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Te ENEZCEDENTESS

wsto tesis trata de clertos aspectos ccondémicos y té&cnicos
relacionzados con la fabricacién de metil mercaptano.

ia finelide .d et conocer el proceso indus trial pare
su obtencién as? como obtener una estimecién de los costos

¥ el beneficio econémico derivado cde su febricacién.

Practicamente la totalidad del metil mercaptano pro-
ducido se utilizerfa parae la produccién de metionina,

ia metioninz, uno cde los aninoZcidos esenciales se
Tabrica en MNéxico con metil mercepteno importado. la
planta de metionina inicié sus operaciones en 1975 y
su produccién se emplea en la claboracidn de a2limentos
balanceados para oves ¥y genado porcino., Con la incorpo-

e.cidén de metionina se logra un crecimiento nfs r&pido.

In los alimentos es posible encontrar conunmente 18
ninodcidos dtiles para el organismo humano 6 =ninel,
10 c¢e ellos pueden ser fabricados por el orgenismo a
partir de carbohidiatos, grasas o proteinas, los ocho

restantes deben ser ingeridos con los alimentos. Zetos

ocho sén; valina, lisina, trconina, lcucina, isoleucinz,

log nreparedos



3s conocido que en los pcises poéo desarroliados hay
un consumo relativamente menor de ::.limentos_ricos’ en
proteinas como leche, huevos y carne. n cambio el con=-
sumo de vegetalés es relativamente alto. Los alimentos
veg;etales contienen en promedio unz concentracién muy
be jo. de proteinas v especialmente son deficientes en
proteinas formadas con aminodcidos esenciales.

21 déficit de proteinas de czlidad nutritiva 2lte es
principalmente critico para los nifios. Durante la etapa
de crecimiento Se requieren mayor cantidad de aminodci-
dos csenciales para la formacién de tejidos. Los aminogd
cidos estdn considerados como el alfabcto necesario
pare la formacién de proteinas.

iz deficiencia mundial de alimentos esil creando una
cermenda meyor de lisina, metionina y otros aminoZcidos
esenciales, pare complementar y mejorar las proteinas
de los zceites de semillas, los cereales y otros alimen
tos vegetales que constituyen una parte importente de
1a diete de la gente en los paises on Gesarrollo,

Se prevec que parelelamente a2l desarrollo de oiras
fuentes no convencionnles de alimentos coﬁo algas,
bacterias, hongos ¥y levaduras, Se incronentard el uso

de aninofcidos vare mejorar la calidad nutritiva de las
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odicionales de alimentos.,
4 c:xmerimentondo tanto con derivedos de la

metionina como con compusstos Qque hagsen atincltivos los

(3%)



alinonios enviquecidos ¢ decir, hay ten-
denelc @ increuenter ol onpucsto agre
ndéolo a consurio humano., In la

zctualicad se cmpleza exclusivamente en la avicultura y la
ganaderla,

in 1o meyor perce de los paises industriales cxisten
fébriws de lisine y de mesionina, De estos dos la metig

roduce en cantidad meyor ¥y & un precio mas bajo.

3
:
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La lisino se obtiene por medio de un proceso de fermen-

tocida v la metionina cs sintetizada quimicamente a.

narur de metll mercepieno, acroleina, dcido cila nhldrico

y 'momc.co.( Refs 1).

In este anteproyccto se estima el consumo futuro de
metil mercaptano pera la elaboracién de metionina y por
otra parte se considera tanbién el consumo probable de
metil mercaptono para otros usos -como fabricacién de
pesticidas, vldsticos y como odorante para &es natural.

Debido a que el m&todo de obtencién, el equipo ¥y
2louncs dez les materias primes cmpleé.das para la fabri-
cacién de ctil, pronil y butil mercaptanos son muy simi-
lares a les usades on la sIntesis de metil mercapteno, Se
considere tembién la fzbricacién de estos compuestos
usando ¢l mismo ecuipoe.

o tecnolo~la pvare la obtencidén de los mercaptanos

1

mencionsdos oo conoce desde 1910 y desde entonces se ha

avenzado notablemente en su optimizacién,
'
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En el capftulo de scleccibn del proc:;so e cstudian
los métodos de Ffabricacidén, dedic#ndole mfs atencién al
nroceso de obtencidn ce metil morecapteno a partir de
newnol ¥ #cido :sulfhidrico. Este procceso, usando cl

cetalizador adecuado, tiene la ventaja de producir una
centidad muy reducida de subproductos, 0e5 % mol de
sulfuro de dimetilo ¥ 0.4 ¢ mol de eter dimetXiico.
Ambos tienen demanda como solventes y el sulfuro de di-
netilo se emplea adends como materia prima para la fabri
cacién de sulféxido de dimetilo, empleado también como
solvente, No se dispone de datos suficientes para estimar
la demanda de estos compuestos, pero en caso de ser

nasiado baja, existe la posibilidad de recircularlos

pare obtener metil mercaptano con buen rendimiento.

In el cenftulo de evaluacién del proyectio se hace una
estimocidn de la rentabilidad, con base en datos obteni-
dos o partir del costo estimado del equipo y del costo

de produccién,



II, ESTIMNACION DE LA DEIANDA,

El metil mercaptano producido se empleard para la --
elaboracién de metionina, por lo cual, para estimar la-
demanda de mercaptano conviene partir del consumo de me

tionina,

La metionina se comenzé a producir en M&xico en 1975,
en la planta de Alimentos Balanceados Mexicanos, que =
cuenta con capacidad para 2,500 ton/afio. Esta empresa
consume, en 1977, 1,000 ton/afio de metil mercaptanb -
importado y planea aumentar la produccién de metionina-
ampliando la planta existente, y construir una planta =

para la elaboracién de metil mercaptano.

Para conocer el consumo de metionina en afios anterig
res, que servird como base para la estimacidén, se busca
ron los cdatos de importacién, los cuales se presentan =
en la Tabla II-1, junto con las cantidades importadas -
de etil, propil y butil mercaptanos. La dltima columna-
de la tabla se refiere a material usado como reactivo =
en.diversos procesos excluyendo la elaboracién de metig

nina,



Table II-1. Importacién de metionina, metil, etil,

-

nyoril y butil mercaptenos. Zoneladas.

Il ercaptanos

Afio Metionina Metil Etil Propil Butil
1965 100 2 0 0 13
1966 167 0 30 0 3%
1967 144 46 32 3 .60
1968 170 33 0 7 27
1969 406 0 0 5 39
1970 644 0 56 10 40
1971 804 0 il 5 88
1972 604 6 65 5 51
L9T> 1,375 14 76 35 34
1974 1,926 22 1 5 172
1975 1,453 15 1 5 19
1976 156 9 ) 5 26

Fuentes (Ref 2, bibliosrafla).

Con el consumo d¢ metionina se calculan las cantida-
des de metil mercaptono neccsarias para su elaboracién.
on la resccién se requiere una mol de mercaptano por mol
de netionina. Considerando un rcnc;iimflento de 97 %, Be
obtiene un factor de conversién de 0.3324, Kg de metil

mercaptano por Kg de metionina.

O



Con el factor de conversién anterior se calcularon -
las cantidades de metil mercaptano necesario para elabg
rar la metionina importada, las cantidades resultantes=

se presentan en la tabla II-2,

Como primera aproximacién para conocer la tendencia=-
del consumo de metil mercaptano, sSe calcularon las me=-
dias méviles de cada 3 afios. Estos resultados se presen

ten también en la tabla II=2.

Los valores de la dltima columna de la tabla II-2 se
obtuvieron considerando que la demanda crece siguiendo-
una tasa de crecimiento constante. Esta tasa se calculé
a partir del consumo estimado de metil mercaptano en el
primer y el dltimo afio. (segunda columna de la misma ta

BTa)
i 641 = 33(b)?

Despejando se obtiene b = 1,39 ; Tasa de incremento:

0439

Los datos de la tabla II-2 se graficaron en la figue
ra II-1, Allf se observa que el consumo tiende a seguir
una curva de tipo exponencial como la presentada en los
renglones anteriores para una tasa de incremento relati
vo constante,

Se utilizaron unicamente los datos de importacién de
1965 o 1974, L periir de 1975 el comportaniento de la -
inrortacidr fuéd altercdo al comenzor & funcionar la = =

planta productore &z neiionine en Veracruz.



Tabla II-2, Tendencia del consumo de metil mercaptano =

empleado en la elaboracién de metionina; Toneladas,.

Metil Mercaptano Media movil Ajuste con tasa
Afio para metionina, de c/3 afios de incremento
constante = 0,439

1965 " 33 - - 33
1966 56 46 46
1967 48 5% 64
1968 56 80 89
1969 135 , 135 123
1970 214 205 171
1971 267 227 238
1972 201 308 331
1973 457 433 460
1974 641 - - 639

La ecuacién general para una curva exponencial --
del tipo mencionado tiene la forma y = ab® .

Para conocer el valor de los pardmetros "a" y "b" =
se recurre a la estadlstica, en la cual se calculan por
medio del m&todo de mInimos cuadradoss Se aplican loga-
ritmos en la ecuacién general y se impone la restriccién
de que la suma de los cuadrados de las desviaciones ==
(xi - yi) sea un mInimo, (Xi son los valores observados

o datos reales y "y;" son los valores calculados por mg

dio de la ecuacién obtenida).
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Efcctuando las operaciones indicadas se obtienen las
ecuaciones:

S (log Xi) -nA-BZ(ti) - 0

|}
o

S(tilog x3) - AX(%;) = BE(%;%)

Resolviendo simultaneamente el sistema anterior se -
obtienen los valores de "A" y "B" y posteriommente =
los de ngn y "b" conjy

a

antilog de A

b antilog de B

En la tabla siguiente se presenta un resumen de lose-
cdlculos para determinar la ecuacién exponencial que --

describa el consumo de metil mercaptano para metionina.

Ario ti xi log de x3 tilog de x3 tiz
1965 i 33 1.51851 1,51851

1966 2 56 1,74818 3449636 4
1967 3 48 1.68124 5.04372 9
1968 4 56 1.74818 6499272 16
1969 5 135 2413033 10.65165 25
1970 6 214 2433041 13,98246 36
1971 7T 267 2,42651 16,98557 49
1972 8 201 2.30319 19,42552 64
1973 9 457 2,65091  23.9%919 .81
1974 10 641 2.80685 28,06850 100

1o



De la tabla anterior obtenemos:
aade Y(t) =55 »  X(t%) =385
$(lor x;) = 21.35331 , Y (t;log x;3) = 129.10420

a:22.8 ’ b lu38

Ecuacidén resultante1 y

22.8 (1.78)°

La tasa de incremento calculada por el método de ===
m¥nimos cuadrados, 38 ¢, estd muy cercana a la tasa de=-
30 ¢ obtenida con los datos reales del primer y el dlti

afios (tabla II-2).

Usando también el método de m¥nimos cuadrados se ob-
tuvo la ecuacién que describe el consumo de metil mer--
eéaptano para usos diferentes al de obtencién de metioni
na mas el consumo de etil, propil y butil mercaptanos.-
Estos cuatro compuestos se incluyeron en un solo valor-
denominado "alquil mercaptanos”.

La ecuacidén correspondiente a estos cuatro compuese-

tos es v = 29.6 (1.2)%

En la tabla II-3 se presentan los resultados obteni=-
dos al aplicar las ecuaciones exponenciales calculadas=-
con el m&todo de mInlmos cuadrados., A

En la figura II-2 se graficaron los valores de la -
tabla 11-3 correspondientes o la demapda de netil mer--

captano pare netionina.



Tabla II-3, Proyeccién del consumo de métil mercaptano-

para metionina y de alquil mercaptanos, Toneladas.

Metil mercaptamo Alquil
Afio : para metionina, mercaptanos,
1965 31 36
1966 43 | 43
1967 60 } 51
1968 83 61
1969 114 74
1970 157 88
1971 217 106
1972 300 127
1973 414 153
1974 571 183
1975 788 220
1976 1,088 264
LT 1,501 317
1978 2,071 380
1979 2,858 - 456
1980 3,945 - 547
1981 5,444 657

BASE PARA LA CAPACIDAD DE DISENO.
Se usard la cantidad de 5,000 ton/afio como base, con

1o que se cubrirra la demanda proyectada hasta 1980.

)
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Z1 precio del metll mercaptano se conservé relati-
vancnte constante de 1965 a'1975. las variacionés
principales ge debieron a las cantidades importadas.
iIn 1976 el precio promedio del metil mercaptano
inportado fué de (26,00 KN por kilogramo, Este precio
cc tonmard como base para el andlisis cconémico,

Respecto al mercado de las matcrias primas, el me-
tenol se produce en Puebla y el dcido sulfhidrico es

o

un subproducto dc las plantas de procesamiento de gas
oxbraido en la costa del Golfo de Héxico., Z1 catali-
zador, vor ser 90 % aldmina es también relztivamente
feelil de consecguir. Los costos de estos materiales se

presentardn al estimar el costo de produccién.



IITI, SELECCION DEL PROCESO.

REACCIONES PARA LA OBTENCION DE METIL MERCAPTANO.

