M.R. 

6. 2. 7 TANQUE DE TRATAMIENTO DE IMPUREZAS 

UNIDAI;>ES: 2 

El lote que contiene la produccidn de 4 horas de hidroquino

na y que se. ha almacenado en el tanque flash, se bombea al 

tanque de tratamiento de inpw:ezas, una vez que se ha termi

nado la destilacidn y la reduccidn de todo el lote. 

La solucidn saturada de hid:r:oquinona teniendo en 'suspensidn. 

diversas impurezas, sale del tanque flash a una temperatura 

~ 65°C. Al llegar al tanque .di! tratamiento de impurezu se 

el.eva su tenperatura a . 90 •e por nmdio de un se:r:pent!n que. 

eontiene v•r de agua a una pnaidn de s lb/in1 • Adem48, H 

ac¡regan a . .sta t~ue· .~l cubdn activado y loa agentes pnc!, 
'' ,·. . 

. pi tantea necesarios p~a elilliniir lu · illPuruu, entre lu 

que se cuentan ·e1 fierr~ y el «Sxido de. fierro. 

'l'odo esto d .. realizarH en qn pedodo de O. 5 horas. En re! 

lid ad, el calor que •• neceaario adicionar para .incrementar 

la temperatura del lote de 4 bor .. en 0.5.horaa ea el •iCJUi• 

en ter 
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QS'l"l'I • - 29035. 30 ·x · ·4 • - 232282 .40 Jtcal 
o.5" 

Por lo tanto, el volumen del tanque de tratamiento de impu~ 

zas se obtiene de acuerdo a dos par.!lmetros: 

1) El volumen m.tnimo requerido para procesar el lote proven!_ 

ente del equipo anterior, as.t como el carbdn activado y 

los agentes precipitantes que necesita dicho lote, supon! 

en~o que los volumenes son perfectamente aditivos (6VMEZ-

CLADO "" O)º 

2) El volumen requerido del serpenttn para incrementar la 

temperatura de la mezcla de 65 a 90°C. 

VOLUMEN DEL SERPBR".l'IR 

Para calentar los '777,.52 Xq de la.•zcla proveniente del 
'. . . . ... ,'. . 

dest1laclorfiash. jqnto. con •l. carb& activado y lo• age~te• 
. ····, 

. precipitantes, •e eieplea vapor de· agUa • una pn•idn de 5 . . . 
lb/ in 1 • Los agentes prec.ipitmiteis y el · carbdn activado tamb! 

fn deben eltar a .es•c • 
. · Bl coeficiente l•inar .de convecci<Sn h1 para el vapor de 119! 

. a •• toma con un valor de lSOÓ B'ftJ/hr ft1 •r. 
11 coeficiente l.uinar . 4e convec:c:idn ha. para la mezcla •• ob . . -
tiene usando el caso correspondiente ·a mezclas calentada• f!, 

era de ser.:pentines (ver Seccic5n 6.2.4). 
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Para este caso y aan para otros cada propiedad f!sica ha si

do determinada de acuerdo a ciertas reglas dadas por Rern en 

su libro (P!gina 196). Y por lo tanto: 

h2 = 497.88 

Y siguiendo la metodolog!a ya indicada en la sección corres

pondiente al reactor de sulfatación, se tiene que: 

ºs = 41.17 BTU/hr ft 2 ºF 

TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA (LMTD) 

LMTD = 194 .00 .... '149. 00 
ln 194. 00 

149. 00 

"' 170. 51 ºF 

AREA DE TRANSMISIC'N DE CALOR· 

A • 2·32282". 40 x· ·J·.·9'657 
u.11 x 110.st 

• 131 .. 22 ft 2 

LCllGI'rUD DE' CALENTAMIENTO 

L • 1º31'. 22' X '12 
1f X 1.25 

• 400.98 ft 
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Por lo tanto el volumen del serpentín es: 

V= i X 1 ~ I~ X 400.98 

~ 6.03 ft 3 = 170.67 lts 

VOLUMEN DE LA MEZCLA 

Se ha encontrado que el volumen aproximado de la mezcla es 

de 4800 litros. Este cálculo se hizo en base del agua, los a 

gentes precipitantes, el carb6n activado, el fierro, la hi

droquinona, las !~purezas, el 6xido de fierro y los subpro• 

duetos alimentados. 

VOLUMEN TOTAL 

V = 170 + 4800 

"' 4970 lta 

De acuerdo a los proveedores, el tamaño inmediato superior· 

del que se dispone en el mercado es de 5000 litros. 

Por lo tanto, las especificaciones para su eleccidn. son: 

MATERIAL: Acero al carb6n 

CAPACIDAD: 5000 litros 

ESPESOR DE PLACA: 1/4 in 

SERPENTIN: 1. 25 ~ de DI (Plomo} 

COST01 $ 2,243,000.00 M.N. 
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6.2.8 FILTRO PRENSA 

UNIDADES: 1 

La soluci6n proveniente del tanque de tratamiento de impure

zas se alimenta al filtro prensa. 

Este equipo es de acero al carb6n y el área de filtraci6n se 

obtiene seg~n el método propuesto por Henry T. Driscoll en 

su Filters Aids and Materials (Technology and Applications). 

Seqdn lo mencionado en la parte de arriba el área de filtra

ci6n esta dada por la relaci6n: 

A= G 
~ 

donde: 

A'"' Area de filtraci6n tft2
) 

G = Gasto (qal/hr) 

~ = Relacidn t!pica de filtraci6n 

. El fl~jo que se maneja es de 1165 gal/J:lr. Adem&i, para una 

soluci6n con aito contenido .de s6lidos c:O~o.la presente, se. 

tiene una relaci6n típica de filtracidn de 20 gal/ft2 hr. 

A• 1165 ,,,-

- 58.2 ft 2 



De acuerdo a los proveedor~s, el tamaño inmediato superior 

del que dispone en el mercado es de 60 ft 2 • 

Por lo tanto, las especificaciones para su selecci6n son: 

MATERIAL: Acero al carb6n 

AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR: 60 ft 2 

COSTO: $ 1,683,000,00 M.N. 

6.2.9 CRISTALIZADOR 

UNIDADES: 1 

La solución que sale del filtro prensa se trasvasa al cris·ta 

lizador de vac!o, el cual es un tanque cilíndrico de fondo 

c:6nico, hecho de acero al carb6n con 1/8 in de espesor. 

Trabaja con un vacío de 67. 8 nun Hg y esta proyisto de un .ag!_ 

tador, una chaqueta y una entrada para S02. 

