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1 N T R o D u e e 1 o N 

Existen dos calidades de la Urea en el Mercado Interna 

c ional; grado ferti 1 izante o agrícola y grado técnico o foliar. 

La diferencia entre el los la constituye la cantidad de impure-­

zas, siendo la principal el contenido de Biuret, que debe tene r 

como límite superior, 1.0 y 0.30%, respectivamente. En nuestro­

Pafs toda la producción actual es de calidad ferti 1 izante. 

La primera Planta de Urea establecida en México, con -

una capacidad de producción de 180 ton/d, se encuentra en oper~ 

ci6n desde 1962 y el proceso resulta obsoleto en varios puntos, 

especialmente en la secci6n de concentraci6n cristal izaci6n, s~ 

cado y transporte por el · manejo en forma s61 ida. En el presente 

trabajo se establece la posibi 1 idad de transformar dicha sec- -

ción a fin de producir urea grado técnico. 
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1.1 PRODUCCION DE UREA EN MEXICO. PLANTAS EN 

OPERACION Y PROCESOS UTILIZADOS. 

La Urea fue sintetizada por primera vez en un laborato 

r 10 por Wohler en 1828, calentando cianato de amonio: 

Esta síntesis que demostró que es posible preparar en ­

e ! laboratorio substanc ias asoc iadas normalme nte con organismo s 

vivos , marc6 el nacimiento de la química orgánica. 

La producción mundial de Urea e n 1970 fue de alrededor 

de 15 mi 1 Iones de toneladas, constituyendo el 15.6% de la pro-­

ducci6n de nitrógeno en todas sus formas. 

La Urea o diamida del ácido carb6nico empezó a produ-­

c1rse en Mé~ico a partir de 1962 con la primera planta estable­

cida en Cosoleacaque, Ver., posteriormente se establecieron - -

plantas e n Salamanca, Gto. en 1963; e n Cd. Camargo, Chih. en --

1968; y con la última e n Cosoleacaque, Ver. en 1970, se dió mar 

ge n a satisfacer la demanda Nac ional e n e l campo de los ferti 1 i 

zantes e 1n1 c 1ar la exportaci6n. Esta última se efectúa pr1nc 1-

pa lme nte a áreas geográficas que pue de n co nsiderarse como mercE 

do natural o de influe ncia, tales como Ce ntro y Sud América. 

l a pr·oducc ión de Ur e a e n e l Pais durante los últimos 

c inc o aRos es como s igue : 

Ton e ladas Per íodo 

153 176 1968 - 69 



Tone 1 adas 

159 165 

172 321 

283 515 

366 836 
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Período 

1969-70 

1970-71 

1971-72 

1972-73 

Teniéndose actualmente una capacidad instalada de 

44 6 000 toneladas. La diferencia con la producción se debe a dl 

fe rentes problemas de operación y almacenamiento, así como con­

e l suministro de materias primas de las plantas de amoníaco. La 

tendenc ia es a solucionar dichos probl e mas y minimizar el mar -­

gen entre producción y capacidad instalada. 

El volumen de exportaciones se ha ido incrementando en 

la siguiente forma: 

Tone 1 adas Año 

17 042 1970 

78 389 1971 

132 029 1972 

150 000 1973 

Debido al crecimiento demogr6fico que ha originado en­

nu e stro País la política de la intensificación agrícola, el con 

sumo . de ferti 1 izante s debe incrementarse (Actualmente se ferti-

1 iza solamente el 50% aproximadamente de las tierras cultiva- -

bl e s), así que la e xportación se uti 1 iza como un canal auxi 1 iar 

mi e ntras se absorbe la producción e n e l campo Nacional. 

También se e ncuentra en estudio la instalaci~n en el -

País de tres plantas más de 1000 ton/d cada una a fin de incre­

mentar las exportaciones de productos intermedios y terminados. 
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Todas las plantas establecidas en el País producen - -

Urea grado ferti 1 izante. Parten, como todos los procesos comer­

ciales modernos, del amoniaco y el anhídrido carbónico obteni-­

dos a partir de gas natural. Es condición general que las plan­

tas de urea comerciales se establezcan junto a la fuente produs 

tora de materias primas, existe incl~so la Patente para inte- -

grar la planta de urea a la de amoníaco para reducir el consumo 

de energía y servicios. Se describen a continuación las caracte 

rísticas generales de los procesos de elaboración: 

Planta No. 1 

Ubicación: Cosoleacaque, Ver. 

