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IN'l'RODUCCION 

En la fabricaci6n de formas farmac4uticas, MAxico tiene mucha tra
dici6n, sin embargo en la Industria Farmoqu!mica (síntesis qu!mica 
de f4rmacos) artn tiene grandes carencias. 

Es importante iniciar esfuerzos en la sintesis de firmacos para 12_ 
grar mayor integraci6n y autonom!a en el campo, bas4ndose este es
fuerzo en el Cuadro B4sico del Sector Salud. 

LOs proyectos encaminados a la sustituci6n de importaciones con el 
consecuente ahorro de divisas que contempla el desarrollo o adapt,! 
ci6n de tecnolog!a basadas en materias primas y reactivos de ori-
gen nacional. Adquieren gran importancia en la situaci6n econ6mi
ca que actualmente vive el pa!s. 

Es necesario que el diseño de las instalaciones de este tipo se -
realizan con equipo sencillo y vers4til, dado el bajo.volumen real 
a efecto de hacer el proyecto rentable, ade~s, es necesario que 
el producto se encuentre dentro de especificaciones de las farmac2_ 
peas internacionales para poder competir en mercados mundiales. 

Este proyecto es la elaboraci6n de la ingenier!a b4sica para la --. 
producci6n de "Dinitrato de dianh!dro glucitol", 

10 



La realizaci6n de este estudio cuyo f 1n primario es el cumplir el 
requisito formal de presentar una tesis para alcanzar el t!tulo 
de Ingeniero Químico, como culminaci6n de mis estudios profesion,!! 
les a nivel de Licenciatura, pretende en forma adicional alcanzar 
algunos otros objetivos: 

Pretende ser de utilidad inmediata y actual. Parte de la base de 
analizar en nuestro medio un proyecto que de realizarce,cumplierá 
con lo que en mi opini6n, justifique y d~ valor social al esfuer
zo que hizo nuestro país y nuestra universidad, d!ndonos la opor
tunidad de prepararnos, con la esperanza de que con posterioridad 
nuestra capacidad y preparaci6n sirva para corregir las mdltiples 
carencias de nuestro país. Por ello el estudio que presento es -
un estudio actual, en base a necesidades reales existentes y de
seables, que acorde con los objetivos trazados en !rea farmoquím! 
ca en este momento, llegar! a convertirse en realidad. 

Este trabajo parte de informaci6n ya existente a nivel laborato
rio en nuestro pa!s, pero no desarrollado adn en el mismo en fof 
ma industrial, y tratando de cubrir todas las !reas necesarias -
por un proyecto de preinversi6n, la misma extensi6n de este tra
bajo y nuestra inexperiencia, estamos conscientes de que propi-
ciar&n algunos errores, que difícilmente podríamos evitar. 
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GENERALIDADES 

·El Dinitrato de Dianhldro Glucitol es un f&rmaco que se encuentra 
considerado como prioritario dentro del Cuadro B&sico por el Sec
tor Salud. 

Se cuenta con la informaci6n b&sica para su fabricaci6n. Se ha -
desarrollado su tecnología a nivel laboratorio, con una integra-
ci6n 100% nacional sin la necesidad de adquirirla del extranjero. 

El Dinitrato de Dianhldro Glucitol se encuentra dentro del grupo 
farmacol6qico de los nitritos; siendo un 3ster nltrico. 

------ C-H 
1 

1 
1 
1 

1 
1 
1 

1 1 
1 
1 
1 

H-C --------

1 a-c-o-N-o 
1 2 
1 • 
------ C-H2 

Dinitrato de o<: glucitol; dinitrato de isosorbide; 1,4: 3,6- Dian
hidro - D - Glucitol; 2,5 - dinitrato carvanil, iaoket, vascardtn, 
isobid. 

Peso molecular • 236.14 



a) PROPIEDADES: 

Polvo blanco cristalino e inodoro, con punto de fusi6n de 70°C, li
geramente soluble en agua (l,089 mg/ml.), soluble en disolventes ºE. 
9&nicos como acetona, etanol, cloroformo, metanol. 

Es explosivor mezclando una parte de dinitrato de qlucitol con tres 
partes de lactosa, manitol y otros excipientes inertes se minimiza 
el riesgo de explosi6n, pudiendo contener el l\ de fosfato de amo-
nio como estabilizador. 

Q}ACCION Fl\RMACOLOGICA: 

La an9ina de pecho, es el dnto1tta pdncipal. de izquernia cardiaca. 
La estrate9ia para el t~atam.iento farrnacol~gico de la angina, se -
basa en el balance de entrada y salida de oxtqeno en el miocardio, 
disminuyendo el trabajo card.~aco y el volumen del coraz6n, de man.!:!, 
ra que se establece un eqúilibrio entre el consumo y suministro de 
ox~qeno con lo que se alivia el dolor. · Esos fen6menos se deben a 
la dismi"nuci6n del retorno venoso al coraz6n como consecuencia de 
la vasodilataci6n venosa que produce el ~!rmaco; ademas produce un 
descenso de la presi6n arterial. 

El Dinitrato de Dianhidro Glucitol, es· un ~ster nttrico de acci6n . . 
~prolongada, su acci6n es lenta cuando se· utiliza la vta bucal por 
in9esti6n, por lo que no es de valor en el ataque anginoso, sino 
que se emplea como preventivo del mismo por vta de administraci6n 
conUnua (B). 

Es s6lido poco soluble, por lo que se absorbe lentamente en el -
tracto gastrointes'tinal, 

05 



c) MECANISMO DE ACCION: 

El dinitrato de O(Glucitol tiene efectos cardiovasculares muy impor
tantes: 

l) Dilatación del flujo arterial y venoso en el m6sculo liso. 

21 Dilataci6n del flujo arterial en el sistema coronario 

3) De.flecci6n en la demanda de ox:l'..geno por reducción del trabajo -
cardiado. 

d) ABSORCION ·DESTINO Y EXCRESION: 

La biotransformaci6n del Dinitrato de OC.Glucitol, es el resultado de 
hidrólisis reductiva catalizada por la enzima hepática glutation, r~ 
ductasa del nitrato orgánico. La enzima convierte el éster nftrico 
liposoluble en metabolitos hidrosolubles deshidratados. 

PROCESO DE TRANSFORMACION DENTRO llRL ORGANISMO 



Despu~s de la administracion oral, el metabolito primario en plasma, 

es el mononitrato de 5 - Glucitol, el cual posee de~l- a ~1~ de acti 
30 100 

vidad vasodilatadora coronaria en relaci6n al dinitrato. 

Su vida media es de 2.5 hr. la administraci6n sublingual produce co~ 
centraciones máxi111as en plasma durante 6 minutos, observándose una -
rápida desminuci6n posterior. Esencialmente toda la droga es elimi

nada por orina, como glucuronido de glucitol. 

e) TOXICOLOGIA: 

La dÓsis altas del fármaco transforma la hemoglobina en metahemogl!?_ 

bina tornado la sangre en color achocolatado, la metahemo es un pig
mento estable - hemoglobina oxidada que es incapaz de ceder oxigeno 
a los tejidos de manera que se produce anoxia. Para el Dinitrato de 

oc. Glucitol 1 las manifestaciones indeseables a altas dosis es de --

20%. 

Las reacciones adversas o síntomas: 

+ Transtornos nerviosos - Cefalea o dolor de cabeza. 

+ Transtornos cardiovasculares que se refieren a colapso, palidez, 

sudor, fr~o, nausea y debilidad muscular¡ pero esto se da más -
propiamente en drogas de acci6n rápida. 

f) CONTRAINDICACIONES: 

Los nitritos, deben utilizarse con mucha precauci6n en casos de gla~ 

coma an~ica grave e infarto de miocardio. 



G) Posibles sustitutos y productos comerciales. 

Actualmente existen en el mercado dos posibles sustitutos 
del dinitrato de dianhídro glucitol que a continuaci6n se 
mencionan, as! como sus características individuales. 

11 Nitroglicerina: 6 trinitrato de glicerilo 

F6rrnula desarrollada 

7"2 - O - NOz 

CH - O - N02 

CH2 - O - N02 

Características 

- Acci6n de duraci6n, corta 

Líquido no volátil, espeso 

- Oleoso 
Incoloro 

- Sabor dulce 
- Poco soluble en H2o 

Soluble en alcohol 

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

Fa:ritlula desarrollada: 

~H2 - O - N02 
- C ~ CH2 - Q ~ N02 \ 

CH2 - O - N02 
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Caractar!sticas 1 

Acci6n prolongada 
Polvo blanco cristalino 
Muy explosivo 
Olor débil 
Poco soluble en agua 
Poco soluble en alcohol 

El dinitrato de dianh!dro glucitol es un vasodilatador espec!f ico 
para las v!as coronarias y no provoca inflaci6n de la cara y extre 
mi.dadas. 

Pero se ha encontrado que ambos productos son vasodilatadores no 
espec!ficos, por lo que provoca una dilataci6n de las arterias y 
venas de todo el cuerpo provocando una inflaci6n general. 

En la tabla No. 1, se relacionan los fabricantes con los nombres 
comerciales y presentaciones de los principios activos mencionados. 
(se anexa). 

H) Manejo 'de Materiales. 

Se debe almancenar a temperaturas que no excedan los 40ºC y en 
recipi.entes he~ticamente cerrados. 

El manejo de este f!rmaco, debe ser muy cuidadoso, debido a su al
to poder explosivo por percusi6n o calor excesivo. Es recomendable 
su manejo en pequeñas cantidades. 
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TABLA No. 'Í 

NOMBRE PRESENTACION 
PRINCIPIO ACTIVO LABORATORIO COMERCIAL TABLETA X MG 

Dinitrato de Glucitol Ayerst Isosorbide 36 X 5 

36 X 10 

30 X 30 

Cryopharma Isosorbide AP 1a X 40 

Sandez Nitroglicerina 24 X 10 
Nitroglicerina 

Medix Temponitrín 20 X l 
20 X 2,5 

Cryopharma Tepentol 50 X 10 

25 X 20 

Medix Pericaps 20 X 30 
Tetranitrato 

de La campana. Peri trate 25 X 00 
Pentaeritrol 

Serral Serratirto;L 25 1( 00 . . .. . . . . . . 
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ESTUDIO DE MERCADO 

El presente estudio de mercado se dividir~ en dos partes: 

a) Oescripci6n del Mercado. 

En este punto se proporcionarán las caracter!sticas del producto, 
la poblaci6n consumidora, la oferta y el precio del mismo en los 
111 timos 10 años. 

b) Estimaci6n de la Demanda Futura. 

En este punto, se hará un an4lisis de las variables que determi
nan la demanda para as! poder estimarla a futuro. 

DESCRIPCION DEL MERCADO. 

El dinitrato de dianhidro glucitol es un f4rmaco·que se utiliza como 
vaso dilatrador coronario principalmente en personas mayores de 45 -
años en adelante que habite en zonas urbanas que tienen acceso a ser 
vicios médicos directos y especializádos, segQn la informaci6n del -
Gltimo censo de poblaci6n y vivienda efectuada en nuestro pals en 
1980, esta distribu!da en la siguiente forma como se indica en la t.!! 
bla No. 2(4). 
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TABLA No. 2 

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

EDAD l DE LA POBLACION TOTAL 

45 - 49 7.5 

so - 54 6.0 

55 - 59 3.7 

60 adelante 7.63 

TOTAL 24.9l 

En el año de 1980, la poblaci6n total en la RepQblica Mexicana era 
de 66.8 millones de habitantes. De los cuales el 24.9% eran mayo
res de 45 años, siendo de estos el 70.5% residentes de la zonas U! 
banas. Por lo que la poblaci6n potencialmente consumidora del pr2 
dueto en 1980 era de 11.7 millones. 

2. Otro punto importante para poder determinar el tamaño de mere! 
do para nuestro producto, el comportamiento del consumo en los 
Qltimos 10 añot. 

La demanda nacional de dinitrato de dianhidro glucitol se ha ª! 
tisfecho hasta la fecha por medio de la importaci6n del mismo. 
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TABLA 1 J VOLUMEN DE IMPORTAC:IONES Ulil. 
PRINCIPIO ACTIVO DINITRATO DE 
DIANlllDRO llLUCITOL EN LOS llL· 
TIMOS 10 AROS. 

CANTIDAD KG 
P A 1 S . PRECIO(dl11) 1975 1976 1977 1971 1979 1980 1911 1982 1983 1914 PRECIO UNITARIO 

( Dlh) ' 
Alf'•Anh' 

100 65 102 90 181 Fe1lcra 1 e 
5,694 l ,508 2 ,621 1,439 56002 

p 
PU 56,9 23 ,2 25. 7 15 ,99 2 ,61 

c 53 55 
a R AS 1 L p 773 961 

PU 14 ,6 

e 110 202 60 100 75 
C A N A O A p 26, 730 43, 100 8,333 24 ,912 18,750 --

PU 243 213.4 138. 9 249 250 

e 26: 131. 928 823 1394 730 665 982 350 250 ~STAllOS 
70, 224 34, 562 .•• ,256,091 208, 164 346,295 181,924 164,566 231,458 825285 62,UO p 

UNIDOS PU 249 260 276 253 248 Z49 ,21 247.47 235.7 23 .1 249. 7 2 

c 110 .....-- 24,994 INr.LATERRA p 
PU 227. 2 

e 500 
IRLANDA p 12,972 

PU 25.94 

c 10 16 161 536 253 254 390 301 
873 407 ;¡332 12,911 6, 115 6,377 9,457 7,HI 1 T A L 1 A p 
•• 73 25. 5 24 ,09 24, 17 24,87 2 • 25 24, 16 PU 

e 5 SUECIA p 
134 PU 26, 8 

.,, 
s u 1 z A e 

1 178 200 201 165 586 p 226 ~;~~5 41282 W11 ~'~~: ll, 170 226 2 ,41 22,47 '•' PU 
'· ;:r· 
.;. 
i· 
,j' 
\;· 
~:. 

¿,· 
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En la Tabla No. 3, se tienen los siguientes datos por pata de proc! 
dencia segdn la.secretaria de Comercio Exterior. (5) 

(C) Im!;l(>rtaci6n de producto en kilogramos 

(P) Su precie en d6lares para dicho'\rolumen 

(PU) Precio unitario por kilogramo 

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

Como se puede observar en la Tabla No. 3, existen diveraoa proveed_2 
res, siendo los más constantes los Estados Unidos e Italia. 

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

La demanda total del producto en los ~ltimos 10 años y sus precios 
unitarios (por kilogramo de principio activo), se pueden observar -
en la tabla No. 4. 
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'l'ABLA No. 4 

AflO VOLUMEN TO'l'AL PRECIO UNITARIO 
PROMEDIO 

1975 392 247.33 

1976 335 231.82 

1977 1,108 255.22 

1978 840 248.56 

1979 1,886 218.39 

1980 1,531 167.68 

1981 1,080 188.78 

1982 1,512 192. 70 

1983 995 142.67 

1984 1,832 118.32 

Se puede concluir de los datos anteriores que los v61wnenes de conS.!!, 
mo en los ~ltimos 10 años han sido muy fluctuantes. Este comporta-
miento se atribuye principalmente a la aituaei6n econ6mica que ha v,! 
vido el pata, dado que hasta la fecha se ha estado consumiendo prin
cipio activo de importaei6n, por tanto su consumo se ve afectado por 
la polttica cambiaria y la falta de divisas. 

b) Estimaci6n de la deltlllnda futura. 

Para determinar la probable demanda futura, se parti6 de las va~ 
riables base para ef an&lisis fueront 



l) Poblaci6n potencial consumidora asl como su incremento 

2) Consumo del producto como funci6n de la situaci6n econ6-
mica del pa1s, sin el inconveniente de la importaci6n. 

31 Posibles sustitutos a los que puede recurrir el consumi

dor ante la escasea y exceso del costo del producto. 

bl) Como se mencion6 anteriorment~ que la poblaci6n potencial.mente 
consumidora en 1980 era de 11.7 millones, se estim6 que lapo
blaci6n total crecer!a en un promedio de 3t anual y que la po
blaci6n urbana se incrementarla en un 0.5% anual adicional. 

b2) En la gr&fica 1, se observa como el consumo de dinitrato de -
dinahidro glucitol en los dltimos años, a pesar de haber sido 
muy fluctuante, tiene una clara tendencia ascendente hasta 1979 
disminuyendo el consumo fuertemente en los años de 80 a 83 para 
tomar una nueva pendiente ascendente a partir de 1984. 

Este comportamiento ya ha sido explicado coincidiendo las bajas 
en el consumo como en consecuencia de la pArdida del poder ad
quisitivo de la moneda, as1 como a la po11tica cambiaria, y no 
afectar& al consumo del producto cuando este sea de fabricaci6n 
nacional. 

b3) El mercado de los vasodilatadores es un mercado cautivo y en -
los momentos en los que por cuestiones econ6micas no se puede 
importar el principio activo din~itrato de dianhidro glucitol 
existen 2 posibles sustitutos, que no son de importaci6n, los 
cuales son accesibles i;>ero presentan las caracter1sticas espe
cificas como vasodialtadores generales provocando inflamaci6n 
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de cara y extremidades del cuerpo, por lo que se supone el producto 
podrá absorver de este mercado con una reducci6n del precio de ven

ta. 