De los procesos conocidos para la obtencién de metil
mercaptano, la sIntesis a partir de metanol y dcido
sulfhfdrico tiene aplicacién industrial predominante.

xawo CH.SH + H

CH,OH + H,S
2" T400 ocC 3 £

3 0

In la lista siguiente se incluyen las reacciones

conocidas a escala de laboratorio y/o industrial,

CH4 + S g—-ﬁ CHBSH (1)
CHy + HpS + 1/2 0p == CH5SH+ H,0 (2)
Ni0-Mo05/HpS
CSp + 2 H, = = CH5SH + S (3)
230 °C
. Na.,,0-Al50%/HoS
€S, + CH3OH t,ﬁ? &£ = CH4SH + COS (4)
450 °c
NiS/A1,0 A
B L 2
60 + H, + HZS;:§g§:§€£BCH3»H *¥1/2 0, (5)
A2290-2550 R
cos + CH4 —_—— CH3SI +.C0 (6)
25 °c
CHsI + NapS, _EEZQEELg CH5SH + NapS b 1/2 1, (7)

JEs



H,S
CHzCl + NaSH ‘—_._"—;.2—;___—-——‘ CH35H + NaCl (8)

50 °¢

K,104/A150
CHZOH + 11,5 gmmmm—ee==r CH,SH + H,0 (9)
400 ¢
VS5 /A120
e T
320 - 450 °c

CH5SCHs + HpS 2 CHzSH (10)

CHBOCH3 + 2 st ——————e— 3 20 (11)

Como caracterIstica general se observa qQue el subpro-

ducto mas frecuentemente obtenido es el sulfuro de dimetilo.

Las caracterfsticas especlIficas de las reacciones

anteriores son:

CHy ot Sl e CHBSH (1)

La reaccidn directa de metano con. azufre se desvia del
comportamiento que usualmente siguen las reacciones de
hidrocarburos en su reaccién con azufre, La desviacién
principal consiste en Que ademds del mercaptano, se
obtienen cantidades apreciables de subproductos, debido
a la escicién molecular de una especie CHzSH rica en
energla, Ia composicién tipica de productos de la reaccidén

(1) ess (Ref, Zlemental Sulfur. Interscience Publishing Co).



. Compuesto 7 mol

CHzSH 63
CH5SSCH 12
CHSCHz 6
CoHg 6
H, 7
cs, 6

Esta especie de metil mercaptano contiene, en el
momento de formarse, 90 Kcal/mol de energla en exceso,
la cual es exactamente la necesaria para la escicién
CHzS- H, ¥ sobrada para la escicién CH3- SH. Al efectuarse
estos rompimientos se obtienen los radicales correspon-
dientes, que por combinacién producen los subproductos

mencionados.

CHy + HpS + 1/2 0p &—— CHBSH + H,0 (2)

En una de las experieﬁcias efectuadas con esta sin-
tesis, se usaron 100 1/Hr de H,S (g)y 100 1/Mr de CHy (g),
vy 20 1/Hr de oxIgeno, Alimentando esta mezcla a un .
quemador especial con flama invertida. Los gases obte-
nidos contentan 15 ¢ de metil mercaptano.(Ref, Chemical

Abstracts Vol. 63iP981l4c).

CSZ & 2 }{2 ———r CHBSH + S (3)
En esta reaccién, el catalizador formado por NiO (3%),

L]



HoO (15 %), P (145 #) ¥ AL,05 (8045 %), se sulfhidra
pasédndole una corriente de 4cido sulfhldrico e hidrégeno.
(U.S. Patent 3,880,933, 29 de Abril de 1975).

Pn un reactor de laboratorio con 80 ml de catalizador,
a 180 psig y 230 °C, se alimentaron 1.l mol/Hr de hidr6-
geno, 0,4 mol/Hr de CS, y 4.0 nol/Hr de HpS, obteniéndose

una conversidén de 53.9 £ mol de CS,.

CS, *+ CHzOH —t CH}SH + CO0S (4)

Para esta reaccién es posible el uso de catalizador
de K2w04/A1203 (Ref. Chem,. Abs. 783680t) & catalizador
de Na,0/Pumice (Chems. Abs. 521128931), 6 el uso de
aldnina unicamente (Chem. Abs. 73:12070b).

CO + H, + HpS === CHsSH +1/2 0, (5)

—

7l rendiniento de esta reaccién es a¥n nas bajo que
el de las anteriores. En una prueba se obtuvo 1747 % mol
de metil mercantano por mol de CO, efectuando la reaccién

durente 3 Hr a 300 °C y 1700 psig. (Chem. Abs, 58:11219h).

COS +CHy =———= CHsSH + CO (6)

Esta reaccién se efectua radiando la mezcla de reaccién
con luz de 2290 - 2550 X, a baja temperatura, durante

varias horas,



CigI + NapSpy sm———= CH3SH + NapS + 1/2 Ip (7)

—_———

Ta reaccidn anterior se efectus agregando, con agi-
tacién el yoduro de metilo a una solucién de bisulfuro
de sodio en amonicco 1Iquido. Terminada la adicidn se
agita 30 min, mas y se aisla el metil mercaptano. (Ref,

Chem. Abse 5913762).

CH301+ NaSH =———m CHSSH + Nacl (8)

—_—

Esta reaccién se ha efectuado a escala de planta
piloto con resultados satisfactorios. En un reactor
tubular de 4.7 mm de digmetro, a 70 °C y 12 atmésferas
de presién manométrica, se obtuvo una conversidén de
cloruro de metilo a metil mercaptano de 83 ¥ mol, con
selectividad de 98 % mol., El tiempo de contacto fué de
11 minutos. Los subproductos principales fueron sulfuro
v disulfuro de metilo. Usando exceso de 4cido sulfhldrico
se reduce la formacién de subproductos a menos del 4 ¢
en peso, del total de compuestos de azufre., No hay
formacidn de metanol, indicando esto que no hay hidrélisis

o0 reaccién de ion hidréxido con cloruro de metilo,

CH3OH + HZS — CHBSH + HEO (9)

Ia obtencidén de mercaptanos por eliminacién de agua
entre un alcohol y Zcido sulfhfdrico ha sido investigada

1=
<
o+



con intensidad y es el método comercial definitivamente
predominante.

La reaccién entre metanol y un 6xido dehidratante como
la toria, produce un ester inestable, que al estar en
contacto con un 4cido mas enérgico tenderd a regenerar

el 6xido por desplazamiento :
ThOp + 2 CH3OH — ’I"hO(OCH3)2 + H20
—
ThO(OCH5)p + 2 (HS=H)&=== 2(HS-CH,) + ThO, + H,0

El proceso anterior se efectua pasando una mezcla de
vapores de metanol y de 4cido sulfhldrico sobre tofia
a 300 - 380 °C, (Ref. Catalysis Then and Now., Emmet,
Sabatier & Reid, Franklin Publishing Co, 1965),

Este mismo método puede emplearse para la obtencién
de otros mercaptanos y especialmente los correspondientes
a alcoholes alifé4ticos primarios.

En pruebas efectuadas por H, O: Folkins se obtuvo
92,7 % mo} de conversién con 98 % de selectividad.
(Ref. I&EC Process Design and Development, Vols I, Num,
4, oct. 1962).

CHBSCHs + HoS &=——= 2 CH;SH (10)

Para la reaccién anterior se han encontrado efectivos
los catalizadores tipo dehidratante, asi como tambier

el dcido fosférico a 210 = 240 °C, (Chem. Abs. 52 sP14651e)

20



Se efectua también esta reaccién usando V. 3'sobre
alémina activada (5%). Se obtiene 82 ¢ mol de rendimiento

de metil mercaptano (Chem, Abs. 81 :104743h),

CHsOCHz + 2 HpS —= 2 CHsSH + H,0 . (11)

La conversidn de eter dimet¥flico en metil mercaptano
se efectua con el mismo catalizador y en las mismas
condiciones que la conversién de metanol., Se obtiene

70 ¢ de conversién con 98 ¢ de selectividad,

Para la produccién de metil mercaptano en escala
industrial, el proceso mas conveniente es el de CHzO0H=-
st » tanto por los rendimientos obtenibles como por
las condiciones de operacién y la disponibilidad de

las materias primas,

(o 5]
Fe4



SINTESIS DE NERCAPTANOS A PARTIR DE ALCOHOLES.

Ta obtencidn de lietil lLiercaptano por este método, =-

se basa en la reaccidn

CH30H+}IZS —_— CH35H+H20 (4)
El subproducto mas importante, el Sulfuro de Dimeti

lo, se obtiene segdii la ecuacidén siguiente:

2 CH,OH+H,S s===== CH;SCHz+2 H,0 (B)

3

El metil mercaptano formado puede reaccionar con ==

metanol para dar sulfuro de dimetilo:

C ~~ ————— S T
}I3SH+CH3OH = Ci; 0}{3-\-&20 (c)

Simultaneamente, dos moléculas de metanol pueden =-=

reaccionar entre sf, para dar Zter DimetIlicos

——
2 00 T——— CHBOCH3+H20 (D)

El eter dimetllico formado reacciona rapidamente pa

ra dar metil mercaptano y sulfuro de dimetilo:

(01{3)20 +2 HyS —— C}{3SH+H20 (E)

(Cl5) 0 +1,8 === (CH3)2S.+H20 (F)



Zl equilibrio entre el metil mercaptano y el sulfu-
ro de dimetilo formados en el sistema se expresa me---

diante la expresidn siguiente:

2 CHBSH —— (C}13)25+]{25 (G)
Debido a que,en las condiciones en que se efectda la =
obtencién de metil mercaptano no son muy drdsticas, de
300 a 600 °C y de 0 a 30 atmésferas, no se considera--

rdn las reacciones de descomposicién de metanol,

De las reacciones mencionadas, las de mayor impor--
tancia comercial son las reacciones (A) y (B), que con
ducen a la obtencién de metil mercaptano y sulfuro de-
dimetilos El eter dimetllico se obtiene en cantidades=-
nuy reducidas y por recirculacién en el proceso se con

vierte facilmente en mercaptano y sulfuro.



El mecanismo de la recaccién de metanol con dcido =~

sulthidrico sobre y-aldmina es (Chem., Abs. 65, 5355 c)

r

=Hp0
11e0H + HOAL - g A1OMe—a————==2l{e0l{e +HOAL

+

HZS (en ¥-2ldmina)

I

leSH + MeSMe

Pasos determinantes de la reaccidn:

1) Rapidez de la adsorcién-quImica del metanol.
2) Velocidad de la reaccién en la superficie del cata-
lizador entre el AlOMe formado y el HZS que se adsorbe
en la superficie.

Cuando la formacién de eter dimetflico es elevada,-

el principal paso determinante . es el (2). Cuando la ==

formacién de eter es reducida, el paso detérminante es

el (1)



DATOS TERMODINAMICOS

las concentraciones de los productos de las reaccio=
nes involucradas, cuando se ha alcanzado el equilibrio=-
termodindmico, las obtenemos por medio de los valores =-
de la constante de equilibrio, "K", que a su vez calcu=
lamos de los valores de energla libre estandard de for-
macidn, "AGfO ", reportados en la literatura, (Selected
Values of Thermodinamical Prop erties. Am Petr., Inst. -

Vol Vi)'

() Kecal
Aef mol

Temp.OK H,0(g) CH5SH(g)(CHz)pS(g)  HpS ()  CH,OH(E)

298,16 -54,635 =11.91 -7.88 -1745 -3945
400 LB3ielg - L Bi7s -2,08 =1642 -35.8
500 -52.360 = 5.43 3,86 -1545 -32,0
600 «51,154 = 2.02 9.95 -14,5 -28,5
700 -49,913 1,48 16,17 =13.3 -24.5
800 -48,643 5403 22,42 -12,2 -20,0
900 -47.3 8.5 28,6 =11,1 =17.0
1000 -46,030 12,25 35,10 -10.0 -14,0

Tabla III-1 Energla libre estandard de los compuestos

indicados. Fuentes Am Petr; Inst,.

Con los valores de la tabla III-1 se obtienen los =-
cambios de energla libre en las reacciones principales-

del proceso;



Cdlculo del cambio de energla libre para la reacciéng

CH3OH % H,S === CH,SH & H,0

3 2

A OO -

298 =3945 =17.5  =11.9 -54,6 - 945

400 -35.8 -16.,2 =~ 8,7 -5345 -10.2

500 -3240 =15.5 - 5.4 52,4 -10.3

600 -28,5 =14,5 - 2.0 -51,2 =10,2

700 -24,5 -13.3 1.5 -49.9 =10.6

800 -20.0 -12,2 5.0 -48,6 -11.4

900 =17.0 i 8.5 =475 -10.7

1000 -14.0 -10.0 1252 -46.,0 - 9.8

Cambio de energla libre estandard para la reaccidni

2 CH30H + HoS +—— CH,SCH, + 2 H;0

B

Temp, 2 MeOH HOS Me,S 2 Hx0 AG ©

oK 24G ;0 ac2o ac20  2aa50 Keal ol

298 =790 =17.5 = T.9 -109.2 -20.6
400 ST7AR6 -16,2 Bk ~107.0 ~21.3
500 -64,2 -15.5 3.9 ~104,8 -21.4
600 -57.0 -14.5 10.0 ~102.4 -20.9
700 -49.0 -13.3 16,2 - 99,8 =21.3
800 -40,0 IR 22.4 - 97.2 ~22,6
900 -34.0 -11.1 28,6 - 94.6 <2049

1000 =28.,0 ~10,0 3561 - 92,0 =18.9



Debido a que la formacién de metil mercaptano y de
sulfuro de dimetilo es simultanea, conviene considerar-
la reaccién global:

5 CH3OH + 2 HZS _— CHBSH + CHBSCH3 + 5 HZO (J)

Los valores de la constante de equilibrio termodindm
mico para la ecuacién anterior pueden también ser calcu
lados a traves del canbio de energla libre, pero resul=-
ta mas conveniente calcular los valores de la constante
de equilibrio como el producto de las constantes de las
dos primeras reacciones.

