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La fabricacidn de insecticidas constituye uno de -~
los aspectos un tanto olvidados de la industria quimica
nacional.

Esta rama de la industria es de una gran importan-
cla para un pais esencialmente agricola comoc es el nusg
tro, en donde la demaznda de este tino de productos qui-
micos es de consideracidn.

hctualmente sste problema esta siendo resuelto, --
pues se cuenta ya con instalaciones capaces de producir
DDT que es uno de los insecticidas de mayor uso, por su
conprobada efectividad y costo relativamente bajo.

Encontrandose en circunstancias seme jantes, es de-
cir a punto de fabricarse en wéxico, el hexaclorociclo
hexaro tal vez mis conocido como B H C y que es a8l in~-
secticida principalmente empleado para combatir las pla
gas 12l algcddn.

Bl presente trabajo 8s una evaluacidn tecnico aco-
néinica preliminar sobre la produccién del hexacloroci--
clchexano, bxsade an los dutos obtenidos durante las -~
pruebas sfachuadas o el laboratorioj comprendiendose -
en este oatudlo principaluwente:

1.~ YUp Dalancs de materiales y calor,

2.~ la revisidn do las opsraciones unitarias que -

1o componan, con especial moncidén para la eva-~

poracidn.



-6 -

3.~ Una evaluacidn tecnlco econdmica preliminar, -
sobre las posibilidades de la fabricacidn de -

dicha substancia en méxico.
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La tesis denominada "Cloracidén catalitica del ben~-
ceno para la obtencidén del hexaclorociclohexano en el -
laboratorio"; proporciona al praesente trabajo los datos
exparimentales necesarios

A continuacidn se mencionan los puntos principales
de dicha tesis:

l.~ La posibilidad del uso de clorc y benceno de =

fabricacidn nacional.

2.~ Empleando tales materias primas y con las Si--

guientes condiciones:

Uso de luz actinica como catalizador.
Temperatura de rear:ién: 30°C,

Cloracidn del 2% cs. banceno presente.
Duracidn de la reacc.dn: 210 min. ( 3.5 hs. )
Duracidn de la evaporacién: 120 min ( 2,0 hs. )

Es posible obtensr un HCH con un contenido de aprgo
xlmadamenta el 14% de isdmero gama, qus &8s el isémero -
activo,

DESCK1PC LON UbL PROCESU:

i fasvicacidn dal hexacloraciclohexeno, puseds a--

rochuar e tanbo v oroceso conbtinuo cous intermitente ;-
L a0 s e inowavorin fu las clannos sxlstentas g
TS
LLoproseeos soo puedu fiatirosn dos partes:

o~ Ln reaccldn proplaments dicha.
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2.- La separacidn del producto ( HCH ), de los ma=-

teriales que no reaccidnaron.

El primer paso incluye la reaccién entre el cloro_
gaseoso y el benceno lfquido; aceptanto este seis gto--
mos de cloro seguin la reaccién:

C6 Hg 4= 3 Cly ===mwe »Cg Hg Clg

Empleandose luz actinica como catalizador.

El desarrollo del proceso es el siguiente:

Una vez cargado el benceno en un reactor vidriado,
se le empieza a afiadir cloro en forma de gas, burbujean
dolo sobre el liquido. Iniciando al mismo tiempo la re
circulacidn de la mezcl: (raenceno - cloro) a travéds de
un sistema que comprende el 1iso bajo, la accidn de la_
luz actfnica, sigulendo despu€s a un enfriador para re=-
gresar finalmente al reactor; utilizandose en este recg
rrido tuberia de vidrio.

Esta recirculacidn tiene por objetos

1.~ Jue la reaccidn se efectue, ya que para ello -

requiers estar en presencia del catalizador, -
que es en este caso la luz actinica.

2.~ Como la reaccién es exotermica, y se desarro--

1la me jor a témperaturas mds bien bajas (apro-
ximadamente 30 © ) se hace necesario eliminar
el calor cedido durante la reaccidén, para lo =

cual pasa por el enfriador.



- 10 =

Este ciclo se continua el tiempo necesario para --
que reaccione la cantidad de benceno deseada, que en el
presente caso serd aproximadamente el 20% del benceno -
presents.