Capacidad anual instalada: 55 000 tons. 

Proceso de fabricación: Toyo Koatsu de reciclo parcial (Se des­

cribe en el capítulo 11). 

Planta No. Z 

Ubicaci6n: Salamanca Gto. 

Capacidad anual instalada: 56 000 tons. 

Proceso de fabricación: Lonza Lummus de reciclo total. 

En este proceso la reacción se efectúa a ZOOºC y 350 -
z 

kg/cm . Tiene a continuación tres etapas de purificación a dif~ 

rentes presiones descendentes y con calentamiento para descomp~ 

ner el carbamato formado y no convertirlo en urea, y separación 

del exceso de amoníaco uti 1 izado en la reacción. Los gases des­

prendidos en la primera etapa de descomposición se absorben con 

una soluci6n de amoniaco-agua en el ler. absorbedor, de esta -­

forma se recupera el COZ y la solución formada se recircula al­

reactor; el amoníaco gas que sale del absorbedor se condensa y­

se vuelve a bombear al reactor. Los gases desprendidos en la -

Za. y 3a: etapas de descomposición, se pasan al Zo. absorbedor-
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donde se absorben con agua, la soluci6n asf formada se bombea a 

la la. etapa de descomposición. 

La soluci6n de urea de la 3a. etapa de purificaci6n y­

con una concentraci6n de 75%, pasa a un tanque de soluci6n de -

donde es bombeada a evaporaci6n. 

La evaporaci6n se efect6a en dos e~apas~ la primera 

consiste en calentamiento de la solución, separaci6n de los va­

pores formados y condensaci6n de estos 61timos para su uso como 

agua de proceso en los absorbedores. Se alcanza una concentra-­

ci6n del 95%. En la 2a. etapa se concentra la urea hasta un - -

99.8% y de ahf se aperdigona para obtener el producto final, p~ 

ra alcanzar dicha concentraci6n se uti 1 iza calentamiento e in--

yecci6n de aire a fin de abatir la presi6n parcial del agua y -

evitar un recalentamiento excesivo de la soluci6n de urea. 

Planta No. 3 

Ubicaci6n: Cd. Camargo, Chih. 

Capacidad anual instalada: 85 000 tons. 

Proceso de fabricación: Toyo Koatsu de reciclo total. 

El amoniaco 
2 

se recibe a una presi6n de 15 kg/cm Y a -

OºC, es almacenado en un tanque que a su vez recibe el amoníaco 

recuperado. De este tanque es bombeado y comprimido por una bo~ 

ba de desplazamiento positivo que lo alimenta al reactor a una­

presi6n de 250 kg/cm
2

. 

El .co
2 

es recibido en 1 ímites de batería a baja pre- -

si6n para ser comprimido hasta la presión de 250 kg/cm
2

. 

En el reactor las materias primas reaccionan formando-
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primeramente carbamato de amonio que posteriormente se transfo~ 

ma parcialmente a urea. 

la sol u , i6n que sale del reactor es depresionada a 17-
2 

kg/cm y alimentada al primer paso de purificaci6n que es un --

descompositor, donde es calentada a 155ºC con lo que se separa­

la mayor parte del exceso de amoniaco y se descompone un alto -

por~entaje del carbamato de amonio (No transformado en Urea). 

la soluci6n descargada de éste equipo es depresionada­

a 2.5 kg/cm
2 

para ser alimentada al segundo paso de purifica- -

c: i6n donde es c alentada en un nuevo descomponedor a una temper~ 

tura de 117ºC con lo que se logra la casi total descomposici6n­

del carbamato de amonio, quedando pequeños porcentajes de NH
3 

y 

C02 en la soluci6n. 

la soluci6n, ya con una concentraci6n del 70%, se de-­

presiona a 0.3 kg/cm
2 

y se calienta a 107ºC, con esto se alcan­

za una concentraci6n del 74%, y de aquf se alimenta a la sec- -

ci6n de evaporaci6n. 

los gases provenientes del descompositor de 17 kg/cm
2-

se hacen pasar a un condensador enfriado con agua. la soluci6n­

condensada es comprimida y recirculad~ al reactor. 

la fase gaseosa compuesta principalmente por amoniado­

es alimentada al fondo de una columna de rectificaci6n en donde 

son puestos a contracorriente con amoniaco 1 fquido proveniente-

del tanque de recuperaci6n. 

la fase 1 fquida sale por el fondo de la columna y se -

alimenta al condensador de media presión, descrita anteriormen-

te. 
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La f ase gas que sal de la columna está formada por --

amoniaco de al t a pureza, éste e s condensado y recuperado para -

ser uti 1 i z ado nu e vamente en e l proceso . 