La chaqueta posibilita que la operaci6n sea adiabática y el 

di6xido de azufre evita que la hidroquinona se oxiae. 

Una vez que ha cristalizado el lote completo de hidroquinona, 

se ·,carga a la centdfuga. 

El volumen _del cristalizador se obtiene en. funcidn del lote 

alimentado, por esta raz6n se ha encontrado.que el valor a

proximado es de de 3300 litros. 

De acuerdo a los proveedores, el tamaño inmediato superior 

del que se dispone en el mercado es de 4000 litros. 

Por lo tanto, las especificaciones para su selecci6n son: 

MATERIAL: Acero al carb6n 

CAPACIDAD: 4000 litros 

PRESI~ DE OPtRACION1 67.8 mm Hg de vac~o 
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ESPESOR DE PLACA: 1/8 in 

EQUIPO ADICIONAL: Agitador (Motor de 10 BP) 

Chaqueta 

Entrada de SOir. 

COST01 $ 22,434,000.00 M.H. 

6.2.10 CENTRIFUGA 

La centr!fu9a tiene una capacidad para manejar el lote en un· 

pedodo de o. 5 horas. 

Por lo tanto la capacidad de este equipo se~a en realidad 

de1 

S • 171.29 X. ·4 
o 

• 1370.32 Kg/hr 

. 11 material que se emplea es acero inoxidable. 

~ acuerdo a lo• pioveed()res, el tamafto inmediato •uperior 
. del qae .. di•pone .n el. mercado•• de 1100 xg/br. 

Por'lo tanto, lae e•peciftcacione• para su eleccidn lons 

JIA'l'IUALa Acero inoxidable 

CAPACIDAD1 1700 KCJ/br 

COST01 $ 42,727,000.00 M.M. 

6.2.11 SECADOR Ral'ATOl.IO 

l•te 1ecador rotatorio recibe los cristales que pro\tienen de 
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la centr!fuga. Es un secador de vacfo rotatorio de doble co

no con una camJ.sa de vapor operando a un vacío de 28.5 in Hg, 

con el fin de obtener·a la hidroquinona con un· 1 \.de hume-

dad. 

Se emplea vapor de 7 Kg/cm2 en los tubos. De experiencias an 

teriores y con materiales an4logos se sabe que es probable 

en un secador de tubos de vapor un valor de 

Ut.t • 3250 Kcal 
hxm2 

La superficie necesaria en el secador es, por consiguiente: 

Q • AU6t 

donde Q ea el calor a eliminar, y que en este caso correspo~ 

de. a un lote de 4 horas. ·aay que aclarar que este ·calor se 

· diaipa en o. 5 horas, 6 sea: 

• &t8515.36 Kcal 

I' el. izea Unal•nte •• calcula como: 

A• 688U5·:36 
3250 

• 211.15 11111 
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De acuerdo a los proveedores, el tamaño inmediato superior 

del que se dispone en el mercado ea un secador de tubos de 

vapor de 1.8 m (70.87•) x 13.7 m (559.37") con 27 tubos de 

11.4 m (4.5") y 215.00 m2 de superficie de calefaccitSn. 

Por lo tanto, las especificaciones para su elecci6n son: 

MATERIAL: Acero al carbdn 

AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR: 2.15·. 00 m2 

PRESIOH DE OPERACiah 28. 5 iri Hq de vacío 

NUMERO DE TUBOS: 27 (ll.4 m) 

TIPO: Rotatorio 

COSTO: $ 44,869,000.00 M.N. 

6. 2 • .12 EQUIPO DE BOMBEO 

2 Bombas de acero inoxidable (S BPl 

1 Bcmba de acexo al cub4n (.3 BPl 

1 Bamba de fil traci&i (5 BPl 

~TO 'l'O'l'ALs $ 181,124,000~00 M.R. 

·.' 
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6. 3 EVALUACION DE COSTOS DE PBODUCCION 

6.3.1 COSTOS DE SERVICIOS 

Los costos de servicios se estiman a partir de las cantidades 

necesarias de agua de enfd.amiento, vapor, aqua para proceso, 

diessel y energía el~ctrica necesarios para producir 1 kilo

gramo de hidroquinona. Estos valores se obtienen del balance 

de materia y del balance de enerq!a presentados en el capítu

lo V, el cual fui§ hecho para un lote que produce 18 3. 40 kilo

gramos. de h:idroqu1.riona. 

6.3.1.1 VAPOR 

De acuerdo al balance de energía es necesario proporcionar un 

·total de 39 3, 346 kcal/kg para producir un lote de hidroquino

na. Las p6rd:idas de vapor-condensado en el sistema fuerpn CO!!, 

aideradu de u. Se estima un costo de $12/m 3 de agila suav:iz~ 

da, l~ cual se enplearla en una. caldera para prodiJCir vapoxea 

de 7 kg/cm2 • Batos vapo:r:e• tienen una entalp!a de 900 BTU/lb. 

VAl'OR • 393,246 leal X .. 'l: Eeai . X. 'J:· BTu ·.· 
. · o. 252 HU Ido lb 

- 1,734.32 lb 

• 781 • SO ICCJ 

Esto significa que ee pierden: 7, 865 kJ.loqramoa de ~gua trata- · 
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da por cada lote de hidroquinona. 

Entonces el costo de vapor es de $0.0051/Kg de hidroquinona. 

6.3.1.2 AGUA DE ENFRIAMIENTO 

Conforme al balance de energía es necesario remover 413, 469. 3 

Kcal por cada lote de hidroquinona. 

Se supondrá que para este fin se usar& agua con un ~T de SOºC· 

y esto es: 

AGUA = 413, 469. 30 Kcal = 8,269 .38 Kg 
1 Kcal x SOºC 

KgºC 

Se supone 1% de p~rdidas por evaporaci6n en el sistema, sien

do el costo del agua tratada de $12/m 3 , lo que significa que 

el costo del agua de enfriamiento es de: $0.0054/kg dé hidro

quinona. 

6.3.1;3 AGUA DE PROCESO 

Se define como agua de proceso,, .al agua que participa direct! 

mente en la reacci6n,. ya sea como S()luci6n, como reactivo 6 

como vapor manejado dentro de los equipos del proceso de pr~. 

ducci6n. 

De acuerdo al balance de materia la cantidad de esta agua es 

3,256.87 Kg para producir un lote de hidroquinona a un costo 

de $7.S/m 1
• Lo que ·significa q~ el costo de agua de proceso 

es de $0.1331/kg .de hidroquinona. 
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·------
6. 3.1. 4 DIESSEL 

El costo por este concepto ha sido estimado a partir del ca

lor que se proporcionar~ a los equipos de proceso, por medio 

de vapór, mismo que ser.1 producido en una caldera que emplea

~& diessel como combustible. 

