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La fabricación de 1nsectic11as constituye u.no de -

los aspectos un tanto olvidados de la industria química 

nacional. 

Esta rama de la industria es ·l•3 una gran importan

cia para LU1 pais esencial:nente agrícola como es el nue.;a 

tro, en donde la dema;ida de este ti;:o de productos quí

micos es de consideración. 

Actualmente '3ste 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 

comprobada afectividad y costo relativamente bajo. 

Encontrandose en circunstancias semejantes, es de

cir a punto de fabricarse en r.iéxico, ol hexaclorociclQ 

hexar.o tal vez más conocido como B H C y que es el in-

secticida princj_pallllenta ompleado para combatir las pl'ª 

gas ~al alg0d6n. 

El pr..ise;1te traba,io as w1u ev:üuacidn tecnico eco

n6m1ca preli1ui1;.r S.)bre la producción del hexacloroci-

clohexano1 ti~,sud1) fHI los •.1.!tt.os obtenidos durante las -

p1·ueba:; f.:f'1c';1:acL!S .;:, el :i.atiorutorio; comprendiendose -

en este o:;t1.d:'.·.1 principalu,onto: 

1.,- l)tJ .?::ll~1Il(:1.; do Uli.1terialcs y Calor. 

2.- Lu .r0visi6n do los OiJeI·aciones unitarias que -

lo comi:onen, con especial monci6n para la eva

poraci6n. 
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3 .- Una evaluación tecnico económica preliminar, -

sobre las posibilidades de la fabricación de -

dicha substancia en M~xico. 
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La tesis denominaúa "Cloraci6n catalítica del ben

ceno para la obtención del hexaclorociclohexano en el -

laboratorio"; proporciona al presente trabá.jo los datos 

experimentales necesarios 

A continuación se mencionan los puntos principales 

de dicha te sis: 

l.- La posibilidad del uso de cloro y benceno de -

fabricaci6n nacional. 

2.- Empleando tales materias primas y con las si-

guientes condiciones: 

Uso de luz actínica como catalizador. 

Temperatura de ~-oar. ~ión: 3ooC. 

Cloraci6n del 201> e.a. bonceno presente. 

Duración de la raacc.;.ón: 210 min. ( 3.5 hs. ) 

Duración de la evaporación: 120 min ( 2.0 hs. 

Es posible obtener tU1 HCH con un contenido de apr~ 

ximadarnente el 14'~ do isómero gama, que e,_-; .al isómero -

activo, 

D.C:;:iClili'C.lOli LJl:;t. PhOCESU: 

.;.; .. [;{;,1·ic:·1c:icí>.; do.L hexaclor:)ciclohex:inc) 7 puede e--

.:L ;,¡ ,,:·.» • c>J puo 1u 11. ~ ''." ;>11 du:c: _¡.1:;·t:tJs: 

~-. ~:1 ruéi(;CiÓn pro¡iianrJnt·; dich::i. 
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2.- La separación del producto ( HCH ), de los ma

teriales que no reacci6naron. 

El primer paso incluye la reacci6n entre el cloro_ 

gaseoso y el benceno líquido; aceptanto este seis áto-

mos de cloro según la reacción: 

C6 li6 -1- 3 Cl2 ------..- C6 li6 C16 

Empleandose luz actínica como catalizador. 

El desarrollo del proceso es el siguiente: 

Una vez cargado el benceno en un reactor vidriado, 

se le em~ieza a añadir cloro en forma de gas, burbujea,n 

dolo sobre el líquido. Iniciando al mismo tiempo la r~ 

circulación de la mezch. (tanceno - cloro) a través de 

un sistema que comprende el :-1.so bajo, la acci6n de la_ 

luz actínica, siguiendo después a un enfriador para re

gresar finalmente al reactor; utilizandose en este recg 

rrido tuberia de vidrio. 

Esta recirculación tiene por objeto: 

1.- ~ue la reacción se efectue, ya que para ello -

requiere estar en presencia del catalizador, -

que es en este caso la luz actínica. 

2.- Como la reacción es exotermica, y se desarro-

lla mejor a témperaturas más bien bajas (apro

ximadamente 30 °c ) se hace necesario eliminar 

el calor cedido durante la reacción, para lo -

cual pasa por el enfriador. 
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Este ciclo se continua el tiempo necesario para 

que reaccione la cantidad de ben0eno deseada, que en el 

presente caso será aproximadamente el 20fo del benceno -

presente. 

La descripci6n del sistema empleado ayuda a formaI 

se una idea del porqué solo una parte· del benceno debe 

reaccionar, Como en la reacción se producen una mezcla 

de isómeros del hexaclorociclohexano, cuya solubilidad 

es muy diferente entre sí; es necesario disponer de una 

cantidad suficiente de benceno que actue al mismo tiem

po como solvente y vehículo, ya que dado el sistema em

pleado, la fluidez del líquido reaccionunte debe ser 

tal que permita su circulación a través del sistema. 