Los g as s (NH
3

, co
2 

y H
2
0) proveni e ntes del descomposl 

tor · s on condensados con agua de enfriamiento parcialmente. La -

fa s e 1 fquida es comprimida a 18 kg/ 6m
2 

y rec ircu l ada a la parte 

sup e r io r de la co lum na de rectificaci6n de l sistema de media - -
2 

pr e si6n. La fase gase osa del condensador de 2.5 kg/cm se une -

1:on los gases proveni e ntes del d e scompone dor de 0 .3 kg/cm
2 

y -­

son alimentador a una columna d e a bsorc i ón que trabaja a la pr~ 

si6n a tmosfé r i c a . Est a c olumna e s mante nida a baja t e mperatura­

recirculando la soluci6n a través d un interenfriador que vapQ 

riza agente de un ciclo frigor í fico. La fase 1 íquida de esta co 

lumn a se alimenta al absorbedor de 2.5 kg/cm
2

. 

Secci6n de concentración .- La so lu ci6n obten ida en la­

sección de síntesis con una concentraci6n aproximada de 75% de­

urea y 0.3% de amoniaco, es alimentada a dos evaporadores de p~ 

1 ícula desc e nde nte en seri e qu e operan a presión atmosférica . -

En c ada uno d e stos evaporadores s e alimenta e n contracorr ien­

t e a i r e precal e ntado para favor e c e r la evaporación evitando e l e 

var la t e mp e ra t ura y por c onsigui e nte la formación de biuret. A 

l a d ~ s arga d 1 2 o. e vaporador s e obti e ne la ur e a fundida con -

un 9 9 % d e pur ez a y de donde e s bombeada a l a parte alta de la -

torr e d e ap e rdigonado donde s e uti 1 iza una canasti 1 la para for ­

mar los p e rdigon e s. 

Planta No. 4 

Ubicación: Cosol e acaqu e , Ve r. 

Capacidad anual instalada: 250 000 ton s . 

Proceso de fabricaci6n: Snam Proge tti 
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Est e pro eso se caracteriza por el bajo consumo de - -

energfa y servic ios, alto volumen de producción con un manteni­

miento raz onab l e, automatización avanzada que reduce la mano de 

obra, obteniéndose bajos costos de producción. Aunque debido a­

ciertas modificac iones en e l proceso original aún no opera a la 

capa idad insta lada. 

El ciclo de sfntesis y recuperaciones a alta presión -

e efectúa en: reactor, despojador y dos condensadores de carba 

mato. Al reactor se alimentan dos cor ri e ntes, mezcla de amonia-

co y carbamat o en fase 1 fquida y co
2 

en fase gas. El amoniaco -

e s comprimido a 240 kg/cm
2 

y ant s de e ntrar en e l reactor es -

uti 1 izado como flufdo motriz en un eyector para impulsar el ca~ 

bamato 1 fquido proveni ente de la parte alta del 2o. condensador 

de carbamato. Las condiciones de operación del reactor son: te~ 
2 

peratura 180 a 185°C, presión 155 kg/cm , relaciones molares en 

la alimentación NH
3
/co

2 
= 3.5 

conversi6n a ur e a del 56% del 

H
2

0/C0
2 

= 0.4; obteniéndose una­

co2 total alimentado. El tiempo -

de residencia en el reactor es de 45 min. 

La solución del reactor entra en la parte superior del 

despojador donde se distribuye a fin de formar una película des 

ce nde nte en e 1 interior de 1 os tubos vert i ca 1 es de 1 intercambia 

dor, que con vapor de 26 kg/cm
2 

calienta la solución a 208°C, 

por e l fondo se inyecta una corriente de amoniaco vaporizado y­

recalentado que tiene por objeto ayudar a despojar la solución­

del carbamato. Este eq uipo opera a 150 kg/cm 2 . 