Para la estimaci6n de la demanda futura, se efectu6 una regresi6n en 

funci6n de: 

a) El incremento de la poblaci6n pote~cialmente consumidora 

b) Producci6n propia que abarate los precios de venta. 

c) Consumo aparente de los Gltimos 10 años. 

Las regresiones que se efectuaron fueron: 

1) Regresi6n lineal 

2) Regresi6n logadtmica 

3) Regresi6n exponencial 

4) Regresi6n potencial 

Los coeficientes de correlaci6n para cada una de las regresiones -

mencionadas anteriormente son: 

1) lineal 0.62 

2) logarítmica 0.46 

3) exponencial 0.52 

4) potencial o .53 

Por lo que se tom6 la regresi6n lineal cuya ecuaci6n es: 

Y = 121 X -8468.4 



TABLA No. 5 

PROYECCION DE LA DEMANDA FUTURA 

MO POBLACION POTENCIAL DEMANDA RG 

1986 14 1 683,047 1942 

1987 15 1148,598 2062 

1988 15'708.482 2182 

1989 16 1 288.326 2303 

1990 16 1 888.822 2423 

Para darnos un consumo per capita potencial de aproximadamente 

135 mg/año. 

PRONOSTICOS DE PRECIO DE VENTA 

Bas!ndonos en la informaci6n anterior se determin6 que el precio de 
venta aproximado para 1986 es de 20,000 pesos /kg de principio acti 
vo,cantidad equivalente para finales del año de 1985 a 55 d6lares. 
(cisea 5,000.00 pesos poi· pdncipio ac:tivo mezclado), 

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

Para la selecci6n de la alternativa de producci6n, se efectu6 una 
investigaci6n bibliográfica en los bancos de datos de Chemical -
Abstracts (1967-1983) y en Claims/US (1950-1983) (patente) y en',
forma manual de 1920 a 1958 en Chemical Abstracts. 

Conforme a los datos encontrados en la literatura, se dividi6 el 
proceso en dos pasos independientes. 

1) La obtenci6n del dianhidro glucitol 

Fig. No. 1 

H 2- C ------¡ · 
HO- C - H 1 

o 

1------ C -. :H l 
1 H - C -----..! 

o 
l H-C-OH 
!------ C -H2 

2) Dianhidr9ri glucitol ---- dinitrato de dianhidro glucitol 

Fig, No. 2 

H2- C ------1 · 

OzN-0- e - H 1 
o 

C - .. H 1 
H - C -----...! 

1 
1 
1 
o l H - C -O,.No2 
L----- C -H2 
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A continuaci6n se enlistan las diferentes rutas encontradas para 
cada uno de los pasos: 

Se tienen 2 procesos alternos para la producci6n: 

~\El primer proceso es a partir de qlucitol s6lido (anhidro)J 

CH2 - OH ';"2 
CH - OH 

(CH - 1 o OH) 4 
CH _J CH2 - 04 1 

o CH 
1 

L CH -
' 

·CH2 

D) El aequndo proceso alterno a partir de aacaro•a (l) 

SACAROSA 

'1 .:. 

?ney....._ 

T • 160 ºC 
l' • 100 Atm 
9• 6 horas 

OH 

Gl[co'~'"I"°'ª :2~4:::::.:.:;•••c 
¡::itol Moni~ e' 

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



Este proceso presenta qrandes problemas en la separación del produ~ 
to y subproductos incolucrando varios pasos de reacción adicionales 
debido a la falta de control en la reacción de hidr6lisis. 

Se seleccionó para el paso l el proceso alterno (a), debido a que -
es m4s pr4ctico, ya que evita 2 pasos dentro de la s1ntesis 



PASO 1.1 Eliminación del agua de Solución 

Procesos alternos: 

a) Cristalización de hexitoles. Producción de poliol anhidro a 

partir de una cristalización de su solución saturada, hci~n
dola pasar por una columna de cristales de poliol requerido 

(CA 50 1, 344 f) (Brit.Pat. 729, 315¡ Mayo 4, 1955) 

b) Separación de los compuestos orgánicos anhidros a partir de 

soluciones acuosas. La separaci6n consiste en la elimina-
ci6n del agua de soluciones, por la formación de un aze6~r~ 
po con un disolvente orgánico adecuado. 

PASO 1.2 

(CA. 45 (1951) 4, 412 h) (Brit. Pat. 645253 O=t.25 1950) 

Eliminaci6n de 2 mol~culas de agua, para la formación de 

€!ter interno. 

Procesos alternos: 

a) 

b) 

Calor oÍ.. Glucitol 
135-145ºC 

30 rnin. 

J. Am. Chem. Society ~ 919 - 21 (1946) 

Glucitol + HCl (Conc) 

C.A. 49 6040 e (1955) 

Calor 

120°C 

24 h. 

d..., Glucitol 



e) Glucitol + Acido + Disolvente -11.Q_:- 14 0ºC O('Glucitol 

1) H2so4 i) Xileno 
2) Ac para toluen sulf6nico ii) Tolueno 
3) H3Po4 

J, Chem. Soc. 433- 6 (1947) 

C.A. 41 (1947) 5452 g,f, 

PASO 2 Reacci6n de dinitraci6n del o( Glucitol 

Procesos alternos 

a) 

b) 

(Cene) Agitaci6n 
T - lOºC 

Neutralizar el producto con N3HC03 

C.A. 38. 3841 6.7 1944 

o( Glucitol + HN0
3 

fumante 

Precipitar el hielo 

- Lavar con H20 

C.A. 50 14230 g (1956 

40°C 

Sweden Pat. 154,069 Abril 10, 1956. 

Para ambos casos se requiere recristalizar en etanol 

Dinitrato de 

o!... Glucitol 

Dinitrato de 
o( Glucitol 



SELECCION DEL PROCESO DE FABRICACION 

Basandose en la bibliografia antes citada, se selecciono el proceso 
de fabrtcaci6n, .adaptando las tecnologias mediante un trabajo de l~ 

boratorio. Debido a que son adaptaciones de tecnoiog~as en laboratm
rios de la Universidad , no se pagaran regalias por Patentes. 
A continuacion se presenta los resultados de esta experimentaci6n. 

PASO l.l 

,. ALTERNATIVA 

( a ) 

( b ) 

. VENTAJA 

- Rendimiento ALTO 

- Pureza ALTA 

- Estabilidad del producto 
al almacenaje 

- Ahorro de energ!a 

- Proceso Simple 

- Efectividad en la oper! 
ci6n 

DESVENTAJA 

~ Proceso Complicado 

- Muchas operaciones 
unitartas 
l 

- Dificultades en el 
crecimiento de los 
cristales 

- Requiere de un contro 
preciso, debido a la 
posibilidad de carue ~ 
lizaci6n o polimeriza 
ci6n por falta de di 

- Uso de disolvente tolueno solvente. 
9Bt recuperable, 
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PASO 1,2 

ALTERNATIVA . VENTAJA DESVENTAJA 

- Condiciones acces.!. 
bles - Bajo rendimiento (37ll 

- Tiempo de reaccilln 
( 11 ) ' 

corto - Formacilln de sub-pro-

- No requiere di sol- duetos 

ventes - Presenta carbonizacilln 
del producto, 

- Difícil separación de 
sub-productos. 

- Condiciones accesi- - Formacilln de productos 
bles clorados 

( b ) 
- No requiere disol-- - Mezcla de Mono-Dianhi-

vente dro Glucitol 

- Polimerización 

- Tiempo de Reacción largo 

- Rendimiento 50% 

H2S04 
XI LEN O Provoca polimerizaci6n 

TOLUENO - Buen rendimiento 62~ - Agitación eficiente par 
evitar caramelizacilln ei 

- Condiciones similar s las paredes 
al paso anterior . 

- .,..,.,~,.~clk dA diso1"'""' >n 

>J>TS XI LEN O - Se obtiene slllo - - -
Mono anhidro y mate ia 

prima 
TOLUENO 

·- ~. ~--L-

~3P04 XILENO - No hay reacción de beshidratación 

TOLUENO - Obtenci6n de fosfat ll¡i. 



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

1) Neutralizar 

2) Destilar a alto Vacío 

Debido que la presencia de gluci to! sin reaccfonar para el paso 2, en 
un medio nitrante1reacciona para formar el hexanitrato de glucitol 
que es extremadamente e)CJllosivo. 

ALTERNATIVA VENTAJA DESVENTAJA 

- Reacci6n Rápida - Bajo rendimiento (:CH) 
( a ) 

- No requiere control - Dificultad de separaci6n 
de temperatura dP. subproductos. 

- Rendimiento 75% 

( b ) - Gran pureza - Requiere un control 

- Eliminación de sub- preciso de la temperatura 

productos por los -
lavados 

- recristalizaci6n -

La purificación del producto final, se lie1.téi por una cristalizaciór. en 

etanol. 
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conclusión: 

El proceso de fabricacion a desarrollar y optimizar para cada une 

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

PASO 1.1 Alternativa (b) 

Separaci6n de agua con soluci6n por destilaci6n de un aze6tropo agua
tolueno, eligiéndose esta ~lternativa debido a la efectividad y sim
plicidad del proceso, as! como la utilizaci6n del mismo equipo y a -
las condiciones similares del paso siguiente: 

PASO 1.2 Alternativa (c) 

deshidrataci6n del glucitol, utilizando !cido sulfQrico como catal! 
zador y toluenocomo disolvente; para efectuar una destilaci6n azeo
tr6pica de tolueno-agua. 

Esta alternativa es la que presenta mejores resultados en el labora 
torio, en rendimiento, pureza y f~cilidad de controlar la reacci6n. 
Presenta las desventajas de la necesidad de una agitaci6n poderosa y 
efic11~te para evitar la caramelizaci6n del producto en las paredes 
del reactor y de un tiempo de reacci6n largo (10 h.). 

PASO 2.- Alternativa (b); 

Nitraci6n con ~cido nítrico fumante (obtenido a partir de Ac. n!tricc 
rojo fumante; tratado con una corriente de co2 anhidro) a una tempe
ratura de 40°C, teniendo un control de temperatura para evitar la -
reacci6n reversible. 



REACCIONES DINITRATO C>(GLUCITOL 

CH2 • OH , 
(CH-OHl 41 ' 
CH2-0H 

+ 

\.... Soluci(5n al 70' 

<;a ·OH) 4 

CH2-0H 

PASO 3 

CH2 

[t~ f H • OH 
CH2 

+ 

Destilacil!n 

Azeotr6pica 

Destilaci6n 
Azeotr6pica 

--

[ 

CH2-0H l 
(~H-OH) 4I + 

CH2-0H 

+ 

Solucil!n en 

Tolueno 

~ +l8J 



"DINITRATO DE DIANHIDRIDO GLUCITOL" 

PROCESO SELECCIONADO: 
(Proceso en Planta Piloto). 

a) PREPARACION DIANHIDRO SORBITOL: 

Se colocan 1.0 Kg. de una solución de Glucitol al 70% y se le 

adicionan 3.0 lts. de tolueno seco* calent!ndose a reflujo con 
agi:tacHin vigorosa para eliminar mediante una trampa de Dean

Stark** 285 ml. de agua (tedrfco 300 ml.) en un tiempo de 10 -
hrs. 

Se deja enfriar la mezcla de reacci6n (dos fases) a temperatura 

ambiente, adicionándole 5.4 ml. de H2so4 (98%), calentándose -
con agi'taci6n vigorosa para mantener en suspensi6n la mezcla, -
manteniendo un reflujo moderado*** durante 28 hrs., tiempo en 
el cual se separan 125 ml. de a2o (cantidad tedrica 142 ml) en 
la trampa Dean-Stark. Se deja enfriar la mezcla de reacci6n ha~ 

ta temperatura ambiente, quedando dos fases (tolueno parte sup~ 
rior), decantando el tolueno. 

La capa inferior, al~glucitol crudo, se le adicionan con -
agitaci6n vigorosa, 100 ml. de metanol (grado t~cnico) hasta l~ 
grar la disoluc16n completa del glucitol. A la soluci6n resulta~ 
te se le agregan 40 g. de bicarbonato de sodio (cantidad con la 

que se neutraliza a pH = 7). Se filtra y el sólido se lava con -
metano!. Los filtrados se concentran destilando el metanol en un 
rofavapor ·a 2SºC a vac!o de~ 100 mm (Hg). El residuo se desti
la a alto vac!o (~ 1 nun Hg), obtenie"ndose las siguientes fracci~ 
nes (Producto crudo 589.7 ·g.) 

Fracción l Peb U0-154°C) 

Fracción 2 (Peb. 154-168) 

ResÍduo (No destila) 

30 g. 

321 g**** 

207 9 



Se deterrnin6 la pureza en·~ de gases de la fracci6n 2 con una 
pureza dal 97. 5%, con punto "de fusión 40-46°y O)n un rendimiento de pr~ 
dueto purificado de 601. 

* El tolueno se puede utilizar hifuiedo siempre y cuando se sepa su co~ 
tenido de humedad, para poder sumar esta cantidad a la de~la soluci6n. 

** La trampa Dean-Stark 1 para un proceso a mayor escala se sustituye -
por un condensador total y una cuba de decantaci6n para recircular el 
tolueno solamente y eliminar el H2o 

*** Datos sobre el Aze&tropo tolueno - a2o 

- Temperatura de ebullici6n del tolueno a 1 atrn.=110,BPC 
Azed'tropo (B0.4% Tolueno+ 19.6% H20l Teb = 84.lPC 

P=l ATM 

- Temperatura de ebullici6n tolueno P=SB6 

Aze&tropo P=586 111111 
Hg 

44.4 tolueno+ 55.6 H2ol Teb=B4.l 
P=760 

+ lOOt•c 
Hg 

****El producto purificado cristaliza al enfriar la soluci6n. (EnalguJVJs 
casos es necesari~ inducir la cristalizaci6nl 

El producto es higrosc~plco, por lo que no .es conveniente exponerlo a'" 
la humedad ambiente 



DATOS DE OTRAS CORRIDAS, SIGUIENDO LA METODOLOGIA: 

Cantidad de soluci6n al 70% de sorbitol 

- Tolueno 

- Tiempo de eliminaci6n 

- Cant. de H2o de eliminaci6n 

- Cant. de H2so4 

- Cant. de H2o de reacci6n 

- Tiempo de Reacción 

- Cant. de Metanol 

- Cant. de NaHco3 
- Producto crudo 

DESTILACION A YACIO: 

- Fracción l (ll9-154ºCl 

... Fracción 2 (154-168) 

- Residuo 

- Pureza por cronat.ograf!a de gases 

- Rendimiento de pord. puriffcado 

714 g 84 g 

2,200 ml 700 ml. 

13 hr 4 hr 

200 ml 25 ml 

3.8 ml 0.32 ml 

97.5 ml/100 9.5 ml 

25 hr 13 hr 

1000 ml 

20 gr 

350 gr 44,16 g 

6 g 

254 g 

60 g 

97.8% 

62% 

24-!.8 g 

99% 

62% 

143 g 

650 ml. 

4 hr 

42 ml 

O. 64 ml 

19.5 

14 hr 

500 ml 

74,7 

45 g 

98% 

56% 

NOTA~ No se debe eliminar el 100% del agua de reaccMn; debido a que 

se empieza a polimerizar el producto. 



b) PREPARACION DEL DINITRATO DE GLUCITOL 

En un matr4z esf~rico de 3 bocas de 3,000 ml., se colocan 250 g. de gluci_ 
tol sólido, se adicionan 730 ml., de 4cído nttrtco fumante a 20-30ºC lent! 
mente (gota a gota manteniendo la temperatura interna de la mezcla de reac 
ción entre 35 y 40°C) manteniendo una agitación vigorosa {tiempo de adición 
2 hr). Se mantiene la agitación durante j hr después de terminada la adi
ción del HN0

3
, se vierte sobre una cuba de hielo-H 2o (800 gl continuando 

la agitación, precipitando de inmediato un sólido blanco, el cual se filtra 
y se lava con agua hasta un pH = 7. Se seca a medio ambiente, y se cristal! 
za de 1000 rnl. de etanol ('96%), obtenilndose 306.3 q. de dinttrato de iso
sorbide (pf 67-69 9 Cl con una pureza de 97.2%, para un rendimiento de 74%, 

DATOS DE OTRAS CORRIDAS, SIGUIENDO LA MISMA METODOLOGIA: 

- cant. de Glucitol sólido 

- cant. de HN03 (frtol 

- Tiempo de Adición 

- Tiempo de Agitación terminada la 
adición 

- cant. Hielo-a2o 
- Peso sólido (.crudo) 

- Pureza por e, 9 

PRODUCTO PURIFICADO: 

después recri'staltzaci'6n 

Pureza prod. recrtstalizado 

Rendi'lllfonto 

35 

20 g 

80 1111. 

30 rntn. 

15 mtn. 

80 g 

26.4 g 

96. 7% 

24 g 

97' 

72% 

20 9· 

80 ml. 

30 mfn. 

2 hr. 

80 q 

26.6 g 

86% 

24.5 

99' 

75l 



QISPONIBILIDAD DE MATERIA PRIMA 

Los requerimientos de materia prima pueden ser satisfechos en un 100~ 
con insumos de orgien nacional, 

En la tabla No. ' se relacionan los proveedores de cada una de las 
materias primas, presentaci6n en la que venden ~ costo unitario. 