~egundo paso: una vez que se ha logrado que reac-

cione la cantidad deseada de benceno y que todo el clo-

ro presente en la solución así mismo ha reaccionado, La 

mezcla benceno - H~H deberá pasar a un evaporador de p~ ..,,,, 

lícula descendente que se encarg~rá de eliminar la ma-

yor cantidad posible de benceno, pasando los restos de 

~ste y el HGH fllfldido a otro evaporador en donde por m~ 

dio de un arrastre con vapor de agua se le eliminará c,g_ 

si totalmente, siendo recibido el producto fundido en -

charolas conteniendo agua; en donde ya cristalizado se 

le elimim, ésta, procediendo se a continuación a extraer 

el HCli de :i..as ch:;rolas ó moldes. Terminando en esta fo.r 
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ma el proceso. 

OIAGMMA. DE FLUJO. -

El diagrama de flujo propuesto lo muestra la figu

rar, está desarrollado según el sistema adoptado por -

Vilbrant. Es decir a cada operación unitaria se le des

tina una letra, dándosela al equipo auxiliar de esa op~ 

ración la misma letra y números progresivos. 

Pudiendose en esta forma apreciar fácilmente los -

diferentes pasos del proceso en cuestión. 

DESChLPClON DEL D.LAGR~ooA DE FLUJO,-

A-1 Tanque de almacenamiento para benceno. 

A-2 Bomba 

A-3 Secador de benceno. (Tanque conteniendo alúmi-

na activada), 

A-4 Tanque de cloro. 

A-5 Báscula. 

B-1 Reactor. 

B-2 Bomba de 1ecirculaci6n. 

B-3 Tubos de luz actínica. 

B-4 Enfriador 

C-1 ~vaporador de película descendente 

C-2 Evaporador para arrastre con vapor de agua. 

C-3 ~1parador ti~o ciclón. 

C-4 Condensador. 

D-1 Tanque de ~·roducto ter;uinado. 
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E-1 Charolas de cristalizac16n. 

F'-1 Tanque de condensado. 



CAP 1 T U L O 111 

BALANCE DE 

MATERIALES Y ENERGIA 
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Ya que el consumo nacional de HCH, se encuentra SE 

bre las 700 tons. anuales, de las cuales solo un 15% es 

de 1s6mero gama; es decir de constituyente activo. El 

presente estudio se efec·cuará supornendo una planta cu

ya capacidad sea da 60 tons/mes con un contenido del --

14% de isómero gama, capacidad cercana a las necesida-

des nacion¡¡.les. 

Los balances de materiales y calor se harán tenie,n 

do como base la reacc16n, es decir los cálculos serán -

estequiométricos. Si bién para los datos de duración -

de la reacción, % de benceno clorado, pérdidas, eficien 

cias de los evaporadores etc., se recurrirá a los datos 

obtenidos durante l.as experiencias efectuadas en el La

boratorio. 

füüANCE DI!: Ml\'l.bh.LJ..LES.

Bases par·a el cálculo: 

Se tomará como base la producción de un din es de

cir: 24-00 Kgs. de HCH con un contenido de 14% de is6me-

ro gama. 

Capacidad 60 tons/mes. 

Mes de 25 dias. 

Dos turnos al dia de 8 hs. cada uno. 

Duracién de. l.A clor<,ción: 210 ro.in. ( 3.5 hs.) 

Du..1'~.cí.61! >: lt' evEi¡.;OrD.ción: 120 nün. ( 2.0 hs.) 

l-1or:,.ndo el 20¡~ do.!. benL'ono Pl'fJsente. 



- 16 -

78 213 291 

Cantidad de materias primas necesarias: 

Benceno que pasará a HCH. 

Zti X 2400_ 643.3 Kgs. (1415.3 lbs.) 
291 -

ó sean 1415.3 lts. 
d O.tl78 

Cantidad total de benceno empleada (el que va a -

reaccionar y el que actuará como solvente y vehíc~ 

lo). 

643.3 X 100_ 3216 Kgs. 
20 

(?r::t75.2 lbs.) 

3670 lts. 

Cloro total empleado. 

213 X 2400 1756 Kgs. más un 5% por pérdidas 
291 

1843.ts Kgs. (4056.4 lbs.) 

Para el balance de materiales se .~onsiderarán como 

anteriormente se mencion6 los dos pasos principales del 

proceso: 

1.- Aquel en que se efectua la reacci6n y que está 

constituido por el reactor (B-1), la luz actí

nica (B-3) y el enfriador (B-4). 

2.- El sistema de ew.J.¡Jornción, básJcamente formado 

f·or el ewq1orado:· do pelíc 1"J.a (C .. "l) y ol evap,,Q 

rador c~0 &rrastre ~o va~or (C-2). 
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Reactor (B-1), luz actínica (B-3) y enfriador -

(B-4). 

Benceno 

Cloro 

H C H 

ENTEA 

3216.o Kgs. 