La descripcidén del sistema empleado ayuda a formar
se una 1dea del porqué solo una parte del benceno debe
reacclonar. Como en la rsaccidn se producen una mezcla
de isdmeros del hexaclorociclohexano, cuya solubilidad
s muy diferente entre si; es nscesario disponer de una
cantidad suficiente de benceno que actue al mismo tiem~
po como solvente y vehfculo, ya que dado el sistema em-
pleado, la fluidez del liguido reaccionante debe ser --
tal que permita su circulacidn a través del sistema.

vegundo paso: una vez que se ha logrado que reac--
clone la cantidad dessada de benceno y gque todo el clo=-
ro presente en la solucidén asf{ mismo ha reaccionado. La
mezcla benceno - HCH deberd pasar a un evaporador de pg
licula descendsnte qus se encargéré de eliminar la ma--
yor cantidad posible de benceno, pasando los restos dse
§ste y el HCH fundido a otro evaporador en donde por mg
dio de un arrastre con vapor de agua se le eliminard ca
si totalmente, siendo recibido el producto fundido en -
charoias conteniendo aguaj en donde ya cristalizado se
le eliminu: dsta, procediendose a continuacidn a extraer

8]l HCH de ias charolas & moldes. Terminando en esta for
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ma el proceso.

DIAGhAMA DE FLUJO.-

El diagrama de flujo propuesto lo muestra la figu-
ra I, estd desarrollado segin el sistema adoptado por -
Vilbrant. Es decir a cada operacidn unitaria se le des-

tina una letra, ddndosele al equipo auxiliar de esa ope

racidn la misma letra y ndmeros progresivos.

Pudiendose en esta forma aprecilar fdcilmente los -

diferentes pasos del proceso en cuestién.

DESCHIPC10ON DEL DIAGKAwmA DE FLUJO.-

A-1
‘A-2
A-3

A-4
A=5
B-1
B-2

B-4
C-1
C-2
¢-3
C-4
D-1

Tangue de almacenamiento para benceno.

Bomba

Secador de benceno. (Tangue conteniendo alumi-

na activadal.

Tanque de cloro.

Bdscula.

Reactor.

Bomba de 1ecirculacidn.

Tubos de luz actinica.

Enfriador

Evaporador de pelfcula descendente
Evaporador para arrastre con vapor de
Siparador tipo cicldn.
Condensador.

Tanque de producto terminado.

agua.
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E=1 Charolas de cristalizacién.,

F-1 Tanque de condensado.
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Ya que el consumo nacional de HCH, ss encuentra so
bre las 700 tons. anuales, de las cuales solo un 15% es
de isémero gama; es decir de constituyente activo. E1
presente estudio se efectuard suponiendo una planta cu-
ya capacidad sea de 60 tons/mes con un contenido del -~
14% de isdémero gama, capacidad cercana a las necesida--
des nacionuales.,

Los balances de materiales y calor se hardn teniepn
do como base la reaccién, es decir los cdlculos serdn -
sstequiométricos. Si bién para los datos de duracidn ~
de la reaccidén, % de benceno cloradc, pérdidas, eficiep
cias de los evaporadores etc., se recurrird a los datos
obtenidos durante las experiencias afectuadas en el la-
boratorio.

BALANCE DE MaTkhIaLES.-

Bases para el cdlculo:

Se tomarsd como base la produccidén de un dla es de-
cir:s 2400 Kgs. de HCH con un contenido de 14% de iséme-
TO gama,

Capacidad 60 tons/mes.

Mes de 25 dias.

Pos turncs al dia de 8 hs. cada uno.

Duracicn de la clorucidn: 210 min. ( 3.5 hs.)

Durecifn Ze le evsporazcldn: 120 mia. ( 2.0 hs.)

Clerando el 204 del benceno presente.
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C6 Hg + 3 Cly =-mmmmee » Cg B Clg
78 213 291
Cantidad de materias primas necesarias:

Benceno que pasard a HCH.

78 §92400: 643,3 Kgs. (1415.3 1lbs.)

é sean 1415.3 1ts.
d 0,878

Cantidad total de benceno empleada (el que va a --
reaccionar y el que actuard como solvente y vehicy

lo).