La capacidad calorífica del diessel es de 10,060 Real por ki

logramo. El costo de ~ste es de $32.8/Kq. 

De acuerdo a estos datos se obtiene un costo de $0.7003/kg de 

hidroquinona. 

6. 3. l. S ENERGIA ELECTRICA 

El costo por este concepto, se determina a partir de la pote!!_ 

cia de los aqitadores y bombas empleadas en el proceso y del 

tiempo de operaci6n de los mismos para producir ún lote de hi 

•· droquinona. Se obtiene lo siguiente: 

95 HP = 70.84 Kw Jé '$10'.75 = $761.55/lote 
hr i Xw 

ñr 

• $4,152/Kq de hidroquin0na 

6. 3.1 6 COSTO ANUAL IE SERVICIOS 

Este rubro ha sido' calculado a partir de la producci6n te)t•l 

anual de hidroquinona, calculada de. acuerdo a 14 regresi6n U 
' ' ' .·,. -

neal presentada en el cap1tulo III y el incremento esti•ado a 

los precios de los servicios. Bl porcentaje de aumento se in

dica entre par~ntesis, bajo cada columna de la siguiente ta

blas 
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• AAcl AGUA DE AGUA DE VAPOR DIESSEL ENERGIA COSTO TOTAL 
ENFRIAMIENTO PROCESO ELECTRICA 

( 30%) ( 30%) (30%) (50%) (60%) 

1986 5,400 133,100 5,100 700, 300 4,152,000 4,995,900 

1987 7, 371 181,682 6,962 1, 102 ,9 73 6,975,360 B,277,298 

1988 10, 495 258,679 9,912 1,812,026 12,223,488 14,314,600 

1989 14,237 350,905 13,446 2,836,215 20 ,407,910 23,622, 713 

1990 19,279 475,184 18,208 4,431,586 34,013,184 381957;441 

1991 26,065 6'2,448. 24 ,617 . 6,913~274 56,597,938 64,204, 342 

1992 35,187 867,305 33,233 10,768,754 94 ,039 ,651 105, 744,130 

1993 47,438 1,169,256 44,802 16, 751, 395 156,036,162 174,049,053 

1994 6 3, 872 1,574,320 60 ,323 26,024,488 258,574,211 286,297,214 

1995 85,896 2,117,188 91,124 40, 382, 826 427,984,901 4 70 , 6 51, 9 3 8 



6.3.2 COSTOS DE MATERIA PRIMA 

Los costos de las materias primas se estiman a partir de las 

·Cantidades necesarias de anilina, §cido sulfarico, di6xido 

de manganeso, fierro e hidr6xido de calcio necesarios para 

producir 1 kilogramo de hidroquinona. Estas cantidades se o~ 

tienen del balance de materia presentado en el c§pitulo V, y 

que f~ evaluado para la producci6n de un lote de hidroquin2_ 

na, es decir, 183.4 kilogramos. 

6 • 3. 2 • 1 ANILINA 

Son necesarios 206.93 Kg de anilina para producir 183.4 Kg 

de hidroquinona~ 

El costo de la anilina es de $320/Kg. Esto es: 

$361/Kg de hidroquinona 

6.J.2.2 ACIDO SULFURICO 

Son necesarios 713. 50 Kg de leido sulfGrico para produc~r 

183.4 Kg de hidroc¡uinona. 

Bl cp•to del &cido aulfGrico es de $32.5/Kq. 'Esto es: 

$126.4/Kg de bidroquinona 

.6.3.2.3 DIOXIDO •Di: MANGANESO 

Son necesario• 2 .. 6 K9 de diexido de manganeso pa:r.,. l:'-·oducir 

183.4 K9 da hidroquinona. 
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El costo del di6xid'o de manganeso es de $131/Kg a una pureza 

del 95%. Esto es: 

$340.3/Xg de hidroquinona 

6. 3; 2. 4 FIERRO 

Son necesarios 130.20 Kg de fierro para producir 183.4 Kg de . 

hidroquinona. 

El costo del fierro es de $130.2/Kg. Esto es: 

$548.1/Kg de hidroquinona 

6.3.2.5 HIDIDXIDO DE CALCIO 

Son necesarios 221. 82 Kg de hidr6xido de calcio para produ

cir 183. 4 Kg de hidroquinona. 

El costo del hidr6xido de calcio es de $19.5/Kg. Esto es: 

$25. 35/Kq de hidroquinona 

6. 3. 2. 6 COSTO ANUAL DE MATERIAS PRIMAS . 

Este concepto;ha .sido calcuÍado a part_ir de la próducci6n t2_ 

tál anual de hidioquinona~ calculada de acuerdo a la reqre

si6n lineal presentada en el capítulo III y el incremento e! 

timado en el precio de las aaterias primas. El porcentaje de 

aumento se indica entre padntesis, bajo cada columna de la 

siquiente tabla: 
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AflO ANILINA ACIDO SULFURICO DIOXIDO MANGANESO 
(45%) (65%) (40%) 

1986 361,000,000 126 ,438,000 340,260,000 

. 1987 549,600,000 219,050,000 571,600,000 

1988 872' 800 ,ooo 395 '· 800 ,000 1,001, 700 •ººº 
1989 1,320,600,000 681,500,000 1,672,000,000 

1990 1,994,700,000 1, 771, 400 ,000 2,787,400,000 

1991 3,008, 100,000 2,o10 ,200 ,000 4,638,200,000 

1992 4,529,500,000 3,444,000,000 7,706,600,000 

1993 6,811,000,000 5,893,000,000 12,787,299,000 

1994 10 ,228' 6 71,000 10,072,034,000 21,190,300,000 

1995 15,343,000,000 17,192,000,000 35,073,700,000 

AJilO FIERRO HIDROXIOO CALCIO TOTAf,ES 
(55%) (40\). 

1986 1 548,060 ,000 26, 350 ,000 1,408,900,000 

1987 892,000,000 . 38, 730,000 2,270,980,000 

1988 1,514, 221, 300 59,400,000 3,843,900,000 

1989 2,450,000,000 86,1 ~60,000 6,210,860,000 

.. 1990 3,954¡200,000 126~~00,0_00 .10,634,200,000 
.. 

