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1.0 INTROOUCCION 

Este anteproyecto estudia la posibilidad de instalar en el pais una·· 

planta industrial que elabore ~cido ars~nll ico, el cual es empleado en la· 

manufactura de alimentos para aves de corral y que actualmente es un produ: 

to de importaciOn. 

La selecciOn de este anteproyecto esta basada en la necesidad de sustl 

tuir las importaciones que del proyecto se efectuan. Del examen de las c1n­

tidades importadas se obtuvo en forma somera la bondad de dicho anteproyec­

to y esto diO por resultado la decisiOn de efectuar el presente. 

Para evaluar la finalidad de este estudio se le debe definir, como el• 

conjunto de antecedentes que permiten juzgar las ventajas y desvent1j1s, ·­

que presenta la asignaciOn de recursos económicos a una unidad productora 

de ac:ldo arsanlllco. 
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2.0 ANALISIS DEL MERCADO 

2.1 Descripción del producto. 

El ~ido arsanilico es conocido también con los siguientes nombres: 

Acido para amino bencen arsonico; Acido para amino fenilarsonlco y leido 

atoxilico (Su sal de sodio se conoce con el nombre de atoxil). 

Nombre Acido Arsanilico 

Fórmula Condensada 

F~rmula Desarrollada; 

As o
3
H
2 

El leido arsanilico es un polvo blanco cristalino practicamente sin ---

olor, VENENOSO, soluble en agua caliente, alcohol amlllco y soluciones alca-

linas, muy poco soluble en agua fria, alcohol y leido acetlco, Insoluble en 

cloroformo, acetona, benceno y eter. Punto de fusión 232ºC. 

El leido arsanilico tiene la propiedad de evitar la enfermedad llamada 

Coccidiosis en aves de corral, esta propiedad hace que se emplee principal--

mente como complemento en la alimentacion de animales, se puede utilizar en 

combinación con antibioticos (Penicilina, Estreptomicina, etc.). Este acido-· 

también se emplea como base para la produce ion de compuestos medicinales ar-

senlcales y también de arsanllatos. 

2.2 Especificaciones y Envase. 

Los grados en que se maneja este leido son: 



e) Gredo Técnico 

b) Grado Reectlvo: 

En este anteproyecto se estudie le posibilidad de producir dicho 6cldo 

en grado técnico y al no existir especif lcaclones oficiales para este pro--

dueto es conveniente ajustarse e les que rigen en el mercado norteamericano. 

Dicha especificaciones dicen lo siguiente: 

El 6cido arsanillco utilizado en alimentos pera animales debe de reu--

nlr las siguientes especificaciones (calculadas en b6se seca). 

a).- Debe de contener no menos de 34 y no m6s de 34.8 porclento de ar-

sentco, equivalente a no m6nos de 98.5 y no mas de 100.8 porclen-

•).-Debe de contener no m6s de 0.025 porclento de arsenlco como arse--

nito lnorg&nico, calculado como As20.j 

c) .- Debe de contener no mas de o."050 porciento de arsenlco y calculado 

., 
como Aso

4 

2. 3. Empaque 

El producto puede empacarse en bolsas de polletileno, protegidas exte--

rlormente por cu~etes de carton. 

2.4 Consumo 

El cor.sumo del producto fué calculado por medio de la estlmaclon de la 

producción de alimentos para aves de corral. 

Dicha estlmaclOn fué efectuada en base de los datos estadlstlc?s de di-

cha producción, los cuales estbn dados en la siguiente tabla: 



AÑO 

63 
6 .. 
65 
66 
67 
68 
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TABLA No. 11. 1 

PRODUCCION DE ALIMENTOS PARA AVES DE CORRAL 

VOLUMEN (TON. MET.) 

421.960 
501.091 
549. 197 
615.045 
748. 364 
825.260 

A los datos de la tabla 11.1 se les apllcO el rnttodo modificado de los 

mtnimos cu~rados para obtener los coeficientes de correlaciOn, que a su •• 

vez permitieran obtener por extra polaclOn de la tendencia hlstOrlca 1 la pr~ 

ducclOn de alimentos para aves de corral en el ª"º 1970 (14, 15). De dicha· 

extrapolac:IOn se obtuvo que se producir6n l,085.000 ton. de alimentos en el 

a~o 1970 (ver flg. 2.1) multiplicando por el porcentaje en que se mezcla el 

&cido arsallco (0.01 %), se obtiene un consumo 108.5 ton. 

La 11nea de ajuste obtenida para la correlaclOn de los datos de produc• 

clOn de alimentos contra a~os es la siguiente: 

y • 
)( 

AB ec uac 1 On exponenc i a 1 (2. 1) en donde 

y • producclOn de alimentos (miles de tons.) 

A, B . coeficientes de correlaclOn 

)( . a~os ( dos cifra~) 

A • 0.09 

B . 1.1435 

2.4 H6bltos de compra 

El mercado actualmente esta controlado por cuatro firmas c~rclales 
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las cuales se encargan de Importarlo y surtlrlo a las Industrias consumido· 

ras estas a su vez rebajan el producto al 20% para si revenderlo a los gra.!l 

jeras, los cuales preparan el alimento a la dOsls recomendada (0.01%). 

De absorberse el mercado se surtirte directamente a las industrias co.!l. 

sumidoras. 

2.5. Posibles Sustitutos 

El producto conocido con el nombre de 3·Nltro ( 3 Nitro - 4 hidroxl--­

Acido fenll Arsonlco) cuya fracciOn arancelaria es 29.32.A.010. Tiene usos 

similares al acldo arsanlllco peru su uso esta restrlgldo por su alto grado 

de toxicidad, 

El precio de este producto oscila entre 70 y 75 pesos/Kg. comprado en 

grandes cantidades. Estasrrazones desechan la posibilidad de competencia•• 

del 3-Nltro contra el Acldo arsanlllco. 

2.6 ProducciOn e lmportaclOn. 

2.6.1 En América solamente se produce en los Estados Unidos de Norte~­

amérlca por medio de las compa~tas: Abbott Laboratorles y Whltmoyer Laboratg 

ries lnc. 

En Europa también se produce pero su calidad y costo no son competlti• 

vos en el mercado Internacional. 

2.6.2. La lmportaclOn del producto se hace bajo 11 siguiente fracclOn • 

arancelaria: 29.32.A.Oll, Ps. 0.50 KL (Kilo Legal), 65% de Advalorem, Precio 

Oficial Ps. 24.81 KL. 

2.6,3, C~lculo del costo del producto Importado. 

El més bajo precio del producto en el mercado norteamérlcano es de 1.0 
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dolar/lb. o 27,50 $/Kg. 

Costo por Kg. lab, U.S.A. 

Costo del transporte 

Araneel 

Advalorem 

Impuesto Federal (3%) 

Ageneia Aduana!, Transportes y 

Otros Impuestos (2%) 

$ 27.50 

$ 1.00 

$ 0.50 

$ 17. 8? 

s 0.55 

$ 47.42 

0.95 
$ 48. 37 

El precio de venta del producto actualmente es de 560/Kg. 

2.6.4 Al no existir producc!On Nacional se puede recurrir a la protec• 

ciOn ArancelarJe una vez que se demuestre que existe producciOn en el pals 

Y con esto frenar inmediatamente la importaclOn absorbiendo el mercado, DI· 

che protección a1· obtenerla frena también la lmportaclOn del 3-Nltro lo que 

evitaría cualquier posibilidad de competencia de dicho producto. 

2.7 ExportaciOn 

Otra.posibilidad digna de considerarse es la posible exportaclOn del • 

producto a los mercados latinoamericanos, empleando para ello 111 ftc111da-

des otorgadas por la A.L.A.L.C. Esto aumenta conslderableMenle lt polencla• 

lidad del mercado. 

2.8 Comparbc16n de Diversos procesos. 

[¡tis:en cuatro procesos Mundialmente i;onocldos para le otttenclOn del• 

Acldo Arsani lico. 
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El procesos francés (Patente 636,660) registrado en 1926 y registrado • 

en Alemania en 1927 (Patente 468,757) debido a los se~ores Mayer y ~auvage. 

Este proceso esta basado en la reacclOn del nitrobenceno con 6cido ar• 

sernlco, fierro y &cido clorhidrico. Las patentes caducaron en 1961 y 1962 -

respectivamente. 

El proceso Americano registrado en 1932 (Patente 1,867,231) debido a·· 

Charles S. Palmer. Este proceso esta basado en la acciOn del &cldo hipofos•• 

foroso como agente reductor. Esta patente.caduco en 1967. 

Los procesos de las anteriores patentes se descartan por el alto costo 

de los materiales empleados y por el bajo rendimiento que suministran. 

El proceso americano registrado en 1941 (Patente 2,245,572) asignado a 

los laboratorios Squlbb, se basa en la adiciOn del 6cido arsénico sobre anl-

1 ina en excesos a una temperatura de 82ºC con agltaclOn, después de lo cual 

se eleva la temperatura a lSOºC y se mantiene en ese nivel por espacio de •• 

4 O 5 horas. 

El proceso propuesto en este anteproyecto se basa en la adiciOn de 6ci• 

do arsenlco sobre anti ina en exceso a la temperatura de 150ºC con agitación, 

elevando dicha temperatura a 170ºC y manteniéndola durante 20 minutos. Este 

proceso ha sido estudiado en laboratorio y planta piloto encontr6ndose en·· 

dicho estudio las condiciones Optimas, mismas que han servido de base para -

los calcules efectuados en este anteproyecto. 

2.9 Local lzaciOn de la planta. 

2.9.0 DcspuOs de estudiar los factores que influyen en la locallzacl6n de· 

una planta Industrial, como son principalmente los factores tangibles asl •• 



'º 
como también los factores intaglbles, se concluye que el punto óptimo de lo­

calización deber& ser en la zona industrial de la ciudad de Queretaro. 

A continuación se desglosan los factores estudiados: 

2.9.1 Factores tangibles. 

2.9.1. 1 Suministro de materias primas. 