TABLA NO. ' 

HATERIA PROVEEDOR COSTO Pe: 

PRIHA (LOCAL 1ZAC1 ON) PRESENTACION UNIDAD 

SOLUC ION DE POLIBASICOS (GUADALAJARA) 260 Kg 209. + s~ • 2:s 
GLUCITOL ALQUIHIA (D.F.) 260 11 325.00 

SOLVEHEX (D.F.) 200 Lt 68.80 
TOLUENO CELCO (D.F.) 200 Lt 76.00 

ALQUIHIA (D.F.) 200 Lt 120.00 

ACIDO PRODUC.QUIHICOS (D.F.) HEXICO 90 Kg 22.25 
SULFURICO ALQUIMIA (D.F.) 90 Kg 29.00 
98% PROVEE QUIH. (D.F.) 85 11 36.00 

HETANOL EGON HAYER (.D.F.) 200 Lt 43,50 

NaHC03 PROVEE QUIH. 50 Kg 91.00 

ACIDO NITRl.CO ALQUIHIA 'ºº " 180.00 
(FUHANTE) 
ALCOHOL ETI ll CO ALCOHOLES DESNATURALIZADOS 200 Lt 115.00 

ABAQUIH 200 Lt 128.00 

LACTOSA HEXICANA DE ALCALOIDES 50 Kg 330.00 

El hielo se cotizó como hielo Industrial a 4n costo de 5.0 Kg., pero como no cumple los r~ 

querlmlentos del control de calidad por tal motivo, se optó por adquirir una máquina ela=::_ 
radora de hielo. 1r Flete• 



V INC.ENIERIA BASICA 



fNGENIERIA BASICA 

rngenierfa sasica consta de 7 partes. 

A).· Bases de Disefio 
B),· Diagrama de Flujo 
C).· C~lculo y Selecci6n de Equipo 

1).· Reactor 
2).· Evaporador de Efecto Simple a Vaci6 
3),· Tanque Agitado 
4).· Condensador 
5).· Tanques de Separaci6n y Almacenamiento 
6).· Selecci6n de Sistema de Filtrado 
7).· Especificnci6n del Cristalizador 
8),· Selecci6n del Intercambiador 
9),- Especificaci6n de Bombas 

10),· Especificaci6n del Sistema de Vaci6 
11).· Especificaci6n de Caldera de Aceite T6rmico 
12),· Especificmt!i6n de la Tolva de Mezclado 
13).- Especificaci6n de la M§quina de Hielo 

D).- ServiciosAuxiliares 
E).- Relaci6n de Equipo de Proceso 
F).- Instrumentaci6n 
G).- Ante proyecto de la Planta 
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A\ BASES DE DISEflO 

1,- OBJETIVOS: Obtenci6n del Dinitrato de Dianhidrio ALfa Glucitol 
2.- LOCALIZACION: Parque Industrial Tepej± 

Estado de MGxico. 

FECHA : Julio de 1985. 

3,- FUNCION DE LA PLANTA: Producci6n del Dinitrato de ALfa Gluc.f. 
tol para satisfacer el Consumo Nacional con Perspectivas para 
su exportaci6n. 

4.- TIPO DE PROCESO: S!ntesis Intermitente, consta de 3 pasos se 
cuenciales de Reacci6n y Purificaci6n. 

S.- CAPACIDAD DE DISENO 15 Kg/Lote 
CAPACIDAD NORMAL DE OPERACI0N = 12,5 Kg/lote 
CAPACIDAD MINIMA = 10 Kg/Lote 
CAPACIDAD MAXIMA ANUAL = 4,500 Kg(Año 

6.- TIEMPO DE OPERACI0N = 300 Dias/Año 

7.- FACTOR DE SERVICIO = 82\ 

8,- EQUIPO PRINCIPAL 

Reactor 
- Evaporador a Vaci6 
- Tanque de Agitac±6n 
- Filtro Millipore 
- Tanques 

a).- Condensados 1 
b).- Condensados 2 
c),- Condensados 3 
e).- ALmacenamiento 1 
f),- Almacenamiento 2 
g),- ALmacenamiento 3 
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9,-

.,. Condensador 
- Bombas 

a) ..... Reci'rcula,ci:ón 
b) • - Dosi'.fi'caci'6n 
c).- 'Vac:i:8 

~· Calderi'n de Aceite Térmico 
- Intercamb:i:ador de Calor 
- Cristali zador 
- M&quina de Cubo de Hielo 

SERVICIOS AUXl'LIARES 

- Energ1a Eléctrica 
- Agua 
- Diesel o Gas LP. 
- Aceite Downterm 
- Vaci8 

10),- Flexibilidad; El e~uipo se diseño para una capacidad de 15 Kg 
por Lote para una demanda anual 4,500 Kg, y 3 Turnos de trab~ 
jo, adem!s como existe.la posibilidad de obtener la demanda en 
un corto per:i:8do, se puede utilizar el Equipo para la Sfntes:i:a 
de otro Pármaco(haciendo las modificaciones pertinentes). 

11) • .,. Fallas en Servicios Auxiliares: La presencia de fallas, en 
Servicios Aux.i:liares se corregirá en di versas formas, detalla
dos en la Tabla No, 7. 



·~ ENERGlA SENAL 

VE AGUA VlSEL VAClO OBSERVACIONES 
ELECTRlCA llJSTRUMENTOS 

REACTOR NO Sl • NO NO Sl • POORA OPERAR, sr SE TIENE UNA 

SUPERVlSlON CONSTANTE. .. 

TANQUE 

AGlTAVO NO Sl u Sl/NO Sl Sl " COIJ SUPERVlSlOIJ 
••• sr SE POVRA OPERAR PARA EL -

PRTMER PASO Y NO SE OPERARA -

PARA EL SEGUIJVO. 

CONSEIJSAVOR sr NO NO sr Sl 

FtLTRO ST Sl Sl Sl NO 

EVAPORAVOR NO NO Sl NO NO 

TANQUE VE 
COIJVEIJSACIOR Sl "º Sl Sl NO 

ClRCUlTO 
CALVERJll NO Sl '"' Sl NO Sl •••• CON SUPERV1S10N CON6r'ANTE. 



12 •• Especificaci6n de InaUDtO~ para el Proceso 

Glucitol al 70\ ~ T11,111bor ~ 260 Kg 
Ac. Sulfúrico al 98\ ~ Tambor - 90 Kg 
Tolueno Seco - Tambor - 200 l 
Metanol - Tambor - 200 l 
Bicarbonato de Sodio - Saco · - 50 Kg 
Ac, NitricoFumante al 97\ - Tambor ~ 100 Kg 
Lactosa al 80\ - Tambor - 100 Kg. 

13.- Especificaci6nes de Productos 

Dinitrato de Dianhidro Glucitot Mezclado con Lactosa 

D D Glucitot 
Lactosa 

- 25\ 
- 75\ 

En la Tabla No, 8 se enll:stan las Propi'edadea de !'Cacti'VoS: y· 
productos en las difer:oentes tases del Proceso. 

En la Tabla No. 9 se presenta el Balance de Materia para el 
Proceso, 



SUSTANCIA 

GLUCITOL 1,468 
AL 100\ 

DI ANHIDRO 1,38 
GLUCITOL 

TOLUENO o.866 

DINITR8fo c:\li "O. 
GLUCITOL 1. 52 

MlTANOL 0,79 - 20ºC 
0.78 - 25°C 

l\cido 
Sulfúrico 1. 84 

ACIDO 1. 53 
NI'rRICO 

AGUA 1.0 

ACEI'l'E TERMICO o.as - 60ºC 
0,83 - lOOºC 
0,78 - lBOºC 

185 

110 

0,35 

128 

0.5 - 30ºC 

4,0 - 80°C 

1. 2 

0.35 - 80°C 

3, 7 - 60ºC 

i·º - 100°C ,4 ,. 250°C 
2,0 - 180ºC 

!..V;> 

CALOR 
ESPECIFICO 

/ o Kcal 1<11 

0,55 

0,5 

0.43 

0.35 

c 

0.59 -
0.60 -

0.35 

0,4 

1.0 

0,68 - sooc 
0,75 - lOOºC 
0,84 - 180ºC 

20°C 
2SºC 

l\VU 'lv;;:, 
CONDUCTIVIDAD 

TERMICA 
I Kcal hr me 

0,21147~20ºC 

O, 23~20ºC 

0,13-20ºC 
0,125-75°C 

o. 31-20° c 

0,18 - 20ºC 

0,31 ,. 20ºC 

0.3 

0.53 - 20ºC 
0.56 - 60ºC 
0,59 - BOºC 

1.15 - 60°C 
1.1. - 100°C 
1. 05 ... 1BOºC 

CALOR LATENTE 
VAPORIZACION 

Kcal/Ko 

191 Kca lf.l<g 

97 80\ 
88 100\ 

277 - 30ºC 

252 - 80ºC 

39.48 

527 - 80\ 
538 - 100 \ 

I 



BALANCE DE W\TERIA DEL PROCESO 

TAlll.A H 9 

CORRIENTE DE PROCESO COMPOS!CION KG. CONO l C IONES APLICACIONES 

1 50 Glucitol 70% 
30 Tolueno Kq. T = 20ºC Liquido Alimentación Reactor 

2 7.5 H O 
5.95 2Tolueno Ka/hr. T = 76ºC Vaoor Reflu.io - Vaóor 

3 7.5 H20 
5.95 Tolueno Ka/hr. T = 76ºC Liquido ondensados I 

4 4 Tolueno Kg/hr. T = 74ºC Liqu,do Recirculación 

1' 1.8 H2S04 Kg T = 20°C Liquido A 1 imentación Reactor 

2' 0.7 H20 
0.56 Tolueno Kg/hr. T = 76ºC Vapor Reflujo - Vapor 

3' 0.7 HzO 
0.56 Tolueno Kg/hr. T = 76ºC Llquido Condensados l l 

4' 0.5 Tolueno Kg/hr. T = 74°C Liquido ~ecirculación. 

s 30 Glucitol Decantación fase del 
e/impurezas Kg T = 40ºC Líquido Producto 

5' 25 Tolueno Kg · T = 40ºC Líquido ~ecantación 2ºfase 
rTolueno 

6 25.2 Metanol T = 20ºC Líquido 
1.5 NaHC03 Kg Sólido Neutra 1 i zante 

7 30 Glucitol 
2.5.2 Metanol Kg T = 30ºC Liquido Neutralizada-AlimP.nta-
1.5 NaHC03-Na2S04 ción Filtro. 
-

8 28 Glucitol 
25 Metanol Ka T = 2BºC Líouido Filtrado 1-Evaoorador 

T = 25ºC 
9a 25 Metanol KQ P = 100 11111HC1 Vaoor Destilado I 

9b 2 Cabeza Kg T = 140 - 150ºC 
P = 10 mm Ha. Vaoor Destilado Il 

9c 20 Glucitol Kg T = 154 - 168°C 
P = 10 11111 Ha. Vapor Destilado Ill 

lOa 25 Metanol Kg P = 100 mm Hg 
T = 25ºC Líouido Condensado lll a 

lOb 2 Cabeza K9. T = 140 - 150ºC 
P 2 10 mm HQ Lfouid Condensado lll b 

lOc 20 Producto Kg T = 154 • 168ºC 
P • 10 mm Hg Vapor Condensado Ill e 



Continuacion Tabla 19 

CORRIENTE DE PROCESO COMPOSICION KG CONDICIONES APLICACIONES 

11 6 Po 1 imerlzados Kg T = 168°C Ltquido 
P = 10 nm Hg. 

Residuo 

12a 25 Metano! Kg T = 23ºC Liquido Almacenamiento. 
P " 100 mm Hg. 

12b 2 Cabeza Kg T = 145ºC L fquido 
P = 10 nm Hg Desecho 

13 20 Gl ucitol Kg T = 154 - 160ºC Producto crudo 
LfQuido Alimentación al React 

14 25 Dinitro Glucitol Vertedora tanque 
con Suboroductos K! T = 20ºC Solución mezclador 

15 48 Hielo-Agua-H+ Decantación de 
K11 T " BºC Solución Subproductos. 

16 20 Agua de Lavado Lavado de Producto 
Kg T = 20ºC Lfquido sobre Tanque Agotado 

17 20 Hielo - Hzo-
llTl!luresas Ko T = 6ºC L íauido Aouas de Lavado 

18 20 Etanol Kg T = 60ºC Liquido A11mentaci6n al Tanqt 
Agitado para disolu 
ci6n de Producto. 

19 5 S611dos Neutral.!. S6lidos 
zac1an Ka T = 30ºC S611do . Neutra 11zac16n 

20 40 Hielo - Agua Alimentación Hielo 
Kg T = 5ºC Susoensión H?O-Mezclador 

21 17 Dinltrato Alfa Disolución al Filtro 
Glucitol Kg 

· 20 Etanol Ko 
T = 50ºC Solución y Criztalizador 

22 15 Dinitrato Alfa Producto Final del 
Glucitol Final Kg T = BºC Sólido Cristalizado a Tolva 

Mexcladora 
23 45 Lactosa Kg T " lO°C Sólido Tolva Mezcladora 

24 60 Mezcla 
Dinitrato de Dianh 
dro. Kg T = lO°C Só11 do j Envasado 
Gl uci to 1 y Lactosa 
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j\DISEgo DEL REACTOR: 

Para la selecci6n del tamaño de reactor, se consideraron las siguie!! 
tes alternativas: 

11 Tener 2 reactores; a) u~o para la eliminación de agua de soluci6n 
y deshidrataci6n; b) segundo para la reacci6n de nitraci6n. 

2) Tener un reactor que sirviera para las diferentes fases. 

2 REACTORES 

- Costo inicial alto 
Requiere mayor mantenimiento 
Requiere amyor espacio 
Tiene una mayor durabilidad 

- Mayor eficiencia 
- Mayor flexibilidad de opera-

ci6n 

1 REACTOR 

- menor costo inicial 
- Mayor aprovechamiento del 

equipo 
- Requiere menor espacio 
- Menor eficiencia 
- Menor flexibilidad de oper~ 

ci6n 
- Requiere optimizaci6n 

del tiempo de operaci6n 

Se eligi6 la alternativa de un solo reactor, debido a que la demanda 
no justifica hacer una inversi6n mayor. 

DETERMINACION DE LA CAPACIDAD DEL REACTOR: 

Se diseñ6 en base a una producci6n intermitente de 15 kg. por lote, 
para obtener una producci6n anual de ,,$00 Kg, con~ turnos de tra
bajo. 

PASO 1: Eliminaci6n del agua de soluci6n 

Soluci6n de glucitol al 70% =kg. - 38.55 lt. 
Tolueno para eliminar 15 kg de H2o = 12 kg - 13,8 lt, 
Tolueno como disolvente - 17. 3 kg - 20 lt 

VolW1\enes de reacci6n - 72.3 73 lt. 



PASO Z: Reacci6n de deshidrataci6n. 
· Glucitol al 100\ ª 35 Kg. ZS lt. 
· Tolueno para eliminar 7 Kg H2o a 5.53 Kg a 6.4 lt 
• Tolueno como disolvente 17.3 Kg. ª ZO lt. 
- Tolueno S\ en peso = 1.B Kg. " 0.95 lt. 

Volumen de reacción ª 52.4 1 

PASO 3: Reacción de Nitracio'n. 
- Glucitol • 20 Kg. • 15 1 
.. Acido nttrico 

fumante 
• 5 Kg. a 3.4 1 

Volumen de reacci6n. • 18.4 lt. 

Por lo tanto, el volumen máximo requerido es de 73 l 

DETERMINACION DE LAS DIMENSIONES DEL RHACTOR: 

Capacidad m4xima requerida = 73 l. 
Pre¡'i6n de operaci6n • .B Atm" 11.B psia 
Topn1 • 76ºC 
Topnz 11 ZOºC 
Presi6n de Disefto • Z.B Atm = 41.B psia 
Temp. de Disefto • 90°C 

~<:_ULO DE LAS DU~NSIONES DEL REACTOR 

Relaciones recomendadas por díametro 
en funci6n de la presión. 

Altura 

RANGO DE PRESION ( Psig) 

o - zso 
zso - 500 

Arriba SOU 

1: 3 

1: 4 

1: 5 

D H 

Volumen total • Volumen por parte rectn + 1 Tapa inferior. 
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Se toma en cuenta que el reactor se llena al 80\ del nivel 
de las mamparas y las mamparas no rebasar.ínel 85\ de la altura 
de la parte recta. 

Volumen máximo de reacci6n • 0.8 * 0.85 tV. parte recta + V t! 
pa) 
Volumen mbimo • 0.68 ( Ir_.![_ * H + n_¡i) 

Volumen• 118 l. • 0.118 m3 
Didmetro ª 0.35 m. 
Altura .. 1. O m 

4 12 

1 

()!&_J .... 

DETSl'JUNACION DBL MATERIAL DE CONSTRUCCION: 

Los materiales que resisten las condiciones de operacidn 
o 

( H2so4 al 5\ SOºC y HNo3 fumante 99\ y T - 20 C.) 