La fase gaseosa q ue sal e de l despojador, conte ni e ndo -

amoniaco, co2 y agua, pasa a los onde nsadores de carbamato pa-

ra ser r ec up era da y recirculada e n fas 1 Íquida al r actor. La ·-

fase gas del despojador se mezcla on la solución de carbonato -
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proveniente del sistema de 17 kg/cm
2

, antes de entrar en los -­

condensadores de carbamato, estos operan en serie y la fase gas 

del 2o. condensador se purga hacia el descomponedor de 17 kg/cm
2 

controlando una presi6n de 150 kg/cm
2

. 

La soluci6n proveniente del fondo del despojador se e~ 

pans1ona a 17 kg/cm
2 

para pasar a la primera etapa de purifica ­

ci6n y recuperaci6n. El descompositor de ~sta secci6n consta de 

dos intercambiadores de película descende nte en serie, donde se 

. ~ alienta la soluci6~ a 155ºC. Los gases producidos van a una co 

lumna de absorci6n de co2 y rectificadora de amoniaco, ahí se -

hacen burbujear en una soluci6n a c uosa de carbonato de amonio -

proveniente de la etapa de recuperac i6n a 3.5 kg/cm
2

, controlán 

dose en el fondo de la columna una temperatura de 80°C. Median­

te la al imentaci6n de amoniaco líquido. La zona de rectifica- -

ci6n consiste en siete platos con borboteadores de campana, don 

de se eliminan el agua y C0
2 

residuales. De la cabeza de la co­

lumna sale así, una corriente de amoníaco gas que se condensa -

para volver a uti 1 izarlo en el proceso. 

La solución proveniente del fondo del descompositor de 

/ . 2 / 2 8 17 kg cm , es depresionada a 3.5 kg cm . Se calienta a 13 ºC en 

un cambiador de haz de tubos vertical y se pasa a un separador. 

La fase gaseosa de la parte alta del separador es mezclada con­

la soluci6n de carbonato débi 1 que proviene de la etapa de recu 

peraci6n a 0.8 ata. y se hacen pasar por un absorbedor que con­

siste en un cambiador de haz de tubos vertical, que uti 1 iza - -

agua de enfriamiento. Los gases que no al c anzan a condensarse -

s e purgan a la atm6sfera. 

La soluc i6n de l fondo de l 2 
separador de 3.5 kg/cm se -

depresiona a 0. 8 ata. y se c ali e nta a 105 º C en un cambiador de-
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haz de tubos vertical y de ahf se pasa a un separador. La fase­

gas que sale de la parte alta del separador se pasa a un conden 

sador que ut i 1 iza agua de enfriamiento. Tanto la fase gas c omo­

la fase líquida qu e salen del condensador son alimentadas a !a ­

parte baja d e una columna de abso rción, donde s e recirculala so 

luci6n subenfriándola en un cambi a dor que uti 1 iza agente en- - -

friante de un ciclo frigorífico. El pequeño vacío del sistema -

s e mantiene mediant e l a extracción d e l os gase~ no absorbidos -

p o r medio de un eyector que uti 1 iza vapor. 

La so lució n q u e sa l e d e l separador d e l sistema de 0. 8-

ata., ya con una c once ntrac ión de l 75%, es bombeada a la sec- -

ción de conc e ntración, ésta c onsiste e n dos etapas que operan -

bajo vacío. Consisten en un cambiador de haz de tubos vertical­

un separador y un grupo de vacío. En la primera etapa se contro 

lan 125ºC, 0.5 ata. y se alcanza una concentración del 94% en -

la segunda etapa se controlan 1 3 5 º C, 0.1 ~ta. y se alcanza una­

concentraci6n de 99. 8% . Esta solución (urea fundida), se bombe a 

a la parte superior de la torre de aperdigonado, donde se for-­

man los perdigone s en un cesto giratorio. En la torre de aperdi 

ganado con una corriente de air e a contracorriente se sol idifi­

ca y enfrf~ formando el producto final. 

1.2 UTILIZACION DE UREA COMO FERTILIZANTE Y EN 

LA INDUSTRIA. 