643,3 X 100 . 3216 Xgs. (7075.2 1bs.)
20

3670 1ts.
Cloro total empleado.

213 X 2400_ 1756 Kgs. mfs un 5% por pérdidas
291~
1843,.8 Kgs, (4056.,4 1bs.)

Para el balance de materiales se considerardn como
anteriormente se menciond los dos pasos principales del
procesos

l.- Aquel en que se efectua la reaccidén y que estd

constituldo por el reactor (B~l), la luz acti~
nica (B-3) y el enfriador (B-4).

2.~ El sistema de eveporacidn, bdsicamente formado

por el evaporador de pelfcula (C-1) y el evapo

rador c¢on arrastre cde vapor (C-2),
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Reacter (B-1), luz actfnica (B-3) y enfriador --

(B-4).

ENTFA SALE
Benceno 3216,.0 Kgs. 2572.0 Kgs.
Cloro 1843,8 87.8 "
HCH _ 24000 "

5059.8 Kgs. (11131.6 1lbs) 5059,8 Kgs.
Evaporador de pelfcula (C-1),

ENThaA SALE
Benceno 2572.,0 Kgs. (Vapor) 2411.0 Kgs.
(Con el HCH) 161.0 *
HCH 2400,0 " 2400,0 M

4972.0 Kgs. '10938.4 1bs.) 4972.0 Kgs.
Evaporador con arrastre de vapor de agua (C-2),
ENTRA SALE
Benceno 161.0 Kgs. (Vapor) 97.0 Kgs.
(Con el HCH) 64,0 "
HCH 2400,0 " 2400.0 "
2561.0 Kgs. (5634.2 1bs.) 2561.0 Kgs.
Al salir de este evaporador el HCH lleva unicamen-

te 64 Kgs. de benceno, pasando esta mezela al tanque de

producto Lerminado (b~11, s decir este recibird 2400 -
Kgs. do hUn v oo du benceno,
Por oty ,urte, el henceno gue ha sido seyarado pa

sa primerzmenve al condensador (C-4) y a continuacién -

TN
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al tanque para condensado (F-1), el cual recibe 2508 -~

Kgs. de benceno.,

RESU#EN., =
BENCENO,
Benceno gue reesiciona 643,.,3 Kgs. 20 %
" recuperado 2508,7 ¢ 78 %
L perdido 64,0 2 %

3216.0 Kgs. 100 %

CLORO
hecesario para le
reaccidn. 1756.0 Kgs. 95.2 %
Exceso del 9% que
se considera pérdidas 87.6 v 4,8 %

1843,8 Kgs. 100.0 %
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BALANCE DE CALOR:-
En este balance al 1gual que el anterior, la base =
tomada es la produccidn de un diz.,
las variaciones térmicas en 8l proceso, se inician
al pasar el cloro de la fase liguida a la gaseosa.
a) Cantidad de calor que va a absorver el cloro pa-
ra cambiar de estado:
Cloro total empleado: 4055.4 lbs. (1843.8 Kgs.)
Calor de vaporizacidn a 68 9F: 100.2 BTU/1lb,
Calor absorvido: 406%.4 X 100.2 = 406,450 BTU.
b) Calor desprendido durante la reaccidn:

Este calor es posible determinarlo de una mane-
Ta aproximada, a partir de los datos obtenidos en_
el laboratorio empleando la fdérmula; Q= wCp(ta-t1).
w - 1lbs, de material.

Cp~ calor especifico de la solucién en BTU/1b °F,
%1 - tewperatura inicial en or,
t5 - temperatura final en °F.

Las oxveriencilas de iaboratorio indican que la
m:sa total que reacciona, circula aproximadamente
siete vuces por hora a travds del sistema.

Ls curpa en el sistema al iniciarse la sinte--
sis es ds 7075.2 lbs. de benceno, al terminar la
reaccidn os do 11,131.6 1bs.; es decir se le afia-

dieron durante el transcurso del proceso 4056 .4 =~
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libras de C1,

Para los cdlculos consideramos un valor interme=-

dio entre los dos pesos,

lbs. de benceno -+ lbs, de cloro— 9103,9 1lbs,
2

Esta cantidad de libras serd la que circule siate
veces a través del sistema & sean 63,727.3 libras -
por hora.