Acero inoxidable 316 
Acero inoxidable 304 
Vidriado 
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TABLA No. 10 

CARACTERISTICAS Dii CAllA MATERIAL 

VIDRI:ADO ACERO INOX. 316 ACERO INOX, 3 O 4 

Corro¡i6n a: 
tt2so4 - 5\-SOºC 0,00S"/Afto 0.02 - O ,OS"/ 0,02-0.05"/Afto 

Afio 

HN03-95\-20ºC O,OOS"/Afto 0.005"/Afto 0.02"/Afto 

Resistencia a la 21 - 110 7 -84 
co,presi62 
10 Kcr/m 

Alt' tensi6n 60 - 13U 63 - 1 os 
10 Kg/m2 

Densidad 2,220 Kg/m3 8,034 Kg/m3 8, 034 Kg/m3 

Punto de Fusi6n Ablandamiento 
1, 250°C 845 - !IOOºC 1370 - 1400°C 

Capacidad Calor{-
fica Cp K Cal O,l3 o. 12 o .12 

Kcr •e 

Conductividad 
Tlirmica K 37.5 168.4 1611. 4 
Cal/m2hr lM/ºCJ 

Resistencia 
EHctrica 435 445 

20°C Ohm 
Costo comparativo 
con el acero al -
carb6n calidad de 10 7 
Brida • 1 
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El vidrio es el Material que presenta mejores características 
para el proceso, pero no resiste cambios bruscos de temperatura, 
como los 'que se dan en los enfriamientos de las dos primeras et! 
pas. 

Despfies de un an4lisis de las dos alternativas restantes, se 
escoge como material al acero inoxidable 304, debido a su menor 
costo. 

Caracteristicas de su composici6n. 

Cantidad de Fe 71.92% 
Cr 19 t 
Ni 9 

e o. 08 i 

El material de la chaqueta, ser4 acero al carbón. 

Pe 99. 1 \ 
Mn " O. 45 
Si • 0.25 
e = o.z 

Resistencia a compresi6n 
Resistencia a la Tensión 
Densidad 
Punto de Fusi6n 
Cp 
K 

a 2.94 x 108 Kg/m2 
a 4.76 X 108 Kg/m2 
'" 7 ,881 Kg/m:S 
" 1,515°C 

• 0.107 KCal/kg ºC 
• 536,4 KCal/hr m3 (ºC/mJ 

DISERO MECANICO REACTOR: (14) 

Presión de oyeraci6n • 586 mmHg = 11.8 Psia 
fii:~~~~odTnie~tg~ : 87~~ m 
Al tura parte recta • 1 • U 1~ 

Esfuerzo mllximo permisible S'S'-304 ª 17, 500 
Tapas Toriesf~ricas 
Eficiencia de la soldadura = u.8 
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A rea del reactor • área parte recta 

A rea parte recta •Ti DH • t.1 mZ 

A rea cada tapa • 'Tj' D2 • O. 4 mZ 

A rea del reactor • 1.5 m2 

CALCULO ESPESORES: 

Espe•or tapas • PD/ 2 11 o. u 1" 
2 Sil - 0.2P 

lispeaor parte recta • ~ • O. 02" 

Sli· 0.6P 

+ 4reatapas 

Por lo que se constr.utran de 1/8" de espesor. 
Peso de la placa de 1/8 • 25 Kg/m2 
Peso apr6ximado del reactor • 38/ Kg. 

ACCESORIOS 
Mamparas 
Paleta Marina 
Boquillas de Alimentación 
BoquJlla descarga 
Boquilla conexi6n de servicio 

Todos los accesorios serán de acero inoxidable 304, debido a las 
condiciones de operaci6n: 

MAMPARls 
Su longitud ser4 el 85\ de la longitud de la parte recta y su 
ancho ser! el 10\ del dlametro del reactor. (16) 

Aricho • 4 c111. 
Largo • 85 CM 

Area de contacto • 0.068 m2 



Peso de e/mamparas • 7 Kq 
Peso de las mamparas a 6.8 'Kq, 

Paleta marina por 4 aspas. (121 
Dilmetro • 20 cm. a 0.2 m 
El ancho • O.OS m 
Peso de la turbina • O.SS Kq 

Boquillas de alimentaci6n1 
Bridas WNRF 
Localizadas en la tapa superior 
Dilmetro boquillas 2• - O.OS m Standard c~dula 40 
Peso aproxilllado e/u - 0.2 kg. 

Boquilla de descarga1 
Bridas WNRF 
Di!metro - O.l m 
Localizada en la tapa inferior 
Standar cAdula 40 
Peso aproximado - o.s Hg. 

Conexi6n de servicio 
Brida NNRF 
Dilmetro o.os m Standard cfidula 40 
Localizada tapa inJerior 

Radio de la Flecha: 

HP MT *W ·-33,000 
W • Velocidad rad/min. 

• 5785 rad/min 
Mt • momento a latorre 

MT • 21 ft *Lb Ss • esfuerzo mSximo a la torci6n 

s. • Ml' R Ss • 0.66 esfuerzos de la tensi6n 
IP Ss • 10,500 

IIR4 R • Radio de la flecha 
IP • 

2 IP • Momento polar 

R• i 2 HTll/3 
• 0.1 11 • 1/8" 

SS ll i} o 



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

Peso del reactor Cuerpo • 44.8 Kg. 

POTENCIA (. 3 1 

Accesorios • S.8 Kg. 

T vapor • 180°C 
P • 150 Psia 

Dt • Di4metro del Reactor 
L • Di4metro de la Turbina 
N • Velocidad rpm 
Y • Ancho de la Aspa 
z • Altura del liquido a agitar 
M • Viscosidad 
P • Densidad 

Potencia • 0.15 Hp 
Potencia nominal. del Accionador del agitador • 0.25 Hp 

Dete!'lllinaci6n de las cargas T~nnicas 

Para los muchos casos en los que se llevan a cabo intercambios de 
calor entre la chaqueta y el reactor, se consideró' 
1) LLevar los reactivos de la temperatura de alimentaci6n a la tem 

peratura .de reacci6n. 

2) Considerar los calores de reacci6n 6 soluci6n. 

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

S) P~rdidad de calor por radiaci6n. 

A) Calentamiento - Eliminaci6n de agua de soluci6n. 

Kg 

Soluci6n glucitol 70'!. - Glucitol 3S 

- HzO 
Tolueno 

Reactor - cuerpo 

- Accesorios 
Recirculaci6n de Tolueno 

Aze~tropo Tolueno (44,6\ ) 

Hz (SS.6\ ) 

Calor Soluci6n 

Calor total 
P~rdidad de calor S\ 
Calor Total/hora (4) 

B) Enfriamiento de soluci6n de 

Glucitol 100\ 

Tolueno 

Reactor - Cuerpo 

Accesorios 

15 
30 
44,8 

S.8 
8 

11. 9 

15 

so 

76 - 40°C 

Kg 

3S 

27 

44.8 

S,8 

Cp 
Kcal7KgºC ATºC 

O.SS S6° 

1. o S6° 
0.43 S6° 
O. 1Z S6° 

o. 12 S6° 
0.43 10º 

CALOR LATENTE 

97 l<cal/kg 

S30 Kcal/Kg 

10 Kcal/Kg 

't 

Kcal/KgºC ATºC 

O.SS 

0,43 

0.12 

o .12 

36° 

36° 

36° 

36° 

Q 
K Cal 

1 .078 

,840 
723 
301 

39 
34.S 

1.1S4 

7.950 

soo 
12,620Kcal/2 

630 
6. 62SKcal/H'. 

Q Kcal 

693 

418 

193.S 

25.0 



Kg Kcal/kgºC ATºC Q Kcal 

- PErdidas por Radiación 5\ 66.5 

Calor Total (B) 1,396 Kcal 

C) Calentamiento - Reacción Deshidr~ci6n 
Calor de Reacci6n • 16 Kcal/moldeshidrata • 32 Kcal/mol 

Cp 
AT°C Kg Kcal/KgºC Q Kcal 

Glucitol/ Glucitol 35 0.53 36° 668 
Tolueno 27 0.43 36° 418 
Ac. SulfGrico 1.8 0.35 36° 22,7 
Reactor Cuerpo 44.8 o. 12 36° 193.5 

Accesorios 5.8 0.12 36° 25.0 
Red rculaci6n 5 0.43 10 21. 5 
Azeótropo Toluno 5.6 97.0 Kcal/Kg 543 

Agua 7 530 Kcal/Kg 3,710 
Calor de Reacción 35 4 ,670 Kcal/Kg 163,450 
P6rdidad de calor 5\ 8,452.6 

Calor Total = 177,505. Kcal/10hr. 
Calor Total/Hora (C) = 17,750 Kcal/hr. 

: :·: 
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D) Enfriamiento • Mezcla Reacci6n 76 - 4 OºC 

Cp 
Kg Kcal/KgºC TºC Q KCAL 

Glucitol 28 o.s 36° 504 
Glucitol/Polimerizados 7 0,55 36° 136.6 
Ac. Sulflirico 1. 8 0,35 36° 22.7 
Reactor • cuerpo 44.8 o. 12 36° 193.5 

Accesorios 5.8 o. 12 36° 25.0 
• Pt!rdidas de calor 5\ 63.S 

CALOR TOTAL 1,332.3 Kcal 

E) Enfriamiento - Reacci6n Nitraci6n. 
AH rcacci6n • • 30 Kcal/mol nitrada x 2 mol nitradas a -60 Kcal 

mol 

• - 60 Kcal/mol x 236 Kg/Kmol • ·13160 !E!!. 
Kg 

·" 
Cp 

Kg Kcal/KgºC TºC Q Kcal 

Glucitol 20 0,5 100 1, 100 
Calor de reacci6n 20 - 14'160 !E.!! -283,200 

K 

Calor de enfriamiento 1 ,100/Tiempo 
Calor de reacci6n -283,200 Kcal/ 

s 



DETBRMINACION DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

Pel!cula Interna: 

Para tanques agitados por turbina Marina, con un Reynolds mayor a 
400 en tanques enchaquetados con mamparas; tenemos la siguiente 
relaci6n. (3) 

h!..!!!. • 0,74 (Re)0.67 (Pr)0.33 (M/Mw)0.14 

JC 

Siendo el Reynolds. 

donde: 

L • Longitud de la paleta de hoja plana 
N • Revolüciones por hora de la turbina 
Para el c41culo del coeficiente se requiere datos de propiedades físi 
cas pormedio para el proceso. 

Peltcula Externa: 

Existen relaciones simplificadas para el cálculo de Coeficiente de p~ 
ltcula, para la transferencia de calor a un recipiente enchaquetado, 
por medio de agua9, 

hj • 732 (1 + o + 0.011 t) 

hj • Kcal/m20c hr 

t • Temperatura de entrada del agua. 
V • Velocidad del agua 
D • Dtametro del angulo del enchaquetado. 

Dimen1iones de la Chaqueta: 

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

recta · , y el espaciamiento entre mamparas, será menor a s cm 



·Altura de la chaqueta • 85 Cl'I. (f) 

Distancia entre mamaparas • 4 cm. 
Area total de transferencia• 1.0681 
Dlametro interno • 0.4003 m 
Dlametro externo • 0.45 m 
Angulo de inclinaci6n de mamparas • 150 
C4lculo del coeficiente Total de Transferencia de Calor 

uc • hi • hj 

hi + hj 

Considerando un factor de ensuciamie~to para el coeficiente total, Rd. 

Ud • Uc • 1/Rd 
Uc + 1/Rd 

Se obtendra la diferencia de temperatura entre la temperatura de entr! 
da del agua en la temperatura final del proceso dentro del reactor • 

Para determinar la temperatura mtnima o máxima de entrada en el agua 
para el proceso. 



AHCH~EfAllTENTO 

AAEA lllSPONIBLE • l. 068 m
2 

l'tLOCIOAl> DEL MlUA r,¡ LA CHAIJ.UfíA • l.f ..,¡,,c9. .. 
~ 11 CP 1411 r. Re hi lij Uc RJ Ud 2 1 

K.g/ú CP Kcal/lig ~ ·6 
~cae 

oMrnll Cp 
.. ene <c•u "Clll 

•e 1 XIO llf9t'1iii IMZ LIVI "'' ·~·1111 112 •e '"' ~r"i //111 •e 

x10·3 x1o"3 

A '· 15 
., O.SI 110 0.25 1. 7 s. 7 6.4 3,010 0.001 751 6,625 7. t j 

8 l. 2 104 0.49 120 0, 19 1.44 4. 34 3.~ '· 774 
o. 0005 940 ~.1u ,3, óS 

e 1.21 101 0.4& 115 0, 19 1, 5 4,4 6,4 2, 604 º·ºº' 1,m 17. 750 lt. ~ 

" 0,9 53 0.47 14 o. 14 2 ·' 
3.61 3. o 1, 621 o. 0005 895 ~.ooo S.6u 

E 1.1 .. o.o 100 o.u 1. 5 17. 2 3.4 2, 840 o.ooos 1, 173 56,6~0 ;10 

.. 



COll01C10NES VE LA OPERAClON VE LA CHAQUETA: 

PROCESO TEMPERATURA 
ENTRAVA SALn>A '· 

. 
A 93 78 

8 20° 30' 

e 93• 78° 

V 20 30 

E 15 35 

CONSUMO VE AGUA 
. K11/hlt 

441 

4.18 

1. us 
' ... 

400 

2,832 

Ga 

TIPO 
DE 

FLUJO 

ASCENVEWTE 

VESCEMJEWTE 

ASCENVEWTE 

VESCEMJEWTE 

VESCENVENTE 



1•> Mampara 
(b) Agitador d• palita 
le) Boqulll1 d• allmtntaclon y vapore!. 
(di Boquilla descarga 
ltl Boquilla contxl6n do Hrvlcio 
(f) BoquHl1 chaqueta ~up~rlor 
(gl Bo~llla ch1~et1 lnf•rlor 

f"IGURA 3 

CTC> Control d• t•mp•r1tur1 
ILt> Indicador d• nlv~I 

FIGURA 4 



~) EVAPORADOR DE EFECTO SIMPLE A VACIO: 

Este evai>orador, trabaja " en tres fases: 

a) ivaporaci6n instant4nea del disolvente, metanol a una P • 100 mm Hq 
y T - 25°C 

b) Evaporaci6n de la cabeza de productos (impurezas) a P - 10 mm Hg y 
T ,. 140-lSOºC 

c) Evaporaci6n producto refinado P = 10 mm Hg y T - 154-168ºC 

Este proceso se lleva . en forma intexmitente (Batch) 

La carga de alimentaci6n ser!: 

28 1<9. de 
25 • . de. 

Glucitol crudo 
Hetanol 

DETERMINACION DE LAS DIMENSIONES DEL EVAPORADOR 

Volumen ocupado por la carga 

28 Kq Glucitol 
25 • Metano! 

20.3 lt. 
31,8 lt. 

Para un volumen de carga 52.1 lt. 

Para la determinaci6n del volumen total del evaporador, se consider6 
que el volumen de ltquidos ser4 el 45\ del volumen total. 

El volumen total del evaporador ser4 115 lt., con l,l'S siguientes di-
mensionea: 

Dilmetro interno • .40 111.. 

Fondo ~e la to~re • torief~rico 

Altura de la parte recta • 80 cm. 
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Para el buen funcionamiento del evaporador, se . coloc1 .. un dispo
sitivo para evitar el arrastre de líquido por los vapores. Este dis
positivo podr! ser: 

a) Una semi-tapa de aproximadamente 10 cm. de d!ametro, en la parte 
media de la torre. 

b) Un malla de fibra met!lica 

Se escoqi6 por cuestiones de estructura, armado y costo 
meUlica. 

la malla -

La colocaci6n de la malla ser! al finalizar la parte recta de la torre, 
la YW\.il a se~! de acero. Inoxidable unida a un anillo brida de di!me
tro de 41 cm, 

DETERMINACION DEL FLUJO DE VAPOR 

Para determinar el flujo de vapor en la torre de evaporaci6n, se. en-
contr6 una ecuaci6n para funcionamiento a alto vac!o (9) 

G.::. 21.10 itP • 'M 
T 

Donde P Presi6n absoluta en microns (0.001 mmHgl 

M = Peso molecular 
T = Temperatura ºK 
G = Kq/hr m2 
W = G A donde A = 0.1257 m2 

FASE' G 

A 68,815 

B 6,616 

e 6,100 

.W 

144 

13.9 

12.8 

Kg/min 



CARGAS TERMICAS: 

Para la fase A, no se requiere carga tfirmica1 ya que el proceso de ev_! 
poraci6n ee lleva a cabo en forma directa una vez aplicando el vacto. 

Para la fase B y C, se requiere una carga t§rmica siguiente: 

COMPONENTE .KG CP ... AT o l<cal 

Cabeza 2 0.23 110 50.6 

Glucitol 20 0.28 125 700.0 

Calentamiento 
Torre 45 0.12 140 756 

Residuo 6 o.43 140 362 

Cabeza 2 CALOR LATENTE 
150 Kcal/Kg 300 

Glucitol 20 196 Kcal/Kg 3,920 

P~rdidas 
450 

Calor total 6,540 

Esta carga t~rmica, se po<tr:!a. clax- con un quemador a . fuego directo, pero 
fiste tendrta el inConveniente ~e que no ee tiene· un buen control sobre . . 
el calentamiento, lo que porvocarta la carbonizaci6n del producto. 