El valor de la constante de equilibrio termodindmico
se calcula con la ecuacién K = e 4% /e , donde "R" ,
la constante universal de los gases tiene el valor des
1.9872 para el sistema de unidades que estamos usando.

Los valores de la constante de equilibrio para estas
tres reacciones =formacién de MeSH; de MepS, ¥ reaccidn

global con formacidén de ambos compuestos= song

Tabla III-2 . Ctes, de equilibrio para las reacs. A; BJ

Temp Formacion de Formacién de Formacidén de
OK MeSH ' MeZS 11eSH 4+ MeZS
By Kg Ky
298 9.28x 10 1.29 x101° 1.19 x1022
400 0.37 x 10° 4,35 x 10%2 1.63x 107
500 31805 2,26 x 107 7.20 x10%3
600 5196 4,10 x 107 2.13x 10M
700 2041 4.47&106 9.1% x107
800 1302 1.49x 108 1.94 x107
900 397 119023 4,72 %107
1000 139 13519 1874560



Para relacionar la composicién de la mezcla en equi=-

librio con la constante calculada, usaremos la ecuaciéng

(rfs-’t ';)"(m'n Ql)
§f X
_ |;1R nss.. . f Tf E - %K

K &
m n
lnM nN se e lnm nN nR ns LN )

v

y fijaremos las condiciones iniciales siguientes:
Presién del sistema; 1 atmdsfera, (17)
Concentracién de los reactantesi 33433 % mol de metanol
66,66 ¢ mol de H,S
El balance se hard para 1 mol de reactantes.
C&lculos:

% = moles de metanol convertidas a metil mercapatano

y moles de metanol convertidas a sulfuro de dimetilo

Se considerard K, = 1 (cocficientes de fugacidad = 1)

Moles de MeSH X

lloles de Hezs ' 0.5 ¥
Moles de H,0 4 X+y
Moles de lieOH 1 043333 = X - ¥

lioles de HyS 1 046666 = x = 0.5 ¥

Total { 1,0000

(r+s+t) = (men) = (1+4143) = (3+2) = O



Para las dos reacciones principales, (A) y (B), la-
composicidén en el equilibrio puede calcularse por me=--

dio de las ecuaciones de K, ¥ KB 1

(x)(x-i—Y)
K =

(063333 = x = ¥)(0.6666 = x = 0.5y)

(0-5y)(X+y)2

K =
B
(0.3333 = x = ¥)2(0.6666 = x = 0.5y)

Usanda los valores de K, y Ky de la tabla III=2 ¥y
resolviendo simultaneamente las ecuaciones anteriores,
obtenemos las composiciones de la megzcla en equilibrio

de la tabla siguiente. (valores en mol).

Temp MeSH Me,S H,0 MeOH HZS
(o]
K
298 0.073 0.130 0535 0 0,464
400 0.119 0.107 0+353 0 0,441
500 0.139  0.097 0.333 0 0,431
600 C.157 0.088 0.333 0 0.422
700 0.172 0.080 0.332 0.001 0.415
800 0.184 0.074 04332 0.001 0,409
900 0.190 0.070 0.330 0,003  0.407
1000 0.200 0.065 0,330 0,003 0,402

Tabla III-3 Comrosicién de la mezcla a diferentes tem
peraturas. )

-
[



Con los datos de la tabla anterior obtenemos la con

versidén y el rendimiemnto de equilibrio;g

Temp, Conversidén Rendimiento
ok MeOH,% mol MeSH,% mol.

298 100,0 22

400 100,0 36

500 100.0 42

600 10040 47

700 99.7 52

800 )N 55

900 99.1 57

1000 99.1 60

Tabla III-4 Conversién de metanol y rendi-

miento de metil mercaptano.

La conversién de metanol es practicamente de 100 %,
lo cual estaba indicado de antemano por los valores al

tos de las constantes de equilibrio de la tabla III-2,

El aumento de la temperatura evita la conversién de
metil mercaptano en sulfuro de dimetilo, lo cual se ve
rifica por medio del. cdlculo de las constantes de equi
librio para la reaccidén (G): 2 MeSH T MNe,S+H3S.

Para esta reaccidn, como parte del sistema en equilie=

brio:

= (O.Sv)(0;6665- % = 045y)

Kg
X



El valor de KG disminuye de 14.,9 a 298 Ok hasta 0.7

a 1,000 %K.

CATAIIZADOR,

Los resultados presentados en las tablas de composi-
ciones de equilibrio (tablas III-2 a III-4), muestran
que la formacidén de metil mercaptano a partir de metanol
es favorable en un rango amplio de temperaturas,

Sin embargo, adn cuando el incremento en la relacién
HZS/CH30H y el aumento de temperatura favorecen un ren-
dimiento mayor de mercaptano, termodinamicamente continda
siendo posible la formacién de sulfuro de dimetilo.

Brigisdapemit il Aee st Soute TRl MDD 8
dimetilo formado, agregando exceso de 4cido sulfhifdrico
?a;;‘obtener mayor conversidén, pero adn con una relacién
mol de HZS/CH3OH - 5, la conversién de equilibrio a 427
Oc es de 29 %. En la prdctica resulta incosteable usar
demasiado exceso de reactivo, porque esto hace aumentar
desproporcionadamente los costos de recuperacién y puri=
fieacidn.

En cuanto & la formacién de eter dimet¥lico,si la
velocidad de formacién de metil mercaptano a partir de
eter dimetflico es mayor que la velocidad de formacién

de eter a partir de metanol, no habrd acumulacién de

eter dimetflico.



Por lo anterior, es evidente la necesidad de emplear
un catalizador para acelerar selectivamente la velocidad
de formacién de metil mercaptano, obteniendo la menor
cantidad posible de sulfuro de dimetilo y de eter dime-

tX1lico.

En general los catalizadores mas adecuados para la
obtencién selectiva de metil mercaptano estdn compuestos
por dxidbs de metales alcalinos, carbonatos de metales
alcalinos y sales de metales alcalinos formadas por
4cidos de metales del grupo VI. E1 soporte adecuado es

aldmina activada con area superficial de 150 mz/g;

En el artfculo ROLE OF THE CATALYST IN THE REACTION
OF ALCOHOLS AND HYDROGEN SULFIDE de Hillis 0. Folkins
y Elmer L. Killer, (American Petroleum Institute's
Division of Refining, Vol 42 (III), 1962), se publica
un estudio muy completo, realizado con el fin de seleccionar

el mejor catalizador para este proceso.

Primeramente se estudié el efecto del metal en forma
de 6xido. De los compuestos probados (Lizo, Na,0, K50,
igo, Ca0, BaO, Si0,, ZrOp, CeO, ¥ ThOz), el que dié
mejor rendimiento de metil mercaptano fué el 6xido de

potasio (67 & mol).

Se probé también el efecto del anién, (Kp0, K58, KCl,
KpCO5, KpSO4, KpCr0g, KplnOyy KpV0y, K5P04, K As,Koling0s),



Se buscd también la concentracién Sptima del promotor,

siendo esta de 10.5 & de K V0, (91 ¢ mol de rendimiento).

Las pruebas anteriores se repitieron a -diferentes
temperaturas, encontrandose que el rendimiento éptimo

mencionado de 91 ¢ se logré a 400 °c,

Con interés y eficiencia similares se buscé el soporte
que formara el mejor catalizador. El soporte debe tener
area suficiente para dispersar el promotor. En esto
influye la forma de preparacidén del catalizador.

Las combinaciones de promotor-soporte que mas favore-
cen la formacién de metil mercaptano son aquellas en que
ambos son de caracter bdsico. En cambio, cuando la inter-
accién entre promotor y soporte produce un catalizador de
caracter neutro 6 4cido, aumenta la selectividad para la

formacién de sulfuro de dimetilo.

La grdfica de la figura III-1 mnuestra el efecto de la
tenperatura.sobre el proceso. Se observa que existe una
temperatura médxima, pasando la cual disminuye el rendi-
miento de metil mercaptano. A temperaturas bajas aparece
eter dimetllico entre los productos, pero no aparece en
absoluto & temperaturas mayores, lo cual sugiere que este
compuesto es un producto intermedio para este proceso de
obtencidn de metil mercaptano a partir de metanol y dcido

sulfhfdrico.
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Como parte del estudio efectuado‘por.H. 0, Folkins
v Eo L. Miller, sc investigé ademds el efecto de la
presidén, '

La reaccién no es muy sensible a los cambios de presidén
pero la conversidén y el rendimiento se incrementan lige=
ramente al aumentar la presién, debido al aumento del

tiempo de residencia,

El efecto de la concentracién.sobre la reaccién se
estudié variando el flujo de metanol alimentado en las
pruebas, En la figura III-2 secobserva la tendencia usual
a la disminucién del rendimiento cuando aumenta S
(Espacio=velocidad), En cambio el rendimiento de eter
dimetflico aumenta paralelamente a S,, debido a que el
tiempo de residencia no es suficiente para que el eter
dimet¥lico se transforme en metil mercaptano y en sulfuro

de dimetilo.

Ul
1






ORTENCION DE ETIL, PROPIL Y BUTIL MERCAPTANOS.

Los resultados obtenidos en la seleccién del proceso
para la obtencién de metil mercaptano, son aplicables a
la obtencién de etil, propil y butil mercaptanos. La «
sPntesis de estos compuestos conviene efectuarla a partir
de Zcido sulfhldrico y el alcohol correspondiente, usando
el mismo tipo de catalizador, Es factible usar el mismo
equipo, variando por supuesto las condiciones de operacién,

Al aumentar el peso molecular del alcohol empleado,
la temperatura de reaccién debe disminuirse, para evitar
que la eliminacidén de agua entre el alcohol y el 4cido
produzca una doble ligadura.

Con alcoholes de dos, tres y cuatro dtomos de carbono
tienden a formarse ademd4s de olefinas, aldehidos y é&teres,
que compiten con la formacién del sulfuro y el mercaptano
correspondientes.

Al igual que para el metil mercaptano, la formacién
de subproductos es favorecida por catalizadores de
caracter 4cido,

4 318 °c, empleando K,W0,/Al505, se obtiene 8344 % mol -
de conversidn de etanol en etil mercaptano, con 82.4 %
mol de selectividad., (Role of the Catalyst in the Reaction
of Alcohols and Hydrogen Sulfide).



CONDICIONES DE OPERACION

Do acuerdo con los resultados indicados en la seleccidén

del catalizador, las condiciones éptimas de operacidén soni

Tabla III-5. Condiciones de Operacién, Obtencién de
letil llercaptano.
Catalizadors K,W0,/Alp05, 10.5 %, Area superficial 150 n%/g.
Temperaturas 400 °C ; Presidn de reaccidn: 10 atmdésferas.
Materias Primas: HZS/CH3OH‘: 2.0 mol/mol. =
S, = 0.39(ml, CHsOH lIquido/ml, catalizador-Hr)
Conversién: 0,927 (mol CHzOH convertido/mol CH,OH alimentado)
Rendimientos 90.9 ¢ mol de metil mercaptano.
Selectividadi:CHsSH 9810 %

CHSSCH3 1.1 %

N

CH;O0CH; 0.9

Fuente; Role of the Catalyst in the Reaction of Alcohols

and Hydrogen Sulfide, tabla VII).

En la figura III-3 se muestra el Diagrama de Flujo para

el proceso, el cual se desarrolla de la manera siguiente s

De los tanques de almacenamiento se envian el metanol
y el Acido sulfhfdrico al intercambiador B-1 donde son
vaporizados a la presién de 10 atmésferas. A continuacidén
pasan a B-2 donde se calientan a 390 °C, A esta temperatura
entran al reactor C-1, para efectuar la conve?sidn a 400 °C
y 10 atmésferas, La rcaccién de convérsién es bastante

exotérmica y es necesario contar con un medio eficiente



Recincuwlacién H,S

/s
F-3 H-3 Venteo
y
Reacton NaOH 4
C-1 y
! J-3
Y Comp. -3 T
| T4 J-2
H,S Y
Z A-1
e ) J-1
Condensadon
Dow-Theam
MeOH A-2 % ,,5:5
A-3 Bq1
InteAcambiadon
-~ LN
- ) E-1
— y
4
Vlv
-7y - J-6
i Recireulacibn MeOH MeZS MeSH MeZO

FIG. 111-3. SINTESIS DE METIL MERCAPTANO. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO.
MeOH: Metanok; MeSH: Metil Mercaptano; MeZS: Sulfuro de Dimetilo; MeZO: Eten Dimetilico



de enfriamiento, Dow-Therm por ejemplo, el cual entra-
como 1lquido a la chaqueta del reactor; con el calor =
de la reaccién se vaporiza y posteriormente cede ese =
calor a los reactantes en B-2 al condensarse., Para que
existan gradientes de temperatura en el reactor C-ly en
el calentador B=2, la temperatura a la que se condense
el vapor en B=2 debe ser mayor que la temperatura a la
que sc haya evaporado cl lIquido en la chaqueta del =
reactor., Para ello, los vapores del medio de transfe-~-
rencia de calor que salen de Cl deben ser sobrecalenta-
dos y comprimidos a una presién adecuada antes de en-=-
trar a B-2.