1843.8 11 

SALE 

2572 .O Kgs. 

87.8 11 

2400.0 11 

5059.8 Kgs. (lJ.131.6 lbs) 5059.8 Kgs. 

Evaporador de película (C-1). 

ENThA SALE 

Benceno 2572.0 Kgs. (Vapor) 2411.0 Kgs. 

(Con el HCH) 161.0 11 

H C H 2400.0 ti 2400.0 11 

4972.0 Kgs. '1CJ)i}8.4 lbs.) 4972.0 Kgs. 

Evaporador con arrastre de vapor de agua (C-2). 

Benceno 

H CH 

ENTRA 

161. O Kgs. (Vapor) 

(Con el HCH) 

SALE 

97.0 Kgs. 

64.0 11 

2400.0 11 2400.0 11 

2561.0 Kgs. (5634.2 lbs.) 2561.0 Kgs. 

Al salir de este evaporador al HCH lleva unicamen

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

producto t~r~inado (V-lJ, es decir este recibiri 2AOO -

Por o'.;1" 11¿1rte 1 el banceno que ha sido se;::srai.lo Pl!: 

sa prirnerr~m<:'r1>;e al condensador (C-4) Y a continuación -
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al tanque para condensado (F-1), el cual recibe 2508 -

Kgs. de benceno. 

RESULIEN. -

BE?-.CENO. 

Benceno que ree:c1ona 

11 

11 

recuperado 

perdido 

hecesario para la 

reacci6n. 

Exceso del 5% que 

CLORO 

se considera pérdidas 

643.3 Kgs. 

250b.7 11 

64.0 11 

3216 .o Kgs. 

1756 .O Kgs. 

11 

1843.8 Kgs. 

20 % 

78 % 

_u 
100 % 

95.2 % 

4.8 % 

100.0 % 



- l~ -

BALANCE DE CA·LOR: -

En este balance al igual que el anterior, la base -

tornada es la producción de un di~. 

Las variaciones térmicas en el proceso, se irucian_ 

al pasar el cloro de la fase líquida a la gaseosa. 

a) Cantidad de calor que va a absorver el cloro pa

ra ca:nbiar de estado: 

Cloro total em~leado: 405ó.4 lbs. (1843.b ~gs.) 

Calor de vaporización a 6b °F: 100.2 BTU/lb. 

Calor absorvido: 4065.4 X 100.2 = 406.450 FITU. 

b) Calor desprendido durante la reacción: 

Este calor es posible determinarlo de una mane

ra aproximada, a partir de los datos obtenidos en,_ 

el laboratorio empleando la fórmula; Q= wCp (t2- t1)• 

w - lbs, de r.aterial. 

Cp - calor específico de la solución en BTU/lb °F. 

t1 -· temyeratura inicial en ar'. 
t2- te::i~1eratura final en °F. 

Las ox:ieriencias de laboratorio indican que la 

ma.sa total que reacciomt, circula aproximadamente 

s:tete .. 1<.sed::.' por ho1~a a través del sistema. 

;,e., c~,~·¡_;a en el sistema al iniciarse la sínte-

sis es de 7075.2 lbs. de benceno, al terminar la 

reacción os do 11,131.6 lbs.; es decir se le aña

dieron durante el transcurso del proceso 4056.4 -
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libras de Cl. 

Para los cálculos consideramos un valor interme-

dio entre los dos pesos. 

lbs. de benceno + l.bs, de cloro= 9103.9 lbs, 
2 

Esta cantidad de libras será la que circule siete 

veces a través del sistema 6 sean 63,727.3 libras -

por hora. 

El calor específico de la soluci6n es desconoci-

do, por lo cual hubo necesidad de estimarlo tomando 

como bases, el único valor del Cp del HCH encontra

do en la literatura y el del benceno a la temperat~ 

ra en que se efectua la reacción, dando como resul

tado 0.32. Las temperaturas fueron determinadas en 

el laboratorio. 

Substituyendo en la fórmula nos quedará: 

Q = 63,727.3 X 0,32 

Q = 404 1 000 BTU/h 

(IJ7 ,8 - 68) 

Como anteriormente se indicó, el dia comprende --

dos turnos, efectuandose una reacción en cada tur-

no. Siendo la duración de lu reacción de 3.5 hs. ,

se tiene que el calor total de spren<.iido es de: 

Q = 2,820,000 BTV 

La. elimi~aci6n de este calor está a cargo del ---

reactor (B-1) y del enfriador (B-4). 
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Cálculo del area de enfriamiento necesaria: 

Q =U AD.tm 

Empleando para este enfriamiento, agua con una -

temperatura a la entrada de 6b °F' y a la salida de_ 
o 

1:l2.2 F para obtener la mezcla de benceno - HCH a -

73.2 °F. 