El suministro de las materias primas necesarias para este proceso pro-­

viene de los siguientes lugares: 

CIUDAD 

Mtxlco 

San luis Potosi 

Tamplco 

% ( en peso 

48.7 

32.7 

18.6 

La ciudad de Queritaro es el punto Intermedio entre las ciudades de Mt• 

xlco, San Luis Potosi y Tamplco, por lo cual al localizar esta Industria en 

dicho lugar se minimizan los fletes de las materias primas. 

2.9.1.2. Cercanla al mercado. 

El mercado se localiza en orden de importancia en las siguientes zonas: 

Edo. de México, Reglón del Bajlo y Edo. de Jalisco. Por las razones expues•• 

tas en el anterior inciso concluimos que la ciudad de Queretaro es el punto 

de locallzaclOn. 

2.9.1.3 Suministro de fuerza y combustible. 

Dentro de la zona escogida se tiene dlsponlbll ldad para contar con el • 

necesario súmlnlstro de fuerza y combustible. 

2.9.2.1, Comunicaciones. 

Se dispone de comunicaciones para .toda la repObllca por ferrocarril, CJ 
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rretera y aviación. 

2.9.2.2. Mano de obra. 

La mano de obra disponible es suficiente aunque no basta. Existen en -

el lugar centros de adiestramiento para la clase trabajadora, de los cueles 

se puede obtener la mano de obra calificada. El nivel de vida de la pobla--

ciOn es baja comparativament.e con otras zonas. 

2.9.2.3. Impuestos. 

Se puede 1 ogra r 1 a exenc i ó.n de impuestos durante 1 os primeros ai'los, e!_ 

ta exención el gobierno del estado la proporciona para atraer al capital y-

fomentar su industrial izaci6n. 

2.9.2.4. Legislación. 

La localización efectuada esta acorde con las nuevas medidas tomadas -­

por el gobierno federal acerca de la descentralización de las industrias y 

que prohiben el establecimiento de estas en las cercanías al Distrito Fede--

ra 1. 
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TE:>IS PROFESIONAL 

DIAGRAMA DE FLUJO F. Q. 

JOSE CHA'flZ 

fl6~ H" 3.1 
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TABLA No. 111. 1 

ExplicaciOn del diagrama de flujo 

Clave 

R· I 

TG 

T·I 

T-2 

T· 

V 

B·I 

B-2 

B-3 

R-2 

OT 

Tc-1 

Te.,.:! 

e 

Tr-1,2,3,4, 

Cf 

s 

B-4,5, 

B-6 

B-7 

BP 

T-3 

DescripclOn; 

Reactor para 6cido arsénico 

Sistema de alimentaciOn del trioxldo 

Tanque almacén de écido arsénico 

Tanque &cido nitrico recuperado 

Torre de recupera~iOn de écido nlt~lco 

Ventilador 

Bomba de descarga de écido arsénico 

Bomba de alimentaciOn de &cido arsénico 

Bomba de recirculaciOn en torre 

Reactor 6cldo arsanllico 

Equipo de calentamiento 

Tcnque de carga de écido arsénico 

Tanque de carga de sosa diluida 

Condensador de vapores 

Tanques de refinaciOn 

Centrtfuga 

Secador 

Bombas para refinaciOn 

Bomba de sosa concentrada 

Bomba de anilina recuperada 

Bomba portatil para anll ina 

Tanque almacén de sosa 



T-4,5. 

T-6 

15 

Tanques de anilina recuperada 

Tanque almae&n de 6eldo sulfurleo. 



16 

3.0 o E s e R 1 p e 1 o N D E L P R O C E S O 

3.1 Materias Primas: Salvo la anilina, todas las materias primas empleadas -

para este proceso son de producci6n nacional. 

3.1. 1) Acido Nítrico. 60% (en peso).- Grado de calidad C, este leido se 

obtiene a partir de la absorci6n de los vapores desprendidos de­

la reacci6n del nitrato de sodio con leido sulfurico o de la ab­

sorci6n de los gases provenientes de la oxidaciOn del amoniaco. 

3.1.2) Anhídrido Arsenioso .99% (en peso).- Es llamado tambien arsenico 

o flor de arsénico, este producto se obtiene a partir de los hu­

mos de los hornos tostadores de minerales de cobre. 

3.1.3) Anilina.- Llamada también aceite de anilina, fenilamina, es ac-­

tualmente un producto de importaciOn (principalmente de Alemania) 

pero existen planes para fabricarla en Hexico dentro del progra­

ma de la industria patroquimica. Se obtiene a partir de la hidr,2 

genaci6n del nitro benceno. 

3, 1.4) Sosa Caustica 40% (en peso).- Se obtiene a partir de la caustifl 

caci6n de salmueras ricas en carbonato de sodio con hidrOxido de 

calcio, se puede obtener también por electrOlosis de soluciones-

de cloruro de sodio. 

3. 1 .5) Acido Sulfurico 98''k (en peso).- Se obtiene de la oxidaci6n del -

azufre 6 piritas conviertiendose primeran~nte en bioxido quepo~ 

teriormente se oxida a trioxido y este es absorbido en solucio-­

nes diluidas del mismo écido. Los métodos industriales més cono<;l 

dos son el método de las· camaras de plomo y el método de contac--

to. 
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3.1.6) CarbOn Activado.- El carbOn activado utilizado como decolorante 

es un carbon vegetal que ha sido calentado en ausenci• de aire 

y en presencia de un poco de vapor de agua o de oxigeno. 

3,1;7) Ayuda filtro.- El ayuda de filtro a emplear se obtiene de los -

depOsitos de perlita, que es una roca de origen volcanlco densa. 

dura y cristalina que tiene agua en su composiciOn y que •1 ser 

tratada termicamente en hornos especiales explota o revient• In 

crementado de 4 a 20 veces su volumen original. 

3.2) El proceso de fabricaciOn a emplear es intermitente, y esto prg 

porciona las siguientes ventajas: 

Un mejor control de los peque~os volumenes manej•dos de produc• 

tos relativamente caros. 

El empleo de mayores tiempos de residencia que equilibren las• 

bajas velocidades de reacciOn. 

Facilidad para el arranque de la planta. 

3.3.) El proceso para su descripciOn es dividido en dos secciones: 

l.!!,! Sección.- FabricaciOn del .!leido arstnlco. 

2da SecciOn.- FabricaciOn del .!leido arsanilico. 

3.3.1) 1~ Sección: Se vacia del reactor (R-1), el ácido arstnico de 

la carga fabricada el dla dnterio~ el cual se bombea el tanque• 

de almacenamiento (T-1). Al mismo tiempo en el tinque (T-2), al 

.!leido nltrico recuperado en la carga anterior se le a~ade el 

acldo concentrado, en la proporción deseada, este ácido se suml 

nistra en porrones de poi ietlleno. Hecho lo anterior, se bombea 
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(8·3) todo el 6cldo al reactor. El tanque (T-2) asl desocupado -

se llena nuevamente con la cantidad de agua necesaria para la -­

absorciOn de los gases y se dejan funcionar a ventilador (V) y­

la bomba de recirculaciOn.EI &cldo del reactor (R-1) se calienta 

hasta BOºC y se comienza a adicionar el trioxido de arsénico, -­

por ser una reacciOn exotermica, la adiciOn del trloxido sirve -

para controlar la temperatura, terminada dicha adiciOn se deja • 

calentando por espacio de 3 a 4 horas para que termine de reac-­

c ionar todo el arsénico, finalmente se calienta hasta lOOºC con 

el objeto de evaporar todo el acido nítrico residual, la agita· 

cion continua hasta el momento de descargar el reactor (R-1). 

Los vapores desprendidos de la reacciOn con succionados por el • 

ventilador (V) y alimentados a la torre de recuperaciOn (T), en 

la cual se efectua la absorción de estos gases. 

El sistema de recuperación trabaja continuamente hasta el dla -­

siguiente al momento de Iniciar la carga del acido y la nivela·· 

ci6n del tanque (T-2) con agua limpia. 

3.3.2) 2da Sección: Se vacía del reactor (R-2), la carga anterior. a -­

los tanques de refinación, mientras que son bombeadas las respe_s 

tivas cantidades de sosa caustica concentrada y ~cido arsénico a 

sus tanques de carga (Tc-1 ,2). La sosa caustica se diluye ya una 

vez que se encuentra en el tanque (Tc-2) hasta tener 20;'. (en pe­

so) .,. al tic ido arsénico del tanque (Tc-1), le es agregad<' el ca­

tdl izador. 
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Por medio de 111 bombe (B-7) se envle el reec:tor (R-2) le enll lria 

recuperada de le penultlme cerge, en seguid• se bombee (BP) le -

anll lna de reposiclOn directemente de los tembores que le conti! 

nen. Se cel lente le mesa de enll lna hasta une temper1ture de 

15o•c y se comienza e adicionar el acldo ersenlco, regulendo la 

·velocidad de adlcion de manera de conserver dicha temper1tur1. 

Una vez agregado todo el acldo se calienta le mezcle hest• ----

170ºC y se mantiene.en esa tempereture por especie de 20 mlnu•• 

tos, despu~s de lo cual se apega el slsteme de calentamiento -­

(DT) dejando enfriar la masa de reacclOn h1st1 lSOºC y se agre­

ga poco a poco la sosa caustica diluida, disminuyendo con esto -

la temperatura hasta IOOºC. 

Manteniendo u~a temperatura de 90ºC dentro de re~ctor (R-2) por 

medio del sistema de calentamiento (D.T.), se procede a efectuar 

la destilación por arrastre con vapor de agua para separar de le 

mase de reacción toda la anil lna en exceso. Los vapores despren 

didos durante la reacción y evaporación son pasados por el con·­

densador (C) y los condensados se colectan en los tanque 

(T-4 ó 5) donde se les da el suf iclente tiempo para su decanta•• 

ción con lo cual queda l lsta la anll lna recuperada para ser reu­

t 11 izada. 