El calor especifico de la solucidén es desconoci--
do, por lo cual hubo necesidad de estimarlo tomando
como bases, el unico valor del Cp del HCH encontra=-
do en la literatura y el del benceno a la temperatu
ra en que se efectua la reaccidn, dando como resul-
tado 0,32. Las temperaturas fueron determinadas en
el laboratorio.

Substituyendo en la férmula nos quedard:

Q= 63,727.3 X 0,32 (47.8 - 68)
Q = 404,000 BTU/h

Como anteriormente se indicé, el dia comprende -=
dos turnos, efectuandose una reaccién en cada tur--
no. Siendo la duracidn de lu reaccién de 3.5 hs.,-
se tiene que el calor total desprendido es de:

§ = 2,820,000 BTU
La eliminacién de este calor estd a cargo del =---

reactor (B-1) y del enfriador (B-4).
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Cdlculo del area de enfriamiento necesarias
Q=UAAtn

Enpleando para este enfriemiento, agua con una ==
temperatura a la entrada de 68 °F y a la salida de_
y2.2 °p para obtener la mezcla de benceno - HCH a =
73.2 °F.

Para el cdlculo de tm se determina la media loga
ritmica de las diferencias de temperaturas:

@.L.DWTe = $2 = $3 — 9.15 OF
"%

El coeficiente de transmicidn total de calor U, ~-
s el recomendado Donald Q Kern para casos semejan-
tes y que estd dado en BTU/h (pid cuadrado) OF,

A_ 404,000  _ 550 pies cuadrados (50 m?)

Bo X 9.15

Lo amplio de esta area de enfriamiento se debe a
lo bajo de los coeficientes de transmicidén de calor
asi como, a lo pequefio de la media logaritmica de -
las diferaencias de temperaturas,

¢) Evaporador de pelicula descendente (C-1).

Calor necesario para evaporar 5304.2 lbs. de ben-

ceno (2411 kg.),
Q= wCp (te - ta) == wl
w - lbs. de solucidn diluida alimentadas al evapo-

rador.
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Cp - calor especifico en BTU/1b °F,

te - temperatura de ebullicidn de la sol. en °F.
ta - temperatura de alimentacién de la sol, °F,
AW - libras de benceno evaporadas.

1l - calor de vaporizacién del benceno BTU.

Para la capacidad calorifica (Cp) de la solucién_
se siguld el criterio citado anteriormente. Las ==
temperaturas de alimentacidén y de ebullicidén de 1la
solucidn fueron determinadas en el laboratorio,

Substituyendo en la fdrmula:

Q = 10,938 X 0.23 (185 - 86) <+ 5304.2 X 112
Q = 843,100 BTU
d) Evaporador con arrastre de vapor de agua (C=2).

Calor necesario pares eliminar 213.Y 1bs. de ben-
ceno,

Para determinar la cantidad de vapor necesario pa
ra esta operacidn, se efectud en el laboratorio la_
siguiente prueba: se realizé el arrastre y la mez-
cla de vapores de benceno y agua obtenidos, eran -=
condensados por medio de un refrigerante., Dicha moz
cla se dej§ reposar separandose en esta forme ambos
componentes, midiendose a continuacién las cantida-
des coienidas de cada componente; encontrandose de_

este modo gue una libra de vapor arrastraba una 1i-

bra de benceno.



lbs. de vagor necesarias: 213.4 (Y7 Kgs.).
calor cedido por el varpor: 1150.4 BTU/1b.

Siendo entonces el calor necesario de 24,500 BTU.

e) Condensador.

Este deberd eliminar el calor latente y el calor_
sencible gue lleven los vapores, asi como bajar 1la
temperaturaz del liquido parz evitar pérdidas.

Parz el presente cdlculo considereremos que el --
grado de sobrecalentamiento eés nulo, debido al cor-
to tiempo de exposicidn a altes temperaturas.

. Q= wCp (ta - tb) 4+ w 1
W - cantidad de benceno por condensar.