Para el cálculo de tm se determina la media .lo&i. 

rítm1ca de las diferencias de temperaturas: 

!11.L.D.T. - t2 - t¡ = 9.15 °F 

ln* 
El coeficiente de transmición total de calor u, -

es el recomendado Donald Q Kern para casos semejan

tes y que está dado en BTU/h (pié ~uadrado) °F. 

A - 404l000 - 550 ples cuadrado~ (50 m2) 
- Ho 1J.15 -

Lo amplio de esta area de enfrianuento se debe a 

lo bajo de los coeficientes de transmición de calor 

as1 como, a lo pequeño de la media logaritmica de -

las diferencias de temperaturas. 

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

Calor necesario paru evaporar 5304.2 lbs. de ben-

ceno (2411 kg.). 

1.2= wCp (te - ta)+ wl 

w - lbs. de solución diluida alimentadas al evapo-

rador. 



- 22 -

Cp - calor específico en BTU/lb O¡;·. 

te - temperatura de ebullición de la sol. en °F. 

ta - temperatura de alin~ntaci6n de la sol. °F. 

Aw - libras de benceno evaporadas. 

1 - calor de vaporización del benceno BTU. 

Para la capacidad calorífica (Cp) de la soluci6IL 

se siguió el criterio citado anteriormente. Las 

temperaturas de alimentación y de ebullición de la 

solución fueron determinadas en el laboratorio. 

Substituyendo en la fórmula: 

Q = 10,938 X 0.23 (185 - 86) -t- 5304.2 X 112 

Q = M3,100 BTU 

d) Evaporador con arrastre de vapor de agua (C-2). 

Calor necesario para eliminar 213.~ lbs. de ben-

ceno. 

Para determinar la cantidad de vapor necesario p~ 

ra esta operación, se efectuó en el laboratorio la_ 

siguiente prueba: se realizó el arrastre y la mez

cla de v~pores de benceno y agua obtenidos, eran -

condensctdos por medio de un refrigerante. Dicha me~ 

cla se de j6 re }:Osar se parlindose en esta forma ambos 

cor.1pouentes, midiondose a continuación las cantida

des c..,..,~enidas J.e cadlt coi:1}-•onente; encontrandose de_ 

este modo que una libra de vapor arrastraba una li

bra de benceno. 
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lbs. de vapor necesarias: 213.4 (97 Kgs.) 1 

calor cedido por el vapor: 1150.4 BTU/lb. 

Siendo entouces el calor necesario de 24,500 BTU .. 

e) Condensador. 

Este deberá eliminar el calor latente ¡ el calor_ 

sencible que lleven los Vó.;_•ores, así como bajar la 

temperatura del liquido para evitar pérdidas. 

Para el presente cálculo consideraremos que el -

grado de sobrecalentamiento es nulo, debido al cor

to tie~po de exposjc1ón a altas temperaturas. 

Q = wCp (ta - tb) + VI 1 

w - cantidad de bencen0 t-•or condensar. 

Cp - calor específico rle 1 uenceno. 

ta - ter:iperatura a la que entra el va¡.,or. 

tb - tempera tura a la que se va a enfriar. 

1 - calor latente de va9orización. 

~ubstituyendo: 

Q = 5304.2 X 0.43 (162 - ~6) -+ 5304.2 X 102 

Q = 770,000 BTU 

Area de condensación necesaria: 

Empleando agua a 6~ °I-' que saldrá a 140 ºF. 
Q = 192, 500 BTU/h 

Q = U A .ótm 

El coeficiente tots.l de tI'ansmición de calor et!l--

pleado, es el recouendado ;.•or Donald Ci Kern r·urb c,g 
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sos sen;e jante s. 

En esta ecuación es necesaria la media logarítmi

ca de la d1ferencia de tem~raturas. 

:.:.L.D.T. ti - tz 
ln t1 

tz 

55 op 

Substituyendo en la ecuación del area: 

A_ 1~2,500 = 4ti pies cuadrados. (4.3 m2) 
- 55 X 75 

F.ESU:.!Eli. -

Calor cedido por -

la reacc16n. 

Calor absorvido 

por el cloro 

Calor suministrado 

;.ar;;. l<::. eva¡,ora-

Calor sw.linistrado 

en el arrastre 

EiiTRA 

406,450 BTU 

843,100 11 

24,500~ 

1,274,050 BTU 

SALE 

2, ti20, 000 BTU 

2, ti20, 000 BTU 



CAPITULO IV 

CALCULO PRELIMINAR DE UN 

EVAPORADOR DE PELICUL A 
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c; 2 - calor latente de eva~oración. 

q3 - calor de solución. 

q4 - caler de cristalización. 

q~ - párdicias da calor • 

.::iier,cio los ftfo·::.&::,ent&les c; 1 y q2 ; q3 se toz:¡a en --

CL~enta cuanao sus vC<lcrE:s no son despreciables res~ecto 

a los Jos anteri0res, to:uanciose el mismo criterio :-es--

pecto a c;.4 . Para a~ si el e~ui~c se aisla 1ebidamente_ 
"") " . 

se ,,uede 1gL:<.l:aente de s¡;rec iar. 