A partir de 1950 la uti 1 ización mundial de ur e a se ha­

incrementado e n forma e sp e ctacular por s us ve nta jas co mo ferti-

1 izante, c omo son: alto contenido de nitrógeno (4 6% ), a lta so l ~ 

bi 1 idad y es as imilada fác i lment por l as p l a ntas, a unqu e e l 

precio por tonelada es más alto q u e e l de l s ulfato de amo nio o -
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del nitrato de amonio resulta menos costoso por tonelada de n1-

tr69eno y menores los costos de transporte y apl icaci6n, no pr~ 

senta riesgos de inflamabi 1 idad o explosi6n (Como el Nitrato de 

amonio). 

En nuestro País la urea ocupa el 2o. lugar productor -

entre los ferti 1 izantes nitrogenado·s, proporcionando el 26% del 

nitr6geno como ferti 1 izante producido en el País. 

Una de las desventajas de la urea como ferti 1 izante e s 

el contenido de biuret. Cuando se calientan las soluciones de -

urea durante el proceso de fabricaci6n, r e acciona formando va -­

r1os subproductos, el principal de el los lo constituye el biu -­

ret formado de dos moléculas de urea con el iminaci6n de amonia-

co: 

La apl icaci6n mediante rociado de soluciones de urea­

en el follaje de árboles frutales, cafetales, etc. da excelen-­

tes resultados. Sin embargo, cuando e sta solución tiene un con­

tenido de biuret alto se presentan síntomas característicos en­

las plantas. Las hojas de los árboles cítricos y cafetales se -

tornan amari 1 las y toman una forma acopada . . Las plantas parece n 

incapaces de metabol izar el biuret, por e j. aún se encontró pr~ 

sente en las hojas de un naranjo después de ocho meses de habe r 

sido rociado con una solución que contenía biuret. Por lo tanto 

puede esperarse que el daño producido a las plantas perenne s -­

persista por largo tiempo y no s e a sup e rado sino r e novando las­

plantas. La aplicación foliar admite me nos biur e t qu e las apl i ­

cac1ones a la tierra. Para aplicacione s en .la tierra, los resul 



- 15 -

tados experimentales fijan 1% como límite , mientras que en apll 

caciones foliares se fija 0.3% como 1 ímite superior. 

la urea se uti 1 iza también como alimento para ganado -

mezclado con el forraje. 

Se uti 1 iza también en compuestos moldeables de urea- -

formaldehído, urea-melamina-formalde hído, recubrimientos adhesl 

vo~, etc. Requiriéndose una alta pur e za a fin de controlar la -

turbidez especialmente en recubrimientos. 

Como materia prima para la fabri c aci6n de melamina: 

Para resinas de intercambio i6nico, compuestos texti-­

les antiencogedores. 

En la fabricaci6n de sulfamato de amonio, ácido sulfá­

m1co y pigmentos de ftalocianina. 

En farmacología, contándose sedativos como la cafeína­

º fenobarbital, drogas, diurético y como agente amoniacal en -­

dentríficos. También en cremas y lociones como age nte suavizan­

te. 



CAP 1 TULO 11 

PROCESO UTILIZADO ACTUALMENTE 

11.1 Diagrama de flujo y descripción del 

Proceso. 

11.2 Balance de materiales. 
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11.1 DIAGRAMA DE FLUJO Y DESCRIPCION DEL -

PROCESO. 

El Proce so To yo Koatsu de r e ci c lo parcial e n ope raci6n 

trabaja en batería con una planta de Nitrato de Am o nio, donde -

s on 'ne utral izados los gase s de amoníac o no r e cupe rados e n el --

sistema. 

Siendo la capacidad original de l a planta de 140 ton/d 

es ta se increment6 a 180 ton/d, e f e ctuando dos modi f icaciones -

r e l e vantes en e l proceso: 

a) Se incr e me nt6 la ve lo c idad de las bom ba s alte rnati-

vas de amoníaco, por medio del cambio del reduc tor. 

b) Se desvío una cantidad de gases de la columna de ab 

sorci6n de 17 kg/cm 2 , hacia el neutralizador de la planta de Ni 

trato de Amonio. 