La masa resultante de la reacción se vacia en el tanque de refl-· 

nación (Tr-1) y en caliente se les ajusta el PH a 5.0 por medio -

de la adición de ~cido sulfurico, esta operación es con el obje· 

jeto de precipitar todos lo~ productos de pol lmerlzaclOn de la -

anilina que son sepilrados posteriormente por medio de la ,centrl-



fuga (CF) para facilitar esta operación se agrega ayuda de filtro. 

Los licores clarificados se reciben en el ·tanque de refinación y -

se les ajusta el PH hasta 2.5 precipitando con esto,todo el ácido 

arsanilico formado durante·la reacción. Este ácido crudo se cen--

trifuga y se vacia en el tanque de refinación (Tr-3) en donde se­

le agrega agua y sosa caustica para disolverlo, se calienta la s2 

lución hasta 60ºC y se le agrega ¡el carbón activado dejando que -

este se mezcle intimamente con la solución, el efecto de este car­

bón es decolorar la solución, finalmente se agrega ayuda filtro y 

se.centrifuga con el objeto de separar al carbón de los licores, -

estos ultimas se reciben en el tanque de refinación (Tr-4) en el -

cual se agrega nuevamente ~cido sulfurico para ajustar el PH a ---

2. S y con esto reprecipitar al ~cido. arsanil ico. Finalmente este -

ácido ya refinado se centrifuga para separarlo de sus licores, es­

te es colocado en charolas e introducido al secador (S) en donde -

queda 1 is to para ser envasado. 



3.4 Control qulmico del proceso 

El control qu!mico del proceso comprende todos los anál lsis que se JI~ 

ven a cabo de materias primas productos intermedios y productos terminados. 

3,4,J) Analisis de materias primas: 

a) Acido Nítrico.- Se determina gravedad especifica y algunas ve­

ces se obtiene el % de HN0
3 

por titulación. 

b) Anhídrido Arsenioso.- Los lotes vienen certificados por lo cual 

no se le hace ninguna determinación. 

c) Anilina.- Esta tambi~n viene en lotes certificados por lo cual 

no se le hace ninguna determinación. 

d) Sosa Caustica.- Se le determina gravedad especifica y alounas­

veces se le determina porcentaje por titulaciOn. 

e) Acido Sulfurico.- Se le determina gravedad especifica y algunas 

veces se le determina porcentaje por titula--

ción. 

f) Carbon Activado.- No se le efectúa ninguna determinación. 

g) Ayuda filtro.- No se le efectúa ninguna determinación. 

3.4.2\ Anal is is de productos intermed íos. 

al Acido nítrico recuperado.- Se determina gravedad especifica. 

·, Acido arsénico - Se aeterminagravedad especifica, arsénico 

r;o oxidado y ~e ido nltrico 1 ibre. 

~' '":iao arsani 1 ico: 5e le (JE:tE:rr;.ir.a porcentaje de anér i:o, por--

ce~~aj(: ce arsénitos inorganicos v oorciento­

de ars!:r.iatos inorganicos. 
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3.4 Control q~lmlco del proceso 

El control qulmico del proceso comprende todos los anhl lsls que se 11~ 

ven a cabo de materias primas productos Intermedios y productos terminados. 

3.4.1) Anallsis de materias primas: 

· a) Acido Nltrico.- Se determina gravedad especifica y algunas ve­

ces se obtiene el % de HN0
3 

por tltulaciOn. 

b) Anhidrldo Arsenioso.- Los lotes vienen certif lcados por Jo cual 

no se le hace ninguna determinaciOn, 

c) Anilina.- Esta tambi6n viene en lotes certificados por lo cual 

no se le hace ninguna determinaciOn, 

d) Sosa Caustica.- Se le determina gravedad especifica y algunas­

veces se le determina porcentaje por titulaciOn. 

e) Acldo Sutiurico.- Se le determina gravedad especifica y algunas 

veces se le determina porcentaje por titula--

ciOn, 

f) Carbon Acti~ado.- No se Je efectúa ninguna determinaciOn. 

g) Ayuda filtro.- No se le efectúa ninguna determinaclOn, 

3.4.2) Anal is is de productos intermedios. 

a) Acido nítrico recuperado.- Se determina gravedad especifica. 

b) Acido arsénico .- Se determinagravedad especifica, arsénico 

no oxidado y tic ido nltrico 1 ibre. 

3.4.3.) Anal is is de producto terminado. 

a) Acido arsanl 1 ico: se le determina porcentaje de arstnico, por-­

centaje de arsénitos inorganicos y porciento­

de ar.seniatós inorganicos. 
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4.0 BALAN C E D E ~ATE R 1 A Y E N:E R G 1 A 

Para facilitar el c6lculo de los balances de materia y energla, se ha 

dividido la planta en dos secciones: 

l) Producción de 6cido arsenico (producto Intermedio.) 

~) ProducciOn de 6cido arsanilico {producto final). 

4.1 Cllculos del balance de materia para la primera secciOn. 

4.1.l Bases de c'lculo; 

Producto: Acido arsénico 80"/o (en peso) 

Producción Anual: 283.2 ton. met. 

Operacion: 300 dlas/año, 1 carga/dla 

Producción/carga; 944 Kg. 6cido arsénico 100% 

11 11 1180 Kg. 6cido arsénico 80"/o 

4.1.2 Reacción de obtención: 

+ 
+ 4 NO ... (IV-1) 

3As
2
o

3 
+ 4 HN0

3 

594 252 

7 H
2
0 ----> 7 H3As04 

126 852 
120 

Eficiencia de reaccion: 93% 

944 Kg. H
3
Aso

4
/ 0.93 = 1015 Kg. H

3
Aso4 (producción teorica) 

As O alimentado (pureza 99~) = 717 K9 .. As O 
2 3 2 3 

Impurezas = 717 - 709.8 = 7.2 Kg. 

HNO alimentado= 1015 Kq. H AsO 121--.lHNOj) = 301.4 Kg. 
3 . - 2 4 E52 (w-As04) 

. 3' 

Eficiencia de recuperación: 60"/, 
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HNO recuperado • 301 .4 Kg./ 0.60 • 180.8 Kg. 
3 

HN0
3 

consumido• 301.4 - 180:8 • 120.6 Kg. 

HN0
3 

consumido 65"/o (en peso) ~ 120.6 Kg./0.65 • 185.5 Kg. 

• 143 Kg. NO desprendidos • 1015 Kg. H
3
Aso 4 120 (NO) 

852 (H
3
As0u) 

4.1.3 ReacciOn total de recuperaciOn: 

4 NO + 302 ,+ 2 HZO - - - - - ;> 4 HN0
3 

...... (IV - 2) 

120 96 36 252 

ºz necesario • 143 Kg. NO .2§_ _j,Q~ • 137.3 Kg. 
120 (N T 

o agregado (100% exceso) • 274.6 Kg. 
2 

Aire agregado a 274.6 Kg./ 0.232 • 1183.6.Kg. 

o2 consumido • 180.8 Kg. HN0
3 
~al • 68.87 Kg. 
252 (HNO ) 

o2 no consumido • 274.6 - 68.87 • 205. f Kg. 

Agua para dlluclOn • 180.8 Kg. HNO /0.40 - 180.8 • 271.2 Kg. 
3 

NO cor.sumido • 180.8 Kg. HNo
3 

.:.1.:;.20~(¡,;;N:.;O._)-.---- • 86.1 Kg. 
252 (HNOj) 

NO no consumido 143 - 86. 1 • 56,9 Kg. 

4.2 Calculos del balance de materia para la segunda secclOn. 

4.2.1. Bases de calculo; 

Producto: Acldo arsanillco 100"/o 

ProducciOn: 110 ton.ir.et. 

Operación: 300 dlas1a~o. 2 cargas/dla:. 

Produccion /carga : 183.3 Kg. 

4.2.2 

Anilina+ H Aso Acido arsan111co 3 4-------.:.,. 
93 142 217 

+ HZO ...... (IV - 3) 

18 
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Eficiencia de reacción (base anilina)• 40% 

183.3 Kg. Ac. Arsa. Refinado/0.95 • 192.9 Kg. Ac. Arsa. Crudc 

192.9 Kg. Ac. Arsa. Crudo/0.40 • 482.2 Kg. Ac. Arsa. Teorieo 

482.2 Kg. Ac. Arsa. 93 (anilina) = 206.7 Kg. de anilina consumida 
217 (ac. arsa.) 

Anilina no consumido• 620.0 Kg. (cargada ) - 206.7 Kg.• 413.3 Kg. 

H
3
As04 consumido= 192.9 Kg. Ac. Arsa. 142 IH.AsO,l,_ 126.0 Kg. ~)- .... 

217(Ac. Arsa) 

H
3
Aso

4 
no consumido e 472.0 Kg. (cargados)- 126.0 Kg.•346.0 Kg. 

Ae.Arsa. + NaOH ___ + Atoxil + H20 (IV - 4) 

217 40 239 18 

Atoxil producido• 192.9 Kg. Ac.. Arsa. 239 (atóxil) • 212.5 Kg. 
217 (ae. arsa) 

4.2. 3 

Sosa caustica consumida = 192.9 Kg. Ac. Arsa. 40 (NaOH) • 34.2 Kg. 
217 (Ac. Arsa) 

Reacción de neutralización 

H
3
Aso

4 
+ 3 NaOH - -> Na

3
As04 + 3H20 (IV - 5) 

142 120 208 54 

Sosa caustica para neutral izar • 346 Kg. H
3
As04_:.,:12;,;;0_( ... N,_aO;.;H-.l_ 

142 (H
3
As04) 

11 " 11 11 • 292.5 Kg. 

Sosa caustica cargada• 34,2 + 292.5 • 326.7 Kg. 

Na Aso producido • 346 Kg. lt As04 208 (Na Aso4) • 507 Kg. 
3 4 3 142 ( H~Aso4 ) 

H Aso 80"..<, cargado• 1,72,0 K9./0.80" 590 Kg. 
3 4 

Agua en acido arsénico• 590 - 472 • 118,0 Kg. 