Cp - calor especf{fico del benceno.

ta - temperatura a la que entra el vapor.
tb - temperatura a la que se va a enfriar.
1 - calor latente de varorizacidn.

Substituyendo:

Q= 5304.2 X 0.43 (162 - 86) =+ 5304.2 X 102

Q = 770,000 BTU

Area de condensacidn necesarias

Empleando agua a 6% °F que saldrd a 140 °F.

Q = 192,500 BTU/h
Q=UAAtm

El coeficiente total de transmicidn de calor em--

5 R 129 o2l C!:_l
pPleado, es el recouendado poT Donald ¢ Rern raré
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s0s seme jantes.,

En esta ecuacidn es necesaria la media logarf{tmi-

ca de la diferencia de temperaturas,

#LeD.Te _ _t3 - tp _ 55 CF
In &1
t2

Substituyendo en la ecuacidén del areat

A _ 192,500 _ 48 pies cuadrados. (4.3 m?)
Eﬁrﬁii7?'

ELTRA SALE

Calor cedido por -

lz reaccién. , 2,520,000 BTU
Celor absorvido --

ror el cloro 406,450 BIU
Calor suministrado

-arez lz evaLora-

c1bn del Cgig 843,100 "
Calor suministrado

en el arrastre 24,500 "

1,274,050 BTU 2,520,000 BTU



CAPITULO IV

CALCULO PRELIMINAR DE UN

EVAPORADOR DE PELICUL A
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G, = calor latente de evaporacidn.
q3 - calcr de solucidn.
g4 = czlcr de cristalizacidn,
- p€rdéidas dse calor,

Siendo lo:s fincementales 41 ¥ dp3 G3 se toma en ---
cuenta cuando sus valcres no son desprecizbles resrecto
a los dos antericres, tomandose el mismo criterio res--

pectc a g,. Pare g si el equlic se aisla iebldamente_

V]
se .uecde igualmente despreclar.
La foruua de czlcular los vaicres de Gy ¥ §p es:
41 = W, Cp {te - ta) (2) er donde:
wo - pesc de s:luc.on diluida.
te - temperatura dz ::.llicidn de la solucidn.
ta - teuperaturc de alimentacidn de la solu---
cidn.
Cp = calor especifico.
Parz qp se tiene:
= wl (3)
Av - paso de solvente evaporado.

calor luternte de va;orizacidn a te.

(=
1

D = Vg = Wy (4) siendo:
Wo - peso de solucidn ailiide.
wg - peso de solucidn concentrada.
cidn come en el presente ca

Cuando no hay cristaliin

$0, se pueue chlcular:



ow= v 1-C (5) donde:

[o]

1

(@

by

Co ~ concentracidn inicial.
Cf = concentracidn firal
Relecidn de concentrecidn y pesos:
Wg Co = g (67
Pasando a la segunda variabls, es decir a la trans-

wmicién del calor calculado:

3= UADL (7)

&
At - diferencia de temperaturas entrs el medio
4us calienta y el calentado.
A -~ areua de cuzlentamiento.
Analizundo la ecuacidn:
U & sea el ccaficisnts totaul de transmicidn de ca=--
lor, es iguul:

_l4x+1l+1 (8
%'.-BV-}-K hl hl

Se encusntrz arectade por los coeficientes de trans
micidn de calor de:
hy - resistsncia de la pelicula de vapor gue -
sa astd condensando.

i = resistancia de la pared metdalica.

S

hy - incrustacidn.

ny - resistenciu Je 1a pelfcula de 1fguido.

Valor ae @
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A% = (ic - ta) (9)
Ic - temperaturs de condensacidn del vacor.

te - temprerztura de ebullicidn de iz solucidn.

Jna vasz dndas las tusss renerales tuaru el cdleulo,-
se procedard al groblem: zn =i

Como antss se zenciond, unz vez <fectuada lg reac--
cién s nacesarin se;zrar el .roducto del benceno que -
no reacciond; siendo el evajorador de pelfcula el pri-
mer paso de diche sonaracidn,

A continuacidn se prcrorcionan algunos de los datos
bagicos para el calculo de dicho evaporador.