Por otra parte, la mezcla de compuestos resultantes
de la reaccién se conducen del reactor Cl a través del=-
intercambiador B-l, donde al vavorizar los reactantes,
se enfrian parcialmente y posteriormente se enfrian, =
en E-1, a una temperatura convenicnte para alimentarw-
los a la columna de estabilizacién F-1,

En F-1 se inicia la etapa de aislamiento de los com
puestos obtenidos en la reaccién, Existen varias alter
nativas para cfectuar esta separgcién, La que se indi-
ca en el Diagrama de Flujo consiste en ir separando =
los componentes menos voldtiles. Primeramente se sepa-
ra la fase acuosa, qQue es la menos volatil, y se envia

a la columna G-1 donde se efectua la recuperacién de -



netanol. El agua residual separada en G-1 recibe trata
miento con sosa para precipitar las trazas de azufre =
que pueda llevar,

La fase orgdnica que sale en forma de vapor de F=-1,
se condensa parcialmente en F=3 y se recibe en F-4, De
8ste tanque de acumulacién se envian los vapores de =
H,S a H-l mediante el compresor F-6 y mediante la bome
ba F=5 se alimenta a H=1 el metil mercaptano, el sule
furo de dimetilo y el eter dimetlico saturados con =
4cido sulfhldrico.

En H-1 se separa el sulfuro de dimetilo, el cual es
enviado al tanque de almacenamiento. Los vapores que =
salen de H-1 se condensan parcialmente en H-3 y la mez
cla vapor=llquido resultante se acumula en H-4. De és=-
te recipiente se enviam,mediante un compresor, los va=
pores de 4cido sulfhldrico y de eter dimetflico a la =
columna I-1l, El metil mercaptano, saturado con 4cido =
sulfhldrico y eter dimetiiico, se bombea también a I-1

En I-1 se aisla el metil mercaptano, el cual se en-
via al sistema de purificacién de la columna J=1 ¥y pog
teriormente a los recipientes de almacenamiento. LoS =
vapres de I-1 se condensan parcialmente en I-3, con lo
cual practicamente todo el eter dimettlico se recibe =
como 1l¥quido en I-4, de donde se trasvasa a los tane=-=

ques de almacenaniento. Ios vapores de dcido sulfh¥fdri



co se conducen al compresor I-6, posteriormente al

condencador I-7 y finalmente a los tanques de almacenamientos
Si el 4cido sulfh¥fdrico que se alimenta al proceso

contiene impurezas -hidrocarburos ligeros- conviene

instalar un venteo despues de I-7, que estarla conectado

a una torre de absorcidén en la que el Zcido sulfhldrico

arrastrado serla retenido por una solucién alcalina,

ELIMINACION DE COMPUESTOS DE AZUFRE DE LOS RESIDUOS.

Para el tratamiento de los efluentes pueden emplearse
hidréxidos alcalinos, mono- 6 die- etanolamina, 6 un
compuesto patentado como el Cataban,

lLas impurezas residuales formadas por hidrocarburos
ligeros se eliminan en un quemador eficiente.

Como alternativa para el tratamiento del agua residual
resultante del proceso, se ha recomendado también el
empleo de clorato de sodio en medio 4cido. En una
experiencia publicada, (Chemical Abstracts 80487307 d),
se trataron 1,000 ml, de agua residual con dcido clorhfdrico
diluido hasta pH de 4. Se agregaron 0.3 ml, de solucién
acuosa preparada con 300 g de NaClO3 por litro., No hubo

formacién de compuestos orgdnico-clorados téxicos.



CARACTERISTICAS DE I1.0S PRODUCTOS

METIL MERCAPTANO.

Recibe también los nombres de Metanotiol y Tio-meta
nol, Respecto del metanol, el metil mercaptano es un-
compuesto de mayor acidez, se oxida mas facilmente ¥y
tiene mayor habilidad para participar en reacciones -
| por radicales libres. Estas caracterlsticas probable-
' mente sean la causa de que su existencia en la natura
leza no sea muy abundaante. Se le ha obtenido en canti
dades reducidas en los pozos de gas en Texas y en des
tilados de petroleo.

E]l metil mercaptano es un gas inflamable, con el =
olor caracterlstico de los compuestos de azufre. Es =
narcédtico en concentraciones altas.

Solidifica a -123 °C.

Tempe de ebullicidn; 5.95 °C a 760 mm Hg.

Densidad del 1Iquido 0.8665 g/cc a 20 °C.

Solubilidad en agua: 23.30 g/1, a 20 °Cs

Temp. critica: 196.8 °C.

Presidn crltica: Tl.4 atmésferas.

Densidad crltica: 0.3%2 g/cc.



El metil mercaptano forma azedtropos con los compuesS=
tos siguientes:(Ind. & Eng. Chem. Vol.4l, Num. 12, -
2737. Dec. (1949))'

2° componente T, eb. del Propiedades del
29 componente azedtropo
T. ebe Zmol MeSH
2-metil propano =13, 73 1645 12.5
n-butano - 0,50 ° - 4.0 37.0
2,2-dimetil propano 9.503 0.6 58.0

2-metil butano . 27.854 6.3 9740

El producto obtenido contiene generalmente una can
tidad pequefia de impurezas, que provienen principal-
mente de impurezas del 4cido sulfhldrico. Un ejemplo-
de composicidén tipica de metil mercaptano obtenido es
la siguiente: 7% MOL

Metil Mercaptano...........98.56
Acido SULfhIdiricOe.eesseess 0409
Metanol.sseessissssscsssses 0409
Sulfuro de DimetilOeseceess 0.12
Eter Dimet2lico..vieesseces 079
Etil Liercapt@NOesssssssssss 0409
Isopropil Mercaptano..eeess 0.03

Disulfuro de CarbonOs..ss:s 023



Usos : Como odorante pvara gases que deben ser detecta-
dos y no poseen un olor fuerte., En cantidades muy pe-
Quefias se utiliza en la fabricacidén de cafe soluble,
El uso predominante del lletil Mercaptano se encuen
tra en la obtencién de lietionina, uno de los aminodci
dos bdsicos, La reaccién completa para su obtencidn -

es:

Propileno

T Metanol I-Acido Sulfhldrico

— Acroleina -L letil Mercaptano

~l'etiltio propion=- —-(NH4)2003
aldehido l
A HCN

5-(2'- lLietiltio etil) Hidantoin
Hidrdlisis
Neutralizacidn

Cristalizacidén

I, T

DL lMetionina CHS-S—CHZ'CHZ'TH"COOH

NH,

SPhtesis de i‘etionina.
Ref : Chemical and Process Technology Enciclopedy, pag

105, Hydantoin Process,



SULFURO DE DIMETIIO,

De incoloro a ligeramente colorido. Olor desagrada
ble. Inflamable., Forma mezclas explosivas con aire en
concentraciones de 2.2 & 19.7 % vols

Temperatura de ignicion: 206 °C; al incendiarse -
puede producir diéxido de azufre.

Debe aislarse de agentes oxidantes.

Es ligeramente soluble en agua.

Temp. de ebullicidni 37.3 O¢c a 760 mm Hge

Tenp. de congelaciéni -98.27 a 1 atmésfera en aire.
Densidad ;0.84823 g/cc, a 20 °cC.

Temperatura criticar 229.9 258

Presién critica: 54,5 atmésferas.

Densidad crltica: 0.309 g/cc.

Indice de Refraccidn: 1.43542 a 20 °C
1.43228 a 25 °cC

Refraccién EspecIfica 0,30813 ml/g a 25 °C.

Lfquido incoloro. Es muy peligroso cuando se le ex-
none al calor y a la flama. Rango de explosividad de
3,45 a 26,7 7 vol., Temp. de ignicién: 350 o¢.

Temp, de ebulliciéni =23.7 O¢c a 760 mm HZ.
Temp, de congelacidng -138.5 o

Densidad s 0,661 ; 1lquido a 20 8. (g/cc)

'
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ETI1 ILIZERCAPTANO
CHB—CHz-SH ; L¥quido incoloro, ligeramente soluble -~
en agua, soluble en alcohol y eter.
Temperatura de ebulliciéng 36.2 °c a 1 atm.
Punto de fusién: =121 °C.
Densidad a 20 °Cy 0.839 g/cc.
Temperatura crltica: 225.5 Ic
Presién crftica: 54.2 atm.
IImites de explosividad: 2.8 a 18.2 ¢ en vol,
Se usa en la fabricacidn de pldsticos, insccticidas-
y antioxidantes.

Fuede ser narcético en concentraciones altas,

PROFPIL MERCAPTANO

CH3-CH2-CH3-SH ; L¥quido soluble en agua, muy solu
ble en alcohol, eter, cloroformo, acetona y benzol,
Temperatura de ebullicidéni 67.5 °c a i atm,
Punto de fusiéni-113.3 °c.
Densidad; 0.8411 g/cc a 20 Yol

BUTIL MERCALPTANO

CH -CHE-CHZ—CHZ-SH ; 1?quido inflamable, Ligeramente=

soiuble en agua, Soluble en alcohol, eter ¥y HZS 1Xqui
do, Temperatura de ebulliciéni 98.2 °c a 1 atm.

Punto de fusién: -115.9 °C; Densidads 0,834 é/cc a =
20 °C., Forma azedtropo con alcohol butllico y con al-

cohol butllico y agua.

=3
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PRECAUCIONES PARA EL IZIANEJO DEL ACIDO SULFHIDRICO.

En la etapa del disefio definitivo de la planta deben
considerarse los riesgos que presenta el manejo de los
reactivos, especialmente el 4cido sulfhldrico.

Se requerird la instalacién de detectores de Zcido
sulfhldrico que puedan ser programados para actuar una
alaima 6 un sistema de cxtraccidén de gases, Se deberdn
colocar vAdlvulas que permitan bloquear y aislar secciones
del proceso en caso de fugas,

Otros asnectos que deben tomarse en cuenta son;

Edificioss es conveniente instalar retirados del equipo
de produccién las oficinas y algunos locales como el centro
de control de motores, Debe tomarse en consideracidn la
direccién predominante del viento,

Quemadores de Gases: Deberdn conectarse a los qQuemadores
las descargas de las vdlvulas de seguridad y de los venteos
de discos de ruptura. Los quemadofes también deben estar
alejados del areca de proceso.

Red contra Incendios Debe disefiarse cuidadoﬁamente el
sistena de hidrantes y elaborarse un programa de inspeccién
y mantenimiento.

Antes de iniciarse la operacién de la planta, es nece=-
sario entrenar al personal sobre los riesgos y sobre el
uso del equipo de seguridad, Este debe incluir mascarillas

de aire y de oxIgeno, Es necesario contar también con

detectores portdtiles de dcido sulfhidrico.

e
)



Conviene recordar que el 4cido sulfhldrico paraliza

rapidamente los nervios del olfato, impidiendo su deteccién

por este medio.
Riesgos de la Exposicién al Afido Sulfhfdrico.

ppm de 4cido

sulfhldrico Toxicidad

70 - 150 Aparecen sIntomas ligeros de intoxicacién

después de algunas horas de inhalacién.

170 - 300 Tiempo md&ximo de exposicién sin conse-

cuencias serias; 1 hora,

400 - 500 Es peligroso un tiempo de inhalacién

mayor de 30 mimutos,.

600 - 800 Es fatal adn en tiempos menores de

30 minutos,

1000 - 1500 lortal en 1 a 2 minutos de inhalacién.



BALANCE DE MATERIALES

La produccién de metil mercaptano serd de 5 000 000

kilogramos por aﬁb. equivalentes a 5 000 000/48,11 =

ngéég—ké-mol7;g;. '
Trabajando,la planta tres turnos, cinco dias a la -

semana, Se obtienen aproximadamente 6000 horas labora-

bles al afio; la produccién serd entonces de:

;gzg2g§ = 17.32 Kge.mol de MeSH/Hr.
000

Para efectuar el balance de materiales se emplearén

los datos de la tabla III-5, usando como base Kg.mol/Hr

Catalizador: K2w04/A1203 (10,5 %)
Temperatura; 400 °C.

H,S/MeOH = 2.0
S. - 0.39 ml. lieOH 1XZquido a 20°¢c
v = Y'27 01, catalizador (Hr)

: mol MeOH convertido
CorNersLdng R 95 mol NeOH alimentado al reactor

Rendinisnto) 0,905 S0l GC M b
de MeSH mol de lieOH alimentado al reactor

Rendimiento de | 0.311(0.927) - 0.0051 mol de liepS

Mees mol lieOH alim,

«

Rendimiento de' 04009 (0,927) = 0.00417 mol de ley0
Kep0 2 B4 mol 1.eOH alim.