Sosa caustica diluida 2a1 • 326.7 Kg,/0.20 • 1633.5 Kg. 

Agua en sosa diluida• 1635.5 - 326.7 • 1308.8 Kg. 
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Anil in• recuperada• 413.3 Kg. /0.985 • 419.5 Kg. 

Agua en an 11 i na • 419. 5 - 41 3: 3 • ,6. 2 Kg. 

Agua condensada de vapor de arrastre • 564 Kg. 

Total agua entrando• 118 + 1308.8 + 6.2 + 564 • 1997 Kg. 

Agua producida: 

en reacclOn (IV-3)• 206.7 Kg. an 11 l 11• .l.L!.tt2º} .. 40. o Kg. 
93 (an 111 na) 

en reacclOn (IV-4)• 192.9 Kg. Ac. Arsa t8(H20) \16 o K · - - - :s . g. 
217 (AC. Arsa.) 

en reacciOn (IV-5) 346.0 Kg. H Aso §4 (H O) •131.6 Kg. 
3 4142 (H2Aso4) 

Total agua producida• 40.o + 16.o + 131.~ • 187,6 Kg. 

Total agua• 1997 + 187.6 • 2184.6 Kg. 

4.3. Balances de materiales por equipos. 

4. 3.1 Reactor 

Entran Salen 

~sistema alimentador TG: A Tanque alm-=en TI: 

As
2
o

3 
709.8 Kg. 944.0 Kg. 

Impurezas i·l . .!S.!L. 236.0 Kg. 

total 717.0 Kg. lmpur.ezas - l·l - -

De porrones: Toul 1187. 2 Kg. 

A torre de recuperaclOn HND 120.6 Kg. 
2 

NO 143.0 Kg. H O _ . .§.4_,_9_.K.s. 
2 

total 185.5 Kg. H O 
2 

De bomba B 3 : Total 167.3 Kg. 

HNOl 180.8 



H O 17.!.·.f .!59..:. 
2 

Total 452.0 Kg. 

Total 1354.5 Kg. 

27 

•••·au• 

Total 1354.5 Kg. 

4.3.2 Torre de recuperación 

Entran 

De reactor R 

NO 

Total 

De ventilador 

De tanque T 2 

Total 

4.3.3 

Entran 

H O 
2 

143.0 Kg. 

24.3 Kg. 

167.3 Kg. 

274.6 Kg. 

1183.6 Kg. 

272.7 Kg. 
E • s • • ' 

162~.6 Kg. 

Salen 

A tanque T 2 

A venteo 

Total 

Reactor 2 

De tanque almacen T 1; 

H
3
Aso4 

472.0 Kg. 

H
2
0 _!1§.Q !Sg.!. 

total ';90.0 Kg. 

De tambores: 

HN0
3 

H O 
2 

Total 

NO 

N2 

º2 

180.8 Kg. 

_27_1 ._2 _Kg_. 

4i2.0 Kg. 

56.9 Kg. 

909.0 Kg. 

_203 ·J _Kg_. 

tutal 1 :11¿ 1:. 6: ~. 

1623.6 Kg. 

Salen 

A condensador C 

Anilina 413.3 Kg. 

H O 914.6 Kg. 
2 

total 1327.9 Kg. 

A tanques de refinación 
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Anllln• 206.7 Kg. atoxl 1 

De t•nque de sosa · d 11 u i da Na Aso 
3 4 

N•OH 3Z6.7 Kg. Hz O 

HZO l3Q8~8_Kg._ Productos de Poi 

total 1635.5 Kg. 

Catal ludor: 

Aszº3 3.9 Kg. 

De tanques de decantación 

Anilina 413.3 Kg. 

HzO - 2·~ ~S.... 

total 419.5 Kg. 

De c•ldera: 

H O 
2 

total 

tat•I total 3419.6 Kg. 

4,3,4 Tanques de dec•nt~IOn 

Entran 

De condensador 

Anl 1 lna 

Total 

413.3 Kg. 

_21~.~ ~s.... 

1327.9' Kg. 

A drenaje: 

- - - --- - - --
1327. 9 Kg. Total 

212.5 Kg. 

507.0 Kg. 

IZ70.0 Kg. 

_IQZ~Z_K,g. 

209.7 Kg. 

rrrr rr 

3419.6 Kg. 

S•len 

A reactor RZ: 

Anilina 413.3 Kg. 

HzO ---~·~ ~9..:. 
total i.¡9¡5 Kg. 

_-.-ª9-!6_K_g. -----
1327.9 Kg. 



.J.r.il ir.a zaé.7 <g. 

J~ :ar:cue de sosa ¿¡luida 

'la<:H 326.7«;. 

28 

HOXÍ 1 212.5 Kg. 

~a A~O 507.0 Kg. 
3 /.¡, 

1270.0 Kg. 

?rcduc: tos de ?o 1 

:::al ló35. 3 <g. cota 1 209. 7 Kg. 

C:a ;:a 1 i :a.:or: 

ls .. V~ 
L ' 

3.9 «;. 

ln i l ir. a :..1 3 • 3 :<: g • 

:o:a 1 419. 5 <g. 

Ce caldera: 

........... 
:ocal 3~19.5 <g. }419.ó Kg. 

Tanques de decant..:i6n 

,J.ni l in.a !.i 3. 3 .<q. 

7~:al 1~27.3 <g. 

-:. --
! ;2 l. J ( g. 

Salen 

A re.e ter ~: 

An i 1 i na 41]. 3 Kg. 

H
2 

O _ '_§ -~ ~9.; 

:otal 4Hi5 Kg. 

al'\'llr'l :::e sosa :!iluida 
H
2

0 

1327 .'3 <g. 



4.3.5 

Entran 

De reactor R2 

Atoxi 1 

H O 
2 

Prod. poli. 

Total 

De adiciones sucesivas 

H O 
2 

Na OH 

Carbon activado 

Ayuda filtro 

Total 

4.3.6 

Entran 

De centrifuga 

29 

RefinaciOn 

212.5 Kg. 

507.0 Kg. 

1270.0 Kg. 

_ l.Q2_,_2_K_g ._ 

2091.7 Kg. 

96.0 Kg. 

2.0 Kg. 

40.0 Kg. 

60.0 Kg. 

7.5 Kg. 

1·2. ~g ... 
213. O Kg. 

-1-

2304. 7 Kg. 

Secado 

Ac. arsanilico 187. 1 Kg. 

Salen 

A secado: 

Ac. Arsanilico 187.1 Kg. 

H O 187.1 Kg. 
2 

total 374.2 Kg. 

A zona de subpro-­
ductos: 

Prod. poi i. 

carbon 

ayuda ·f i 1 tro 

total 

Aguas madres: 

Na SO 
2 4 

Na
3
Aso

4 
'Ac. Al'sa. 

H
2

0 -

102.2 Kg. 

7.5 Kg. 

_7.:,.S_K,9.._ 

117.2 Kg. 

134.2 Kg. 

507 ,O Kg. 
4.8 Kg. 

1167.3 Kg. 

total _ 1813. .. LK.s. 

Total 2304.7 Kg. 

Salen 

A envasado; 

Ac. Arsanilico 183.3 Kg. 

total 192.5 Kg. 



: : : = 

Total 374.2 Kg. 

PARA LA PRIMERA SECCION 

4.4 BALANCE DE ENERGIA 

4,4,I. Base de calculo 1: 1 carga. 

REACCION 

Agua evaporada 

Perdida 

Total 

177.9 Kg. 

::.}:ª=~g:' 
374.2 Kg. 

3 As 2o3 
+ 4 HN0

3 
+ 7 H20 6 H

3
As0

4 
~ 4 NO .. , , (IV-6) 

( s) ( !J) ( 1) (1) (g) 

·cálculo del calor de:reacciOn a 80ºC. 

q ,. (4-1) 

Hp = suma de las entalpias de los productos 

H2S •calor de reacción. 

Hr • suma de las entalpias de los reactivos. 

C~fculo de H : a) H Ase (1) 
p 3 4 

H = mCp T .... (4-2) 

m • 944 Kg., T • 80ºC. Cp • 0.831 Kcal./Kg.ºC 

H • 4 3 , 800 Kca 1 . 

b) NO (g) 

]'' cP r (a+bT+cT) dT AT 

TJ .. r, .. (4-3) e .. p T2 - TI r2 - T1 

T • 25ºC. (298 ºK ) , T2 • 80ºC. (353ºK) 
1 -6 

a • 6.44 b "2.069 X Jo· 3, c • o.4206 x 10 
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integrando y sustttuyendo nos queda: 

Cp = 7.069 Kcal ./Kg. mol ºK. 

Por lo tanto 

H = mCp~T"' 143 Kg/30 Kg. /Kg.mol x 7.069 Kcal.~~· 

/Kgmol~ X (353 - 298)ºK. e 1850 Kcal. 

Suma de las entalpias de los productos• 44,650 Kcal. 

Calculo de &H
25

: [ Hf] 
r -; 

H = p - LHfl r 
25 

A ~!' 5
2 3 

(s) H = -
f 

156,400 cal/g mol. 

HN0
3 

( 1) H = -f 
41 ,404 cal/g.mol. 

H
2
0 ( 1) 'H 68,317 11 11 

f 

Hls04 (e). Hf .. -215,200 

H '" + 400 
sol. 

NO (g) H • +21,600 
f 

H 25º= 6(-214,800)+4(21,600) _ 3(-156,400)+4{41,404) 
r 

+7(-68,317) .. - 89,365 Kcal. 

-89, 365 Kcal. lº-2·-ª _!Sg_jl9-ª fg{K_gm_Ql_.,-53,500 Kcal. 
6 Kgmol (As 2o

3
) 

Cálculo de H : 
r 

H 25~ - 53,500 Kcal. 

a)As 2o
3 

temp. de alimentación"' 25ºC, 

H = O 

b) HNO 
3 

T ~ 60ºC, m • 30).4 Kg. 

Cp • 0.417 Kcal ./Kg.ºC. 

. (4-4) 
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T • (333 • 298) • 35ºC. 