Al efectuarse la supstitucién de los valores en las
ecuaclones, se hars referencia a ellas por medio de un
ndmero para evitar revseticiones inecesarias, solo se a-
notardn las ecuacione: que no se hayan mencionado pre--
viamente.

Se tiene una soluciJn de hexaclorociclohexano bence
no a una concentracidén del 45% en peso y se desea con--
centrar hasta el Y3.7%, se tiene una presién de trabajo
de 23 pulgadas de mercurio. Se dispone de vapor de 30
1bs./pulg.2 manomdtricas. La temperatura de alimenta--
c16n es de 30 °C (86 OF), finalmente se 1equleren 1400_
1bs./h (636.4 Kgs/h) de solucién concentrada.

Para conocer la cantidad de solucidn diluida que 65

. . aspse ja
necasario alluentar al evaporader vor hora, Se€ despe Ja_



Wy de la acuacadn (&) otvenisndese:

wo = 27323 lbs/h

Una veur conociluius Wy 7 we €3 £0sibls calcularaw,-
rara 1o cusnl se pueden utilizar las S¢éroulas marcadas -
cen los nimeros (4) ¢ 50 tenisninss en esta forma:

aw = 1333 1bs/n

=1 valor de At es posible delerminarlo, pues se co
nocan tans: Lua temperatura de ebuilicidn de lz solu----
cién, 12 cual fué determinada en el laboratorio y que -
as de o5 °C (15 OF) como la temperatura de condensa---
¢idén del vapor em.leado que s& encuentra en tablas y --
que es de 274 OF; substituyendo los valores en la ecua-
cibén (Y) se tiene:

At = ©Yy CF,

Con oste dato es posinle determinar el coeficiente
total U, haciendo la lectura en grdficas en las cuales_
se encuentra Uz (siendo z la viscosidad expresada en -~-
ctp) contra t, pero para mayor seguridad y consideran-
do que los coeficientes de transmicidén de calor para &=
vaporadores de pelfcula son mds bajos que para los de -
inmrsién; se caleulé U por medio de las ecuaclones y =
tablas dadas para este caso por Herman J. Stoever en su
1ibro “"Transmitidén de calor y sus aplicaciones".

Pars deterainar el coeficiente de vapor hy, se uti

lizaron las tuulus y graficas basadas en la ectacion si



5, :1&T=z 14 condensacidn sn for

I

ma d8 pollcaliz de vaiorss Lurcs sobre tubos veriicales:

1/3
w2 ) _ 0.0004 [__y! \)
x3 r2 g u D
En donde:
h - coeficiente laxzirar de conveccidn.

U - viscosidad absoluta,

K = conductividad tdrmica.

r - densidad,

g = aceleracién de laz gravedead.

v'!' = velocidad de condensacién.

D - didmetro interno del tubo.
Obteniendose: hsy - 4290 BTU/pie cuadrado, h,°F,
Para calcular hj se empled la ecuacidn de Cobburn

y Hougen:

1/3

hy = 0,128 [ k3 2 Cp B (8t)
u

Kepresentando:
Cp - calor eszecifaico.
B =~ coeficiente térmico de expancidn.
At - diferencia de tem.eratura.
El significunio de las rsstantes literales se encuen

tra mencisrais cor anterioridad.

La coniuc-iviind térmicu y el coeficiente termico_
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de exjanc. i iel ITH, sop datos %48 no se encuentran en
lz literatura, por 1o ciuli se n120 nacesario estimare~-
los, tomando como base los de alguncs compuestos de con
rosicibn guimica seneiante.

En esta forma se ostuvo:

hy = 159 27U/p1e cuad. h °F,

leido en tatlas es de: 0,04
34 .4

BEY valor de x
K

hj se desyrecid por no considerarse necesar:o en este -

cdlcuwlo greliainar.

Una vez substituidos lus valores en la ecuacidn =-

th

(8), el resultsdo obter. io ~: de:

= 11y TU% _-e cuad. OF.

Con estos datos, es pos.ole calcular el area de ca
lentamiento necesariu; substituyendo las ecuacionses (2)

7 (3) en (1) e 1gualardo el resultadc con la ecuacadn -

(7), pudiendose en ssta form: desyejar el zrea.