1991 6,374,200,000 184,200~000 16,214,900,000 

1992 10,260,111,000 26 7, 800 ,000 26 ,208,000 ,000 

1993 16, 449 ,200 ·ººº 388,000,000 42,328,400,000 

1994 26,475,000,000 563, 800 ·ººº 68,529,900,000 

1995 42,452,600,000 816,600,000 110, 877' 900, 000 



6.3.3 COSTO DE MANO DE OBRA DIRECTA 

Se estima que el personal necesario para operar la planta en 

lo referente al equipo principal de proceso es él siguiente: 

TIPO Y CANTIDAD SECCION SUELOO PRESTACIONES TOTAL 
DIARIO ANUAL 

Reactorista: 1 Sulfataci6n 2,400 96,000 972,000 

Reactorista: 1 Oxidaci6n 2,400 96,000 972 ,000 

Operador: 1 Rcducci6n 3,000 120,000 1,215,000 

Ayudante: 1 Reducci6n 1,500 60,000 607,500 

Operador: 1 Puri ficaci6n 2,400 96,000 972 ,ooo 

Ayudante: 1 Purificaci6n 1,500 60,000 607,500 

TOTAL •••••••••••••••• 5,346,000' 

Esto es para personal de 1 turno. Para la producci6n de los 

2,primeros años se necesit~ 3 equipos de trabajo para 24 h~ 

ras de lunes a viernes •. Del año 3 en adelante se necesitan a 

4 equipos con un rol de turnos de 6 d{as de trabajo por 2 d~ 

~s de descanso. Se esti.•a un inéremento del 55\ anual para 

los salarios, lo que s~gnifica un c0st9 anual de: 

MIO TOrAL MIO TOTAL 

1986 24,858,900 1991 296,537,167 

1987 38,531,285 1992 459 ,632,610 

1988 79 ,631,343 1993 712,430,548 

1989 123,428,582 199' 1,104,267,344 

1990 191, 314,302 1995 1,711,614,38' 

194 



6.3.4. COSTOS DE SUPERVISION 

Se ha considerado que es necesario el tener un supervisor por 

'turno al que se asignará un sueldo de $4,000/d!a lo que sign!, 

fica un total' anual de $1,620,000/año por supe:í:visor, inclu

yendo aguinaldo y prima vacacional. 
1 

Para el primer año de operaci6n de la planta, as! como para 

el segundo, solo serán necesarios tres supervisores, es decir, 

uno por cada equipo de trabajo (6.3.3), y a partir del tercer 

año cuatro ·supervisores. 

Se ha .considerado un incremento de sueldo anual del 55%, lo 

que significa un costo total anual por este concepto de: 

ARO TOTAL 

1986 7,533,000 

1987 11,676,150 

1988 24,130, 710 

1989 37,402,601 

1990 57,974,031 

1991 89 ;859·~748 . 

1992. U9,2B21609 

.1993 215,888;044 

UH. . 334 ,626 ,468. 

1995 518,671,025 

195 



6.3.5 COSTO DE EMPAQUES 

Estos gastos se deben al material necesario para empacar la 

hidroquinona. Este producto, debe ser empacado en porrones 

de fibra opacos. 

El costo de un porr6n. de fibra capaz de contener 50 Kg 

de hidroquinona es de $1,450 mas impuesto, lo que da un to 

tal de $1,667.5 por porr6n, y un costo unitario de $33.35/Kg 

de hidroquinona. 

Se ha estimado un incremento de 50% anual en el costo de 

estos recipientes. Los totales anuales se presentan en la s~ 

guiente tabla: 

ARO COSTO TOTAL ANUAL 

:1986 33,550¡000 

1987 52,526,250 

1988· 86,293,125 

1989 U5¡067,SOO 

1990 211,042 ,969 

·· 1991' 3291227 ,031 

1992 ' 512,834,414 
. . ' . ' 

1993 . 797, 742 ,422 

19H 1,239,349,834 

1995 1,923,129,053 
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6 • 3. 6 OTROS 

El resto de los costos de producci6n tales como: mantenimie~ 

. to (materiales y mano de obra) , seguros, laboratorios de con 

trol de calidad, suministros de oficina y contingencias, se 

evaluan a partir de porcentajes de los costos de mano de o

bra directa, 6 bien, de la inversi6n fija y se presentar.1n 

en el siguiente capítulo que es el referente a la evaluación 

económica del proyecto. 

r'. r:.· 
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7.- ANALISIS E<X>HOMICO 



7,1 INTRODUCCION 

La evaluación econ6mica del proyecto tiene por finalidad indi

·car la viabilidad econ6mica del mismo, 6 sea, que tantas posi

bilidades de ~xito se tendrían en.la empresa. Para ello se-re

curre a la investigación de tres puntos importantes: 

1) Capital para la inversión 

2) Costo total de la producci6n 

3) Rec~peraci6n del capital invertido 

El capital para inversión será todo el dinero necesario para 

el estudio, diseño, construcci6n, instalación y arranque de la 

planta que se estudia, esto es, todo el capital necesario para 

producir el producto. Este dinero será el que se recuperará y 

del que se desea tener una utilidad en el futuro; ·para.lograr-

• lo es necesario integrar los costos para producir el artículo 

dependiendo de la capacidad.de producción y de las necesidades 

de ventas. Esto significa que tanto marqen de. utilidad puede 

obtenerse, lo cual puede logr.arse al elaborar el costo total 

de la produccidn. 

El dltimo punto, indicar4 en cuanto tiemP<> se :recuperar.a la i!!; 

versidn y bajo que condiciones. Es el punto que recocie en sí a 

toda la informacidn proporcionada por los dos primeros. Por e!. 

ta razdn es el .as pr4ctico, objetivo e 1q,ortante. 

A continuacidn se idn desglosando cada uno de los puntos •n

cionados, para formar el estimado de cada uno de ellos.· 
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7. 2 CAPITAL PARA LA INVERSION 

El capital para invertir se puede dividir en dos grupos: 

a) Inversión fija 

bl Capital de trabajo 

a) Inversi6n fija.- Es aquella inversi6n requerida para com

prar el equipo, realizar los estudios respectivos (generales 

y auxiliares) , cubrir los gastos de supervisión y los honor! 

rios del contratista y otros. 

Entre los métodos más comunes para el cálculo de la inversi-

6n fija se encuentra el de los factores de Lang, que se basa 

en calcular el costo del equipo y multiplicarlo por un dete! 

minado factor para obtener la inversi6n total. 