Se hardn los c4lculos con base en la reaccién global;

H 12 H S o> 1 + {
58C 3OH }’2 — CH35H+(m3)2S+(CF3)20 4 h20
Cdlculo de subproductoss

Con base en los rendimientos de la reaccidn:

Sulfuro de dimetilo que se obtendrd =

Rend. IMepS _

(Kgo.mol MeSH) =
Rend, keSH -

(17.32) 229951 - 0,0972 Kg.nol
04909

Eter dimetflico- (17.32) Q;QQill = 0.0794 Kg.mol/Hr.

Resumen de producto y subproductos,

Kg.mol/Hr Kg/Hr
letil HMercaptano 17652 833,33
Sulfuro de Dimetilo 040972 6.04
Eter Dimetflico 0.,0794 3466

Balance de letanol.

a = Kgemol de metanol que deben alimentarse al reag

tor.

B Produccién de MeSH = 17.32 = 19,05 Kg.mol/Hr
Rendimiento de MesH - 0,909

04927(19405)=
17.66 Kg.mol.

De ésta cantidad reaccionard el 92,7 %

El metanol que no reaccione se recirculard después de-

ul
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aislarlo y purificarlos

Metanol recirculado = 19405 = 17,66 = 1.39 Kg.mol/Hr

Balance de HzSo

b

Kg.mol de H,S que se alimentardn al reactor.

b = 2(a) = 2(19.05) = 38,10 ; (HpS/CH,OH = 2.0)

lioles de HZS que reaccionan y que deben repomarse al =
proceso = moles de MeSH formado 4 moles de Me,S forma=
do = 17.324-0.072 = 17.42 Kg.mol/Hr. (= HpS neto)

El HZS en exceso Se separa y se purifica para recir
cularlo:

H,S Recirculado = 78.10 = 17.42 = 20.68 Kg.mol/Hr.

2
Balance de HZO .

ny,o = Kgmol de agua formada en la reaccién.

ny,0 = PiesH * 2 Diieps ¥ Miep0

l7o32+2(0.0972)+0.0794
17.59 Kg.mol de HZO/Hr. "

Con los resultados del balance de materiales obte=-
nemos los resultados representados en el diagrama de =

bloques de la figura ITI-4.



\
A% |

H, S
593.96

CH ,0H
565.91

/

Kg/Hr

H.S, Recirculaci

2
T704.49
—= CH,SH, 833.33 Kg/Hr
1908. 81 T
> CH,SCHy, 6.0 '
/7 ~}———% CH,0CH,, 3.66'
= [——-‘b H,0, 316.90

G REACCION e

AISLAMIENTO

| 610.36

Y PURIFICACION

.

CHBOH, Recirculaiyén

74.39

Figura III-4. Balance de Materiales. Produccién de 5,000 ton/aio de Metil Mercaptano.



Recirculacién de Acido Sulfhidrico

3

CH,SB-(CH,) 5~(CH

3

) u Q0
) 20—-“20

Acido
Sulfhidrico

J:——>

|

Aiglamiento de CH, SH,

e 3
(_(,1;3)23 ¥ (CHB)ZO y

1 oy
CLBOH H2S ">
2 eraciin @ . S'e
Roasior de Recuperacin de 12
Lecko Fijo
400 °C, 10
Atmdsferas o F-1
V&
2JO4/ Al ?O
T -
"’
i o
4
lrecelen—
pep toandento e ) N
Y ;
& o
C-1 e
A
GrhasuEador = Recuperacién
1 Ll de Yetanol
' Agua
C-2
Recirculacidn de Fetanol

Pigura I111-5 CBTENCION D M1 L MERCAFTANC. Diagrama Parcial del Equipo.



ESOTIACICN DEL EQUIFO,

e enpleardn comc base las con tidades del balance de
nateriales dz la fig. III-4 y el diagrene de cquipo de
la fig. IIZ-5,

A-1

“ANQUES N AINACEMAMNIENTO PAFA ACILC SULFIHIDRICO.

Ce usordn “encues de acero ino.cidable con capacidad
pore clmacenzar el dcido necesario para dos semanas de
operacién, Ios tondues, Tipo selchiche alnscenardn
dcido 1fquido a 18 aj:mdsi‘eras ¥y teupcratura ambiente.
I1,£ alnacenado (503.96)(24)(10)/(0.775) - 184 n?

Se usardn 10 tangues de 20 n° c/u, de 1,5 m de didnetro
v 11 m de largo, con espesor "e" de:
0.195(750) :
e - % 4+ 3 =16 mn
1(0 .85) = 0.6(0.195) )

I'aterial de construcciéng S'\—240-,'-316

L=2
TANQUR PARA ATNACENAIIENTC IL Il

Tanques de accero al carbbn, £A-285-C, porc almacenar
el consuno de metenol en dos semenas de operacién.
GH,0M elmacenzdo: (565.97)(24)(10)/(0479) = 172 n”

e usardn 4 tancucs de 50 _m3 c/u, de 3 n de didme’ro

¥ 7T n de longitud, con espesor de:

B 0,02 500
& = 025(1500) + 3

9.6(0.85) - 0,6(0.025)

1
(aa}
=

3

55



A-3
BOMBA PARA ALIMENTACION DE METANOL.
Bomba de turbina para alimentar metanol a 10 atmés
feras, Capacidad de la bomba:
(610,36)
(3600)(0479)

0.21 1lps.

Fotencia del motors HP = 0,21(400)/(76)(0.4) =3

Debe usarse un motor & prueba de explosién,
b

B-1
INTERCAMBIADOR PARA ENFRIAR 1O0S PRODUCTOS DE REACCION
Y CALENTAR EL METANOL Y EL ACIDO SULFHIDRICO.

El 4cido sulfhidrico llega como lIquido a 18 atmég
feras y 20 °C, Pasa a través de una vdlvula de expan-
sién y parte se evapora al pasar a una presién de 10
atmésferas en el intercambiador.

Ambos reactivos se calientan hasta la temperatura-
de ebullicién del metanol y.éste sale del intercambig
dor como lfquido saturado y el 4cido como vapor sobre
calentado.

Temperatura de ebullicién a 10 atmdésferas;

Metanol ; 140 °c.
Acido Sulfhidrico: 0 °C.
Calor que cede el #Acido al perder presién:

(1298,45) (0,49) (20) = 12,725 Kcal/Hr.



Cantidad de 4cido que se evapora[(A}{)exaP = 1153 Kcal/Kg;]
1% 32 = 112,61 Kg/Hr.

Calor necesario en B-1 para evaporar el resto del &ci
do : 113(1298.45—112.61) = 134,000 Kcal /Hr,
calor necesario para sobrecalentar el dcido hasta =--

140 °Ct 1298,45(0.26)(140) = 47,264 Kcal/Hr.

Calor total requerido para el dcido:

134,000 + 47,264 = 181,264 Kcal /Hr,

cdlculo del calor necesario para calentar el meta=
nol de 20 a 140 °C:
610.36(0.7T) (120) = 56,397 Kcal/Hr,

calor total transferido en B-11:

181,264+ 56,397 = 237,261 Kcal /Hr.

c4lculo de la temperatura de salida de los productos=-
de reaccién del intercambiador B-1l:

Los gases entran a 400 °C, 10 atmésferas, con la =

composicidén siguiente: Kg/Hr
Metanol 44,39
Acido sulflifdrico 704449
letil Mercaptano 833433
Sulfuro de Dimetilo 6,04
Eter Dimetllico 3,66
Agua 316,90

y van a ceder 237,261 Kcal /Hr al metanol y al 4cido.

o
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la “emperatura a la que la mezcla anterior comiene
za a condcnsar, la rtodemos calcular por medio de la -
ecuacién $ Nj/K; = 1.0, donde N; = fraccién mol del -
componente "i" en la mezcla de vapores Que se alimen-
ta y, K; = constante de equilibrio de vaporizacidn,

Existen grédficas de I' para 2z, = 0627

y los valores de Ki los obtene=-

(Z _(Pc)(vc)

C -
(R)(T,) B
mos corrigiendo los valores de K

-0.27) donde

graficados por medio del factor 100(2c
"D" efcctua la correccidén por temveratura y“zc-0.27'-
corrige la desviacién del gas real con respecto al =
gas ideal,

Convirtiendo a Kg-mol, la composicién de los vapo-

res se obtiene: Kg-mol /Hr fraccién mol.
RetBroL, e on visvssams e EedB 0,02
Acido sulthdrico...,...20;67. 0436
Fetil mercaptano...s..eel7e32 0.30
Sulfuro de dimetilossees 0,10 0,00
Eter dimet¥1ico.ssesesss 0408 0,00
Rt oni v eioin s suin deis o eummdid 800 045l
Propiedades CrlIticas: T (°K) s (atm) z,
lletanol 513 7847 0,220
Acido sulfhXdrico 505 88.9 0,284
Metil mercantano 470 T1.4 . 0.268

Agua 647 218.3 0.229



Por medio de cd&lculecs a diferentes temperaturas, encon
tramos que el punto de rocio de la mezcla e encuehe=-
tra 2 170 °C. Los cdlculos para esta temperatura soni

(Presidén: 10 atmésferas),

TR PR ch_-_o.27 D
Ketanol 0,863 0,127 244 2,70
Acido sulfhldrico 1.188 Bl 12.0 -1.25
Metil mercaptano 0.942 0,140 3.4 0.90
Agua 0.684 0,046 1.1 11.90

Efectuando las operaciones obtenemos:

Ki/Ko,27 K Ny Ny /Ky

Metanol 0,733 1.76 0,02 0,011
Acido sulfhldrico 0.963 11.56 0436 0.031
Metil mercaptano  0.997 3439 0.30 0.088
Lgua 0.327 0436 (3] ik 0,861
0.99 04991

(Nota: Valores de Kp;po7 ¥ D tomados de Hougen Watson y
Ragatz, Termodindmica, Vol II, Tabla 63).

Enfriando los vapores hasta 170 °c, el punto de rg
cio, se libera una cantidad de calor que es igual a -
la suma de los calores sensibles de los vapores de =

400 a 170 °C. Los C, estdn tomados a la temperatura =

media = 285 °cC,



c2lculo del calor liberado al enfriar los vapores de-

400 a 170 °c.

Kg-mol/Hr Cp At q

Metanol 44439 0.49 230 59003
Acido sulfhldrico 704,49 0,27 230 43,749
lMetil mercaptano 833433 0.35 230 67,083
Sulfuro de dimetilo 6404 0.40 230 556
Eter dimetIlico 3466 0.50 230 421
Agua 316490 0.47 230 34,257

Total, Kcal/Hr: 151,069

Tl calor sensible que ceden los vapore:i al enfriar
se hasta el punto de rocio es menor al que se necesie-
ta para evaporar el &cido ¥y calentar el metanol, por-
1o cual conviene condensar una parte de los vapores,-
para aprovechar su calor latentes

El punto de burbuja de la mezcla, la temperatura =
2 la cual la condensacién serd completa, se obtiene =~
cuando ZPHﬁKi) = 1.0

También por tanteos con diferentes temperaturas se
encuentra esta temperatura, correspondiendo a 41 o,

(a 10 atmésferas de presién).



CZlculo del punto de burbuja: (41 °c)

Rgveq D Eifo oy By o M K5,

Metanol - 0.135 19 0,112 0,015 0,02 ©
Acido sulfhfdrico 2.3 3.3 1.104 2,539 0,36 0,914
Metil mercaptano 0.3l 12,8 0.943 0.292 0.30 0,088
Agua 0.02 37 0.033 0,001 0,31 0

1.002

El rango de ebullicién de la mezcla es de 170-41 =
129 °c, ' v
En este rango, el flujo de calor liberado durante=
la disminucién de la temperatura, no es uniforme, Para
conocer la cantidad de calor cedido condensando hasta
una temperatura dada, usamos la ecuacidén
Y.

Lize 2
1+K;(v/L)

que nos da.la cantidad qQue condensa del compuesto "i"
- Lin

= Kg-nmol de vapor de la mezcla original,

=
!

K. - constante de equilibrio de vaporizacién a la tem
peratura dada,

V/L = Kg-mol de vapor que faltan por condensar/Kg-mol
de lIquido formado.

1 = V3+I; , para cualquier temperatura en el rango

de cobullicidn.



Para conocer la cantidad de condensado a una tempg
ratura determinada, debemos calcular primero la cons-

tante de vaporizacién a esa temperatura. Por ejemplo,

i K p 10202702

0.27 i
Metanol 1,75 3.85 0.642 1,125
Acido sulfhldrico 9,80 <=1,00 0,968 9,486
lietil mercaptano 2,70 1.70 0.992 2.678
Agua 0.64 14.30 10,259 04166

Con los valores de Kj y suponiendo valores para =

V/L, se obtiene L; hasta que (V/L)calculado - (V/L)sg

puesto

El valor que cumple con esta condicidén es V/L = 2.7

Ky Yy Ly = V=
(a 150 Kgmol e Y.-L;
o¢) ir > i

1+ K;(v/L)
Metanol 1,123 iie 58 04342 1,038
Acido sulfhldrico 9.486 20,67 0.771 19.893
lletil mercaptano 2.678  17.32 2.104 15,216
Agua 0,166 17,60 12,155 54445
564,97 15.378 41,592

V/L = 41.592/15.378 = 2.7

)
Ve



Conociendo la cantidad de Qondensado de cada uno =
de los compuestos, podemos calcular el calor que cem-
den 2l condensar parcialmente ¥ enfriarse de 170 a =
150 °C. (para las operaciones se usardn los valores =
de Cp @ 160 °c A ap, B 150 °c para el metanol y el
metil mercaptano y las entalpias del vapor ¥y del 1X--
quido para el &cido sulfhldrico y el agua. Son los =

valores disponibles).