Picha carga t~rmica, se podrta dar con un quemador a fuego directo, pe
ro tiste tendda el inconveniente de que no se tiene un buen control ea--
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sobre el calentamiento, lo que provocar!a la carbonización del pro
ducto, 

Dicha carga t~rmica es tan pequeña y con altas temperaturas que re
quiere vapor de 150 plil. Como el costo de una caldera que nos -
de un vapor de esta calidad, es muy alto, por lo tanto se opta por 
un aceite t6rmico, 
El aceite tArmico será el mobil term~ 600, con las siguientes propi! 
dades. 

Densidad : · Kg/L 

Viscosidad cp 

Calor especifico !!:.!!! 
Kg •c 

Conductividad T~rmica 

Kcal/m2 •e 

1oo•c 
,83 

3.0 

,75 

1. 1 

TEMPERATURA 
180°C 

.78 

2.0 

.84 

1.05 

La tra~aferencia de calor serl por medio de· una ch91\1ueta externa, de . -
bido al tamaño del equipo, se consider~que se tendr~an problemas 11\!, 

c!nicoa y de limpieza con aerpent~n interno, 

DETERMINACION DBL FLOJO DE ACEITE. 

La carga t6rmica debe proporcionar el aceite es 6,356 kcalr se fijó 
la temperatura de entrada del aceite como 1eo•c, siendo un T varia
ble durante el proceso. 
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O • 6,540 Kcal 
Cp • 0.84 
T • 28ºC 
M • Q/Cp T D 270 Kg. 

El flujo esta'· . dado por la velocidad y el Srea del flujo, dentro de 
la chaqueta. 

2\rea de flujo .. 

P•5cm 

W • 25 cm2 

Pw 

Velocidad a l. m/seq. 

P • espaciamiento entre baf les 
W = ancho de la chaqueta 

A ,. 0.0025 m2 

Para un flujo de 1.25 x 10-4 m3/seg. "' 4.5 m3/ hr 

tiempo de proceso 1 hr. 

COEFICIENTE DE TRANSFE!n:NCIA PE CALOR 

Pared Interna. 

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

h1 • 0.8 K" 
J( 

J.9.!!!l.l/3 

K 

hj • coeficiente de transferencia de calor 
l • conductividad tArmica 
K" • constante adimensional 

0.15 para calentamiento en flujo ascendente 



Cp = 
M • 

capacidad calor!f ica 
viscocidad 

9 aceleraci6n de la gravedad 
B • coeficiente de expansi6n t~rmica 
T ., diferencia de temperaturas entre el fluido de calentamien

to fluido de proceso. 

Propiedades del fluido a evaporar promedio 

P • 1.38 Kg/et 
K • 0,26 Kcal/hr H2 C 
Cp • 0.275 Kcal/Kg ºC 
M • 80 Cp X 2.42 I 193.6 
T • 2e•c - SOºC 

El valor de expansi6n t~x:mica se calcula1~ con la siguiente ecuaci6n 

B ,. 0.043 14 0.641 
(Te - T) 

Donde Te se estim6 por el m~todo de thodo. (6) 

Te • 1eo•K 
B • 0.001 l/ºK 

hi • 240 Kcal/hr m2 ºC 

PARED EXTERNA. 

Ecuaci6n aplicada para chaqueta anular con mamparas en forma de es
piral (9) 

hj De + 0.027 (Re1°· 8 
K 

(Pr) O 33 (M/Mw)0,14 • l+ 3,5 (De/Do) 



De • 4 w 
' Do a 45 cm - 0.45 m 

Tenemos que 

hj a 4,115 Kcal/hr m2 

u • hj hi .. 227 
hj + hi 

T .. 28°C 
A .. 1 m2 

ºC 
Kcal · 
hr m2 

W 11 ancho espacio anular 
P = pitch entre mamparas 

ºC 

Esto nos indica que la altura a la cual se debe enchaquetar el evaP2 
rador es a 40 cm. de la parte recta. 

DISERO MECANICO. (14) 

Presi6n de operaci6n .. 10 mm Hg a 0.2 psia. 

Presi6n de diseño .. - 14. '"'"' • -1 Atm 
Temperatura de operaci6n. • 170°C 

Tempe7at~~a.de.diseñ~ ... • l85°C 
Material 'de·construdci6n: 11 debido a que no se maneja l~quidos corr2 

sivos y ·, ; condiciones de alto vac!o, 
se eligi6 Acero Inoxidable 304, calibre 12 

Temperaturas de operaci6n 90°C -a 35o•c) 
Valorea de tensi6n mbi111.a • 13, 701) psia 

Cllculo de espesores. (15) 

t • PD/2 . • o ,01 • 
se -o.6 P 

espesor parte recta 
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t .. __ P..,.D...,/..-.2--- • O, 005 • 
2SE - 0.2P 

. para un espesor 3/16• 

ACCESORIOS 

boquilla alimentaci6n 
boquilla descarga de residuos 
boquilla de vapores 
malla antiniebla 
boquilla conexi6n servicios 
boquilla aceite 

Boquillas de alimentaci6n, vapores, conexi6n de servios serlnr 

Bridas WNRF 

DiSmetro 2• - O.OS m 
Standar c6dula 40 

Localizadas: (ver diagrama) 

La boquilla descarga 
Bridaa tipo WNRF 

DUmetro • 0-1 n· 
Standard c'dula 40 

Localizada parte inferior (ver diaqrama) 

Boquillas aceite 
Bridas tipo WHRF 
Di&metro i• - 0,025 m 
Standar c'dula 40 
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(al Boquilla allmentac 16n 
(b) Boquilla descarga residuos 
Ce) Boqulla vapor11 
(d) Malla antiniebla 
Ct> Boquilla contXldn 11rvlclos 
<t> Boquilla tntrada actih 
Cg> Boquilla .. uda actite 

CPCl control de pr11l6n 
(TIC l Indicador y contrDl do prtslón 

FIGURA !5 

\ ... 
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T@UE AGITAOO 

IAlr:ante el proceso, el Tanque Agitado tendrá varias aplicaciones: 

A) Disolucioo del Dianhidro Glucitol en 

Metanol para que se lleve a cabo la 

neutralizaci6n. 

B) Recepcién del Dinitrato de Dianhidr:o 

Glucitol en hielo y agua, para matar 

la reacoiál de Nitraci6n. Se efec

tua, lavados oon la decantaci6n de 

los l'eSiduos solubles. 

C) Disolución del Producto final, Di.ni

tra.to de Dianhidro Glucitol, en Eta

nol para su reCl."istalizaci6n. 
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A} Para la selecci6n del tanque agitador, se bas6 en la tabla que se ene\le!l 

tra en 11 Apllied Process Desing far Chemical and Petrochemi.cal plants, 

Uldwing " donde se recanienda para el mezclado tres mecanisiros. 

a) Turbina 

b) Propelente 

e) Paletas 

Y OOS ClUTEPlOS 

1) Raspaól 

2} Circulaciál de volúnen. 

B) Para la Selección del necanisoo de mezclado: 

a) PROPEIOO'E: 

b) 'l\JRBINA: 

Circul.aci6n por flujo paralelo axial. 

Opera a un amplio rango de velocida-

des. 

Opexaci& econán.i.ca. 

Generalmente se linq>ia por sS. misma. 

Se locali2:a en la parte inferior del 

recipiente ocacionando problena en 

la ubicaci6n de la boquilla de desCla!! 

ga. 

Ciroulaci6n por fuerza centrífuga, d.!. 
rígida radialmente. 

l.a Circul.acioo es buena, 

El rango de velocidad puede ser limi

tado. 

.. 
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e) PAU:l'AS: 

C) SEIECCION DE!.. TANQUE: 

Resistencia a bajas velocidades duran

te la operación. 

Efectivo en sistemas de alta viscosi-

dad. 

Capacidad de flujo limitada. 

Costo: Bajo en la turl>ina abiet't:a y ~ 

lativcurente alto en la turbina cubier-

ta. 

Circulaci6n radial, pero no tiene cir

culaci6n vertical, a menos que se usen 

bafles. 

Cubre el rango canpleto de viscosidad. 

Resistencia clux-ante la operaci6n. 

la capacidad de flujo puede sw alta, 

oon mCü.tiples paletas, 

Costo relativamente bajo, 

De acuerdo a lo anterior, se seleccio-· 

nó la turbina abierta, debioo a suba

jo costo, a.ooena circulacioo, y efec

tividad en un ~lío rango de visoosi-

dad, 

Se tiene una relacifu h/d recanendada de 2. 25 un volúnen I'l?<¡uerido de 

0,063 m3 tenemos: . 
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Base del Disef'lo Volúnen de la Parte Recta 

V= 0.063 m3 

d : O.lf m 

h = 0.9 m · 

V= 

h= 

V= 

V= 

V= 

.1L d2H 

4 

a d 

.1L a da 

4 

_Ll! da 

.. 
--1...!! da 

.. 

D) Selecci6n del c:lúuretro del :inq:>el!lllte •. 

Las relaciones recanendadas por IJ.d.lin para agi taciát en disoluci6n son: 

Relaci6n cU'.aiootro del tanque a diaiootro del :impelente. 1.6:1 a 3.2:1 

Se taró la relaci6n 2.4:1. debido a que el fl\Údo no es •:, "' viscoso: de 

tal !Mllera que nuestro diametro de impelente ·es: 

2.4:1 

•o aun : 12 an. 

Se tar6 la velocidad del impelenta 1750 rpn reoanendado para flujos poco 

viscosos. 

E) Cllculo del rango c]e flujo para el :in¡lelentt.. 

BZ 



Q = 1<iND3 

Q = 0,4 * 1750 A (0,12)3 

Q = 1.3 m3
/Minuto 

Q = Fango de flujo del .impelente en 

M3/min. 

N = Vel. de rotación en rpn. 

D = rtiarootro del .impelente a = 0.12 m 

is.= Cte. de propoxci.onalidad = 0.4 

F) cálculo de la fuerz.a (mediada externa del ñmcionamiento del mezclado). 

de la gíáfica 5 - 17 11 IJJdw:ing " encontrarem:>s una: 

P = 1 HP 

G) Discfio Mecánico. 

Presión de operaci6n = 11.4 

Díametro intedor = 0.4 m 

Altura parte ~eta = 0.9 m 

Tapas hemisféricas inferior 

Tapa plana superior. 

H) F.spesores. 

De acuerd:> a las especificaciones anteriores se co~cl\lJi que el espesor 

es de 1/8 de acero inoxidable 304 e 15 ) 

I) Accesorios 

2 boquillas 

1 flecha. 

1 agit&br 
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r.1> Boquillas 

Díamet:ro .interno 1" 
Peso o. 2 Kg. 

L2) necha 

Potencia 0.5 HP. 

Radio 3/8" 

Peso necha = o.s Kg. 

!Dngitud 1 m. 

t.3) Agitador 

Díamet:ro 12 en. 

RP.M. = 1750 

Q = nujo para el :impelente = 1. 3 m3 t minuto. 

!.4) Peso Total. 

Peso del tanque 26. 2 Kg. CVacio) 

Peso del tanque 89. 2 Kg. (Lleno) 

8·: 



• 0.4 

(1) 

(b) 

j 
q 
o 

FIGURA 6 TANQUE AGITADO 

(11 Boquilla desc1rQ11 
lbl Boqulll1 dec1nt1cldn 

Liquido de l1v1do 
(e) Agltldor d• turbina 1bl frt1 
Cdl Tapa plana .t>l11gr1da 

Acotlcl6n: m. 



Dismo DEL CONDOOAOOR. 

A) Alternativas para la selecci6n del condensador. 

1) Condensadores .individuales para cada uno de los tres pasos del proceso. 

2) üindensador único para todos los procesos que lo requieran, tenierub un 

juego de tuberias de al.ineltación variable. 

Se selecciaio la segunda alt:emativa por ser nás econánica. 

B) Altemativas para la selección del tipo de condensaó:>r: 

1) De varios tubos. 

2) De doble tuvo. 

3) De varios pasos 

Se ~za . los cálculos necesal'ios 1 obteniéñdose la siguiente tabla: 

TABLA f 12 ALTERNATIVAS DB CONDENSADOR 

i TIPO DE CON- PASOS 'l\JBOS ARRmI.O I.ONGIWD mn'ERNA) 
M.TERNATJ. 
VA. 

DlllSAOOR. DIJ\METRO, 

1 !E 'lWOS 1 q a 1M 0.08 M 

2 DE OOBU: TUBO 1 1 7.6 M 0.025 M 

3 DE rueos 2 q a 0.62 M 0.08 

De acueroo a la tabla na' se seleccion6 el caso 1. 

C) Detenninaci6n del material de oonsmx:ci.6n: 

Se ooostruirá de f./;&0 Inoxidable 301¡, calibre 12 
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D).- Determinacidn de las dimensiones, 
Presidn de operacidn 0.01316 atm. 
Tubos 4 D!ametro exterior 2.54 cm. (lplg) BWG 16 longitud 
100 cm. 
Carcasa D!ametro rnterior 
Tapa de la carcasa plana 
Flujo en contracorriente verdadera, arreglo en cuadro 
Area de Transferencia • 0,35 m2 

E).- C!lculo de espesores • 

t• PI • 0.00015 11 

SE-o.6p 

t • PR • 0.00015" 
2SE - 0.2P 

Con lo cual se espec!fica un espesor de 1/8 de pulg. 

Pl. • Carga Urmica 1114xima,, capaz de disipar, 

Q ª 4,502.4 Kcal/hr 

G).- Pesos tubos~ 1.5 Kg. 
Peso carcasa: 5,2 Kg. 
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FIGURA 1 CONDENSADOR 

0.05,.¡ " -t(,-------º.::.:·.::.:9!5:__. _____ -.i. 

1.0 

0.1 

Acotación: m. 

,_ 
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DISERO DE TANQUES 

Se requieren 4 tanques para recolecci6n de los condensadores de la 
destilaci6n, en los procesos de eliminaci6n de agua de soluci6n y 
doble deshidrataci6n. 

a) Alternativas: 

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

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

Se seleccion6 la segunda opci6n, con la caracter!stica de que 
el tanque que se requt.tte para uno de los procesos, debe·. te
ner la capacidad de separar la mezcla de dos l!quidos inmisci
bles, obtenidos de la condensaci6n de los vapores de reacci6n, 
adem4s, debe. cumplir con la alternativa ndmero dos seleccio
nada anteriormente, de manera que pueda servir para la recole.!:, 
cci6n de los condensadores de otro vapor, pero cuya destilaci6n 
requiere un vac!o muy elevado. 

b) Tangue separador (Tanque No. 1) 

Deber! servir para almacenar dos vol11menes diferentes de conden 
sador, por lo que su volumen se estim6 en 0.04 m3, con las si-
guientes caracter!sticas: (fig,#8 ) 

b,l) Determinaci6n de las dimensiones 

Para recipientes a presi6n se tiene: 
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0.2!5 
Acotaclon: m. 

FIGURA 8 TANQUE S!PMADOR (1) 



AL'l'ERNA'l'IVA RANGO PRESION L/D 
IPSIG) 

1 0-250 3 

2 250-500 4 

3 Arriba de 500 5 

Se seleccion6 la alternativa 1, debido a los requerimientos de pr! 
si6n; en base a !ato, se realiz6 el cSlculo del tanque, obteni8nd2 
se las siguientes dimensiones. 

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

PROCESOS VOLUMEN REQUERIDO CARAC'l'BRIS'l'ICAS POP 

1 reciieilaci6n 14.7 paia 

2 0.2 • 

Selecci6n del material de conatrucci6n: 

Se construid de acero inoxidable 304, debido a que existe un ccinU
nuo contacto con el producto. 

La• condiciones de operaci6n ser4n1 



a) Recitculaci6n de destilados de deshidrataci6n (P=a 14.7 psia y 

T D 70ºC) 
b) Recirculaci6n de destilaci6n a vacto pa 0.2 psia y T = 170ºC 

calculo del espesor: 

Parte ciltndrica 

T • ___ P_R ____ '" 0.11 pulg, 
SE - 0.6 p 

Tapa toriesf~rica 

T ___ P""'R""---'" 0.0056 pulq, 
SE - 0.2 p 

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

ACCESORIOS. 

4 boquillas bridas WNRF 
1 tubo interno 

- boquillas (2 de descarga y 2 de alimentaci6n) 
- di4metro l• • 0.025 m 
- Standard c~ura 40 
- Peso aproximado 0.8 kq 
- tubo interno 

de 0.4 m de longitud 
peso del tanque 15.33 kg (vacto) 
peso del tanque 55.33 kg (lleno). 
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C) Tanques de almacenamiento. 

C.l) Alternativas 
1) tanques verticales 
2) tanques horizontales. 

se seleccion6 la alternativa de tanques horizontales 
debido a la condici6n de trabajar a vacío.(I~\ 

C.2) Estimaci6n de las dimenciones. 

C.2.1) · Tanque de recepci~n y almacenamiento de metanol 
de la deatilaci6n (tanque No. 2) 

V • 0,035 m3 

D • 25 cm. 
H • 70 cm. 

Material de conatrucci6n: 

De acuerdo a la aelecci6n anterior, tenemos que el material que cumple 
con Astoa requerimientos es el acero inxidable 304 

B1peaor 

T • 0.001 m. para la parte cilíndrica 
T • 0.0056 m. para la• tapas 

De acuerdo a lo cual, se trabaja con un espesor general de l/e• 

ACCESORIOS. 