Los costos de instalación, tuberías, instrwnentaci6n, edifi-

cios, etc., fueron calculados como porcentajes de la inversi · 

6n fija tenida atrav~s de ·1os factores mencionados en p4rra;. 

fos anteriores. Estos porcentaj~s vadan de acuerdo al tipo 

. de proceso (a61ido1, •61idoe•fluid01 y· fluidos), de ~cuerdo 
" ' ,. .·.. . .. : '•, ' . 

al tamaño de la planta y de todas y cada una de las necesi~ . 

des que el proceso· xequiera. 

In este caso, tomando en conaiderac16n el tiP,O de proceso u

tilizado, se calcu16 el costo ~l equipo ,Y se multiplico por 

4, que es el promedio general de loa factorH de Lang. 

A cont1nuaci6n se desglosan los conceptos que constituyen la 

200 



inversi6n fija y los porcentajes que representan cada uno de 

ellos de acuerdo a las consideraciones tomadas: 

CONCEPTO 

Equipos de proceso 

Instalaci6n 

Tubería 

Instrumentaci6n 

Aislamiento y pintura 

Enerq!a elllictrica 

Edificios 

Terreno y preparaci6n 

Servicios auxiliares 

Costo fijo 

Inqenier!a y construcci6n 

Costo directo 

Honorarios del COPtratista 

Contingencias 

INVERSION FIJA 

% DE LA INVERS ION FIJA 

25 

10 

8 

2 

2 

3 

10 

2 

7 

69 

14 

83 

7 

. "1:2, 

100 

En el capltulo anterior se indican los costos de los equipos 

de proceso obtenidos de proveedores por cotizaci6n y por gr! 

ficoa del Plant Engineers de Peters and Timmerhaus auxilian-
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dose de los !ndices de costos propuestos por Marshall y ste-

vens. 

·b) Estimaci6n del capital de trabajo.- Las necesidades para 

un capital de trabajo en una planta química se pueden resol

ver del siguiente mod~: 

- Inventario de materias primas ( 1 mes) 

- Inventario de material de proceso (1 día al costo de manu-

factura) 

- Inventario de producto terminado ( 1 mes al· costo de manu

factura) 

- Cuentas por cobrar (1 mes de producto al precio de venta) 

- Efectivo disponible (1 mes de producci6n al costo de manu-

factura) 

- Cuentas por pagar (3 meses de materias primas) 

Como se observa, el capital de trabajo es un elemento de la 

inversi6n total de un proyecto que consiste en estimar el d! 
nero que se debe invertir en la empresa para c¡ue ~.sta pueda 

operar, ademb de la inversi6n de capital fijo. 

7. 3 COSTO ToTAL ANUAL DE PRODUCCioN 

Este costo esta forinado por los siguientes puntos: 

a) Gastos fijos de inversi6n y operaci&\ 

b) costos ·:ariable• de operac16n 

Los qastos fijos incluyen lo siguiente: 

Depreciaci6n de la invrrsi6n fija, calculada por e.1. ~todo 

de la lfoea recta. y considerando una vida 6ti 1 para equi-
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pos de proceso y servicios auxiliares de 10 años, edifici

os de 20 años y el resto de la inversi6n fija de 10 años. 

Mano de obra directa de operaci6n, calculada en funci6n de 

los equipos que se tienen en la planta y los requerimien

tos de operación de la misma. Se incluyen prestaciones. 

- Mantenimiento general (5% de la inversión fija) • 

- Mano de obra de supervisi6n. 

- Mano de obra de distribución y ventas (1% de las ventas to 

ta!es en.base al volumen de producción de la planta). 

- Seguros (11 de la inversión fija). 

- Laboratorio de control (15% del costo de mano de obra di-

recta incluyendo.personal y gastos de reactivos). 

Los costos· variables son aquellos directamente involucrados 

en la elaboraci6n del producto. Se derivan del pago de lo si 

guiente: 

- Materias primas y· reactivos del proceso (su costo unitario 

y ccmsumo por kilogramo de producto se determinaron en el· 

cap!tulo anterior) • 

- Servicios auxiliaxes (determinados en el cap!tulo anterior). 

- Eaipaq\ies, considerando material, equipo y mano de obra (d!_' 
. . 

terminado• en el c:ap1tulo anterior) • 

- Contingencias (1St del equipo sin instalar). 

- Suainistros de oficina (se considera una partida total de 

$500,000.00/100 M.N.). 

7. 4 ESTIMACIC*. DE LA IHVERSIC* FIJA 
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De acuerdo a lo expuesto en el inciso 7.2 y a los costos de 

los equipos presentados en el capítulo VI, se ha calculado 

que la inversi6n fija es la siguiente: 

a:>NCEPTO 

EQUIPO DE PROCESO 

INSTALACION 

TUBERIA 

INSTRUMENTACION 

AISLAMIENTO y PINTURA 

ENERGIA ELECTRICA 

EDIFICIOS 

TERRENO 

SERVICIOS AUXILIARES 

COSTO FISICO 

lNGENIERIA Y CONSTRUCCION 

COSTO DIRECTO 

HONORARIOS DEL caftRATISTA 

CONTINGENCIAS 

INVEMION FIJA 

7.5 PRONOSTICO m VDl'l'AS 

VALOR ($) 

181,124,000 

72, 449 ,000 

57,959,680 

14, 489 ,920 

14, 489 ,920 

21,734,880 

72, 449, 600. 

14,489,920 

so, 714, 720 

499,902,240 

101,429 ,440 

601, 331,680 

50,714,720 

. 72, 4491600 

724,496,000 

De acuerdo a la regresi&\ lineal y a los precios de vent:a d9 

la hidroquinona presentados en .el capítulo III, se eatimmi a 

los ingresos tot:ales anuales por ventas considerando que in! 

cialmente el precio de venta del producto serl al que 1e ••-
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tablece en el mercado nacional (octubre 1985) y que equivale 

a $2,085.93/Kg (precio promedio considerando que sc·produce 

50% de hidroquinona grado técnico y 50% de hidrciquinona gra

do fotográfico) • 

MO VOLµMEN PRODUCCION PRECIO VENTA INGRESOS VENTAS 
(Ton/año) ($) ($) 

1986 1,000 2,086 2,085,930,000 

1987 1,050 3,379 3,548,166,930 

1988 1,150 5,474 6,295,461,896 

1989 1,200 B,868 10,642,068,000 

1990 1,250 14, 366 17 ,958, 489 ,000 

1991 1,300 23,274 30,256,463,000 

1992 1,350 ~7. 70.4 50 ,900,680 ,000 

1993 1,400 61,080 . 85,513,143,000 

1994 1,450 98,951 143,478,840,000 

1995 1,500 160, 300 240, 450, 740 ,ooo 

El incremento en el precio de ia hidroquinona ha sido evalU!, 

do en un 62• anual (informaci6n de proveedores). 