Siendo conocidcs todos los intos nECQsSarils con 8x

cepcidn del Cp = 0.23 y el caler latente de vaporiza---

cidn igual & 112 BYJ/lb.
resultarde el area de 19,9¢ pies cuedrados o sean_

L85 metros cuadrados.



CAPITUL O V

ESTIMACION DE COSTOS
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A contiruacidén se bresenta una estimacidn prelimi-~
nar del costo da jproduccidn del HCH.

Debido a la indole breliminar del trabajo, los o]
€10s de equiro se basan en datos de catzlogos y publica

ciones especiales, por lo tanto debern considerarse cono

aproximados,

BaSES5 Pakis EL CuLCULC, -

Plantz cajpaz de froducir 2400 Kgs. diarios de HCH,
base 147 de isdémerc gama. Trabajendo dos turnos de & -
horas caua uno.

Ae= CaPlTeL Db LLVEKSIOL RsQUEL LDO, -
1.~ Estimacidn del ac*-ivo Fijos

a) Terreno:

2500 m2, a y 40,0 m-- $ 100,000

b) rdificio:

800 me construidos a_
$ 250.0 m?, " 200,000
¢) waguinaria y Equipo:
2 tanqgues paru: alwmace
naxiento de benceno,-
con capzcidad para --
15000 1ts. ¢/, hori-
zontalies ae 9 L. de -
leryo 10T 2 . de dig

metro construidos de



Foo = = == owma o - % 30,000

1 Bomba para benceno,
tipo centr{fuga, para
50 gal/win., wotor a
prueba de exprosidn,
de 1 HP, =~ - = = « = " 4,000
1 tangque para secado
de benceno, con 200 -
¥1los de alumina actj
vaeda, de Fe tipo ver
tical de 60 cms. de -
didustro por Y0 cms.-
de altura, = = = = = v 5,000
1 bdscula con capacl-
dad para 3 tons. - - " 7,000
1 reactor vidriado ti
po Pfaudler, con chg
gqueta de eniriamiento
(81 pies cuad.) para
750 wals. (2840 1lts.) " 90,000
1 bomiba prara recircu-
lacidn de Karbate, mo
tor de 1 HP a prueba
de ex.losidn con capa

ciang jara 50 gal/min " 20,000
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2 tubos de luz actini
ca de 4500 watts, c/u.
1 enfrilador de casca-
da, de 479 pies2 de g
rea, formado de tubo_
de vidrio de 2 pulg.-
de difm. interno.~ -
1 evayporador de peli-
cula descendente, con
area de calentamiento
de 2 m?, tuberfa de -
Fe con bafio de Ni,- -
1 svaporador con a---
rrastre de vapor de g
gua, para eliminar 50
Kgs/h de CglHge= - = -

1 separador tipo ci-=-

1 condensador para =-
benceno con area de -
4 piesc, de tuberia_
do vidrio de 2 pulg.-
de dism, interno = =
1 tanyue de re, para

producto terminado, -

12,000

140,000

20,000

10,000

6,000

20,000
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£) Imprevistos (504 so--
bre el costo del equi
po instslado) - - - -

TOT:EL ACT1VO F1JO

$ 296,000
$ 1,631,000

2,~ Estimacion del Capital de Trabajo:

a) sateria Prima., (1 mes)
incluido un 5% de pér
didas de c¢/u., bence-

no: 20,094 kilos a

3 1.47 Kgoy = = = = =
cloro: 46,752 kilos a
$ 1.45 Kgo = = - = =
b) Producto terminzdo. -
(1 mes) 60,000 Kgs. a
$ 3.29 Kgo - - = - =

¢) Dinero en efectivo.

(1 mes de ndémina) -
d) Cuentas por cobrar.
(2 moses de venta de
producto) = = = = - =
TOLAL Cht LTal uE TRADBAJO

$ 29,538

" 67,790

" 195,000

" 20,000

" 390,000

$ 702,328

Eul - 8
Chi lTni TOPAL REQUERIDO = = = = ¥ 2,333,32

B.- COSTO ULiTakl0.~

Bases:

froducto - HCK con un contenido d

o 14% de isomero &2
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ma .