H • 301 .4 x0.417 x 35 • 4390 Kcal. 

c) H O 
2 

m 2 J36.1 Kg .• T. 60 •c. AT. 35ºC 

Cp • 1 .o Kcal/Kg. ºC 

H = 336. 1 X 1.0 X 35. 11,760 Kcal. 

suma de las entalpias de los reactivos • 16, 150 Kcal. 

Sustituyendo en la ecuación (4-1) nos queda: 

q • H 2 44,650 - 53.500 - 16,150 • 24,000 Kcal. (exotermica) 

Al ser la reacción exotermica, solamente es necesario suministrar calor al 

comienzo de la misma. 

4.4.2 Calculo del calor necesario para el arranque de la reacción: 

calentamiento del ~cido nitrico diluido;· 

q = mCp T = 637,5 Kg. x 0.725 x 45 • 20,800 Kcal. 

4.5 BALANCE DE ENERGIA PARA LA FABRICACION DE ACIDO'ARSANILICO, 

BASE DE CALCULO: 1 CARGA. 

Q =CALOR PARA CALENTAR ANILINA DE 25ºC a 150ºC 
1 

q
2 

=CALOR DE ADICION DEL H AsO a ISOºC. 
3 4 

q3 =CALOR PARA CALENTAR MEZCLA DE 150ºC, a 170ºC 

q4 =CALOR DE REACCIONA 170ºC 

q =CALOR ~ECESARIO PARA MANTENER TEMP. EN DESTILACION. 
5 

Q=CALOR TOTAL NECESARIO. 

Q•q + q + q + q + q \ 
(4-5) 

1 2 3 4 5 
Sustituyendo los respectivos valores en la ecuación (4-2) 
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- se obtienen: 

4.5. 1 G1 • 626.2 Kg. X 0.544 Kcal/Kg. •e X (150-25)ªC 

q
1 

= 42,500 Kcal. 

4.5.2 ~2 e 590 Kg. X o.837 Kcal/Kg. •c'(150-25) ·e 

4.5.3.q:; = 1216.2 Kg. X o.685 Kcal~e (170-lSO)ªC 
Kg. 

q
3 

= 16,688 Kcal. 

4.S.4.Calcúlo del calor de reac~i6n: 

Hf ANILINA=-Hc - 94,051.8 a-34.158.7 b ····•·• (4-6) 

He= -812,000., a=6. b=7 

POR LO TANTO 

Hf= + 8,583. 1 Kcal/Kg.mol. 

H 
fH3As04 e Hf(c) = H dil 

=- 214,800 Kcal/Kg.mol 

H'ac. Arsanilico= H = - 120,250 Kcal/Kgmol. 
f f 

· HfH
2
0"' - 68,317 Kcal/Kg.mol. 

Sustituyendo en la ecuaciOn (4-4) se obtiene 

(4-7) 

Hr 25ªC = = 17,650 ~ 
r Kg. mol. 

(ReacclOn.endotermlc•) 

H 25°C = - 206.7 Kq. Anilina 
r 93.0 Kg./Kg. mol 

x (17,650) ~ • 39,218 Kcal. 
Kg. mol. 

Hp e 192.2 Kg. X o. 722 (170-25) Ac. Arsa~ i 1 ico 

20.198.5 + 
2320 .. 22,518.~ Kcal. 

+ 16 Kg X 1 ,0 (170-25) Agua % 

H "' 206.7 Kg. X 0.544 X (170-25) ANILINA 

+ 126.0 Kg. A 0.837 X (170-25) H3As04 



34 

= 16,305 + 15,292 "' 31,597 Kcal. 

Sustituyendo en la ecuación (4~1) se obtiene: 

q = 22,518.5 + 39,218 .- 31 ,597 = 30,139.5 Kcat. 
4 

q
4 

= 30,139.S Kcal. 

4.5.5 q
5 

= Este calor es el debido a las p~rdldas por radiación pero como et 

4.S.6 

reactor se debe de aislar, este calor es despreciable. 

Sustituyendo en la ecuación (4-5) los valores anteriores, se ob--

tiene: 

Qt"' 151 , 057 Kca 1 . 

BALANCE_ DE CALOR EN EL CONDENSADOR. 

H CAMBIO DE ENTALPIA DEL AGUA DE ENFRIAMIENTO 
1 

H
2 

=CAMBIO DE ENTALPIA DEL AGUA CONDENSADA 

H
3 

=CAMBIO DE ENTALPIA DE LA ANILINA CONDENSADA 

q "' , H = H 
1 2 

+ H 
3 

H
2 

= w2 t
2 

= 914,6 Kg. 

H
3 

= w
3

1
3 

~ 413.3 Kg. 

x 538 ~. 492,055 Kcal. 
Kg. 

x 103.7 Kcal 42,859Kcal. 
K9"' 

POR LO TANTO 

H a 534,914 Kcal. 
1 

(4-S) 
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5.0 CALCULO Y SELECCION DE EQUIPO V MAQUINARIA. 

5. 1) R· 1: Reactor No. 1 (.'leido ars~nico) 

Base de diseño " 1 carga. 

Volumen alimentado: 

As O 717 ·º Kg./1.6 Kg./1 t. 
2 3 

HN03 (65%) 185. 5 ~9. /1 ,l¡ Kg./lt. 

HNOJ ( 407:.) 452.0 Y,g/1.25 Kg./lt. 

Voluí'IE!n descarga: 

HAsO (Bo'i:) 1187. Kg./2.0Y,g./lt. 
- 3 4 

• 448.0 l t. 

.. 132. 5 1 t. 

~ 361. o 1 t. 
941.5 1 t. 

: 593 l t. 

Volumen del reacto•o)r:lL~.er fase liquida+ carr.ara de vapores 

Volumen de fase l tquida = 950 1 t. 

Ui'n<!~a de Vapores 350 lt. 

Voluoie" mlnimo del reac- 1900 lt. 
tor 

V0Ln.E:r del reactor cor· zo·. ~t f¡¡ctor de Seguridad= 2280 lt. 

Selecci6n: ?eactor de ac~rc inoxlda~le tipo 316, con espesor de 3/16 pulsada. 

cor chaqueta oe calenta~iento, agi:ador ~con 600 galones de capacidad. ~ara 

tra~ajar a ~~a te~oeratura d~ 1oc·c y oresi6n Bc~osférica. 

'·~ o 2 ·• , 
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717 Kg/1.6 Kg/lt. • 448 lt, 

La tolva cons1'st1'r .. en un cll' d. r · 1 
a 1n o vert 1ca terminado en la parte .•• - • 

inferior en forma de cono truncado .. 

M:noa... 

--~----x--
.... a. ---

IOLVA. b 

_'L./ -
el 

---- \ 

.SISTEMA DE ALIMENTACION 
TG 

GL)SA~O 1 
1 

... - --- .. -----·--e- r; F IG. S-1 

volumen del cilindro+ volumen del cono = 448 lt. 

Diménsiones 

a • 76.25 cm. \~2. 5 pies)_ 

b • 91.50 cm. (J.O pies)) 

c "' 26,70 cm. 

d 21. 35 cm. 

e "' 152.50 cm. (5 .o ~ies~ 

Volumen 0.785 
2 

9150 del c i 1 i ndro • )( (76.25) )( 

Volumen 418,ooo cm 
3 

.. 418 1 t. de 1 c l l indro "' 

3.1416/3 (38. 125
2 

X 30. 5-26. 70 
2 

X 21. 35) Volumen del cono 

Volumen del =.30,000 cm. 
3 ,. 30 l t. cono 

Capacidad de la tolva= 418 lt.: 30 lt. "(15.7]'pies 3)448 lt. 

Capacidad del gusano = 448 lt/4 horas= 112 lt/horas • 15.77Ples}hor• 

Selección: 
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Gusano deslflcador, de acero, para ~terlales tipo D, con 15.24 cm. ••• 

( 6 pulg.) de dll!metro y 152.5 cm. (5 ples) de largo, acoplado a motor por• 

medio de reductor varieble de velocidad (10·20 r.p.m.). 

Potencia del motor 

C• Capacidad 

L• Longitud 

HP•.filE..._ 
.33. 000 

3 (Ples / mln.) 

(ples) 

3 
W• Densidad del material ( lb/ples ) 

F• Factor del material 

HP 0.25 X 5.0 X 100 X 3,0 . 
33,000 

HP•O,OllL1 

Caballaje corregido 
0.0114 x •. ~ ~:0.0284 Hr> 

0.80 

S.3) T-1 : la~que Almacen de Acldo Arsenlco 

Con capacidad para almacenar 2 dlas de producclOn sin con1umo. 

593 lt/dla x 2 dlas:l186 lt. (313 gal.) 

Selección: 

Tanqu~ de acero inoxidable con 350 g1lone1 do c1p1cld1d Y con un 11p1•• 

sor de lémina 1/8 de pulgada. 

5.11) T·2 TANQUE r .. r:l!l\, NITRICO RECUPERADO. 

Capacidad neces~rla para una caroe. 

JensJ<J¡;¡I 1,25 Sp. Cr, 



452 Kg./1.25 '"' 361 tt. 

Factor de seguridad 2 50% 

Caoacidad = 542.h. (143 galones) 

Selecciór: 

Tanque de acero inoxidabl~ con 150 galones de capacidad. 

5.5) T: TORRE DE RECUPERACION 

Base de c~lculo: RecuperaciOn de 180.8 Kg. de acido nltrico (40%) en -

10 horas . 

Gas entrando Kg. . i·. P.M. Kg. Mol. 

NO 143.0 10.8 30 4. 77 

o 274.6 20.7 32 8.58 

N .m.J! _.§...2. 2ª 32.46 
2 

1326.6 100.0 45.81 ( 100.8 lb. mol) 

Peso molecular prcmedio 1326.6 = 28.96 lb/lb.mol. 
45 .81 • 

Flujo de gas a G • 100.8 lb. moi. - 10.08 lb. mol./ Hr. 