7. 6 COSTOS TOTALES DE PRODUCCION 

De acuerdo a lo expuesto en el inciso 7.3 y a los costos pr~ 

sentados en el capítulo VI, se determinan los gastos fijos y 

los costos variables, desglos~dolos para el primer año de o 

peraci6n de la planta y pr~sentado solamente el total para 

los siguientes años. 
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CONCEPTO 

I GASTOS FIJOS 

1 DEPRECIACION DE LA INVERSION FIJA 

2 GAS'.ros DE MANO DE OBRA DIRECTA (OPERACION) 

3 GASTOS DE MANO DE OBRA (MANTENIMIENTO) 

4 GASTOS DE MANTENIMIENTO GENERAL 

5 GASTOS DE SUPERVISION 

6 GASTOS DE DIRECCION Y ADMINISTRACION 

7 GASTOS DE DISTRIBUCION Y VENTAS 

B GASTOS DE SEGUROS 

9 GASTOS DE LABORATORIO DE CONTROL 

TOTAL DE GASTOS FIJOS 

II COSTOS VARIABLES 

1 COSTOS . DE MATERIAS PRIMAS 

2 COSTOS DE SERVICIOS GENERALES 

3 COSTOS DE EMPltQUP.:S 

4 COSTOS DE SUMINISTROS DE OFICINA 

5 COSTOS DE CONTINGBllCIAS 

Tl)TAL DE COSTQS VARlABLES 

. 206 

$M.N./MO 

64,480 ,i44 

24, 858,900 

7,274,960 

36,374,800 

7 ,533,000 

7,457,670 

20,859,000 

7,244,960 

3,728,835 

179 ,812,569. 

l,408,900,000 

4,995~900 

33,550,000 

500 ,ooo 
27 ,181,600 

1,475,127,500 



A~O GASTOS FIJOS COSTOS VARIABLES 
$ M.N. $ M.N. 

1986 179,812,569 1,475,127,500 

1987 246,478,405 2,376,074,108 

1988 390,014,179 4, o 15 , 3 72 , 6 21 

1989 578, 826 ,175 6,482,934,047 

1990 877,833,103 11,065,615,000 

1991 1,351, 759 ,302 16,898,594,000 

1992 2,103,592,911 27,290,999,000 

1993 3, 297, 353, 333 44,043,264,000 

1994 4,614,835,318 71,244,263,000 

1995 8,212,142,796 115 ,173,050 ,ooo 

Los costos totales de producción y manufactura son: 

1986 

1987 

1988, 
,. 

1989 

1~90· 
19t1 

1992 

1993 

1994 

1995 

COSTOS TOTALES DB PRODUCCICli 
$ ..... 

1,654,940,069 

2,622,552,513 

4,405 ,386,800 

7,061, 760,222 

11,·~~3~ ua~ooé 
. 18,250, 353,000 

29,394,592,000 

47,240 ,617 ,ooo 
75,85t,OH,OOO 

·123,385,190,000 
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COSTOS DE MANUFAC1'URA ·. 
$ M.N. , 

. i,626,622,999 

21575,511,455 

4, 318,542, 715 

61918,310 ,969 

. 11, 10·6, 469 ,ooo 
' 17,858,828,000 

28, 747 ,695 ,ooo 
•46 ,111, 757,000 

74,672,687,000 

120,467,100,000 



Los ~"Ostos totales de produccion fueron calculados por la s~ 

9uiente relaci6n: 

C.T.O.P GASTOS FIJOS+ COSTOS VARIABLES 

Los costos de manufactura fueron calculados por la siguiente 

relaci6n: 

C.D.M = C.T,D.P - GASTOS DE DIRECCION Y ADMINISTRACION -

GASTOS DE VENTAS 

7. 7 CAPITAL DE TRABAJO 

De acuerdo al inciso 7.2 y a los costos presentados, se est~ 

ma el capital de trabajo. Se específica para el primer año y 

para los años posteriores s6lo se presentan los totales. 

CONCEPTO 

l IljVENTARIO rE MATERIAS . PRIMAS 

2 INvEHTARIO rE MATERIAL DE PR:>CESO 

3 IIMmARIO . DE PRoDUC'l'O TBRMINAoo . 

4 CUENTAS POJl COBRAR 
5 EFECTIVO DISPONIBLE 

6 CUENTAS POR PMAR . 
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$M.N./AAO 

117;408133] 
. ..,, 

4;4s61soi\ 
133,695,041 ' 

173,82.7,500 

133,695,041 

352, 225 ,000 

210, 857, 353 



Afio CAPITAL DE TRABAJO INCREMENTO DE CAPITAL DE TRABAJO 
$ M.H. . $ M.N. 

19.86 210,857,354 

. 1987 .347,611,853 136, 754, 499 

1988 605,700,881 258,089.028 

1989 1,007,906,521 402,205,643 

1990 1,680,631,027 672,724,503 

1991 2 I 80 3 t 514 1 100 1, 122~ 883,6 73 

1992 4,678, 132,.558 1,874,617,858 

1993 7,804,450,200 3, 126, 317, 700 

1994 13,014, 498,000 5,~10 ,047,600 

1995 21,690,787,000 8,676 ,288,800 

7. 8 PUNTO DE EQUILIBRIO 

Los qastos fijos y los costos variables son qraficados y CO!!! 

parados contra los ingresos. que se obtenddan al operar la 

planta a diferentes capacidades. Como resultado de. esta com

paraci6n se tiene lo que se denomina punto de equilibrio~ ea 
' < ·' • • • ' • 

decir~ la capaci~d de opetaci6n' a la cual no se obtienen ni 

~rdidaa ni ganancia. 

El punto de equilibrio del presente proyecto se muestra en 

la grlfica 7.1 y •• enoontr6 que •• del 21'. Es decir, ope

rando la planta a un 21t de su capacidad los ingreioa por 

Por ventas sedan iguales a loa qutoa totales de producci&l. 
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7. 9 RECUPERACION DEL CAPITAL INVERTIDO 

En base a las estimaciones anteriores y con el fin de deter

minar la recuperaci6n del capital invertido, se· obtiene el 

estado proforrna de plirdidas y ganancias, el flujo de caja y 

la tasa interna de rendimiento. 