La f0r~~ de c~lcular los valeres de q1 y ~ 2 es: 

·:;
1

=w
0

Cp(te-ta) 1,::::) er,donde: 

wo - pese de t: l~c¿ón diluida. 

te - te:::;:erat~ra de : : ... llición de la solución. 

ta - te~~eratur~ ae &limentación de la solu---

ción. 

Cp - calor específico. 

Para q2 se tiene: 

VI 1 U) 

61"1 - ¡,eso de solvente evn;•orado. 

1 - calor l~te~te do va¡oriza~ión a te, 

6 Vi = Wo - Wf (.4) ~lenJo: 

w0 - 1ieso Je soluc1ó11 c11lt.idt" 

Wf - pe so ::ie sol uc 1 ó11 e ('!IC o nt rad:1 • 

Cuar.do 110 h~:;,· cr.t:.;t:.JL·.;,cl,;11 co1:tt' en el p·esente C.f! 

so, se ¡" ... e·.:ú c:.1cuJ;:r: 
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t5) 

C0 - cor1centración inicial. 

Cf - concentr·ación fii.al 

Relé:ción de concentración ¡ ¡:;esos: 

donde: 

?as~.indo a la segt.tndé1 vur1ubl3, es decir a la trans-

~1c16n jel calor calculado: 

~ := U A 6t 
e 

(7) 

6,t - diferencia de to;;i;_,oraturas entre el medio 

~ue culientu y el culentado. 

A - areu de cbleGta~iento. 

U 6 se~ el ccaficionte total de transmicidn da ca--

1::: 1 + .! + 1 -t- 1 (b) 
U hv k hi h1 

Se eucuuntr::.. afect:du ;;or los coeficientes de tran_§ 

:n1c1ór1 Lie culor Je: 

hv - re s1stenc1.:t de la película de vai-ior que -

hi - 1ncrustuci::S11. 

n
1 

- rrJsistenci:i Je la películ;:i de líquido. 

"Jal0r ·H: t: 
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lit= Ce - te) (9) 

Te - t!l m:.·e r a t G.:::'& de conder.sación '.l.el var;or. 

te - te r:._; .. c ::.·:..:. t 1J...i:a ::e ebuJ..lic16n cie la solución. 

~Jr1a '\i'a,-. ·.i··,,·~::.,o: l~~ -r-::.·r~.;!,''.::. _., 1 l 'l 
... - - ...... _. _..., ~- ...,_ J :·e:-1.eJ. :1..:.e.s : .. :_ir~: e CJ. culo,-

~ ,(. 
~" ..L. • 

no raucclonó; slenio el 07a~orador de película el pri-

:nor paso .:ie jlcb.1 so ;;-J. ración. 

;.. cor.tl!rnac1ón se ¡:re :·orcionan algunos de los datos 

ba§icos para el cálculo de dicho evaporador. 

Al efectuarse la suostituc16n de los val'Jres en las 

ecuaciones, se hará -referencia a ellas por medio de un 

número para evitar re:Jeticiones inecesarias, solo se a

notarán las ecuacione: que no se hayan mencionado pre-

viamente. 

Se tiene una soluc: i .in de hexaclorociclohexano benc.Q, 

no a una concentración del 4~ en peso y se desea con-

centrar hasta el ';13.7¡6, se tiene m1a pres16n de trabajo 

de .23 pulgadas de mercurio. So disµone de vapor de 30 

lbs./pulg,2 manométricas. La temperatura de ali:nenta-

c16n es de 30 oC (b6 DF), finalmente se iequieren 1400_ 

lbs,/h (636.4 Kgs/h) de soluci6n concentrada. 

Para conocer la cantijad de solución diluida que es 

necesario al!.::icntar al evaporador por hora, se despeja_ 
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w0 de la ~c~ación (6) otteniendcse: 

Wo = 2733 lbs/h 

Una v~' ., conoci::.:<~s 7icJ / w:: es :'Jsibls c~1lctüar e:, w,-

ccn los r.tÍ!:e::os (..+) ó , '.; i ten:'..s::i·Jsa en esta for:l;1: 

ó.W = ljjj lbs/h 

.:.-'- valor -Je 6 t es rosii:Jle ie:.er::llnéi.rlo, pues se C.Q 

nocen :a.n: ~: 2.~ teril~eratura de ebt.;.llición de le. solu----

c16n, l~· cual fué determinada en el laboratorio y que -

es de o5 ºs (lo5 °F') cono la temperatu.ra de condensa--

ci6n iel varor em~leado que se encuentra en tablas y -

que es de 274 ºF; substituyendo los valores en la ecua

ción (';1) se tiene: 

6 t o';I ºF. 