10 horas 

l0.08'mol/Hr. x 28.96 • 291.9 lb/Hr. 

Densidad gas: temp a JOºC: 86ºF 

PresiOn • 1 atmosfera 

3 
l0.08mol ./Hr. x 359 pies/lb.mol. 

X (460 + 86/460 + 32) • 

3 
• 4,ul6 pies / Hr. 

291.9 lb/Hr. 0.0727 

Densidad gas 4,016 pies /Hr. 

Densidad liquido= 1 ,253 x 62.3 ª ]8.06 

Flujo del liquido= 630 lb/Hr. 

Por lo tanto: 

lb/pie
3 

3 
lb/ pie 

í 

1 
' k 
i 
~ • 

l 



630 1:,/Hr. 

29!. 9 ib' 

2 . }, .J./ J.: 
Gr 'ao l 4é.. _l__L"~ L. --~-

;e Í'- J .. 

í ao/ 'C.., 16-. 'ª'' i 11 ~s ~1scnir.; ' ~ 
/-"-'- 3. 3 c.. pa;s~ 

Jg o. 072 7 1:,/ o ie 3 J._,. 7S .. ::6 l~/:r~ 
, 

a 
9c 4. 17 X 10, 

despejarico, qt;eda: 

fi.;9 ' ., 2 
o::: 

G' ( 10 1260 lb1Hr. ;iie 

<JaS: ., -
P 1 ujo "orr.a l Ce' 0.5 . ( 1260 .. 630 11:,1Hr pie 

Area :e flujo 29l.3lb/Hr, 
630 lt>/Hroie~ 

Oi.r.etro J. 2 39 3 
J. 755 

o. 768 ;iie 

calculo de la altura de la :erre: 

Ecuaciones emoleada5: 

'itog H + !!L1. 
ti:; 

~e·• 
,\ 

H",.. sc..i 
•'.J -¡:;r-

'1, " J ~-1"' Se~ -1 
,.. ... J 

; ac :-:>r ·~e atsorc; ór1 :. 

2 
O. !.63 o i es 

"< J0.5 cm.!pie 

(5- !} 

: ..... (5-2) 

(5- J) 

:;-:O' 

l.. 1:=; ''· :~ .. ~, rfr. 
o.·7 '.'\ te.·.:.:: : ~·'""t 

, 
! 

/ .;;"". ~'!;.~ " ~ ~ 
li 
l . 

, 
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Por lo tanto A ., 5.0 

del balance d~ materia obtenemos: 

Yz/yf, " 0.0127/0. 1040 = 0.122 

de la gráfica del "'o. de "nidades de transferencia para absorbedores --

(4), obtenemos: 

N 2.5 unidades de transferencia 
tog 

altura de la unidac de transferencia para el liquido: 

-5 
a 20"C DMo. H

2
C • 2.25 ~ IG cm I sec. 

2 

Se~ = /(.&..- 0.01005 447 
../L. D~ i ,C<CC (2 .25 x 10-~ 

Las constantes para la ecuación 5-4 son: 

§ = 0.0100 '>l."' 0.22 
(anillos rasching I") 

[ 
2625 

l . 005 X 2. 42 
]

0.22 o 5 
(447) . 1.0 pie 

y sustituye~cc cueda 

altura de ia ~nidad de la transferencia para el gas 
2 

0.766 pies /Hr. 
0.198 

2 
cm /seg 

a 20ºC D110, Aire 

}aire, 20'C = 0.018 cer.tipoise 

0.013 x 2.42 
o. 782 

Seg = 
0.0727 "· 0.766 

las consta"!es para la ecuación 5-3 y son: 

a• 7.00 ~ = o. 33 '( .. 0.58 
( ani !los rasching I" ) 

Y sustitu;er~~ queaa~ 

7 .0) '1220i 
( 2€.2 5 i 

G. 39 
o. Sé 

( -~·i o. 5 o 97 p·1es o.¡.-:_,¿ = . 
H 

tg 

al t:..;ra 

tos 
0 ~7 .. 1. 0 .; 

5. C; 

óe ~ran~íerencia (S-2): 

i. 1 7 pi es 

j 
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altura total del empaque (S-1); 

z • 2.5 x 1.17 • 3,0 ples 

altura total de la torre; dejando 1.5 ple para la entrada de gas; 6.o -

ples de altura empacada y 2.5 pies para la dlstrlbuciOn del liquido y -

salida de los gases. nos queda: 

altura total• 9.0 pies 

SelecciOn 

Torre de P,V.C. con empaque del mismo material (tipo anillos rasching.) 

pulg.) de 1 .O pie de diámetro y JO.O ples de altura. 

S.6) y: Ventilador. 

Caoacidad segun balance; 1183,6 Kg. aire; 1183.6 Kg/28.97 P.M.• 40.8 Kg. mol 

40.8 Kg. mol x 2.2 lbh.g. x 359 pies
3
/lb. mol x 303°K"' 35.700 pies

3 

gas to .. 35.700 ples
3
/600 min = 59.5 pies 3/min 

gasto~ 35.700 pleslj 6DO·min • 59.5 pies
3
/mln. 

pres ion du descarga. 

Mayor que la caída de presiOn en la torrP.. c&lculo de la calda de pre•• 

8 n '-' lf ~ . 12 
siOn con empaq~Je mojado Ó,p/z • m (10-) (10 ¡_§__ ,. 
m "' 32. 1 

• "' 2.48 pft. 
Ap" 2.86 

5elecciOn: 

n "'0.00434 (anillos ra:>ching 1") 

Ap • 14.88 lb/pie2 

pulg. de agua (ISºC) 

'/t:•1ti l<ldor turbo centrifugo para 100 pies3/mln de aire Y con una pre--



sión manometrica de descarga de 5 pulgadas de agua (15ºC). 

5.7) B-1: Bomba para descargar el ácido arsénico del reactor R-1. 

Volumen de descargaª 593 lt. 

tiempo 10 mln. 

Gasto • 59.3 lpm (15.7 g.p.m.) 

Carga din•nica tota1•·50 pie., fe.• 0.84 

N Bomba = 30''/ . je."' O. 28 

Q = gasto para selección 15.7/0.72 23.2 g,p.m. 

H • Carga dinámica total 50/0.74 67.7 ples 

N = ef i e i ne i a 3010.28 10.7 % 

Carga de ucción (N.P.S.H.) 20 pies 

Potencia 
23.2 X 67.7 

3.7 caballos 
Q H 

3960 ti 3960 X 0. 107 

Selección: 

Bomba centrifuga de acero inoxidable para un gasto de 30 g.p.m., carga -

dinámida total de 70 pies
1
con una carga de succión de 20 pies, acoplada amo• 

tor de 4. O cat'a 11 os. 

5.B)B-2 Bomba de alimentación de acido arsénico 

Gasto= 295 lt.110 min. = 29.5 1.p.m. (7,8 g.p.m.) 

Se Ieee iO 1 

Igual a la anterior. 

5.9) B-3: Bonba de recirculaciOn en torre. 

Ga! to • 10 g.p.m. 

1 
Ef ciencia • 20 . 

Ca ga dinámicn t0ta1 "' 200 ple5 



Potencia 10 x 200. 2.53 caballos 
3960 X 0,2 

Carga de succlOn • 20 ples 

Selección 

Bomba centrif~ga de acero inoxidable para un gasto de JO g.p.m.; carga 

dinámica total de 200 pies y con ana carga de succlOn de 20 pies, aco-

piada a motor de 3.0 caballos. 

5.10) R - 2 : Reactor No.2 (Acido arsanl' leo) 

aase de dise~o: 1 carga 

Volumen alimentado. 

110. 

Ani 1 ina 626 Kg./ 1.022 Kg./lt. . 612 1 t • 

Acido Arsénico 590 Kg./ 2,000 Kg./lt. . 295 1 t. 

Sosa Cáustica 1180 Kg./ 1 ,220 Kg/1 t. :26Z 1 t, 
H374 1 t. 

Volumen de descarga: 

?reducto de reacción= 1636 Kg./1.350 Kg./lt. • 1210 lt. 

siendo mayor el primero de ellos, será este el que se use para el dls! 

Volumen de la fase liquida• 1874 lt. 

Camara de ·1apores (100% VFL)•l874 lt. 

~actor de seguridad (20'X) 
total 

• 722 lt, 
4500 1 t ( l 190ga 1 . ) 

Area de transferencia de cal0r: 

Q •calor transmitidu~• 1507 Kcal/mln (358,809 BTU/Hr): 

Tz• t~coera~urH ~edio da calentamiento• 200!C (392ºF) 

T
1

= ~emoeratura ~asa de reacción• IZOªC (338"F) 
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Coeficiente total de transferencia 

obtenido en planta piloto= U= 50 BTU2 
Hr pie of 

Atm 

Area = A -º·- 20 pies 2 

UT 
Selección: m 

Reactor de acero inoxidable tipo 316:con espesor de 3/16 pulg.~equipado 

con chaqueta de calentamiento de area mínima de transferencia de 20 ---

2 pies , agitador y para una capacidad de 1200 galones, las condiciones -

de trabajo son: Temperatura interna 170ºC y presión a~mosférica: 

5. 11) Ot : Equipo de calentamiento: 

Del balance de energla se desprende que el m~ximo flujo de calor se de--

ber~ de proporcionar durante el periodo de temperatura m~xima. 

Periodo 

11 

11 1 

IV 

tiempo 
min. 

30 

80 

20 

20 

1507 Kcal/ min x 60 min/Hr 

Selección 

90 ,1¡20 

calor f 1 ujo 

Kcal. Kcal/min. 

42,500 1400 

61, 729 ·.780 

16,688 835 

30. 139 1507 

Kcal/Hr (0.36x10 
6 

8TÜ/Hr) 

Unidad de lr<msfcr.:ncia de calor (éh> .. 1thcrm) con capacidad para 100,000 -

Kcal/Hr. 

5.12) Tc.-1: Tunyuc ele c;1r~1;i de ~ciJu ar~l>nico 

Hase de cblculo = 1 carya 
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590 Kg. H
3
As0

4
/2.000 • 29S lt. 