Y. Cyy (V) t a(v)

Kgnol/Hr - Q¢ Kcal/Hr.
Metanol 1,38 13.46 20 2371450
Metil mercaptano 17.32 14443 20 4,998.55

———

calor liberado al enfriarse 2 150 ©C=5,370405

Ly AHevap q(cond)

Kegmol/Hr Kcal/Kgmol Kcal/Hr.
letanol 0.34 6,664,32 2,265.87
lietil mercaptano 2.10 %,512.63 70376652

calor cedido al condensar &

————

150 °C = 9.,642.39

o
Y; K ap Hoan
Kcal/Kegmol Kcal/Hr
Acido sulfhldrico 20.67 4,%60.35 90,128,443
Agua 17.60 11,903.61 209,503.53

intalpia de los vapores a 170 %c -

299,631.96



(0]
V. 1
V ol H vap Hvap

Kgmol/Hr  Kcal/Kgmol Kcal/Hr

Acido sulfhldrico 19.89 4,360,435 86,727436
Azua 5.45 11,809.56 64,362.10
Entalpia de los vapores a 150 °C. = 151,089,456
L % iq Hiiq
Kgmol/Hr  Kcal/Kgmol Kcal/Hr
Acido sulfhldrico 0.78 2,707.47 2,111,83
Agua 125 2511761 33,018.,96
Entalpia del 1fquido a 150 %C. = 35,130.79

Calor total liberado :
5.370;05+-9,642;39-+(299.631.96-(151.089;46
4+ 35,130,79)) = 128,424.15 Kcal/Hr.

El calor total que cederlan ios productos en B=1 ,

enfridndose de 400 a 150 O¢c serla:
151,069 + 128,424 = 279,493 Kcal/Hr.

Esta cantidad es mayor que la requerida por el meta=-
nol y el Zcido sulfhfdrico en el precalentamiento, =
por lo que la temperatura de salida de los productos-
serd ligeramente mayor a 150 °C. Suponiendo que el ==
rango 170-150 O¢ es suficientemente pequeiio como pa=

ra que el flujo de calor liberado sea uniforme, 1é -



tempcratura de salida serds

T 70 = 150 o
I 170 -[(2)7’ 261 151,069%25—) ] - 157 °C

y la cantidad de condensado serd:

170 - 157

- 10 Kgmol/Hr.
170 - 150

Ve = 56097 - 10 o= 46097 Kgm()l/}[r.

SUPERFICIE DE TRANSFERENCIA DE B-1

Area para evaporar y sobrecalentar el 4cido sulfhldri
co

C4lculo de At:

Fluido Fluido

caliente frio Dif,
400 Temperatura mayor 140 260
157 Temperatura menor 0 157

murp = 260 - 157 _ 204 ¢
1n(260/157)

Para un cambiador de un paso por un paso, con UD = 100
Kcal/(Hr)(mz)(OC)|
AHZS i ___1_8.£’_2—6-4—— = 8-9 m2-
(100)(204)



Area para calentar el metanol de 20 a 140 °c (liqgido):
Cdlculo de At
dt, = 400 - 140 = 260 ; Aty = 157 - 20 = 137
LMTD = 260-137/1n(260/137) = 192 °c.

- 561397 - 2.9 m2

AREA TOTAL DE B-1 = €.9+2,9 = 11,8 m2,



B=2
CALENTADOR PARA AUMENTAR LA TENPERATURA DE LOS REAC-
PANTES A 390 ©C.

E]l metanol, que llega como 1fquido saturado a 10 -
atmésferas de presidén, se vaporiza y los vapores se =
mezclan con los de 4cido sulfhldrico. Ambos compues--

tos se sobrecalientan hasta 390 e

c4lculo del calor requerido en B-2:

Kg/Hr At AH .q

ca}ggoc evaPe gcal

cal/g. Hr

Metanol(evap.) 610436 SR 2T 131,227

Metanol(v) 610.36 0,475 250 = = 72,480
Ac.Sulfhldrico(g) _

1,298.,45 0,269 250 = - 87,321

291,028
Se usard un medio de calentamiento similar al Dow-
Therm-A (Dupont), que funcionarla como vehlfculo de ==
transferencia de calor en el proceso, absorbiendo ca=
lor en el reactor C-1 ¥ cediendo ese calor en el cam~
biador B-2. Ia composicién del Dow-Therm-A es de 735
¢ de 6xido de difenilo y 26.5 % de difenilo en peso .-
Para los cdlculos posteriores se usard la tabla de =
propiedades del Difenilo. -

En B-2 el Difenilo entra como vapor saturado. 2 15

atmdsferas (430 °C) y sale como lIquido saturado.

Los reactantes entran a 140 y salen a 390 ©C.
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10D = ot = 290
1n(40/290)

= 126 °¢

Usando un cambiador de un paso por un paso, con Up
- 100 Kecal/(Hr)(m?)(°C)

A _ 291,028 _ o3 2,
B-1  (100)(126)

c-1
REACTOR DE LECHO FIJO PARA LA OBTENCION DE METIL MER-
CAPTANO.

El reactor debe contener capacidad suficiente en -
los tubos para alojar la cantidad necesaria de catali
zador y la superficie de los tubos debe permitir la -
transferencia del calor de la reaccién hacia el medio

de enfriamiento,

¢4lculo del volumen del reactor (volumen de catali
zador en los tubos)s

V.= F/S

r v

De las condiciones de operacidén fijadas al selece==n

cionar el catalizador:

ml de metanol lig., a 20 ©
Sy = 0439 & g

Hr-ml de catalizador.

1a cantidad de metanol alimentado es de:



s 772.61/0439 = 1981 litros

Usando un reactor con tubos de 51 mm de didmetro =
nominal y 5 metros de longituds

Didmetro interior 49 mm

DiZmetro exterior = 60 mm
Volumen por tubo = 3+1416(0.0245)2(5)(1000) = 9.4 1.
Ndmero de tubos = 1981/9.4 - 211 tubos, con coraza

de 1.2 m de didmetro aproximado.

C4lculo de la superficie requerida para eliminar el
calor de reaccién en C-1

El calor liberado nor cada una de las reacciones -
se calculard a partir de los calores de formacidén de

los compuestos a 400 °C. (Kcal/mol).

Calor de
reaccién
CH30H+ HZS —_——— CHBSH'PHZO
(- 5045)(-21.2) (=23.1) (=58.7) (g}t
2CHz0H +HpS w=———== (CH3)pS +2120
(-101.0)(=21.2) (=272 (=1L ad) =225

2CHz0H T——— (CHs) 20 +1o0
(-101.0) (=44,8) (-58,7) - 2.5



Calor total liberado de acuerdo con las cantidades

de productos obtenidos:

Froduccidén AH q

T r

Igmol /Hr Kcal/Kgmol Kcal/Hr
CHBSH dieo2 -10,100 -174,932
(CHB)ZS 0.,0972 -22,500 - 2,187
(CH3)20 0.0794 - 2,500 - 198
=177,317

Parte de este calor es absorbido por los reactane-
tes para aumentar su temperatura de 390 a 400 °Cq

Calor absorbido = 610436(0.54)(10) +1298,45(0,34)(10)

7,711 Kcal/Hr.

Calor neto que debe eliminarse por medio del refrige=-

rante = (-177,317)+ (7,711) = 169,606 Kcal/Hr.

Usando el Difenilo lfquido a 385 °C, para que se -
evapore y salga a la misma temperatura:
At = 385 - 400 = (-15) °c. y con un valor-

estimado de Uy = 100 Kecal/(Hr)(m?)(°C) 1

(=169,606) 2

A - - 1131 m
C-1 = (100) (-75)

Con los 211 tubos requeridos para alojar el cataliza=-

dor obtenemos una area de transferencia de;:
3,1416(0.049)(5)(211) = 162.3 m°

por lo que el area es nmayor de la necesaria y debe con

trolerse la cantidad de pifenilo evaporado.
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D-1
TANQUE PARA ALMACENAKIENTO DE DIFENIIO.

La capacidad del tanque que almacenard el medio de
de transferencia de calor deberd ser mayor a la suma=-
del Difenilo contenido en C-1, D=2, D=3 y B-2 con el
sistema en operacién.

En D-2, D-3 y B-2 el Difenilo se encuentra como va
por y la cifra importante viene a ser la del contenie
do en la chaqueta del reactor C-l.

Volumen total del reactor = 3.1416(0.6)2(5) = 5.652

Vol, ocupado por los tubos- 3.1416(0.03)2(5)(211) -

= 2,981 n’,
Vol. de la chaqueta = 5652 - 2981 = 2671 litros.

Capacidad de D-1 = 1.5(2671) = 4,000 litros.

D-2
CALENTADOR PARA AUMENTAR LA TEMPERATURA DE LOS VAPO--
RES DE DIFENILO,

Se van a sobrecalentar de 385 a 430 °c para que -

sea posible usarlos como medio de calentamiento en B2

Upp = mp(ligzp = Higs)

Kg
mD -_-_(qu)/ AHeVﬂp. a 385 = 169,606/56 :-3!029].[1,

= 3,029(25642 - 232.8) = 70,879 Kcal /Hr.

= 70,879/(100)(100) = 7.1 m?,

Ap2
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D-3
CONPRESOR PARA DIFENILO,

lanejard 3,029 Kg/Hr y aumentar4 la presién de los

vapores de 8 a 15 atmésferas.

A la salida de D=3 deberd4 alimentarse un volumen -
adicional de Difenilo ya que es mayor la cantidad de
calor requerido en B=2 que el liberado en C-1,

Difenilo necesario en B=2

(qBZ)/KAHevap a 430) =
291,028/51 = 5,706 Kg/Hr.

Difenilo adicional = 5,706 - 3,029 - 2,047 Kg/Hr,

como vapor saturado a 430 °C (15 atmésferas).

o™

E=-1

CONDENSADOR DE LOS PRODUCTOS DE LA REACCION.

Los compuestos salen de B-1l a 157 OCc y 10 atmésfe-
ras, como mezcla vapor-llquido y en E-1 se ajustard -
la temperatura a un valor adecuado para alimentarlos-
a la columna F-1,

Es conveniente condensar casi todo el agua y la ma
yor parte del metanol, La cantidad de condensado obtg
nido enfriando a una temperatura determinada la calcu

laremos empleando las constantes de equilibrio de va-

porizacidén,
T2



Propiedades reducidas de los compuestos a 120 90 ¥

10 atmésferas;

TR B Z,
lietanol 0,766 Oled 2T 0.220
Ac, sulfhidrico 1,054 0,112 0,284
Metil Mercaptano 04836 0.140 0,268
Asua 0607 © 0,046 0.229

Determinacién de las constantes de equilibrio de =
vaporizacién. (Fuente: Hougen, Watson y Ragatz, Vol.-

II, tabla 63).

Ko,27 D K3/Kg,27 Ky
Metanol s 2 6.0 0.501 0,601
Ac, sulfhfdrico 6.9 0.4 0,987 64810
lietil lMercaptano 1.8 303 0.985 1773
Agua 0> 19.4 0.160 0,048

Commosicién a la salida de E-1 con V/L = 13

X Li Vi
lletanol 1.38 0.775 0.605
Ace Sulfhidrico 20,67 2.098 18,572
lietil }Mercaptano 17.32 5.241 12.079
Agua 17.60 NG 1.0eT
56,97 24,687 52,283

V/L = Vi/Lj = 32.283/24.687 = 1.307



Ia composicién anterior corresponde a los compuesS=-
tos que salen de E-1, a 120 O¢. la composicién a la =
entrada, a 157 °C, corresvonde a la corriente que sa=-

le de B-1, con los valores siguientes:

Yy T V.
1 5
Kgmol=-total Kgmol-1Iquido Kgmol-vap
HT Hr Hr
letanol 1.38 0,223 1,157
Ac. Sulfhfdrico 20,67 0,506 20,164
Metil liercaptano 1752 1.369 15,951
Agua 17.60 74902 9,698
56.97 10,000 46,970

Calor que debe eliminarse en E-1 para enfriar los-

productos de 157 a 120 °Cu

V4 (157 °¢) Cp(138°c) at aQ
Metanol 1.16 13.14 57 56 4
letil Mercaptano 15.96 14.19 37 8,379

——

calor liberado por los vapores al enfriarse 8,943

Ly(157°) ¢ ,(138) 4t q
etanol 0,22 31,56 B 257
lletil liercantano a3 22.61 37 1,146

calor liberado por el llquido al enfriarse © 1,403

r{- ’E



Lat120) = AH (120) q

i1{(157) MEED

letanol 0455 74369 4,053
lietil lercaptano 3.87 4,186 16,200
calor liberado por la condensacién = 20250
v, (157) 1%, (157) H,(157)

Ac. sulfhldrico 20,16 4,360 87,898
Agua 9,70 11,845 114,896
fntelpia de los vapores a 157 oc - 202,794
L; (157) H; (157) H, (157)

Ac. sulfhfdrico 0.51 2,707 1,381
Agua T+90 2,848 EE'_4_92_
Entalpia del lIquido a 157 o 23,880
v; (120) 1° (120) H,(120)

Aco.sulfhldrico 18457 4,360 80,965
Agua 1.03 11,640 11,989
Entalpia de los vapores a 120 9 = 92,954

L; (120) H®, (120) H, (120)

Ac.sulfhldrico 2.10 2,707 5,685
Agua 16,57 2,170 35,957
Intalpia del Lfquido a 120 o= 41,642

Calor total liberado = 8,943+ 1,403 +20,253 +202,794+
4 23,880 - 92,054 - 41,642 = 122,671 Kcal/Hr.