Con o ste da to es posiole deterr:unar el coeficiente 

total u, haciendo la lectura on grá:icas en las cuales_ 

se enc~entra Uz (siendo z la viscosidad expresada en -

ctp) contra t, pero pa!'a mayor segu.ridad y consideran

do que los coeficientes de transmición de calor para e

vaporadores je película son má~ bajos que para los de -

in:norsión; se calcu.ló U ¡¡or modio de las ecuaciones Y -

tublas dadas f•ura esto caso por Herman J. Stoever en su 

libro "Tra&S:1l.lOi6n de calor y sus aplicaciones"• 

h.i.ru Jo tvr~linar el coofic:'..ente de vapor hv, se utj 

lizar01, 1:-•. :; t:,;.;l:..s y ¡:nífic:1s basadas en la ecuación sJ: 



¡ 
¡ 

¡ 

1 

1 

1 
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bU.:.e:-it8 daih ;·o:- :\.:..rk.:.:;:-~,j,e, :.2.:-:::. l:·~ cor:...ier:sD.ción .;;;n fo_;: 

:::a de ;::•Jlíc,u.a de v,·,::·Jr.:;:; ;,urJ3 sobre tubos verticales: 

( 

\ 0.4 
0.00b4 _L._) 

u D / 

En donde: 

h - coeficiente la~in~r je convección. 

u - Viscosidad absoluta. 

k - conduct1v1dci.d tér::ucci.. 

r - densidad. 

g - aceleración de lci. gravedad. 

w' - velocidad de condensación. 

D - diámetro interno del tubo. 

Obteniendose: hv - 42~0 BTU/pie cuadrado, h,°F. 

Para cci.lculci.r hi se em~leó la ecuación de CobblU'zt.. 

y Hougen: 

hl = O • .l2b ~ k3 r2 ~p 
Representando: 

Cp - cci.lor es;ecífico. 

B coeficiente térmico de expanción. 

ti t - diferencia de teo_-·eratura. 

El .n¡;ru!'i:::.i:.i de las restani;es literales se encuen 

La conl.lc:iviJ:,d tér:::iir.:1 y el coeficiEinte térmico_ 
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Je ex.: .. '1.t'";(~ .• ...J:. ,:--=.' l .:.¡,:~.•.:, "··1 ·la•,",... ,...,.,.l no t 
- ·- - - - -·- ' u. e,., ·~'"'"" se encuen ran €!1 

1:. litoratw-a, ;:or l.:i e ;c,j_ se hizo necesario estimar---

los, to::mnd.J CO::iQ ::iase l•):; je algunos compuestos de COfil 

;;osici6n quí~ca se:1,o ja!1:.e. 

En esta fo1·wa se o:::itu·10: 

hl = 15; 3:ü/p1e cuad. h °F. 

El va.lo! de L leido en tar.las es de: 0,·)6~ 
r. 34. 4 

hi se des?reci6 por no consiie~urse necesar}o en este -

cálculo ¡:,relLúnar. 

üna vez S'lbst1tu:d.os l.,·s valores en la ecuación --

J = 11';1 ~ .-; . ' ·'"· 
.,J .... ._ . Ci.lad. °F. 

Con estos datos, es ¡,.,o:o:. Jle calc;;.lar el area de c_s 

lentamento ne ce sc1r1¡,; suüstitllyendo las ecuaciones (2) 

'/ (3) en (1) e igual.:i.i;do el resultado con la ecuación -

(7), pudiendose en esta fora~ des~ejar el area. 

Sienjo c'J1i_·c::.ci.:- s todos los J.~\ tos r.ece Sé'.n.os con 8,2; 

ce;::ci6n del e P = 0.23 v el Cillcr lr,tente de va;'orizc.--

ció!l igLc<tl a 112 E'i ~'/lb, 

r.e sL:ltar.do el are a de l~· .~t· pies c'..:e.dn:dos ó sean_ 

l.b5 U:.'6tros CL:hcirE:.cios. 



CAPITULO V 

ESTIMACION DE COSTOS 
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A contir.uélci6n se presenta una estimación prelimi

nar del costo do producción del HCH. 

Debido a la iI~dole preliminar del trabajo, los pr!! 

cios de equi~o se basan en datos de catalogas y public~ 

ciones especiales, por lo tanto deben considerarse COli\O 

a proxiwado s. 

&~SE0 P;,.hJ.. EL C1d . .CüLO.-

Plantc. Cú.~az de ¡:roducir 240) Kgs. diarios do HCH, 

base 14;'., do 1s6rnero gnr.l<i.. Trabaj<'ndo dos turnos de t1 -

horas caúa uno. 