Volumen: 295 1 t. x 1.2 ·• 354 lt. (93.5 gel.) 

Selección: ' 

Tanque de acero inoxidable con capacidad para los galones y con un es• 

peso de ta lámina de 3/32 de pulg. 

5.13) Te - 2 Tanque de carga de sosa diluida 

Base de cálculo: 1 carga 

1635.5 Kg/1.22 = 1340 lt. 

Volumen: 13110 lt. x 1.2 = 1608 lt, (427 gel.) 

SelecciOn: 

Tanque de acero co~ capacidad para 450 galones y con un espesor de 16ml 

na 1/8 de pulg. 

5. 14) C. Condensador. 

ten.pera tura entrada agua = 25 e C 

temperatura salida agua so•c 

Calor trunsmitldo = 534, 914.2 Kcal (2,122, 674 Btu) 

tiempo = 4 horas. 

flujo de calor = 530.668 BTU/Hr. 

Al m, u 
20 - 25 = 36ºC (97"F) 

In 50/25 
Coeficiente de tr<insmislón de calor 

2 
obtenido en pl~nta piloto• 100 BTU/ Hr. ples ºF 

2 
,\rea s _9. ___ = Sli. 7 pi es 

UT m 
Se1t·cci1'_id, ((11HicnsuJor, con 60 ples 

de área de condensación. 

$.15) Tr. Tanques uc reflnaclOn. 
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Volumen de descarga 20?1.7 Kg/1.73 • 1219 lt. 

Vo 1 umen "' 12 1 O 1 t. x 1 . 2 .. 1452 1 t. ( 384 ga 1 • ) 

SelecciOn: 

4 Tanques oe acero inoxida~le con capacidad para 400 galones y con 

un esoesor de 1~mina de 3/32 oulg. 

5. 16) CF: Centrifuga 

Sol idos Sep¡¡rados • 187. 1 Kg. • 411.6 lb. 

Tiempo efectivo del cjclo 2C min. 

x 60 m!n./Hr 
Capacidad necesaria• 411.6 lb/20 min. 

• 1235 lb/Hor11 

Selección: 

Separador centrifL9? tipo canasta, material de esta acero inoxidable --

316. COI' di~metro de 40 pulgadas, capacidad de 1500 lb/Hr. y velocidad 

de 1000 r.p.m. 

5.17) S; Secador de charolas 

Condi~iones de secado. 

Panes de 1 pulg. espesor, humedad inicial= 100% (Bs) 1vapor de 50 pslg. 

humedad final= 5.0/ (es)} velocidad de secado (Planta piloto)= 0.
1
1 Jl_ z 

3 13 K Hr.ple 

Ve 1 oc i dad de secado " · -~ Hr. rn 

Agua evaporada • 348.65 Kg. 

Tiempo= 10 Hrs. 

4rca de SE'Caclo e _;~~~§2_J',_g__ - " 
3.13 ~:9~ __ ....... 10 Hrs. 

Hr. rn~ 

Se 1 ec c i Cin : 

St·CJdor tipo chJr0las con art·a 

~1.lS) 2!...-5: s.:ir·~·a!: para refinació·~:. 

11.16 ni
2 (120 ple/) 

. .. -"-· 



{13.! ;.:.n.) 

: -e--: 

:ies 

:-, - - <:.:. 41.2 1,:.- (10.9 g.;,.~.) 
.-3 t.;/i: 1( 1:. 

:ar;a :;-~~ica :=:al ~:es. 

e.: i.:: ; '! --: · 3 : . 2: 

'. ;. ) ca:>al los 

set ecc i ! ... ; 

:al :e 

:e '.; ::a:;,a 1 1 :;,s 
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~as::o • -..:-

{ ·: 
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Selección: igual a la anterior (B-6) 

5-21) B P; Bomba para alimentación de anilina. 

Selección: bomba porratil espacial para descargar tambores, 

5.22) T-3 : TANQUE ALMACEN DE SOSA. 

Capacidad= 1 semana del consumo del proceso m~s la capacidad de un ta~ 

que pipa. 

Na OH ( 1 OOZ) 209 T/A?io x l año/12 meses x 1 mes/L1 semanas• 4. 354 ton. 

4,354 ~g/0.4 • l0,885 kg. Na OH (40%) 

...í.QQ.Q ka. NaOH (4Cflc) 
1~.885 kg/1.4 kg/it. 11,340 lt. 

Selección: 

1 Tanque de acero con capacidad para 12,000 lt. 

5.23) T-4,5: TA~QUE DE ANILINA RECUPERADA. 

Volumen del condensado 1327 .9 kg. 

1327.9 kg/ 1.01 kg/lt. 1315 1 t. 

Volumen• 1315 x 1.2 1578 1 t. (417 ga 1.) 

Selecc ion: 

Tanques de acero con capacidad para 420 galones. 

5.24) T-6 TANQUE ALMACEN DE ACIDO SULFURICO. 

Capacidad • 1 semana del consumo, mlls un carro tanque. 

60 Ton. 
Mio 

__LM2 ~ 
12 meses 4 semanas 

1.250 ton/semana 

1250 k 
m 1278 kg. consumo semanal. 

g. 
G.98 (pureza) 

íOOO kg. carro tanque 
6,278 kg/1.9 • 3300 lt. (873 gal.) 

'.l 
. ,¡ 
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Selecc iOn: 

Tanque ce acero con eapeeld1d pare 900 91lones. 
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6.0 EVALUACION ECONOMICA 

Para la evaluación económica del proyecto, se calculo primero el costo. 

del equipo y maquinaria necesarios para el proceso, este cblculo se efectüó. 

para algunos de los equipos utilizando las gréficas que relacionan el costo -

contra la capacidad y para otros a base de cotizaciones. 

El siguiente paso fué, calcular el costo ftsico de la planta para lo ---

cual los diferpntes renflones que la componen como son: Instalación, tuberla, 

etc; fueron calculados a base de porcentajes del costo de equipo y maquinaria. 

Al costo flsico se le aumentó el renglón de ingenieria calculado como porcen-

taje del mismo y con esto se obtuvo el costo directo de la planta. Al costo 

directo se le aumenta la ganancia del contratista y tos gastos imprevistos --

calculados corno porcentajes de dicho costo para obtener asi la inversión fi--

ja. 

El capital de trabajo necesario fué calculado en base de tres renglones 

principales a saber: efectivo ( t mes al costo de producción), inventarios --

subdivido a su vez en materia prima (1 mes), producto terminado (1 mes 11 co~ 

to de producción). pruducto en proceso (1 semana al costo de produce ion) Y r,! 

facciones (2/ del costo de equipo y maquinaria). y el renglón de credito a 

clientes ( 2 meses al precio de venta). 

La suma del capital del trabajo a ta inversión fija dió la inversiOn t,2 

tal necesaria. 

Para el c~lculo del capital de trabajo se calculó primeramente el costo 

por materias primas. 
cc•·•i'J t arnb i én el costo total, compuesto a su vez por 
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el tosto de productiOn y los gastos generales. 

El tosto de producciOn fu~ obtenido de 11 sume de los cargos debidos 1 -

materia primas, a mano de obra, mantenimiento, .laboratorio, ertlculós de plan 

ta, servicios, depreciaciOn, impuestos y seguros, gastos de f6brlc1 y empique. 

Los gastos generales se componen de gastos de administraclOn, gestos de ven•• 

tas, gastos financieros y gastos de investlgaciOn. 

El estado de pérdidas o ganancias, sirve de base para calculer p1r6metros 

tales como rentabilidad antes o ·después de Impuestos y e~os p1r1 recuperar-

inversiOn fija o total. 

Finalmente se procedió a calcular el punto de equilibrio o sel 11 cepa•• 

cidad a que trabajaria la plan•a no dando pérdidas ni ganancias. Para este --

célculo se procedió a desglosar en fijos y variables a cada uno de los cos•• 

tos y gastos co'Tipctentes del c:>sto total, graficando estos contri el porcent.! 

je de capacidad. asi como también las ventas del producto, se encuentre en el 

punto de corte entre el costo y las ventas, el porcentaje de capacidad 11 ---

punto de equilibrio. 
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6.1 CALC'~LC DEL CCSTC'• OE EQVl?O 

U'il::l.'\OES 

9 

,_ ! 

iG 

7-1 

7 -erre ·~e rec·.peraci.:>r de !cido 

~ t ~T" ice 

:C<""ca ~e cescar~a de ácido ~rs~ 

,, leo. 

5-2 5:~oa de aliirer.:ación de ácido -

arsénico 

3-3 3o=a ~e recirculaciOn en :orre 

10 ~-2 ~eactor para ácido arsanilico 

11 

12 

13 

14 

15 

16 

17 

18 

19 

20 

21 

22 

OT EquiDO ~e caler.tamiento 

Tc-1 Tanque de carga de ~cido ars~nico 

Tc-2 Tanque de carga de sosa diluida. 

Condensador de ~apares 

Tr Tanques de refinación 

Cf 1 Centrifuga 

S Secador 

8-4.5 eombas para refinación 

3-6 ~0tr.ba ae sosa concentrada 

~-7 "°"~ªde anilina r~cuperada 

2P ~omba oortat i ! para ani 1 inas 

T-4.S Tanaues 1e an11 ina recuoerada 

T-ó Tanaue almacen de acido sulf§ 

rico. 

Co~to r:o:~l de equipo Y m,aqu..!_ 

naria 

4 

COSTOíU~l~~O 

180.000 

10.C'JO 

40,JOO 

30 ·ººº 
50.000 

7.000 

s.ooo 

8,000 

10,000. 