3 boquillas 
1 mampara 
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Boquillas. 

Boquilla~, bridas WNRF de 1 pulg. c~dula 40 

Mamparas 

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

Peso del tanque • 14.5 (vacto) 
Peso del tanque a 54.5 kq. (lleno) 

c.2.3) Tanque de recepci6n de cabeza de la destilaci6n fraccionada a 
vac!o ( Tanque No. 3) 

V a 0,008 m3 

D • 0.15 m 
H = 0.45 m 

Material de construcdi6n 

Acero al carb6n, S.A. 307 
Espesor T • l/B• 

Accesorios 

3 boquillas 
l mampara 

Boquillas 
- boquillas - brida ·KN~ de 2 pul9, stan~ard c~~ula 40 

Mlllllpara 

Consiste en una tapa del mismo material, colocada en el centro del 
tanque y ocupando 30\ del total del 4rea transversal del tanque. 

Peso del tanque • 7.2 ,k9 (vaclo) 
Peso del tanque a 9.2 Kg (lleno) 93 



C.2.4. Tanque de Almacenamiento de Tolueno 
(tanque No. 4) 

En base a los diseños anteriores, se obtuvieron las si
c¡uientes dimensiones. 

V • 0.017 m3 

D • 0.2 m 
H • 0.55 m 

El material de construcci6n serl como en los casos anterio-
res acero inxidable 304 con ~spesor de l/s•. 

Accesorios 

2 boquilla• bridas.WNRF del pulg. c~dula 40 
( l alimentaci6n y descarga) 
Peso aproximado 10,2 Kg. 
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FIGURA 9 TANOl.f:S DE ALMACENAMIENTO 

• o,r • 

TANQUE 2 

• 0.45 • 

TANQUE 3 

+ 0.55 • 

TANQUE 4 

Acotación: m. 



SELECCIOH DeL SISTEMA DE FILTRADO 

Dur3nte el proceso se llevaran a cabo dos operaciones Je 
Filtrado: 

a).· Filtraci6n de S6ltdosl~eutrali:aciéln) 
b).· Filtr:ici6n de [mpure:as 1,.(Cristalización) 

La selecci6n del Típo de Filtración se hacá en función 
de la Cantidad de S6lidos o Torta, Area Viscosidad, Volumen 
de Filtrado y Tamafto de part{cula (ZO), 

TABLA t13 CARACTERISTICAS DE LAS OPERACrONES DE 
F[LTRADO. 

Operaci6n 

S611dos 
Neutraliu 
ci6n -

rmpurez:as 
Crlstali· , 
zaei6n 

Volumen 

60 11 

40 lt 
1 

Cantidad 
de 561 idos 

4 Kg 

2 ICg 

Viscosidad Tama Tempera 
fto tura -
Pllr!,i 
cu la 

ZOCp. s,,. 

IOCp. 

Para el c!lculo del Area de filtrado se tiene esta ecuaci6n.(6) 

L. • _L. 

A_.9 M ~ 'ti/A 

donde despejando el Area requerida es: 



A• V M W 

9 ~ p 

9 11 TIIM'O IE FILTRAOO 
P • Q\Illo\ IE PRESI~ PERMISIBLE 
M • VISOOSIIW> DEL FILTRAOO 
t • Dmll'OO 00 PARTIClJLA 

A ~ AREA DE FIL'llU\CION 

W • CRAM:>S DE PARTiaJLA/VO~ DE FILTRAOO 
V• WUHN DE FILTRAOO 

Se considero que el tiempo de filtraci6n ser! de 10 min 
que es igual a 600 seg. y una calda de Presi6n de 200 g/cm2 
es igual • S psi 

Se obtuvo que el Area necesaria para los procesos son: 

Sdlidos de Neutralizaci6n 
fmpurezas Cristalizacidn 

• O. 7 m2 
• o. 52 m2 

En funci6n de las anteriores caracter!sticas de operacidn y 
!rea requeridas se selecciono un : · fHtro prensa, 

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

Las ca•aras filtrantes consisten en un juego de placas y 
marcos, ddnde la placa soporta el medio filtrante y el marco 
contiene e~ volumen de torta. 

Di•ensiones de las marcas serln: 
- 7 aarcos 
- .arcos cuadrados de 15 c• de lado 
- Para una lrea de ftltrdo de 0 •. 8 1112 

El medio filtrante ser! malla metUi.ca de Acero Inoxtdable 
304 de un dibetro de afle.rtura mbima de 4 111i:cras, 
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FIG. 10 

Filtro - Prensa 
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ESPECIFICACION DEL CRISTALIZADOR 

La Cristalizaci6n del Dinitrato de Dianhldro ALfa Glucitol 
se llevara acabo bajo las siguientes especificaciones: 

a),· Proceso por lotes 
b).- Pureza mfnima requerida 97\ 

c).- Disolvente Etanol al 96\ 

d).- Produccidn por lote .~ 15 Kg 

Para las anteriores especificaciones se selecciono un cris 
talizador de tanque estltico; la soluci6n caliente se alimenta 
a un tanque d8nde se enfrla, induciendo la cristalizaci6n. 

A).· CONDICIONES DE OPERACION 

1).- Produccidn • 15 Kg/lote 
2).- Alimentacidn: soluci6n al 46\ de Dinitrato de Dianhidro 

Glucitol en Etanol. 
3).- Temperatura de Alimentacidn • 50°C 
4),- Densidad de la soluci6n • 1.12 Kg/lt. 
S),· Calor especffico de la soluci6n • 0,5282 Kcal/Kg ºC 
6),- Calor de Cristalizaci6n • 55,5 Kcal/Kg. 
7),· Temperatura de Cristalizaci6n • 5°C. 

B).· BALANCE DE' MATERIA (Kg) 

Aliiaentacidn 
Purga 
Producto 

TOTAL 

37 

22 

99 

ETANOL 

20 
20 

DD G' 

17 

2 
15 



C).· BALANCE DE ENERGIA 

' Calor Sencible • 37 X 0,5282 X 45 • 879.S Xcal 
Calor de CristalizaciOn • SS.S x JS • 83Z.6 Kcal 
Calor Total a Disipar• J,7JZ,J Kcal/30 min. 

D}.· VOLUMEN DE CRfSTALIZADOR 

Volumen de Cristales • 15 Kg • 9,8
1 
lt. 

l. 52 Kg/lt. 

Volumen de Solución • 37 Kg • 33 lt 
1,12 Kg/lt 

Volumen del Cristalizador • SO lt 

E}.· DJMENSI'ONES 

• o.os m3 

Volumen " SO l 
Dibetro • 0.4 m 

Nivel de liquido • 0,3 m 
Tiempo de residencia • 30 min. • O,S hr. 

F).- AREA DE TRANSFERENCIA REQUERIDA 

Coeficiente Total estimado 445 Kcal/hr m2 •e 

A.rea requerida 3,424,Z Kcallhr • 0,3106 m2 

445 M X 45°C 
hr m2 "C 
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SELF.CCION DEL INTERCAMBIO DEL CAIDR 

El intércant>iador se utiliza para el agua de calentamiento de la chaqueta del 

reactor. El calentamiento se hace por ne:1io del circuito del aceite térmico. 

La carga Térmica máxima = 17, 750 :Kcal!hr. 

A) Alternativas para la selecci6n del int~iacbr 

TABLA 114 ALTERNATÍVAS DE INTERCAMBIADOR 

OPCION DI (PLG} PASOS 'ruBO ~ a'(ft2ft) Nr ARRmLO 
CXllWA 

1 10 1 1" 16 0.2628 32 a 
2 10 1 3/1¡" 16 0.1963 1¡3 o 
3 15 1/1¡ 1 11N' 16 0.196 61¡ o 
4 10 1 1" 16 0.2618 32 6. 
5 10 4 3/1¡ 16 0.1903 1¡3 6 
6 17 1/1¡ 1 1 1N' 10 0.1936 69 6. 

Las opciones a escoger son la 1 y la 1¡, de las cuales la opci6n de art'eglo en 

cuadro presenta mejor distribución de los tubos en las nemparas. 

B) Deteminacim·del material de oonstru::ción. 

Debido a que el intercambiadcr no mmeja liquidos corrosivos, el tipo de 

material a utiliuir es acero al oarb6n, debi<k> a su bajo oosto y alta I'.!!, 

sistividad. Se usa tubos de 1' DE y 16 ~ con una longitud de l ~ 

C) Detenninación de las dimensiones, 
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Tubos NÍDnero 32 

Díametro EKtemo 0.125 m 

11"'3 16 

Longítud 1m 

Area de Transferencia = 2, 5 m
2 

Coraza D.íametro Interoo o. 251¡ m 

Espesor t¡ nm. 

nujo A oontra corriente. 

D) Carga térmica náxina 11, 750 Kcal/hr. 

E) Peso tubos 95 kg. 

Peso coraza 19 Kg. 



ESPECIFICACION DE BOMBAS, 

Para el proceso se requieren 2 bombas, una para el circuito de agua 
de calentamiento para la chaqueta del reactor y la segunda para el ci_!: 
cuito de calentamiento del evaporador con aceite t6rmico. 

Esta especificaci6n se hace en funci6n de la si9uiente ecuaci6n: 

HP • __ G_*_H_*_Sg __ _ 

3960* 'I'\. 

G • flujo volum6trico 
H • cabeza requerida 

Sq • gravedad eapeclfica del fluido 
'\. • eficiencia de la bomba 

En la siguiente tabla se presentan loe datos. 

TABLA No. 1s 

Circuito Gmlximo H 

Agua calentamiento 1,200 3 m 
lt/hr 

Aceite tfmico 400 2.5 m 
lt/hr 

Agua de la cisterna 500 3.5 
lt/hr 

Sq Hp 

1 0.0164 

0.78 0.036 

1 0.02 

Por lo tanto, se utiliza · una bomba centdfuga horizontal de 1/4 hp. 
y l pul9. de salida siendo la tubería del circuito de l pu9l, 



ESPECIFICACION DEL SISTEMA DE VACI01 

La obtenci6n de vac!o en el sistema, se puede dar de varias formas: 

1) Sistema de eyectores de vapor 

2) Sistema de bombas mec!nicas rotatorias 

Los requerimientos de vac!o para el s.1stema de evaporado a vac!o, son: 

- Desplazamiento de 20 lts/m1n. 

- Vac{o 10 mm Hg 

" ,, En el manual del Ingeniero Qu!mico, Perry, se recomienda para estas nece 
sidades. 

ll El uso de un siste~a de eyectores en tres etapas 

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

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

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

Nash - Con capacidad mtnima 20 pie3/m!n. 

Roots - Con capacidad m!nima 10 oie3/m!n. 

Xinney - Con capacidad m!nima de 2 pie3/mtn. 

Se eligi6 el sistema XINNEY, debido a los requerimientos. 
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BOMBA KC-2 

- Desplazamiento a una RPM. 

- Velocidad 

- Motor 

- Altura (15.5") 

- Ancho ( 10,5") 

- Largo (16.25") 

- Peso Aproximll.do 

- Vacío Mlximo a obtener 

~ No requiere agua de enfr!amiento 

- Uso de Aceite 

2 Pie3/mln. 

769 RPM 

l/4 HP. 

0,4 m 

D.26 m 

o.42 m 

27 Kq, 

0.2 Micrond 



ESPECIFICACION DE CALDERA DE ACEITE TERMICO 

Se eligi6 un calder!n de aceite t6rmico, por las siguientes razones: 

a) Es un sistema cerrado e independiente. 
b) El proceso requiere de una amplia variedad de condiciones de op~ 

raci6n, las cuales pueden obtenerse sin muchas complicaciones -
con este sistema. 

c) Se tiene una capacidad amplia para prevee cualquier expansi6n de 
la planta, ya sea en producci6n de otros productos. 

d) Los costos de operaci6n de 6ste sistema son bajos. 

e) No provoca corrosidn en los equipos. 

f) Los costos de mantenimiento son bajos. 

La carga t6rmica m4xima a satisfacer es de 17,500 Kcal/hr. 
La caldera comercial m4s pequeña que existe es. 35,000 Kcal/hr. 

Este calder!n consta de: 

a) Unidad calefactora 
b) Tanque de expansi~n 
e) Bomba de circulaci6n 
d) Serpent!n helicoidal 

el Aislamiento 
f) Instrumentaci6n totalmente autom4tica 

DATOS TECNICOS. 

Area de transferencia a 15 ft2 • 1.4 m2 



Eficienci'a .. ªº' 
Potencia de la bomba de recirculaci6n = o.s HP. 
Consumo de diesel = 2 qal/min. 
Volumen total = 2.5 m3 

Peso aproximado - 800 kq 

CONDICIONES DE OPERACION: 

Presión m!xirna 3 Kq/ cm2 

Temperaturas de operaci6n = 25° - 400°C 
Vida dtil de operación = 10 años 

Puede utilizarse como medio directo de calentamiento o para la pro
ducci6n de vapor de baja. 
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ESPECIFICACION DE lA TOLVA DE MEZCLAOO 

Para finalizar el proceso se requiere estabilizar el producto, Din,! 
trato de dianhtdro alfa Glucito, con Lactosa, para evitar posibles expl2_ 
siones. 

La Disolucitln Sc1lido - S6lido consistir§ en: 

15 Kg de Dinitrato Alfa Glucitol 

45 Kg de Lactosa al 90\ 

Para el mezclado se utilizará lDl mnclador de Pantaltln ( Twin Mixer) 
para !161idos, con una Capacidad Nominal de 60 Kg. ( fig. 11). 
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FIGURA 11 TOLVA DE MEZCLADO 



ESPECIFICACION DE LA MAQUINA DE HIELO 

Dura~te el proceso, se utilizan 50 Kg. de hielo por lote. 
Par~ satisfacer esta necesidad, se cotizo la distribuci6n de hielo 

industrial,,cuyo costo aproximado ~s de$ 5,00 pesos /kilogramo. pero 
este no CU111ple con las especificaciones de control de calidad, por tal 
motivo,se opto por la adquisicidn de una maquina elaboradora de hielo. 

La maquina tendra Das siguientes caracteristicas: 

- Capacidad minima requerida = S kg./hora. 
- Suministro de agua = 5 l/hora. 
- Motor • 1 /2 Hp. 
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SERVICIOS AUXILIARES. 

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

1 

2 

3 

4 

5 

l) Agua: 

Agua 4,000 kg/lote 
Luz el~ctrica 145 Kwatt/lote 
Diesel 1 15/lote 
Hielo 50 kg/ lote 
Aceite t~rmico 1 lt/lote 

El suministro de agua se propone una cisterna de aproximadamente 
So "'i d~ que se estim6 que el consumo de agua ser4 de ---
200, W\ :1 /mes. Para los casos de enfriamiento, se toma: agua 
corriente y no se le suministra mayor presi6n1 para agua de C! 
lentamiento se har! un circuito de agua que pasa. por un inter
caJllbiador para dar un agua a 93°C, que se alimentar! al enchaqu! 
tamiento y se retorna· El suministro depresi6n se har4 por una 
bomba centrifuga horizontal de 1/4 Hp. y 1/2 pulgada. 

2) Luz Ellctrica: 

El consumo de luz el~ctrica est! estimado bajo los siguientes -
criterios: 

a) Motores 

Motor de agitador reactor 1/2 HP. 
Motor de agitador tanque de mezclado 1/2 HP. 
Motor bomba de vaclo 
Motor bomba de circuito agua calentamiento - 1/4 HP. 
Motor bomba de suministro agua de la cisterna - 1 HP. 
Motor bomba circuito aceite - calderln 1/2 HP. 
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b) Iluminaci6n de la nave y oficinas 2, Kwatt/hr. 

3. El diesel se consl.Ímir! solo en el caldertn de aciete, con un 
promedio de consumo de 2 galones/hr. (segQn especificaciones). 

4. El consumo de hielo serS de 50 kg. por lote y se cotizó una m!qu,! 
na de hielo de 5 kg. por hr. de hielo con suministro de agua a
proximadamente $ lt/hr. 

s. El aceite tErmico el circuito requerir~ de 100 lt de aceite que 
se estE circulando y se estimó 10 lt. de pErdida mensual. 
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LINEA 
CORRIENTE COHPOSICION l<G/hr CONDICIONES 

A 1 A qua 1,185 T '" 93ºC entrada calent.chaqueta salida 
interc1Ul1biador. 

A 2 Agua 400 T .. i.s•c entrada enfriamiento chaqueta 

B 1 Agua 1,185 • 7BºC salida calent.chaqueta entrada 
intercarnbiador 

B 2 Agua 400 T = 30°C salida calentamiento chaqueta 

c 1 Agua 65 T a 20°C entrada condensador, (1, II, III) 

c 2 Agua 65 T a 60°C Salida condensador (, II, III) 

D 1 Aceite 270 T • 180°C Salida calder1n/entrada chaqueta 
evaporador 

E Aceite 270 T '" 160ºC Salida chaqueta 

F Aceite 200 T • l80ºC Entrada intercambiador calder!n 

G vacio 20 lt/min. Tanque condensador II 

F Agua 230 T • s•c Agua enfriamiento cristalizador 



1 ••• 

RBLACrON. DE EQUfPO:DB PROCESO 

De acuerdo a1lo presentado en el diagrama de flujo de proceso. 
optimizado, para la obtencldn de Dinitrato de Dianhidro Glucitol, 
se requiere el conjunto de equi:po basico presentado en la tabla :·; 
1 16,, en la cual se anexanlas claves de representación en el plano 
y sus principales caracteristicas. Cv..- ""'~' 
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TABLA # 16 

EQUIPO PRINCIPAL: 

CLAVE 

GA - 01 

GA - 02 

GA - 03 

BO - OJ 

BO • 02 

BO • 03 

DO • 04 

SERVICIO 

Bomba de recircula
ción para el siste
ma de calentamiento 
del reactor. 