15



Cdlculo de At en L-1

Fluido . Fluldo .
caliente frio Difs,
157 Temperatura mayor 30 127
120 Temperatura menor 20 100

INTD = (127 - 100)/1n(127/100) = 113 96.

Usando un cambiador de 1Px1P, con Up = (Hﬁ??iz)(OC)

Apy = 122,677/(100)(113) = 10.9. me,

COLULINAS DE RECTIFICACION.

El cdlculo de las columnas F-1, H-1 e I-1, requeri
rta de un ndmero muy elevado de cdlculos por tratarse
de mezclas de varios componentes. Se har4 el cé&lculo-
del equipo para la recuperacidn de metanol y se toma-
rdn los datos obtenidos como base para estimar el res

to del equipo.

G=1

COLULINA PARA RECTIFICACION LE LA MBEZCLA METANOL-AGUA.
Se hard el cdlculo por el método gréfico de lic Ca-

be Thiesle. La columna puede operarse a presién atmos=-

férica, a la presidén a que sale la mezcla de F=-1 6 a

una presién intermedia, Se hardn los c#4lculos nara -

3 atndésferas.



Fresiones de vapor de los componentes DUroS :

poA e
Temperatura -
Atmdsferas Atmésferas

S (metanol) (agua)
97 3.0 049
100 33 iLn 19
109 4,3 1.4
116 5.3 1.7
121 Sl 2.0
126 T.1 2.4
131 8.0 el
134 8.8 3.0

: : o (. o

Por medio de las ecuaciones p A(AA)4-pB(1—xA): Py
Yy = pK(xA)/Pt , obtendrémos las composiciones del -
sistema vapor-lfquido en equilibrio.

Fraccién mol del ‘componente

Sm gy G
1¥quido vapor lfquido  vapor
97 1,00 1,00 0,00 0,00
100 0487 0496 0.13 0.04
109 0455 0479 0445 (o}t
116 0436 0.64 0.64 0436
121 0.24  0.49 0.76 0,51
126 0.14 035 0487 0,69

131 0405 0.14 . 04,94 0.84 A
134 0,00 0,00 1,00 1,00
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En la Figura III-6 se encuentran graficados los va
lores de la tabla anterior, Eéte diagrama de tempéra-
turas de ebullicién nos permite conocer el punto de -
burbuja, 6 el punto de rocio de una mezcla de metanol
-agua, conociendo la composicién del 1Iduido 6 del -
vapor.

Para la determinacidn del numero de platos teéri--
cos deben establecerse las composiciones de la alimen
tacién, del destilado y del residuo. Debe fijarse tam
bién la relacidén de reflujo, que no debe ser menor a
la relacién de reflujo mfnimo.

Composicién de la alimentacién

44439

KA 32,04 = 0,073 mol de meta=-
F= 44,39 316.9 nol/mol de -
32,04 & 18.02 alimentacién

En forma similar se obtiene la composicién del deg

tilado, Xy 0,96 (997 en peso) y la composicidén del

residuo, xg = 0.01 (2 % en peso)
Peso molecular promedio :
44439 31649 _ 19,04
44439 + 316.9
32.04 18,02

Alimentacién, F = 18,97 Kgmol/Hr.
Destilado, D = 18.97(0,073 - 0.01)/(0.96 - 0,01) =1.26
Kgmol/Hr.



Intercevcidén de la linca de rectificacidn con el -
eje de las "y", con una relacién de reflujo Rﬁ: 91
¥ = 0.96/(9+ 1) = 0,096 . Con ecste punto y el de la
composicién del destilado se obticne la linea de rec=-
tificacidn,

Para fijar la pendiente de la linea de alimentaci-
én, cs necesario conocer el valor de "q", la fracci®n
de la alimentacidén que entra como lIquido a la colum-
na, Para estimar este valor usarémos la ecuacidn s

inergla requerida para convertir una mol de la
alimentacién en vapor saturado.

Calor molar de vaporizacidén.

Inergla necesaria para convertir una mol de agua =-
de 1fquido saturado a 10 atmdsferas, 170 °c, a vapor-
saturado a 129 °C (Temperatura de ebullicidén de la ali
mentacidn)

- H(1)170)7549+3 = 171.7 = 477.6 cal/g =
8,606 cal/mol

(Hy329

Para el metanolq

(H(v)129 - H(1)170) = 3179 - 134.3 = 183.6 cal/g =
5,882 cal/mol.

Energla requerida vor mol de alimentacién

5,882.5(0.073)+* 8,606(0,927) = 8,407 cal/mol,

calor molar de vaporizacidén: (a2 3 atmésferas)
Al x4+ Blpxp = 7,209(0,073)+ 9,298(0.927) = 9,145

- CALZAI0L



q = 8,407/9,145 = 0.9

El valor anterior, substituido en la ecuacién de -
la linea de alimentacidén para un valor dado de "X", =
nos d4 la ubicacién de un punto en dicha linea
a(x)/(q - 1) = zp/(q - 1) . Para x = 061
049(0406) /(049 = 1) = 0,073/(0,9 = 1) = 0419

Con este punto, (0.6, 0.19) y el que se localiza so-

y

bre la diagonal de referencia con'xF = 0,073, se cong
truye la linea de alimentacién. A continuacién se tra
za la linea de agotamiento que pasa sobre la interseg
cién de la linea de referencia con XB y sobre la ine
terseccién de las lineas de alimentacidén y de enriqug
cimiento,

En la Figura III-7 se encuentran graficadas las 1i
neas mencionadas, as! como las etapas ce equilibrio §
platos tedricos. Se obtienen 10 platos mas el hervi--
dor, con a@limentacién en el séptimo plato.

Usando una eficiencia por plato de 0.6, rfmero de=

platos reales = 10/0,6 = 17 mas el hervidor.

Cdlculo del didmetro de la columna;

Volumen especifico dcl metanol a presién de 3 atmés=-

feras y temperatura de saturaciéni:290 litros/Kg.

Cantidad de metano} que se evapora = (9+1)(1.26) = .

12,6 Kgmol/Hr = 404 Kg/Hr. = 404(290)/3600(1000)= 0.0325225.
Velocidad del vavor: 0.3 m/ses.

Seccién de lacolumna = 040325/0e3 = 0108 m?,

Didnetro = 2(0,108 /3.1416)*/% = 0.37 ma






G-2

HERVI)OR PARA LA COLUMNA METANCL-AGUA,

}¥oles de metanol que deben evanporarse:
(941)(1e26) = (19.04)(1 = 049) = 1246 = 1.9 =
10,7 Kegmol/hr = 342.83 Kg/Hr.

= 343(225) = 77,125 Kcal/Hr.

v

Q
1

Usando vapor saturado a 8 atmésferas como medio de
calentamiento : t = 176 “C.

At = 176 - 134 = 42 °C., con Uy = 800 Kcal/Hr-m2-0C

Ag_p = TT,175/(600)(42) = 3.1 ne,

G=3

CONDENSADOR PARA REFLUJO.

Para eliminacién del calor latente de los vapores de=-
metanol V = 12.6 Kgmol/Hr - 404 Kg/Hrs

q = 245(404) = 98,980 Kcal/Hr.

INTD = (97 - 30) = (97 = 20)/1n(67/77) = 72 °C.

A(}_3 = 98,980/(700)(72) = 2 m2.
G=4
TANQUE PARA ACULULACION.
Material; Acero al carbdn.
Capacidadj 400 litros

Presién de operacidéni 3 atmésferas,

2]
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G-5
BOMBA PARA REFIUJO
lanejard 404/0.71 = 569 1/Hr, acoplada a un motor de =

1/2 HP a prueba de explosién.

DISTRIBUCION DE AREAS EN LA PLANTA.

C4lculo del area requerida:

Area para equipo de proceso:
Nimero de aparatos considerados: 20 (cambiadores, reac=
tor, columnas, tanques de acumulacién).
Espacio por aparato 3x5 m; Espacio para pasillos: 100 %
A == 20x3x5x2 = 600 mé mas area de reserva, 100 % , ==
Area de Proceso = 1200 m2

Area de almacenamiento
Tanques de metanol y 4cido sulfhldrico:8 tanques de ==

50,000 1, en diques (los de metanol) de 445x6 m,=216 n®

Almacén de catalizador y materiales diversos: 8x206: >
160 m

Almacenamiento de metil mercaptano: 2 tanques de 50,000
litros: 445x6x2 = 54 m?

Almacenamiento de sulfuro de dimetilo y eter dimetXlico
4 tanques de 5,000 1;3x3x4 = 36 n®

Total area de almacenamiento = 466 n?

Areas de acceso, salidas de emergencia ¥ patios

Patio de carga y descarga ;535 = 175 n®



Entrada al area de proceso: 3x9 = 27 m?

Salida de emergenciai: 5x8 - 40 m®

Total Areas de acceso = 242 n?
Servicios de vapor, agua y auxiliares del proceso
8x9 = T2 n®
Area para oficinas, laboratorios, servicios sanitae-

rios y taller: 6x35 = 210 m2

Estacionamientos 30 espacios de 2.3x5.5 = 380 m2

Area total s 2570 m2

En la Figura III- 8 se presenta una alternativa para
la distribucidén de las areas en la planta,

Es importante que en caso de fuga de algdn compuesto,
especialmente de 4cido sulfhldrico, los vapores no se =
dirijan, por el viento, hacia lugares con riesgo de ex=
plosién, como el taller y el departamento de servicios-
auxiliares, o con riesgos para el personal como las ofi
cinas y vestidores. Para ello debe tomarse en cuenta la
direccién predominante del viento en la localidad donde

vaya a instalarse la planta.

" LOCALIZACION DE LA PLANTA,

Dado que el metil mercaptano que se produzca se usa=
rd practicamente en su totalidad para la fabricacién de

metionina, la localizacién conveniente para la planta -
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serd cn

un arca cercana a la planta de metionina, en el

estado de Veraciruz, Por otra parte, en esa regién se =

produce dcido su

la produccién de ne

1fnldrico en cantidad suficiente para -

til mercaptano. El metanol deberd -

trasladarse, posiblemente, de el estado de Puebla, al =

de Veracruz.

~

Tiemno de Realizacidény

£l tiempo de realizacidn aproximado para el proyecto

es de 1 ofio 8 mesges, empleados de la mancra siguientet

(1).
(2).
(3).
(4).
(5).

(3)

(1)

(2) (4) (5)

8 10 12 14 16 18 20

me s e S .

Elaboracién del proyecto definitivo, 4 meses.

Construccién de la planta. 8 meses.,

Adquisicién y recepcidén de cquipo. 10 meses.

Tnstalacién del equipo. 5 meses,

Pruebas y arranque de la planta, 3 mesesS.



EVALUACION ECONOMICA

IV
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TABLA IV-1. COSTO DEL EQUIPO PARA LA PRODUCCION DE 5,000 TON/ANO DE METIL MERCAPTANO.

EQUIPO DESCRIPCION PIEZAS PRECIO UNITARIO VALOR
( PESOS ) _ (PESOS)

A-1 Tanque de 20,000 1, acero inoxidable. 10 $ 650,000 ¢ 6,500,000
A-2 Tanque de 50,000 1, acero al carbén. 4 $ 200,000 ¢ 800,000
A-3 Bomba tipo turbina con motor de 3 HP. 1 $ 60,000 $ 60,000
B-1 Intercambiador de 11.8 mz, acero inox. 1 $ 225,000 $ 225,000
B-2 Canbiador de 23 m°, acero imoxidable. 1 $ 375,000 § 375,000
C-1 Reactor de 1,981 1, acero inoxidable 1 ¢ 1,456,000 $ 1,450,000
E-1 Condensador de 10.9 m2, acero inoxidable 1 $ 220,000 $§ 220,000
G-1 Columna de platos, a.i., Idem F,H,I -1 4 $ 400,000 $ 1,600,000
G-2 Hervidor de 3.1 m2, asi., Idem F,H,I ~2 4 $ 90,000 $ 360,000
-3 Condensador de 2 m>, a.i., Idem F,H,I =3 4 $ 60,000 $ 240,000
F-4 Tanque de 4,000 1, a.i. Idem H,I =4 3 $ 65,000 4 195,000
G-4 Tanque de 4,000 1, acero al carbén. 1 $ 20,000 ¢ 20,000
G-5 Bomba t. turbina, 3 HP, Idem F,H,I -5 4 ¢ 60,000 ¢ 240,000



TABLA IV-1. COSTO DEL EQUIPO, CONTINUACION.