Reactor.- Las condicione s de op e ración para la reac- -

ci6n son muy variables, uti 1 izando pr e sione s de ntro del rango -

de 140 a 400 atm. y t e mperaturas e ntr e 17 0 y 210 °C. La al iment~ 

ci6n de r e activos también se e f e ctúa e n difer e nte s proporciones, 

no uti 1 izándose ningún catalizador en e scala industrial• Dos --

r e acc ione s ti e ne n lugar e n e l r e act or: 

2 NH
3 

+ C0
2 

NH
4

COONH
2 

(Carbamato de Amonio) 

La prime ra ecuac i6n que mu e stra la f orm ac i6n de l pro - ­

dueto intermedio carbamato de amonio, se despl a za rápida y to- ­

talmente hacia la de r echa en condi c ione s normal es de proce so. -
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Sin embargo, la 2a. ecuaci6n es una reacción relativamente len- · 

ta y que no se efectóa totalmente. Conversiones más altas de 

carbamato de amonio a urea se obtienen uti 1 izando excesos de 

amoniaco, altas t e mperaturas, altas presiones, bajo contenido -

de agua en la al imentaci6n y con un tiempo de reacción adecuado. 

1 
En este proceso se uti 1 iza un reactor tubular bimetáll 

~o (Cuerpo de acero al carb6n, recubi e rto co n una laina inte - -

r1or de acero inoxidable tipo 316L). Aquf se obti e ne una conver 

~i6n a urea del 70% del co
2 

total alimentado, con las siguien-­

tes condiciones de operaci6n: 

Temperatura: 189 - 192 °C 

Presi6n: 250 - 255 kg/cm
2 

Relación molar NH
3

/C0
2

: 4.0 ( e n la alimenta­
ci6n) 

Relaci6n molar H
2

0/C0
2

: 0.16 (En la al iment~ 
ci6n) 

Tiempo de residencia: 19 m1n. 

Ade más de las corrientes de amoniaco (líquido), anhf-­

drido carbónico (gas) y soluci6n de recirculaci6n, se alimenta­

al reactor -una pequeña cantidad de air e (El eq uival e nte a 2 000 

p.p.m, de oxígeno en la corriente de co
2

), qu e tiene por objeto 

formar en el reactor una atm6sfera oxidante que evite la forma­

ci6n de carbonato ferroso (soluble en la soluci6n), así como 

una pelfcula (6xidos cr6mico y férrico) de pasivaci6n e n las p~ 

redes a fin de e vitar la corrosión del eq uipo. 

Ya efectuada la formación de la ur e a, e n los s1gu1en-­

tes pasos s e trata de 1r concentrándola y purificándola, recup~ 

rando la mayor cantidad posible de mate ri as primas (principal-­

mente de Amoniaco qu e e s la más costosa ). 
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Separador de Alta Presión.- En este equipo se separa -

la mayor parte del exceso de amoniaco uti 1 izado en la reacción. 

Esta construfdo de paredes bimetál icas (La interior de acero -­

inoxidable 316L), y tiene un separador de gotas con ani 1 los ras 

chig. Se mantienen las siguientes condiciones de operación: 

Presión: 20 Kg/cm
2 

Temperatura: 120 ° C (al depr e sionarse la solu-­
ción del reactor) 

La fase gas que sale de este e quipo (Formada por NH
3
,­

ine rtes, co
2 

y agua)~, es alimentada a la c olumna de absorci6n­

que opera a 17 kg/cm . 

La fase 1 íquida se divide en dos corrientes, una parte 

se envía a la "T" de mezcla a formar la solución absorbente y -

el resto pasa al descompositor lo. 

Descompositor lo.- En este e quipo se efe ctúa la mayor­

parte de la descomposición del carbamato proveniente del reac-­

tor y que no fue transformado a urea; para tal efecto uti 1 iza -

vapor de 14 kg/cm
2

. El equipo está construfdo de paredes bimet~ 
1 icas y los . tubos de calentamiento en forma de "U" (Tanto los -

tubos como la laina interior son de acero inoxidable 316L). - -

Cuenta en su parte superior con un separador de gotas empacado­

con ani 1 los Raschig de porcelana. Se mantienen las siguientes -

condiciones de operación: 

Presión 

Temperatura: 

17 kg/ cm
2 

lSO º C 

La fase gas formada s e divide e n dos co rri e nte s, una -

hacia la columna de absorción y una p e qu e ña parte se d e svía al-
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neutralizador de la planta de Nitrato de Amonio. 

La fase 1 íquida se envía a la siguiente etapa de pur1-

ficaci6n. 