Bomba de recircula
ci6n para el siste
ma del evaporador y 
para el intercambio 
del sistema de calen 
tamiento del reactor. 

Bomba de alimenta -
ci6n al sistema de 
enfriamiento del 
Reactor. 

Tanque de almacena
miento y recircula
ci6n de condensados. 
Recepción de produc 
to de destilaci6n.-

Tanque de recepci6n 
y almacenamiento de 
Metano!. 

Tanque de almacena
miento y recepción 
de la cabeza de la 
dest:i:lac ión, 

Tanque de almacena
miento. 

1lH 

CARACTERISTICAS 

HP = 0.0164 
G max = 1,200 lt/hr 
H = 3 m 

H=2.5m 
Hp = 0.0036 
G max = 400lt/hr 

HP = 0.0164 
G max = 1,200 lt/hr. 
H=l.5m 

h = o. 7 
d = 0.25 
h fase pesada •,335 m 
h fase ligera = • 32 m .. 

h = 0.7 m 
d = 0,25 m 
P " 106 mm/Hg 
T • 20°C 

h • 0.45 mm P • 10 mmHg 
d = 0.15 mm T • 140°C 

h O.SS m 
d a 0.2 m 
P ª 1 Anl 
T • 20°C 



CLAVE 

E - 01 

E - 02 

R - 01 

TA - 01 

Fi - 01 

SEE - 01 

PH - Ol 

Ag - 01 

Aj - 02 

SERVICIO 

Condensador de vap~ 
res de proceso. 

Intercambiador de 
calor constituye 
parte del sistema -
de calentamiento 
del reactor. 

Reactor, tanque de 
reacci6n enchaquet~ 
do. 

Tanque agitado 

Filtro de separa -
ción de sólidos de 
reacci6n y del pr~ 
dueto. 

Evaporación de sim
ple efecto para se
paración de mezcla. 

Calderin que propor. 
ciona la energía pa 
ra el sistema de cñ 
lentamiento. -

Agitador del Reactor 
R - Ol 

Agitador del Tanque 
Agitado TA - 01 

•Jl í 

CARACTERISTICAS 

Q = 4,502.4 Kcal/hr 
A = O. 35 m2 

Q l 7, 7 50 Kca 1 
A = 2. 5 m2 

h l. o 
d 0.35 
P 1 ATM 
T 20 - 90°C 

h 0.9 m 
d = 0.4 m 
P = l ATM 
T 5 - 40°C 

Area Filtrado = 0.8 m2 
Cap. Max. = 4 Kg de s6lidos 

d = 0.4 m 
h = o.a m 
p 100-10 mmhg 
T = 20 - 160°C 

A 1.4 m2 
Q 25,000 Kcal/hr 
Quemador Diesel 

P=0.25HP 
Tipo-Paleta Marina 
RPM = 17 50 

P = 0.5 Hp 
Tipo -Turbina Abierta 
RPM - 17 50 



CLAVE SERVICIO 

Cr - 01 Cristalizador 

Tv - 01 Tolva mezclador 

·11r, 

CARACTERISTI CAS 

V = O.OS m3 
A .. 0.31m2 

Capacidad " 60 Kg 



Las necesidades de instrumentaci8n, debido a que el tarnafio de la 
planta es pequefio y al alto costo de los controles automdticos se pr~ 
pone que la planta tenga tenga controles manuales e indicadores analo
gicos •. Los cuales seran supervisados por los encargados de cada sece•
ciOn de acuerdo al manual de operaci8n, 

En la tabla 1 17 se listan los equipos de instrumentaci6n, neces!!_ 
rios para el control e indicaci6n del proceso, mostrando su:' localiza!'¿ 
cidn ; .. servicio y característica. 
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TABLA # 17 

CLAVE 

FCV - 01 

FCV -~02 
FCV • 03 
FCV - 04 

LCV - 05 

TCV • 11 
TCV - 12 

LCV 15 
LCV - 16 

FCV - 17 

LCV • 18 
LCV - 19 
LCV - 34 

EQUIPO DE INSTRUMENTACION: 

SERVICIO 

va1vula controlado 
ra de flujo, se ha 
bre o cierra depeñ 
diendo de la pre -
si6n del tanque BO 
- 01. -

Vdlvula ON-OFF con 
trola la entrada ue 
diferentes fraccio 
nes de la evapora7 
ción. 

V~lvula de control 
operadas manualmen 
te para descarga ue 
tanques. 

Vdlvula de 3 pasos 
para controlar la 
entraga de agua pa
ra calentamiento y 
agua de enfriamien
to. 

Vdlvulas de control 
de el nivel en el 
reactor R-01. 

Vdlvula de control 
de entrada de la so 
luci6n neutralizan~ 
te al tanque agita
do TA - 01. 

Vdlvulas de control 
manual para descar
gas del tanque agi
tado TA - 01. 

CARACTERI~TI .! ll 

0 = 1 Pulgada. 

0 1 Pulgada. 

0 1 Pulgada 

0 = 1 Pulgada 

0 4 Pulgadas 

0 1 Pulgada. 

0 1 Pulgada. 



CLAVE SERVICIO CARACTERISTIC~ 

LCV - 20 V4lvula de control ¡J " 1 Pulgada. 
LCV - 21 para descarga del 

tanqúe agH~do TA-01 

FCV - 2Z V!lvula de control ¡J = 1 Pulgada. 
para regular el flujo 
de aceite t6nnico, 
segOn requerimientos 
del reactor. 

FCV - 24 VUvula de control ·· e " 1 Pulgada. 
del flujo de agua ca 
liente, segan los re 
querimientos del rea 
ctor. 

FCV - 26 VAlvula de control de 0 = l Pulgada. 
flujo de combustible 
al caldertn, segan re 
q~erimientos del CV!-
porador. 

TCV - 27 V4lvula On-off para 0 = 1 Pulgada. 
TCV - 29 intercambio de corri-

entes de calentamiento 
en el sistema del reactor 
o en el sistema del eva-
porador. 

LC.V - 30 \'!lvula de descarga de 
residoos.del evaporador. 0 .. l Pulgada 

PCV - 31 ~lvula de control de 0 = 1/4 Pulg. 
PCV- 32 presilSn, de la ltnea de 
PCV - 33 vacfo a los tanques de 

almacenamiento. 

LIC - 1 C.ontralor e indicador de 
Nivel del Reactor 
R - 01. 



CLAVE 

TIC 

PIC 

I\I 

TC 

PI 

LI 

f 

SERVICIO 

C:Ontrolador e indi 
cador de Temperatüra 

1 • Reactor - V - 22, 27, 29 

c.ARACTERISTICAS 

2 • Línea de Condensación - V - 02, 03, 04 
3 • Evaporador a Vació - V • 22, 27, 29 

Controlador e Indicador de Presión 
1 Tanque de Almacenamiento 

de Vapores C'.ondensados (BO - 01) - v - 01 

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

Control de Potencial Hidrógeno 
( pH ) en el tanque de Agitación 

TA - 01 

Controlador de Tempera
tura. 

Indicador de Presión 

1 Tanque BO - 02 
Z Tanque BO - 03 
3 Tanque Agitado 

TA • 01. 

Indicador de Nivel en Tanque 
Agitado TA - 01 
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ANTEPROYECTO DE LA PLANTA. 

·La planta para la fabricaci6n del Dinitrato Dianhidro Glucitol esta
r& subdividida en tres zonas fundamentales 

Zona de proceso: comprende &reas de formulaci6n , progra
mación y fabricaci6n. 

Zona de servicios: comprende Areas de servicios auxilia-
rea, almacenes de materia prima, producto terminado, e&t,! 
cionamiento, baños de personal, patio de descarga. 

Zona administrativa.- comprende &reas de oficina, control 
de calidad y supervisión. 

CARACTBRISTICAS DB LA CONSTRUCCION. 

El edificio debe reunir caracterlsticas de construcci6n que permita 
el flujo de todas las operaciones de fabricaci6n y acondicionado, .! 
vitando cruce de lineas de flujo. 

·+ PAREDES Y TECHOS, 
El techo y paredes interiores de la zona de fabricación, deben ser 
lisas para facilitar la limpieza. Para el acabado es recomendable 
pintura ep6xica lavable, de tal manera que se puedan efectuar deai.!! 
feccionea perlodicas. Las esquinas deben tener acabado sanitario. 

+ PISO Y DRENAJES. 

Bl piso dela planta debe estar contruido con materiales impermea
bles y reaiatentea, no deben ser resbaloaoa, teniendo un declive 
apropiado para facilitar su lavado y llevado al drenaje. 

El drenaje debe localizarse siempre fuera de la planta. Se debe -
tener un tratamiento de los desechos y aguas residuales de la plan 
ta. 
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+ ILUHINACION. 

Se requiere una iluminaci6n a prueba de explosi6n en la zona de f ! 
bricaci6n. Debido al uso de material inflamable y explosivo. 

La luz que tiene que llegar a la altura de los ojos en las !reas -
donde se controlan instrumentos para tener un buen poder de resol.!!,. 
ci6n. 

+ACONDICIONAMIENTO DE AIRE. 

una buena circulaci6n interna del aire y la ~xtracci6n de vapores, 
impide cualquier accidente de explosi6n. 

Se recomienda el uso de extractores a prueba de explosi6n. 

·+ SERV~CIOS 'AUXlllARES. 

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

AREAS DE LA PLANTA. 

1) AREA DE AL .MACEN . DE MATERIA PRIMA. 

E•ta &rea deber& estar aisla~a debido a la presencia de disol
ventes inflamable•. Su localizaci6n deber& ser accesible para 
la carga y descarga de materiales. 

El piso ser& de concreto armado en acabado fino, se recomienda 
una buena. ventilaci6n. 
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2) ARE.AS DE FORHULACION Y PROGRAMACION. 

Esta &rea consistir! en un cub!culo acondicionado con una mesa 
de trabajo, donde se pueda llevar a cabo el pesado y formulaci6n 
de los lotea, un escritorio donde el supervisor programe la fa
bricaci6u. 

Este cub!culo se localizar& en un lugar cercano entre el &rea 
de fabricaci6n y de almacenes para el flcil flujo de las mate
rias primas para su formulaci6n·y su alimentaci6n al proceso. 

3) AREA DE FABRICACION, 

El lrea de fabricaci6n sera un espacio pequeño, ya que el pro
ceso no requiere de mayores dimensiones, donde ae colocaran los 
equipos con sus debidas conexiones sobre un soporte metllico. 
El piso ser& cemento en acabado fino, pintado con ep6xico, pa
ra evitar acumulaci6n de polvos. 

Tendrl un f&cil acceso, con puertas de emergencia en caso de - . 
explosi6n. La ilwninaci6n debe ser buena y a prueba de explo
si6n, para un buen desarrollo de la fabricaci6n. 

Dentro de esta &rea, se encontrar& la zona de mezclado y acon• 
dicionado del producto final, esta zona, debe estar al final_, 
para evitar un cruce de l!neaa de flujo. 

El &rea aproximada de esta zona ser&n 30 m2• 

4) CONTROL DE CALIDAD. 

Bl laboratorio de control de calidad esta; · provisto de apara
tos e instrumentos para efectuar los anlliaia necesarios para 
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la ~btenci6n de un producto terminado de buena y constante C,! 

lidad. 

5) OFICINAS. 

En esta &rea, estar! el personal necesario para la administr! 
ci6n de la planta, gerencia, departamento de compras, ventas 
y contabilidad. 

El servicio de baños estar! dividido en secci6n de hombrea y 
secci!Sn de mujeres. Esta !rea consistid. en zona de lockers, 
olores, hllmeda y seca. 

Estar4 terminado en cemento pulido y azulejo. 

7) ALMACEN DE 'PRODUCTO TERMINADO. 

En esta !rea serin al .lllacenados los envases de 1 kg de dinitr! 
tro de d.ianhidro glucitol mezclado con lactosa (25:?5\) en ca• 
jas de 40 x 40 cm., considerando 4 envases por caja. Se requie 
re un Srea de sm2 para un alt1J11acenamiento de 80 envases, 20 ca: 
jas de 6 lotes de producci6n. Dentro de la !rea, no se tendr! 
zona espec!fica de cuarentena, la distinci6n entre producto a
probado y en cuarentena se hara con etiquetas. 
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MANUAL DE OPERACION: 

La preparación del Dinitrato de Dianhidro 11(.glucitol, consta de 3 pasos · 

intermitentes para una capacidad de diseño de 15 Kg. 

PREPARACION DEL GLUCITOL ANHIDRO: 

Para iniciar el proceso una vez aprobado por Control de Calidad, la 
materia prtma en un recipiente adecuado se pesan 50 kg. (40 lts) de la 
aoluci6n de glucitol al 70• utilizando un polipasto se alimenta al 
reactor (R-01) a P=l ATM y temperatura ambiente, Se agregan 30 kg. - -
llO lts.) de tolueno anhidro .(o con una concentraci6n conocida de agua 
de soluci6nl, calent4ndose hasta un temperatura de 76°C con a9itaci6n 
vigorosa y establecer un reflujo para eliminar el agua de soluci6n, -
por medio de la forlll!lci6n de un azAotropo tolueno-agua (44,4' - 55.6• 
en pesol, haci@ndose pasar los vapores por un condensador atmosfArico 
(E-Oll (P• 1 ATM.l, para almacenarse en el tanque de almacenamiento -
vertical (Bo-Oll donde se separa la mezcla en 2 fases l!quidas, para 
realimentar el tolueno (fase superior) al reactor, 
Este reflujo se mantendr! hasta la eliminaci6n total de agua de sol.!! 
ci6n (y del agua del disolvente en el caso de no ser anhidro) (2 horas). 
Una vez terminada la eliminaci6n de agua de soluci6n, se enfrta la sol_!! 
ct6n hasta una temperatura de 40°c. 

Se manda una pequeña muestra (10 gramos) a control de Calidad. 

' PREPARACION DE DIANHIDRO GLUCITOL1 

A la soluct6n a una temperatura de aproximadamente 40°C y P• 1 ATM, se 
le agrega 1.8 kg. (O.OS lta,) de leido sulft1rico al 98• y T•15°C cont! 
nu4ndo1e ha1ta reestablecer el reflujo (T•76ºC), eliminando el 90• del 
agua de reacci6n (7 kg.) (tiempo aproximado 10 hrs.), una vez terminada 

la reacc16n, se enfrta la mezcla hasta una temperatura de 40'C. 



Se procede a un an41.tsis · ... · .. · para verificar el PC'~io. 
Se tiene una separaci6n de.fases (producto en la fase inferior),¿~ 
drenandose la· fase inferior al tanque con agitaci6n y la fase -
superior (toluenol se bombea al tanque (Bo-04) de almacenamiento. 
Una vez que la aoluci6n .se encuentra en el tanque con agitaci6n, 
se le agregan 36 kg. (30 lts.) de metano!, hasta lograr una dis2_ 
luci6n y aproxiJlladamente 1.5 kg. de bicarbonato de sodio, verif! 
cando constantemente el pH, hasta llegar a un pH neutro (pha7). 

Se procede a la eliminaci6n de s6lidos de neutralizaci6n, la me.! 
clase hace pasar por el filtro (Fi-01), pasindose el filtrado -
al evaporador a vac!o (SEE-01). Donde una vez que se termin6 la 
albnentaci6n, se hace trabajar el sistema de vacfo, y aproximad!. 
mente a loa 11111 H9 y temperatura ambiente el disolvente metanol -
se evapora 1nstant4nellJllente, hacfendose pasar por el condensador 
para almacenarse en el tanque de almacenamiento (Bo-02), 

El restduo se destila a alto vac!o (5-10 mm Hgl y calentamiento, 
recup,r/ndose la fracci6n entre el rango de 154-168°c, la cual -
se pasa por el condensador • ·: ;·. para almacenarse en el tanque -
de almacen1111iento (Bo-01). La fracci6n recuperada a una tempera
tura abajo de lSOºC se almacena · , despu8s de haber condensado, 
en el tanque (Bo-03). El residuo que no destila (pollmeros) se -
al1'&cena en tll1lborea. 

?_REPARACION DEL DINITRATO DE DIANHIDllO GLUCITOL 

El dtanhtdro glucitol (soluci6nl se altnenta por gravedad al rea= 
tor enchaquetado, enfr!andolo hasta una temperatura de 40°C, don
de se la adicionan 5 kg. (3.4 lts.) de &cido n!trtco fumante, 1118! 
teniendo la temperatura entre 35-4o•c, por medio de agua de enfrl! 
Jlliento en la chaqueta y con una agitacidn continua y vigorosa has
ta finalizar la reacci6n (aproximadamente 5 hrs.) 