Capacidad - 2400 Kgs/dia.

Produccidn - 60 toneladas mensuales.

2 turnos al dlia de 8B horas cada uno.

a)

b)

c)

COSTOS DIRECTOS.-

materias primas.

benceno: 20,094 Kgs. a

Envases,

unidades de 25 Kgs. -
2,400 unidades a$l.50
sano de obra de opera-
cibén.

2 operadores por turno
con sueldo mensual de

$ 600,00, = = = = = =
2 ayudantes por turno

con sucldo de ¢ 4950. =

Surervicidn de opoTa--

cidén.

Costo/mes
$ 29,538
" 67,790
$ 97,328
"o 3,600
" 2,400
" 1,800
§ 4,200

Costo/Kg

$ 1.622

" 0,060

% 0,070



8)

1)

g)

h)

s
~

a)
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1 Ing. (uim. por turno
a$ 3,000 - -~ - -
Servicios generalss,
combustible 10,000 1ts,
a$ 0.15 1t, = - - - =
Electricidad 10,000 -
KvH a § 0.25 KVie= = =
Agua 1500 m3 & $ 0.20

netro cubico = ~ « - -

santenixiento.

(8% anual sobre costo
de eguipo) = = ~ ~ - =
Refacciones de opera--
cidén,

(20% de mantenimiento
Y mano de obra de ope-
racién), = = = - = = =

Laboratorio de control.

1 gufmico = = = - - =
Varics = =« = = = = = =
TOTAL Cosivl oinku.00
COUUTO8 1nbnbll is.-

Administracion.

Costo/==s

L&)

<n

€,000

4,700

1,780

1,800

" 1,000

$ 124,708

~
v

os%to/Kg

$ 0.100

$ 0,071

" 0,078

" 0,029

" 0,030

" 0,016

$ 2.076



b)

e)
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1l Gerente de planta. =

1l Secretaria.— - - = =

Contabilided a cargo -

de compaffas especilal}

Gastos de
y ventas.

(2% sobre

e

distribucidn

ventas)- - -

Iapuestos sobre Ingre-

505 AMercantiles,

k3% sobre ventas)- - -

TOTAL COSTOS INDIRECTOS

a)

b)

CAKGIsS F1LJOS, -

Depreciacidn.,

amortizacidn edificic

a 20 a%ios.

depreciacidén de egquipo

en 1) atios.

Seguros.,

(2% anual sobre inver-

sidén fija)

Costo/mes
$& 5,000
n 80O

v 1,000

3 6,800
n 3’900
" 850
$ 16,550
] 534

3 7,064
" > 410
——
S S s

Costo/Kg

$ 0,113

" 0,065

" 0,098
$ 0.275

" 0,112

v

o
&~
&

L 743
[
.
b—l
AW

sy



RESU.EN: -

COSTOS DILECTOS

CO3TOS 1LDIRECTOS

CakGOs5 FIJOS

De acuerdo
fabricacién por
de isbémero gama

precio de wventa

- 42 -

Costo/mes Costo/Kg %

$ 124,708  $ 2.076 82.74
$ 16,550 $§ 0.275 10,96
$ 9,494 3 0.15% 6.30
$ 150,752 & 2.509 100,00

con los datos mencionados, el costo de_

kilogramo de producto con un contenido_

es de $ 2.51, siendo aproximadaments el

de § 3.25.
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Por las experiencias efectuadas en el laboratorio,
se demostré la posibilidad de la elaboracién de --
hexaclorociclohexano con un contenido de 14%¢ de i-
sémero gama. La extrapolacidn efectuada a partir
de estos datos a unidades comerciales estipuladas_
y estimadas en el presente trabajo, arrojan la po-
sibilidad de la obtencidn econdmica de este produc

to.

En algunos de los equipos mencionados y en espe-~ -
cial la evaporacidén, es recomendable corroborar =

los datos obtenidos no.a un equipo experimental.

El costo de produccién de § 2.51 por kilo y el pre
cio de venta de § 3.25 kilo, permiten obtener una
recuperacién del capital del 20 4 anual, quedando
un margen jara algunos gastos qué no hubieran sido

considerados.
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