1.- Estirr.ación del nC'":'..vo Fi,jo: 

a) Terreno: 

2500 m2, a :;;: 40.0 m'"'-

b) .t.dii'icio: 

t100 m2 construidos a_ 

$ 250.0 m2 • 

c) !iiaqu1no.ria y Equ1;:10: 

2 tanques par~i alraac_§! 

na~iento de benceno,-

15000 lts. e/¡:, hori-

zc1;tc.le s qu j :.;. ,10 -

12-r t: o ; •Or 2 ~.. de dJ...fÍ 

met1·0 cor.stn.iJos do 

:p ioo,ooo 

11 200,000 
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Fe. - - - - - - - - - ~ 30,000 

1 Bomba para benceno, 

tipo centrífuga, para 

50 gal/min., motor a 

prueba de exprosión, 

de 1 HP. - - - - - - 11 4,ooo 
l tanque para secado 

de benceno, con 200 -
kilos de alurnina éi c t.1 

Vél.da, de Fe tipo ve.r 

tical Lie 60 c::ns. de -
diúrnetro por ~o cms. -

de altura. - - - - - 11 5,000 

l báscula con capaci-

dad parH 3 tons. 11 7 ,ooo 

l reactor vidriado tj 

po i'faudler, con ch.!! 

que ta de enfriamiento 

(l:H pies cuad.) para 

'150 gals. (W40 lts.) 11 90,000 

l bo1:ib:1 para recircu-

l:ic.l0n d.e K.:iri.Jate, Ill.2 

tor de 1 HP a rrt1ebn 

de ex_~,losión COJl caµg; 

cia;10 ;ora 50 gal/min 11 
20, ººº 
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2 tubos de luz actínJ. 

ca de 4500 watts. c/u. 

1 enfriador de casca

da, de 479 pies2 de~ 

rea, formado do tubo_ 

de vidrio de 2 pulg.

de diám. interno,-

1 eva¡..,orador do pelí

cula descendente, con 

area de calentamiento 

de 2 m2, tubería de -

Fe con bafto de Ni.- -

1 evaporador con a--

rrastre de vapor de ~ 

gua, para eliminar 50 

Kgs/h de C6H6.- - - -

1 se~nrador tipo ci-

cl6n. - - - - - - - -

1 condensador ¡~ra -

boncono con area de -

4C. pies2, da tubería_ 

do vidrio do 2 µLtlg.

do dii.1:1, intol'l!O 

l tan,¡t•e du ?e, p.:-.r.:i 

producto term.1.nc,do, ·• 

$ 12,ooo 

11 140,000 

11 20,000 

11 10,000 

11 6,ooo 

$ 20,000 



¡ ; .; t 1 o '!. 
" ; 1 ·; ' ¡,l.l 

'.,,, ·lo 1 1. A¡ \ l.fl l 

' !t,, 1·, 'fT\~. ( l m!l!') 

.1 .. qri r,',~ '1 fl i•PJ: 

' J 1 \; l 11•;> n . 
·I L 1: 

·• ·\l. " \; 1 1 t'~ '-\ 

·l l. t: 

1 " 1 _,, ··1\ !' '" 
''"': '> /. ) " '\.\ "~ ~ 'I 

~ ' ·O: . 
..... " ! ~·.' 1 1 ·: .._. . 

de TrAbR,jo: 

29,53tl 

" t7,790 

" 

" 

i 29t ·ººº 
S 1 1631,0X• 



"f' ¡ ~ • t'. 

! '! ~ 

:"•': •'.'1f ,. '~.' ~ ., , ·~ l \. 

!<'1 1. 

·<? , r· \ ~., ' 1 r 'l<f • 

!·:'l •1 •• 

'!'1., ; ., "' 't< IJ 

.,,, ,.,, l '1 ti;' 

., 

.; ~ ' • .., J • ' ~ f t ' 

. . ~ ' ., .. 
1 •• t ~~ : • t 

'i ····1'. ..,.., .. 1 • ·\ 

. ' 
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f) Imprevistos (j~ so--

bre el costo del equj 

po instnlado) - -

TOl.'F.L ACTlVO F1JQ 

2.- Esti~~cion del Capital de Trabajo: 

a) .. iateriu Prima. (1 mes) 

incluido un 5% de péI 

didas de c/u., bence-

no: 20 1 0~4 kilos a -

S 1.47 Kg.; -

cloro: 46,752 kilos a 

b) Producto termin::.cdo. -

(1 mes) 60 7 000 Kgs. a 

$ 3.25 Kg. - - - - -

e) Dinero en efectivo. 

(1 mes de nóminr.. ) - -

d) Cuentas por cobrar. 

(2 mosos de venta de 

$ 29,538 

" 6?,790 

11 195,000 

11 20,000 

producto) - - " 390,000 

'l'Ul'AL - - - -

B.- Cü.STü ur. iTú.IdO .-

Basos: 

$ 296.000 

$ 1,631,000 

s ?02,328 

;¡;, 2 '333' 32ts 

i'roclucto - HCh con tm contenido do 14% de isómero @ 
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ma.. 

Capacidad - 2400 Kgs/dia. 

Producci6n - 60 toneladas mensuales. 

2 turnos al dia de ti horas cada uno. 