Sistema de absorción y recuperación de amoniaco.- Del­

tanque de amoniaco recuperado se bombea amoniaco líquido hacia­

la reacción y hacia la "T" de mezcla donde se une con la solu-­

ción proveniente del separador de alta pres ión, esta mezcla 

(48° C aproximadamente) se pasa a través d e un enfriador y de 

ahí a un tanque de bombeo que está comunicado con el resto del­

sistema de 17 kg/cm
2

. La solución absorbente así formada se bom 

bea a la parte superior de la columna de absorción. 

La columna de absorción está formada por un borbotea-­

dar en la parte inferior donde se absorbe la mayor parte del 

co2, y en la parte superior cuenta con tres camas de ani 1 los 

Raschig, en las dos primeras se efectúa la rectificaci6n del 

amoniaco gas con la soluci6n absorbente y la 3a. sirve como se­

parador de gotas. 

La fase 1 fquida así formada constituye la solución de­

recirculación y es bombeada al r e actor. 

La fase gas pasa por un tanqu e separador y de ahí a -­

unos condensadores de amoniaco, finalmente los gases incondensE 

bles se purgan hacia la planta de Nitrato d e Amonio del tanque­

de amoniaco recuperado. 

La columna d e absorción, e l separador de baja presi6n, 

el enfriador de solución absorbe nt e y e l ta nqu e de mezcla están 

construfdos de par e des bimetál icas (Recubrimiento interior de -

acero inoxidable 316L). Los conde nsador es de amoniaco y el tan-
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que de amoníaco recuperado son de acero al carbón. 

Condiciones de operaci6n: 

Temperatura del fondo de la columna: 

Temperatura de las camas: 

Presión: 

lOOºC 

45ºC 
2 

17 kg/cm 

Descompositor 2o •. - La fase 1 íquida proveniente del - ­

d e scompositor lo. pasa a este e quipo donde es cal e ntada indir e c 

tamente con vapor de 14 kg/cm
2 

laminado previamente a 9 kg/cm
2

. 

Tiene una construcci6n semejante al d e scompositor lo. Aquf se -

desprenden el amoniaco y anhídrido carbónico r e manentes en la -

soluci6n, quedando solo un 0.5% de amoniaco que ya no se recup~ 

ra. 

La fase gas consistente de NH
3

, C0
2 

y H
2

0 es enviada a 

la planta de Nitrato de Amonio para recup~raci6n del amoniaco. 

La soluci6n pasa a la siguiente etapa d e concentraci6n. 

Se mantienen las siguiente s condicione s de operaci6n: 

Temperatura: 

Presi6n: 

135 º C 
2 

1 kg/cm 

Concentrador.- La solución de urea ya con una concen-­

traci6n del 81% se pasa a este equipo qu e tiene una construc- -

ci6n similar al descompositor 2o. Aquí e s cal e ntada circulando­

vapor de 7 kg/cm
2 

en los tubos, con lo que s e al c anza una con-­

centración del 8 7%. Para evitar una forma c ión exce siva de biu - -

ret, este equipo cue nta con una inyección de ai re e n el se no de 

la solución con el obj e to de abatir la pre sión parcial de l agua 

y favore~er la evaporación. Las c ondicione s de op e ración mante -
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nidas son: 

Temperatura: 

Presión: atm. 

Cristal izadores.- La solución del concentrador se pasa 

a cuatro cristal izadores del tipo Swenson Walker de helicoides, 

- aquí es enfriada y cristal izada adiabaticamente a expensas de -

la evaporación del agua, la que es extraída por medio de un ven 

ti lador (4.72 M3/seg) que mantiene un pequeño vacío (15 cm. de­

agua). Los cristal izadores operan en paralelo y descargan el -­

producto (Con una humedad de 3 a 4%) por grave dad a un transpo~ 

tador de banda reversible, de ahí pasa a otro transportador de­

banda y es impulsado por un gusano hacia el secador. 

Secador.- El producto pasa a un secador rotatorio can­

al imentaci6n en paralelo de gases calientes que permiten el se­

cado de los cristales hasta un contenido de humedad de 0.3%. -­

los gases calientes resultan de quemar gas natural y son inducl 

dos a través del secador por un ventilador (3.776 M3/seg) que -

los descarga a la atmósfera. A la sal ida del secador existe un­

separador c .ic16nico para la recuperaci6n de los finos. La hume­

dad en el producto se controla con ~I flujo de gas y con persi~ 

nas regulables en el dueto de succi6n del ventilador. El seca-­

dar descarga el producto en un transportador de gusano, de ahf­

se descarga a un transportador de banda y de éste último a - -

otro transportador de banda que lo descarga en un elevador de -

cangi Iones. 