7.9.1 FLUJO DE CAJA Y ESTADO PROFORMA DE PERDIDAS-GANANCIAS 

El flujo de caja, como su noni>re lo indica, muestra los in

gresos y egresos del proyecto y el tiempo en que 6stos serful 

efectuados para determinar el !ndice de rentabilidad de este 

proyecto. 

NOMENCLATURA 

IDENTIFICACION 

G,¡ 
C.T.P ·. 

· O.A.I 

IMPUESTO (42t O~A.I) 

R.O (8' U.A.I) 

O.D.I 

DEP 

F. DE C •. 

CONCEPTO ($ M.N.) 

Ingresos por ventas anuales 

Inversi6n fija del proyecto 

Capital de trabajo 

Gaatoe fijo• 

Ga8toa variables 

Costoe totale• de producci6n . 

Utilidad antes del i111Pue•to 
' ' . 

Impue•to fi•cal 

Reparto de utilidade• 

.Utilidad deapua• del iq>ueato 

Depnciaci& 

Flujo de caja 
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ESTADO PROFORMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS Y FLUJO DE CAJA 

$ M. N.) 

AflO o l 2 

COOCEPTO 

VENTAS o 2,085,930,000 3,548,166,930 

EGRESOO 

IF 724,496,000 o o 

CT o 210,857,354 136,754,499 
' o¡· 

GF o 179,812,569 t 246,478,405 

<\r o 1,475,127,500 2,376,074,108 

C.T.P. o 1,654,940,069 2,622,552,513 

U.A.I. o 220 ,132 ,577 788,859,918 

IMPUESTO o 92 ,455 ,682 331,321,166 

(421 U.A.I.) 

R.U. o. 17,610,606 63,10·8, 793 

(81 U.A.I.) 

U.D.I~ o 110,066,289 394 i.429,959 

DEP. o U,4801144 6' i48.0.1U4 

F. DE .c. 714 ,496 ,OOÓ< ' 17~,546;433 45Bl~io ,,103· 



ESTADO PROFORMA DE PERDIDAS y GANANCIAS Y FLUJO DE CAJA 

. AGO 3 4 5 

CONCEPTO 

VENTAS 6,295,461,896 10,642,068,000 17,958,489,000 

EGRESOS 

IF o o o 

CT 258,089,028 402,205,643 672, 724 ,503 

GF 390,014,179 578,826,175 877,833,103 

6v 4,015,372,621 6 ,482,934 ,047 ll,065,615,000 

C.T.P. 4,405,386,800 7,061,760,222 11,943,448,000 

U.A.I. 1,631,986,068 3,178,102,100 5,342,316,400 

IMPUESTO 685,434,149 1,334,802,900 2 ,243 '772 ,900 

(42' U.A.I.) 

R.U. 130,558,885 254,248,170 427,385,310 

(8' U.A.I .) 

U.D.I. 815,993,034 1,589,051,100 2 ,6 71,158 ,200 

DEP. 64 ,480 ,lU 64 ,480,144 64,480,144 

F. DE C. 880,473,178 1,653_,531,244 2~735,638,344 



ESTADO PROFORMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS Y FLUJO DE CAJA 

MO 

COOCEP'l'O 

VENTAS 

EGRESOS 

IF 

CT 

GF 

GV 

C.T.P. 

U.A.I. 

IMPUESTO 

(42\ U.A.I.) 

R.U. 

(8' U.A.lo) 

U.D.I. 

DEP · 

.~. D}l C. 

6 

30,256,463,000 

o 

1,122,883,673 

1,351, 759, 302 

16,898,594,000 

18,250,353,000 

10,~83,226,000 

4,570,954,900 

870,658,080 

S,441,613,000 

64,480,144 

.··s-,So6,0~l,U4 

7 

50 ,900 ,680 ,ooo 

o 
1,874 ,617, 858 

2,103,592 ,911 

27 ,290 ,999 ,ooo 

29,394,592,000 

19,631,470,000 

8,245,217 ,soo 

1,570,517,600 

9,815, 735 ,100 

64 ,480 ,144 

.9.,880~215,244 

8 

85,513,143,000 

o 

3,126,317,700 

3,297,353,333 

44 ,043,264 ,ooo 

47,340,617,000 

35,046,208,000 

14, 719 ,407 ,000 

2,803,696,600 

17,523,104,000 

64,480¡144 

17,587,584~000 



ESTADO PROFORMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS Y FLUJO DE CAJA 

MIO 9 10 

Ca.CEPTO 

VENTAS 143,478,840,000 240,,450, 740 ,ooo 

EGRESOS 

IF o o 

CT 5,210,047,600 8,676,288,800 

GF 4,614,835,318 8,212,142,796 

Gv 71,244, 263 ,000 115,173,050,000 

C.T.P. 75,859,098,000 123,385,190,000 

U.A.I. 62,409,694,000 108 ,389 ,260 ,000 

IMPUESTO 26,212,072,000 45,523,489,000 

(42' U.A.I.) 

R,U. 4,992,775,500 8,671,140, 700 

(_8' U.A.I.) 

U.D.I. 31,204,847,000 54,194,629,000 

DEP. 64,480,lU 64,480 ,lU 

F. DE C. 31,269,327,000 54,259,109,000 



7. 9. 2 TASA DE RETORNO DE LA INVERSION 

La tasa de retorno de la 1nvers16n se determin6 a parti.r del flujo 

de ·caja y éste, a su vez, del estado proforma de pérdidas Y. qanan

cias, los resultados obtenidos se tabular~ a continuaci6n: 

FLUJO DE 

CAJA 

ARO ($ M.N.) 

o 724,496,000 

1 174,546,433 

2 458,910,103 

3 880,473,178 

4 1,653,531,244 

. 5 2,735,638,344 

6 5,506,093,144 

1 9 ,eao-,215 ,2_u 

8 17,5n;sa4~ooo 

g 31;269;321,obo 

10 54~259,109,000 

SUMA EGRESOS• 381,309,490 

SUMA INGRESOS .L 579 1416 ,100 

FACTOR 

DE 

DESCUENTO 

.52631 

• 27700 

.14579 

.07673 

.04038 

.• 02125 

.01118 

.00588 

..• 00310 

• 00163 

.000858 

RELACION EGRESOS INGREsOS Ó~6:i8· 

216 

T.R. = 90t 

FLUJO DE CAJA 

DESCONTADO 

( $ M.N.) 

381,309,490 

48,349,362 

66,904,504 

67,558,707 

66,769,592 

58,132,315 

6,_,ss8,121 

~8 ,098 ~665 . 

54 ;521,~ll •· · 

. so ,969 ,003 •... 