COSTOS DIRECTOS.-

Costo/mes Costo/Kg 

a) ;.iater1as primas. 

benceno: 20,0'14 Kgs. a 

$ 1.47 Kg. ------
cloro: 46, 752 !1 $ 1.45 

kilo - - - - - - - - -

b) Envases. 

unidades de 25 Kgs. 

2 ,400 unidades a $1. 50 

c) úlano de obra de opera

cj_6n. 

2 operadores por turno 

con sueldo mensual de 

$ 600.00. - - - -

2 ayudantes por turno 

con ~ueldo de ~ 450. -

u) ~L<:·o::-vición de oporEi-

ci6n. 

$ 

11 

$ 

11 

11 

ti 

29,538 

67 2790 

97 ,328 

3,600 

l,tlOO 

4,200 

$ 1.622 

11 0.060 

11 o.wo 
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Costo/::,: s Costoí.!.g 

l Ing. (,,:UÍ!a. por turno 

a s 3,000 $ 6 1 :)\.,"'() $ 0.100 

e) Servicios generala s. 

co!:lbust1ble 10,000 lts. 

a $ 0.15 lt. ti 1, 500 

Electricidad 10,000 

K"1'11! a V 0.25 K.rn .- - - ti 2 ,500 

Agua 1500 m3 é:. s 0.20 

netro cubico - - - - - 11 300 

s 4,300 $ 0.071 

f) l1la.Ilteni:L.iento. 

tb% anual sobre costo 

de equipo) ti 4,700 11 0.078 - - - - - -
g) Refacciones de opera--

ci6n. 

(20',h de manten1naento 

y mano de obra de ope-

rac16n). 11 1,780 11 0.029 - - - - - - -
h) Laboratorio de controL 

11 1,800 11 0.030 
1 :.,:uírnico 

1) 11 1,000 11 0.016 
Varios - -
1' cY.:.';.. l., ..., li-.::A.• ... O.:) $ 124, 70tl $ 2.076 

l_, ~ ~i. l_ -

.-..- .. ,., ,,. 
vvu.:..v~ ..L :,:J _:j·. ~>~ :' I~ .-

a) AJ::11n1 st r H(; ión. 
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Costo/mes Costo/Kg 

1 Gerente de planta. - $ 5,ooo 

1 Secretaria.- - - - - 11 800 

Contabilidad a cargo -
de co¡;¡pa?íías espec1alj 

zadas. - - - - - - - - 11 11000 

$ 6,800 ... 0.113 ~ 

b) ::Iastos de distribución 

y ventas. 

cz,.; sobre ventas)- - - 11 3,900 11 o.065 

c) I:npue stos sobre Ingre-

sos :.lercunt1les. 
\ :_o.o9_tl (3% sobre ventas)- " 2stl20 

T ::TT.t.L COSTOS 1:.Dfr.ECT OS $ 16,550 
,.. 0.275 " 

C..:.hG ).3 F IJ 03 .-

a) De:;:ireciuc16n. 

anort ización edificio 

a 20 a~os. - 11 834 - - - - -
de ;ire e iac16n de equi:;:io 

1) a~os. - 11 6.250 en - - - -
$ 7,004 11 o.no 

b) .:>e g u.ros. 

<2% anual sobre in\•er-

" 214h" 
11 0.·)40 

sión fi ~a) - - - -
s ~,L.~ 

<:: J.15~ 
: JL; .. ~ :i· .. r.u~~ .3 :~ I~~ .J.:3. 

... 
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RESU;.IB?;: -

Costo/mes Costo/Kg % 
COSTOS DihECTü3 $ 124,708 $ 2. íY/6 lj2.74 

COSTOS H;DIHEC'l'OS $ 16,550 $ 0.275 10.~6 

CAhGOS FIJOS $ 9,494 $ 0.158 6.30 

$ 150,752 ~ 2.509 100.00 .,¡. 

De acuerdo con los datos menc~onados, el costo de_ 

fabricaci6n por k.ilogrnmo de producto con un contenido_ 

de is6:nero gamn es de $ 2.51, siendo aproximadamente el 

precio de venta de$ 3.25. 
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Por las experiencias efectuadas en el laboratorio , 
se demostró la posibilidad de la elaboración de 

he:xaclorociclohexano con un contenido de 14% de i

s6mero gama. La extrapolación efectuada a partir 

de estos datos a lUlidades comerciales estipuladas_ 

y estimadas en el presente trabajo, arrojan la po

sibilidad de la obtención económica de este produ~ 

to. 

2.- En algunos de los equipos mencionados y en espe- -

cial la eva¡:;oración, es recomendable corroborar -

los datos obtonidos ~0.1 un equipo experimental. 

3 Ó de e 2.51 por kilo y el nr_e .- El costo de producci n ~ r 

cio de venta de $ 3.25 kilo, permiten obtener una 

recuperación del capital del 20 % anual, quedando 

Wl margen µt ra algunos gastos que no hubieran sido 

considerados. 
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