EQUIPO DESCRIPCION PIEZAS PRECIO UNITARIO VALOR

( PESOS ) (PESOS)
F-6 Compresor, 3 ﬁP. Idem H,I -6 3 ¢ 90,000 $ 270,000
G-6 Tanque de 2,000 1, con agitn. Idem J-5 2 ¢ 80,000 $ 160,000
H-T7 Tanque de 5,000 1, acero inoxidable 2 $ 85,000 ¢ 170,000
I-1 Tanque de 20,000 1, acero inoxidable. 5 ¢ 500,000 $¢ 2,500,000
J-1 Condensador de acero inoxidable. 1 ¢ 90,000 $ 90,000
J=-2 Separador de acero inoxidable. 1 $ 35,000 ¢ 35,000
J-3 Columna empacada, acero ipoxidable. 1 ¢ 250,000 $ 250,000
J-4 Bomba centrifuga, motor de 2 HP, a.i. 1 $ 55,000 $ 55,000
J-6 Tanque de 5,000 1, acero inoxidable 2 ¢ 8,000 $ 170,000
Total, costo de compra del equipos ¢ 15,985,000

" Fuentes. Costos:(23),(24). Indices:(25),(26).

Activo fijot 4.8x15,985,000 = $ 76,728,000.00 MN
( 4.8, factor empirico para plantas de proceso de fluidos).(24).
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Froluccién: 2.858 ‘ton/aiio

¢ de cepacidad: 57

e

TL KEPCAT ANC,

"iempo laborable: 250 dias/afio, 24 horas diarias.

laterias primes:
I‘-’ZG'PJ’C.HOI, 1.941,051 g, 3¢5 :/th
Ace suvlfhldrico, 2, 037 045 Kg,

U |30 ,ﬂ{{;-

costo de neterias primass

(ostos directos de conversidni
catalizadors (Ref. 6)3 : _
Mano dec obra, 44 operacdores., (Ref.24):
Supervisién, 4 supervisoresi

Servicios. (Ref, 6)1

llentoniniento, 4 ¢ del active fijo por

foctor de capacided 0,57 (Refs 22) 4
ILeboratorios, vroduccién y andlisis,
10 ¢ de meno de obra por facior de
capacidad 0,57. (Ref. 22)

Recalias mor uso de patentes, 2 % de

3

costos dircchos de conversidna

costo, pesos

anusl . Por K&u
de producto

¢ 6,7934679 ;2438
¢ 611,114 £ 0,21
w Tr404, T93 § 2459
L 1,200,360 { 0.42
. 3,168,000 & 1,11
& 576,000 § 0,20
i 1,314,680 [ 0.46
1,'{49,400 062
150,480  0.05
857,400 0430
9,016,320 Je¢l5



Gontinuecidn.

e £
Tobla IV=2,

indirectos de convercién:

torisies diversos de la

Costos de n

»

planta, 50 ¢ de: (mano de obra +
supervisién+ mentenimiento). (22)
taciones del personal

Prcs 22 ¢ de

(mano ce obra + suncrvisidn ¢ nonte-
nimienso). (22) 4

Deprecic 16n, 10 ¢ del activo fijos
Seguros, 1.5 ¢ del activo fijo. (22) s
Contribuciones por propiedad, 1 ¢ del
activo fijo. (27)1

Cos*tos indircctos de conversidn:

Credito por subprocuctos :

culfuro de dimeciilo, 20,715 Kg, 13 | ﬂnJl

Eter dinetllico, 12,552 kg, 13 ./il:
Cré&dito por subproductos, totals

Costo de fabricacidn:

Gestos de administracién, tecnologla

costo08, DCSOS

e por K&.
anual  qq producto
& 2,746,700 0.96
¢ 1,208,548 § 0,42
S. T+672,800 § 2,68
1,150,920 { 0.40
767,280 0427
413,546,248 & 4.73
260,995 & 0.09
§ 163,176 0406
5 432,471 & 0415
i 294534,890 {10432

$ 1,486,160 § 0.52



Zoble IV-2. Continuacién. , *  Costos, pesos

&l ;
anual POT Kg de

producto
ilejoramiento del proceso y bidsqueda de
nueves aplicaciones para el producto, i
2 ¢ de les ventas, (24): £ 1,486,160 & 0452

Gastos de ventas}‘l < de las ventas(24) ., 743,080 & 0426

Gastos de Admn,., Tecnologla y ventas: § 3,715,400 & 1,30

£

. .
Costo de producciéng ¢ 33,250,290 ¢ 11,62

ACTIVO CIRCULANTE,.

Inventario de materias primas: Consumo de metanol, Zcido
sulfhfdrico, catalizador y materiales diversos en dos semanas
de operacidn. & 344,205,00
Inventaerio de materiales en proceso: una senan2 2 costo

de fabricacidng 4 575,352.00
Inventario de producto terminados dos semanas & costo de
fabricacibn & 1,150,704.00
Cuentas por cobrarj; un mes & precio de venta il 5,944,640,00

Efectivo en caja, un mes & costo de fabricacién: { 2,301,408,00

Aetivo circulante s & 10,316,302.00
ACTIVO DIFERIDO: 8 ¢ del active fijo: § 6,138,240.00
INVARCION CTAL s AF$ AC+ AL = 5 935,182,549,00



iflculo de honcficios.
vente.g
Costo de produccidén

Utilidad hiute
Impuesto ;° renarto de utilicd

Utilidad neta

Ye.lor, pesos

-3
S
W
e

£

.*»‘ ; de

cnucl
8,000 26.00
0,290 11,62

1
AS)|

Ul

P
i
o

mn
(@]
-
1

]

n

@ =3
< e
o =3
‘_J
o

w1
i

n
o
-

\n

obtiencn el activo circulente ¥

n

823
-
c
U1
\

7418

n
=
v la

nor lo qQue ce considercrdn

i la tabla IV=3 se presc

activo circulente y los wtil

ofio de opersciongs.

IV=-3. Frodueccién de

¥ activo circulante pora
opecre.ciones.
Produceidn, ton/oiio

capacided

Letivo circulante

Costo de produccién
Utilidod brute
Utilided nete

5 102,570

eouen

para el

nexrecant

13,214,601
»0CO

)0,7c.u.r :

del cfliculo

gacundo y tercer

-

ano. Utilidades

5,000

100

£ 16,017,034
130,060,000

43470,673

Lo 0 A L L7 N2 n» -~
3D g GUT 5 LD L g O D
o e e e
& 2L4924,721 ¢ 45,0 4,663

D



Tentabilidad,

I2 rentabilidzd pera el primer ciio do operaciones,
trabajando la planta 51 de su capacidad es
Rentabilidad = utilidad neta/inversién tota

ot va" lUJ)/‘).IUK,54 - 22 ﬂ

‘ercer
ciio

721 434,014,663
T:6772,600 T7+672,800

,728,000
Utilidad nete 20,520,855
Deprecizcidn T,672,800
Ingresos $ 28,201,655
Ingresos ccunulados 28,201,655

i e A oo
29y 59TyBEL /U|6Vl:‘0)
o o L N AQ L
Ulll,,v». 110,480,030

Cflculle de la menianilised por =i método Zc fiu o do
coia decconiados
Estc reniebilided corresponde & la
la cuzl 2l nonto de la inversién cc :
e suns do los ingrecos fwiures, tvesledados &l nomcnito on
n
que sz hoce lz inversidn: Zl (¥CD) - inversién totcl = O

Ul



FCD Flujo de caja descontado = Flujo de caja neto

multiplicado por el factor de valor presente
(FVP), para una rentabilidad "i".

Inversién Capital fijo mas capital de trabajo,

Flujo de Caja Neto: Ingresos obtenidos menos ingresos
» aplicados (en incrementar el capital
de trabajo 6 el capital fijo)
- origen - aplicacién de fondos.

Factor de Valor Presente = 1/(1+ i)™,

n - tiempo de vida del proyecto, tiempo de operacién

considerado,

El cdlculo de la rentabilidad en este caso se hace
por medic de tanteos (6 nomogramas), para diferentes

valores de "i" en el Factor de Valor Presente,

En la tabla IV-4 sec presenta el cdlculo de la renta-
bilidad por el método de Fflujo de caja descontado para

un tiempo de operacién, n, de 3 afios.



rentebilidad pox

¢l método

Aetivo fijo

Letivo cilrculante

Activo

diferido

Inversidén tota

Produccién, ton/afio
Utilided neta
Depreciacidn

Crigen de fondos

Aplicacidn de fondos
(incremento de activo

circulante)

valor final del acti

vo fijo en libros

Activo diferido

Activo circulante fi

nal
#lujo de caja neto

FVP parc i = 0433

Elujo de caja descon

2,858
20,528€,855
$§ 7,672,800
& 28,201,655

¢ 2,898,382

de fiujo

, Iv-4. Produccion wue metil iiercapten

o ©

-
==

u o E

@ ‘

N

NS

o

o

S

54945

$ 31,924,721

7,672,800

59,597,521

$ 25,303,273 ¢ 36,795,178

0,752

0.565

tado $ 19,028,061 § 20,789,275

3 .
Z (FCD) - inversién total =
AL

Pare i - 0.34 se obtiene

3 4
Z (FCD) = inversidén total =
1

$ 419,527.00

-§ 1,165,625,00 .

5,000

& 43,014,663
7,672,800

$ 50,687,463

§ 53,709,600
$ 6,138,240

$ 16,017,034
§126,552,330

0.425

$ 53,784,740

interpolando se obtienes rentabilidad = 33.3 %



(APACILAD IINIIZ DE CPZRCION,

€i 1a plante trabaje o una capacided inferior al llmite ’
en que el costo de produccién es mayor que el precio de
venta, obviamente no hebrd utilidades sino péfdidas.

Groficando las ventas y los costos presentados en las
tablag IV-2 y IV-3, Se obtienen las dos lineas de la
figura IV-1. E1 punto de interseccién corresponde a una
capacidad de operacién de 19 e Esj:é valor representa el

1fnite en que las utilidades son cero.

Figura IV-1., Determinacién ce la capacidad

mInine de operacidn.
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1.

2

3.

Ve CONCIUSICHZS Y RICCHZNDACIONEIS.

Ia capacidad noninel de le planta serla de 5,000 ton/afio
de netil mercepiano, Esta cantidad cubrirla la demanda
total hasta 1980, en que cl consumo cstimado serla de
3,045 ton/afio de metil mercaptano para metionina y de
547 ‘toncladas de metil, etil, propil y butil mereaptanos

para usarse como reactivos en diversas industrias

El proceso se basa en la reaccién enire netenol y dcido
sulfhfdrico, usando un reactor de lecho fijo ¥ 6atali-
zador de tungstato de potasio sobre aldmina.

Ie reaccién se efectda en fase vapor a 400 °c y 10

atmdsferas de presién. Puede efectucrse tanbién a

presién ztrosférica., El proceso es de tipo continuo,

Ia tecnologla del proceso pucde obtecnerse de una
de las cnpresas -;aponesas, frencesas, americanas 6

alcnanas- que la poceen,

Practicamente todo el equipo debe sSer de acero inoxi-

dable, debido a la corrosividad del 2cido sulfh¥drico.

. El1 manejo de éste compucsto presenta adends riesgos

de toricided y explosividad que deben ser prevenidos
mediente las precauciones del personal ¥y un disefio
adecuado de la planta y particularmente de los sis-

temae de serurided.

0D
O



6.

8.,

Iz localizacién convenicnte para la planta serla en el
csitedo de Verccruz, con lo cuzal se logrorla cercanla
con el mercado pare cl producto y las fuentes de abag
teciniento de materias primas.

21 area redquerida para la planta, incluyendo alma-
cenes, laboratorios y oficinas, es de 2,500 mz. El

tiemno de construccién serfa de 1 afio 8 meses.

El costo de las maierias primas, metanol y dcido
sulfhldrico, =5 de & 2.59 por Eg de producto. El costo
de produccién Fluctda entre § 11.62 y § 8.79 por Kg de

producto (para 57 y 100 % de capacidad).

Ia inversién requerida es de $ 93,182,549.00 que se
distribuye de la manera siguiente:s

Activo fijo $ 76,728,000,00

Activo circulante$ 10,316,309.00

Activo diferido § 6.135,240.00

Ie rentabilidad sobre la inversién en el primer afio
de operaciones, trabajando la plaﬁta a 57 % de su
znocided serla de 22 %.

Z1 tiempo de pago serla de 2.2 afios.,

Ia rentabilidad calculada por el método de flujo

de caja descontado serfa de 33.3 %, en 3 afios de operacién.

La cepacidad mInima de operacién serla de 19 %

coneiderando un precio de venta de § 26,00 por Kg

100



de metil mercapiano. Operando @ une cepecidad menor a

la anterior habrla pérﬁidas}

De acuerdo con los vﬁlores de rentabilidad-calculados.
resulta conveniente la instolacién de una planta quimica
para la produccién de metil mercaptano.v

Adends de los beneficios econdmicos a nivel de empresa
se obtendrian los siguicntes:s
- Se avanzarla en la integracién del proceso de metionina
v se reducirla la dependencia en cuanto a materias primas
de importacidn.
- Se obtendrlan también las ventajas derivadas de la
substitucién de la importacién de etil, propil y butil
nercaptanos, ya que el mismo equipo y con solo pequefias
nodificaciones en las condiciones de operacién, servirla

para producir estos compuestos.

1ol
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