.. 46 ,554 ,316 



T.R. .. lOOt T.R. "' 105t T.R. -ªº' 
FACTOR FLUJO DE CAJA FAC'roR FLUJO DE CAJA FAC'DR FLUJO DE CAJA 

DE DESCONTADO DE DESCONTADO DE DESCX>NTADO 

MO DESCUENTO ( $ M.N.) DESCUENTO ( $ M.N.) DESCUENTO ($ M. N.) 

o .5000 362,248,000 .48780 353 ,412 ,683 .47619 344,998,095 

l .2500 43,636,608 .23795 41,533,952 • 22675 39,579 ;690 

2 .12500 57,363, 763 .ll607 53,267,956 .10797 49.552,975 

3 .06250 55,029,573 .05662 49,854,078 .05141 45,272,966 
,. 

45,671,271 
,. 

40,487,031 .4 • 03125 51,672,851 ~027~2 .02448 
... <··· .. ,,\ . .. 

5· <:.01562 42,744,349. .Oll47 .. 36 ,e~9;319 . .Oll.65 ll,Hfi,491 

.• 00781 ü~o16 ,·35j, · .006~1'. "· ,,.-. : 
.00555 30~570;919 36;188,162 . 

. ,," 

7 .00390 38,594 ,5!n .00320•. 31.,67', 378 '00264 26,122,338 

8 .· .00195 ,34,350~750 .00156 .· 27,505,620 .00126 22 ,142,800 

9 .00097 30,331,247 • 00076 23,855,028 .000599 18,746,733 

10 .00048 26,493, 70.6 • 00037 20,,192,039 '.000285 15,490,321 

SUMA EGRESOS 362,248,000 353 ,412 ,683 344,998,095 
' ; ;·. - . -

. StJMA INGRESOS 423,233,791 366,602,800 319 ,862 ,260 

RBLACI Cll EGRESOS/INGRESOS 0.856 0,964 1.078 

'. --



TIRC%1 

110 

TUA INTlllNA DI lllTOltNO 

, Tlll•I0&.5%~ ----------------=-------------:---------------'"-~ ---- --~-----·---------------~ -----

º·' 
IULACION 

11111101/ INGllESOS 

GllAFICA 1. 2 TESIS 

. 1 .. 
1 

"" 1 I'. 
I · 
1 
1 
1 .. 
1 
1 

.o 

19 •• 



8.- CONCLUSIONES 



De acuerdo con la informaci6n desarrollada en los capítulos 

anteriores se tienen las siguientes conclusiones: 

- Este proyecto est& considerado como de suma importancia en 

la industria química mexi.cana. De ah! que la Secretar!a de 

Programaci6n y P:r:esupuesto lo considere como prioritario y 

viable para la iniciativa privada. 

- Este proyecto oonteupla una capacidad nominal de producci-

6n de 1500 toneladas por año, considerando un tiempo de o

peración de 8,770 horas por año. Se pretende cubrir a toda 

la demanda nacional y al 20l de la ·demanda sudamericana. 

- Esta planta se puede localizar de una forma 6ptima én la 

ciudad de· Alta.ira, Tamaulipas, consideran.do la zona 9eo-

9r&fica de la deaanda1 las e:xpectativas de exportaci6n y 

los incentivos praporcionados por el Ejecutivo Federal. 

- El monto .ae la invera16ft to.tal del proyecto sed de aprox!. 
madamente $ 935,353~354.00 11.R., tomando en cuenta qúe e( 

total proviéne de invaraianiatu, 6 sea, no existe nin9Gn 

financiamiento. 

- El precio de venta ele la hidroquinona en el mercado nacio

nal sed de $ 2,240.00 por kilogramo para grado foto9rHi

co y de $ l,931.51 por kilogramo para grado t6cnico. 
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Estos precios son inferiores a los manejados actualmente 

en el mercado, pues para el mercado externo son de 2. 54 y 

2.19 d6lares por kilogramo, respectivamente. Dichos. preci-
. .· 

os son vigentes en el mercado internacional de la hidroqu~ 

nona. 

- De acuerdo a la capacidad de planta requerida y a la disp~ 

nibilidad de las materias primas en el pa!s, as! como a la 

flexibil,idad del proceso, se considera que el 6ptimo es a-

quel que parte de anilina. 

- Del estado de resultados de estado preforma de pérdidas y 

ganancias se observa que después del'primer año de operac!_ 

6n de la planta se tienen utilidades. 

- La tasa interna de retorno del proyecto es de 106.5% anual 

y esto es superior a las tasas de descuento 6 de oportuni

dad que se tienen al invertir en valores del mercado de d!_ 

nero (inversiones a plazo fijo, pagar~s liquidables al· ve!!. 

cimiento; petrobonos, etc.) • 

• El punto de equilibrio de operaci6n de la planta, 6 sea, 

el punto donde no hay p~rdidas 6 ganancias es de 21'. 

- Las proyecciones de ventas por eléportaci6n que se conside

ran realizables, s6lo están dirigidas a Sudairerica. La pe-

· 2U 



n~traci6n en dicho mercado es bastante conservadora, debi-

do principalmente a que s6lo se piensa· participar. en el 20 

% de las importaciones de los países contemplados como CO!!, 

sumidores ( Argentina, Brasil, Colombia, Perú y Venezuela) 

y no en un porcentaje mS.s elevado. 

Es conveniente. hacer notar que el volwnen de las exportaci 

ones a Sudamérica puede ser incrementado. AdemS.s se pueden 

aprovechar otros mercados potenciales como son los de Asia 

y Europa, principalmente. 

- Considerando todo lo anteriormente e:xpuesto y señalado, se 

puede afirmar que el proyecto de la fabricaci6n de hidro-

.. quinona a partir de anilina es factible desde el punto de 

vista t~cnico y econ6mico, es mS.s, Cl.1ando se habla qesde 

un punto de vista t~cnico se hace referencia al empleo de 

una tecnología nacional. Todos estos factores traen como !' 

na consecuencia inmediata .la sustituci6n de import;aciones; 

evitando con ello la fuga de divisas y la inflaci6n por e!. 

te rubro, la ayuda a la penetraci6n de diversos mercados· 

externos, favoreciendo con ello a la ·balanza comercial del 

pa1s (especialmente por la rama de la industria qu!rnica) , · 

la creaci6n de una nueva planta productiva que proporciona 

nuevas fuentes de empleo para obreros y profesionistas y 

una ayuda en el desarrollo del pa!s. 

FIHIS C:ORafAT OPUS 
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