:; t 
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Una vez finalizada. la dd.~ se vierte sobre una mezcla de 50 Kg. 

de h.telo y agua en el tanque (TA-Oll, donde se lleva a cabo la pr~ 
cipitact6n del producto, con una contfnua agitaci6n. 
Se deja sedbllentar los sólidos y se efect1la un Drenado del agua, 

poster.torrnente se efectudn lavados con agua corriente y agitaci6n
hasta obtener agua de drenado con un pi! neutro. 

A los sólidos •precipitados se les adíe.tonan 20 kg. de etanol al -
96% y T~ 50ºC hasta una disoluct6n completa, haci6ndose pasar por 

el filtro, para la climinaci6n de rosfduos insolubles y alimentan

do el ftltrado al crtstalizador, 
(Cr-Oll, donde se lleva a cabo la crtstalizaci6n {aproximadamente 
1 h.r, ¡ . El producto se coloca en unas charolas donde se deja secar 
dentro de una cámara a medio ambiente. Una vez seco el producto se 

alimenta a la tolva mezcladora llenadora, donde se mezclan 15 kg. 

de Dtnttrato de D.tanhfdro Glucttol con 45 kg. de lactosa s6lida -

(25%-75%1 para envasarse en botes de l kg. 

.. 



TABLA ff 18 

CONDICIONES DE OPERACION Y EFECTOS DE LAS VARIAD!.ES 

-
PROCESO VARIABLE EFECTO DE LA VARlABLE 

- No debe ser menor a :un 44i en p·~so 
CONCENTRACION para lograr la concentraci6n azeo -

DISOLVENTE trópica. 

- Y siempre debe de haber un exceso 

TOLUENO (30%) para la disoluci6n del rea E. 
tivo. 

- Debe se poderosa para evitar el -

ELIMINACION AGITACION incrustamiento en las paredes del 
reactor. (Caramelizaci6nl 

ª2º - Esta en función de la cantidad de 
aqua de soluci6n y calor de cale~ 

SOLUCION tamiento. Es importante conocer -

TIEMPO la Conclusión para eliminarlo en 
este paso o si es posible en el -
siguiente paso, conociendo este -
residuo. 

-TEHPERATURJ\ 
No debe ser mayor a la del azeotr~ 
po, para evitar deqradaci6n. 

- Necesaria para el azeotr6po 44. 4i er 
CONC. peso 1120 de reacción. 

TOLUENO - 30% exceso para disoluci6n. 

- Evitar acaramelizac16n en paredes 
AGITACION 

del reactor con aqitaci6~ poderosa 
REACCION - Uso exclusivo de a2so4, necesario 

un 5\ en peso de reactivo !gluci-
DE tol s6lido) 

- Palta de n2so4, no 11e lleva a cabo 

CONC. la reacct6n. Precaución, provoca -
l:>ESHIDRATACIO lll hexanitracf6n del producto en -

H2so4 
la etapa sigufcnte, eso es sumarne::. 
te explosivo. 

- Ex<>Ao nrovoca la polimcrizacJ('in, 



CONDlCIONES DE OPERAC lON Y EFECTOS DE LAS:.VARIABLES 

CONTINUACION: 

1 PROCESO VARIABLE EFECTO DE LA VARIABLE 

l - No debe exceder la temperatura del 
REACCION TEMPERATURA 

azeotr6po, evitar la degradac16n, 
DE 

Esta en función de la cantidad de DESHIDRATACIC ~ -
TIEMPO agua de reacci6n y el calor de --

calentamiento. 

- Uso de metano! por su bajo punto 
de fusion, yla gran solubilidad 
del producto en fl. 

DISOLVENTE - Pacilidad de neutralizacion • 
REACCION - Cantidad: J,6Kg MetOH/K~.producto 

a 30~C. 

DE - No usar otro neutralizante por se 

BICARBONATO DE forman complejos indestilables e 
indeseables. 

NEUTRALIZACH N SODIO - Importante tener control preciso 
del pH, yaque la presencia de H2so4 
en la destilacion provoca polimeri" 

NaHC0 3 zacion, 

- Cantidad : Aprox. JOOgrSaHC03/Kg.prc 

- Eliminacion del total de solidos 
FILTRACION para evitar incrustaciones en el 

SOLIDOS CONCENTRACION 
evapora,dor. 

NEUTRAl.IZACJON SOLiílOS - ~IALLA 4 micras de apertura. 



conti nuacion: 

PROCESO 

REACCION 

NITRACION 

EVAPORACION 

A 

VACIO 

CONDICIONES DE OPERACION Y EFECTOS DE U\S VARIABLES 

VARIABLE 

Concentracitln 
do 

HN03 

Temperatura 

Tiempo 

Ti:e111po 

y 

Presión 

EFECTO DE LA VARIABLE 

- Debe ser fumante blanco • 300 gr. HN03 
Kg. Producto 

- Ad.t,,;. Lento. 

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

- Reacci6n exotGrlDl.CA 

- Control de Temperatura 20ºC 

efecto de la reversibilidad y se quema 
el producto. 

- EfectOar un seguimiento sinGtico (5 hrs) 
para determinar tiempo 6ptimo y evitar 
la reversibilidad de la reaccidn (Desnf 
tracil>n.) 

- Temperatura en funci6n de la presi6n 

- No debe excederse los 190°C, ya que se 
produce la deqradacidn del producto, 

- Presi6n de operaci6n 

- A presiones rn4s bajas es m!s convenie~ 
te, debido a la temperatura de destil!, 
ci6n, 

- Calentamiento lento en los ranqos de -
recuperaci6n de productos y subproducto1 
para el manejo de tanques de recepc16n. 



con t inuac ion 

PROCESO 

PRECfPrTACION 

DEL 

PRODUCTO 

CRISTALIZACION 

CONDTCTONES DE O\>ERACION Y llFECTOS DE !.AS VARIABL!lS 

VARfA!JLE EFllCTO Df: l.A VAlllAllLH 

- Disolucion de la mezdn de renccion 

en agua con un cambio brusco de tem 
CONCENTRACION tura para provocar l;:i precipitación 

llil!LO - Alto calor Je disolución del acido 

AGUA co res idua 1 en agun. 

- Cantidad: SKg. hielo-agua/Kg. produ 

---
- Uso de disolvente no polar, no toxi 

CONCENTRACION - El iminacion de impurezas insolubles 

el disolvente. 
IJE 

- Cantidad 2 Kg Etanol/ Kg. product : 

ETANOL crudo a SOºC. 

pera-

ni tri-

cto. 

co 

en 

o 
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VII EVALUACION ECONOMICA 



ESTUDIO ECONOMICO. 

El estudio econ6mico de preinversi6n para el desarrollo del dini
trato de dianhidrdo glucitol, esta realizado considerando los CO! 

tos directos, llegando a un nivel de contribuci6n marginal o sea 
sin considerar los costos indirectos (administración, ventas, te
rreno), dado que por el tamaño del mercado prevesible, esta plan
ta no podrá funcionar en forma independiente, sino como un nuevo 
producto dentro de una organizaci6n cuyas características coinci
dan con las básicas necesarias para este proyecto. 

Los costos directos que se tornarán en cuenta para este estudio -

son los siguientes: 

a) Estimaci6n de la inversi6n, equipo principal y rubros de tub~ 
r!as e instalaci6n, considerándose la amortizaci6n del mismo. 

b) Costos de producci6n; materia prima y empaque est&n consider~ 
dos para una producción mensual de 180 kg de principio activo 
(720 kg producto mezclado), mano de obra, control de calidad 
servicios auxiliares como costo mensual a tiempo parcial. 



Al Estimaci6n de la inversi6n. 

Equipo Principal. 

Para obtener el costo de los equipos principales, se recurri6 
a la cotizaci6n directa con los fabricantes de equipo, debido 
a que se trata de equipos pequeños, cuyo costo de construcci6n 

no va en relaci6n directa con los materiales y mano de obra -
requerida.* 

Reactor enchaquetado de acero inoxida-

ble SS 304 con 3 boquillas ! ............. . 
Agitador mec~nico flecha y paleta ••••••••• 

Motor de 1/2 HP .......................... .. 

Reductor vertical ••.••••••••••••••••••••••• 

Tanque de mezclado 70 lts •••••••••••••••••• 
Agitador mec~nico (flecha y aspa) •••••••••• 

Reductor ••••••.•••••••••••••••••••••••••••• 
Motor de 1/2 HP. 

Tanque de condensados 35 lts •••••••••••••••• 

5 lts •••••••••••••••• 
20 lts •••• ~ ••••••••••• 

Condensador de tubos y coraza .••••••••••••• 
Filtro prensa 
Bomba de vac:!'.o 

650,000 
70,000 

75,000 
60,000 

85,000 
60,000 

45,000 

75,000 
50,000 

20,000 
40,000 

265,000 
150,000 
300,000 

Evaporador de simple efecto (enchaquetado) • 550,000. 

Caldera de aceite térmico ••••••••••••••••• 1 1 820,000 
M!quina de hielo ••••••••••••••••• , • • • • • • • • 300, 000 

Bomba de 1 H. (Circu:!'.to agua caliente)...... 135,000 

Intercambiador ••••••••••••••••••••••••••••• 150,000 
Bomba 1/4 HP. p/el agua de cisterna ••••••• 35,000 

Bomba dosificadora • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 25 ,000 
Tolva mezcladora ........................... 300,000 

T O 'l' A L $5 1 260,000 
:s=====n::=== 

• precios a enero de 1985. 



Los siguientes rubros se calculartin como un porciento del costo 
del equipo principal. 

Tuberfa de conexi6n (20%) •.•••••••••••••• 

Instalación y armado (10%) ••••.••••..•..• 
Instrumentaci6n (40%) ••••••••.••••••••••• 
(válvulas, sensores de temperatura, senso 

res de PH.) 
Equipo de control de calidad (4%) ••••••• 

Diversos (10%) •••••••••••••••••••••••••• 
Ingeniería (30%) •••..••••••••.••••••••• 
Imprevistos 

TO TAL 

Inversión estimada = $ 12 1 000,000.00 

B) Costos de producción 

1) Materia prima 

1'052,000 

526,000 
2'108,000 

200,000 
526,000 

1'500,000 

028,000 

$ 12 1 000,000 
============ 

los requerimientos de materia prima para la producción de 

1 kg de principio activo (4 kg de principio activo mezcla

do, estabilizado). 

Asi como sus costos unitarios se enlistan en la tabla No.19 



TABLA 119 

REQU IR IM If:NTOS DE! MATIJRI A PRIMA 

MATERIA PRIMA PRECIO ($/Kq) REQ. TOTAL { m.m. 

l.- Glucitol al 70% 217 3.5 760 

2.- Tolueno (dens. 86%) 61 2.0 162. (1) 

3.- u2so4 al 98% 22.25 0.12 2.7 

4.- Metanol {d.o.64) 52 2,4 125 (1) 

5.- Na HC0 3 91 0.1 9.1 

6.- llN03 
lBO 0.35 63.00 

7.- Hielo 5 30 150.00 

s.- Agua 0.015 150 2.25 

9.- Etanol 115 l.O 115 (1) 

10.- Lactosa 330 3 990,00 

(1) Estas substancias son recirculables, se supondr~ un 95% de recuper! 
ci6n. 

COSTO UNITARIO DE PRINCIPIO ACTIVO.= $ 1 1 998 0 00 
=========e: 

( equivalente a 4 Kg. de principio mezclado) 

'13; 



2) Mano de Obra 

El proceso de fabricaci6n puede ser separado en dos fases: 

a) Fase de obtención de dianhidro glucitol, la cual tiene un 

lapso de 10 hr, desde su inicio hasta su obtenci6n purif.!. 
cada. 

b) Fase de obtención de dinitrato de dianhidro glucitol, la 

cual tiene un lapso de S hr. incluyendo la fase de mezcl! 
do y envasado. 

Basado en la inforrnaci6n anterior; la planta se sugiere se -
opere bajo las siguientes caracter1sticas: 

(i) Se trabajará de lunes a sábado bajo el siguiente crono-
grama de operaci6n 

DIA REACCION HORARIO. 

LUNES (a) Deshidrataci6n 7 - 17 hrs. 

MARTES (b) Nitraci6n 7 - 13 hrs. 

MIERCOLES (a) Deshidrataci6n 7 - 17 hrs. 

JUEVES (b) Nitraci6n 7- 13 hrs. 

VIERNES (a) Deshidrataci6n 7 - 17 hrs. 

SABADO (b) Nitraci6n 7 - 13 hrs. 

1138 



(ii) La unidad de producci6n esta diseñada para obtener 15 kg 
pada 2 d!as de operación : de principio activo (60 kg de 
producto mezclado)o sea 45 kg de principio activo a la -
semana (100 kg de producto mezclado). 

(iii) El personal requerido para la operaci6n; 
1/5 supervisor 
2 obreros 

El costo directo por mano de obra será de: 

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

Se consideró un 50% del salario adicional para prestaciones 

Costo mensual de mano de obra = 225,000 

3) Control de calidad 

El servicio de laboratorio y control de calidad, consistirá en: 

Caracterizaci6n materia prima 
- Análisis de productos y subproductos en el proceso 
- Análisis al producto final. 

Pruebas en el.envaca 

Costo de control de. calidad $ 50,000.00 mensual 

4) Empaque: 

El producto será distribui!do en envases de pl4stico de 4 kg. 

El costo ser4: 

- Envase con tap6n = $ 64.00 



Etiqueta 4.50 
Caja para 6 envases= 70.50 

Para un costo por envase de: $80.25 

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

do. 

5) Servicios Auxiliares: 

Los servicios auxiliares serán: 

Luz eléctrica 
- Agua 
- Aceite térmico 

Diesel 

145 kwatt/lote 
4,000 kg/lote 
1 lt/lete 
7 lts/lote 

Costo de servicios auxiliares: $ 50,000.00 /mes 

Costo Producci6n 

Para una producci6n de 720 kg/mes producto mezclado 

1) Materia prima $ 359,640.00 

2) Mano de obra 225,000.00 

3) Control de calidad 50,000.00 

4) Empaque 14,445.00 

5) Serv. Auxiliares 50,000.00 

total costo producci6n $ 699,085.00 * 
============= 

* Costo de producci6n a julio de 1985 
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Como se mencion6 en los puntos anteriores, la inversi6n estimada es 
12 millones de pesos (a enero '85) y los costos directos para la -
producci6n de 720 kg de producto mezclado (180 kg de principio acti
vo) son de 699,085 pesos, lo cual equivale a 970 pesos el kilogramo 
(julio '85) • 

El precio en el mercado en diciembre de 1994 era de aproximadamente 
25 d6lares,equivalente en 1985 a $8,750.00 pesos el kilogramo de -
principio activo mezclado. Por lo que el costo directo es el 11% 
del precio actual de venta, aun presuponiendo un costo de indirec
tos muy elevado, y un precio de venta muy competititvo $5,000.00 
pesos por kilogramo, este haría que el costo directo de producci6n 
fuera del 18% con una contribuci6n marginal del 82%, que a nuestro 
punto de vista muy costeable y comparativo. 

Raz6n por la cual se concluye que desde el punto de i:ist:a econ!Smi
co el proyecto es altamente rentablr:. 



VIII CONCLUSIONES 



CONCLUSIONES. 

El prese~te trabajo fu~ realizado para su fin, pero con la intensi6n 
de tener una utilidad practica y aplicable en nuestro pa!s. 

Es prioritario para el pa!s la fabricaci6n de f4rmacos del Cuadro B! 
sico con tecnología nacional de ah! la importancia del presente tra
bajo, ya que el dinitrato de dianhidro glucitol es un farmaco prior.! 

~· tario dentro del Cuadro B~sico. 

Se analizaron las propiedades del p~oducto y se concluye que el mis
mo supera para su fin a sus sustitutos. Se describieron sus caract~ 
r!sticas químicas, as! como farmacolCSgicas y el debido manejo de ma
teriales. 

La demanda, losprecios actuales del mercado, sus futuros requerimie~ 
tos y en general todos los estudios que se pudieron realizar indican 
que el mercado ser! cont!nuo y creciente y que la factibilidad y co.!!_ 
teabilidad de la inversiCSn resulta muy conveniente y factible, no en 
una fabrica exprofeso para su producci6n, sino corno un producto nue
vo y/o adicional de algGn laboratorio especializado que cuente con 
la instalaci6n y personal capacitado para la producción de f Srmacos 
de manejo delicado y que requieren un alto grado de control de cali
dad. 

La selecciCSn de la ruta qu!mica de stntesis se bas6 en un trabajo -
de laboratorio y criterios de diseño, para darnos un proceso de fa
bricaci6n optimizado, de integraci6n lOOl nacional y cumpliendo las 
especificaciones requeridas para competir en mercados internaciona
les. 

El equipo seleccionado fue pensado para su m&ximo aprovechamiento 
a efecto de reducir la inversiOn. Este equipo es sencillo y flex,! 
ble para su posible adaptaci6n a procesos alternos, para la produ~ 



ci6n varios f4rmacos dado el pequeño volumen requerido. 

La instrumentaci6n es sencilla con controles manuales e indicadores 
anal6gicos con el fin de reducir la inversi6n. Es obvio que la de
cisi6n final de inversi6n podrá variar despufs de precisar los obj~ 
tivos generales ya en su construcci6n. 

Desde el punto de vista econ6mico, el proyecto es altamente rentable 
y por'lo mismo, atractivo para un laboratorio especializado e id6neo 

'l/., 
1 ' 
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