230,000 

215,000 

21,000 

13,000 

19,000 

44,000 

116,000 

190,000 

7,000 

5,000 

5,000 

1 .soo 

46,000 

15,000 

zs ·ººº 

COSTO 

1~::.ooc 

10,000 

40,000 

30.000 

50 ·ººº 
7.000 

s.ooo 

6,000 

10.000 

230.000 

215,000 

21 ·ººº 
13.000 

19.000 

176,000 

116.000 

190.000 

14,000 

5,000 

5,000 

1,500 

46 ·ººº 
.' 1,000 



5. 2 c.:.t.Cl.!L e DE LA 1SVERS1 º" TOTAL 

5.2.l CALCULO OE LA 11'!'\'ERSIOli FIJA 

Costo de eoui~o y ~aQuinaria 

lns:alaci~n (2G>, de Eq.y l'la.} 

Tu~erla (151 de Ea. y "'-aq.) 

lnstrurnen:aci6n (5~ de Ea. y "'~a.) 

Aislante (5';'. de Eq. y l".aq). 

Eouipo eléctrico (S'"i de Eq. y "'~q) 

Edificio (201: de E. y Maq). 

Terreno 5lOO/m2 x 2000 m
2 
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Acondicionamiento del terreno (5% de Eq. y Ma~). 

Servicios (15~ de Eq. y Maq.) 

Costo flsico de la planta 

Ingeniería (5~ del C. flsico) 

Costo directo de la planta 

Ganancia del contratista (5 % del C, Directo) 

Impuesto (20% del C. Directo). 

290,000 

217,500 

72,500 

72,500 

72,500 

290,000 

200,000 

72,500 

217.500 

2,954,500 

148,000 

3. 102 ,500 

155, IOO 

620.500 

INVERSION FIJA •3;677 1 100 

6.2.2 CALCULO DEL CAPITAL DE TRABAJO: 

Efectivo (1 mes del costo de producciOn) 

Materia prima (1 mes) 

Inventarios Producto terminado 

Producto en proceso (1/4 mes) 

Refacciones 
Crédito a clientes ( 2 meses al pr<".cio de venta) 

CAPITAL OE T~ABAJO 
INVERSION TOTAL 

316.000 

123.300 

316.000 

79.000 

30.600 
1, 100.000 

_J .'1611.'!Ql_ 
57842.000 



6.3 c A L c u L o 

PROOUCC 1 ON ANUAL 

MATERIA PRll"A 

ACIOO NITRICO 100( 

As O 
2 3 

;;NILINA 

90% 

SOSA CAUSTICA 100% 

ACIOO SULFURl 98"/, 
co 
CATALIZAR 

CARBON ACTIVO 

AYUDA FILTRO 

56 

D E L C O S T O P O R M A T E R 1 A S p R M A s. 

TABLA VI .1 

110 TON. DE ACIOO ARSANILICO. 

COSTO MAT. rR 1 MAi PRODUCTO cmiSUMO COSTO COSTO 

$/TON. TON/AÑO ANUAL POR TON. 

2.750 0.128 36, 180 99 ,684,'7 350 

1.750 0.760 215.232 376,656.6· 1,330 

4' 500 1. 130 124.020 558.090. 5,074 

1 ,696 1 ,899 220.020 373,380 3,3911 

560 0.545 58.800 33,000 300 

1,750 0,021 2.340 4,095 37 

5,500 0.041 4,500 24,750 225 

2,200 0.041 4,500 9,900 ~o 

1,479.556.00 

COSTO ANUAL•$ 1,479,556.00 

COSTO/TON. DE PRODUCTO • $ 13,i+i.5.oo 

COSTO MENSUAL • $ 123,296.00 l 
' 
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6.4 CALCULO DEL COSTQ TOTAL 

6.4.1 CALCULO DEL COSTO DE ""OOUCCION: 

Costo por materl• prima $ 123,JOO 

1,479,576.oo $1 •fto f 12 11111•1/•fto 

Meno de obre: 

•) Dlrect• 3 OP/Turno 
t 

x 3 /dt• + 1 1/2 OP. Releve 

10 1/2 Oper•dores x SO $/df• x 30 df•1/me1 

Veledor 

b) SupervlslOn: Ingeniero ~utmlco 

c) Seguro Socl•I, ~•caclones, etc. 30% (14,200) 

""'ntenimlento (Meno de obr• y meterl•les): 

5 % de lnv. fija 

Laboratorio: 

1 Qutmlco 

Reactivos y otros 

Arttculos de planta 

IO"k (M.O.D. + M.O.M.) 

Servicios: 

J J 
Agua 1000 m / mes x o.45 $/m 

Combustible JOOO kg. X 0.45 $/kg, 

Energla eléctrica I0,000 kw. x O.JS $/kw 

15,750 

1.000 
16,750 

8.000 

24,750 

Z.450 $ 32,200 
32,200 

$ 19,400 

6,000 

1.900 

7 ·ººº $ 7 ,000 

z • 700 $ 2 • 700 

450 

l ,JSO 

1.500 
s • 300 • 5 ' )00 
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DepreciaciOn: 
)¡877,100/10 aílos x l aílo/12 meses 32,300 $ 32,300 

Impuestos y seg: 2 % lnv. f lja 7,800 $ 7,800 

Sub-total 230,000 

Gastos de fábricas: 

15 % M. O, D. + M. O. M. (17 ,950) 4,000 $ 4,000 

Empaque: 

200 empaques x 10 $/empaque 2,000 2.000 

COSTO DE PRODUCCION 236,000 
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6.4.2 CALCULO DE GASTOS GENERALES 

Gastos de admlnistraclOn : 

Gerente 

Contador 

Secretaria 

Seg. Social, vacaciones, etc. (30%) 

Gerente 

2 Agentes 

Facturlsta 

Seg. Social, vacaciones, etc (30%) 

Impuestos mercantiles 

Federal 1.8 % ventas 

Estatal 1.0 % ventas 

Educación 15 % (S,500) 

Gastos f lnancleros 

Gastos de investigación 

Gastos generales 

15,000 

4,000 

1.500 
20,500 

6.200 
26 ,700 

5,000 

5,000 

l ,500 
12 ,500 

3,800 
16,300 

9,900 

5,500 

900 
16.300 
32,600 

Costo total de producción 

$ 26,700 

$ .32,600 

$ 15,000 

5.zoo 

s ªº·ººº 
~ 316,000 



! 
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6,5 ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS 

VENTAS BRUTAS $ 550,000 

-Devoluciones o·cescuentos ( 2 %) 11,000 

VE:.'TAS NETAS 539,000 

-Costo de ~roducción 2~6 1 000 

GANANCIAS BRUTAS 303,000 

- Gastos generales 80,000 

GANANCIAS NETAS (A. 1) 223,000 

IMPUE!iTOS (52%) 116.000 

GAl\AllCIAS LIQUIDAS (D-1) $ 107,000 

~entabi 1 idad (f.., Ir;:;.) 223,000 S/mes x 12 meses/año "'69%:', 
s 3,877, 100 

Ren\ab i 1 idad (D. lmp) 107,000 S/mes x 12 meses/a~o • 33% 
3 ,877, 100 

A~os en que se recupera la inversión fija• 

s 3,877, 100 
107, 000 S/mes 

Años en que recupera la Inversión total • 

~~2.000 
107,000 S/mes 

36 meses = 3.0 años 

55 meses 4.6.años 

• 
'.·l·'.'f! 
,, 
'I 

·'¡ 

1 
f 
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6.6. CALCULO DEL PUNTO OE EQUILIBRIO. 

OESGLOSAMIENTO DE COSTOS: 

OESCR 1PC1 ON 5/HES RELACION FIJO VARIABLES 

/'VI T. PRIMAS 123,300 0/100 123,300 

/'VINO DE OBRA 32,200 80/20 25,800 6,4oo 

MANTEN 1H1 ENTO 19,400 50/50 9,700 9.700 

LABORATORIO 7,000 50/50 3,500 3,500 .i 
. ' 

;>,400 
• ·I 

ART !CULOS DE PLAN 2,700 90/10 300 ¡ 

TA ,l SERVICIOS 5, 300 20/80 1, 100 4,200 ¡ 
- 1 
' . 

DE?REC IAC 1 ON 32,300 100/0 32,300 ··i 

IMPUESTOS Y SE- l f 
GUROS 7,800 100/0 7,800 ¡¡¡ 
GASTOS DE FABRICA 4,000 90/10 . 3,600 4oo ;·:I 

¡ 
EMPAQUE 2,000 0/100 2,000 l 

236,000 86,200 149,800 

J 

ADMIN ISTRAC ION 26' 700 90/10 24,000 2,700 l 
f 

VENTAS 37 ,600 30/70 9,800 22,800 

FIN. E INV. 15,000 100/0 15,000 

100/0 5.200 ' GASTOS GENERALES 5,700 ' " 
ªº·ººº 54.500 25.500 

316,000 14o,7SO 175,250 
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CAPITULO SEPT MO 

e o N e L u s o N E s 



CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

Este anteproyecto tomado como un estudio de la vlabllldad econOmlea de 

producir en México al llcido arsanll ico, lleva a concluir lo siguiente: 

a).- Del estudio de la tendencia del mercado se prevee una demanda en -

el año 1970 de JlO:toneladas métricas. 

b).- El proceso empleado ha sido especialmente desarrollado en laborat~ 

río y planta piloto para la fabricación de éste &cldo en México. 

c) .- La local izsciOn de la planta deberá ser en la zona industrial de -

la ciudad de Queretaro por ser el punto Optimo. 

d) .- La inversión fija necesaria es de$ 3,877.100 recuperable en 3 ---

años(ganancias liquidas $ 107,000 mes). 

e).- La rentabilidad antes de impuestos es de 69 % y después de lmpues-

tos es de 33%. 

f).- El punto de equilibrio de las pérdidas O ganancias, se logra trab~ 

jando la planta al 37.5% de su capacidad. 

g).- El costo total de producción es de 34.5 $/kg. 

h).- Un factor importante es la ventaja que se obtiene al poder obtener 

de la S. l.C. el cierre de fronteras y por ellos absorber lnmedla--

tamente el mercado, aunque es posible competir en el mercado lnteL 

nacional. 

i~.- Finalmente se juzga ventajoso asignar recursos econOmicos a una --

unidad productora de ácido arsanllico en México. 
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