Elevador de cangi Iones.- Este equipo transporta el pr2 

dueto a la parte superior de la torre de aperdigonado (40 mts.) 

y está construfdo de acero inoxidable y aluminio, para evitar -



- 23 -

un contenido elevado de hierro en el producto final. 

Los cristales de urea son descargados del elevador de­

cangi Iones a un transportador de gusano que los conduce al fun-

didor. 

Fundidor.- Este equipo es de acero inoxidable y cuenta 

con una disposición especial de tubos de calentamiento y en !a­

parte superior con un agitador. Por los tubos circula vapor de-

7 kg/cm 2 que funde la urea. La urea fundida descarga hacia dos­

c oladores en paralelo, y de éstos pasa por gravedad a un peque­

ño tanque qu e distribuye la urea fundida hacia tr e s regaderas.­

El producto al pasar por las regade ras forma peque ñas gotas que 

se dejan caer de lo alto de la torre donde por tiro natural el­

a1re va enfriando y solidificando el producto formando perdigo­

nes. En la base de la torre se mantiene una cama fluidizada de­

perdigones con aire de un soplador que tiene por objeto enfriar 

el producto para evitar que se aglomere y absorba humedad duran 

te su almacenamiento a granel. La urea funde a 133ºC y el pro-­

dueto es enfriado a unos 60°C. Finalmente el producto se desea~ 

ga a un tamfz para separar las aglome raciones de producto que -

1 leguen a formarse, de ahí es conducido a otro elevador de can­

gi Iones que lo deposita en un transportador de banda qu e lo con 

duce al almacén.1 

11. 2 BALANCE DE MATERIALES 

Tomaremos como base un día (Con 24 hrs. de produs 

ci6n contfnua.) 

Producción al almacén: 180 t on s. 
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Toneladas 

Urea: (180.00) (0.99) 178 .20 

Biure t: (180.00) (0.008) 1.44 

Humedad: (1 80.00) (0. 002) 0.36 

Tota 1: 180.00 

Cristal izaci6n, secado y ap e rdigonado.- Las pérdidas -

de producto en en esta s e cci6n, de bida s principalmente a arras­

tres e n la torre de aperdigonado, y e n las chime neas del seca-­

dor y de los cristal izadore s; así como e n e l transporte; asc1en 

de n a 2 784 kg/d de ur e a. 

Ur e a 2.784 

Agua 

% Amoniaco 

Urea I Urea 87. 00 1 
Biuret o. 50 1 F J~Biuret .. 
Agua 12. 50 1 

~ 

. Agua 

Balance de Urea: · 

0. 87F = 17 8 .200 + 2.784 + w 

~ - Ur e a transformada e n biur e t 

Balance de biuret: 

0.005F + (103/120)w 

Balance de agua: 

O. 125F X+ 0.360 

x - Agua evaporada 

Resolvi e ndo: 

F 208 .565 ton s . 

w = 0.466 ton i . 

1.440 

178.200 

1.440 

0.360 
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Biuret formado: 

0.466(103/120) 0.398 tons. 

Amoniaco despr e ndido: 

0.466 - 0 . 398 = 0.068 tons. 

Soluci6n alimentada a esta secci6n: 

Urea: (0. 87)(208 .565) = 181. 452 tons. 

Biuret: (0.005)(208 .565} = 1.042 11 

Agua: (0.125)(208 .565) = 26. oz l. 11 

Tota 1: 208 .565 tons. 

Concentrador.- La soluc i6n d e urea al c alentarse , s e -

convierte parcialme nte a c i a na to d e amo nio q ue p o ste riorm e nt e 

se hidro! iza a carbonato d e amonio qu e a s u vez se descompone:-

(NH2 )2co = NH
4

0CN 

NH
4

0CN + 2H20 = (NH
4

)2co
3 

(NH
4 

)2co
3 = 

Esta descomposici6n se acelera con altas temperaturas­

y en ausencia de amoniaco 1 ibre, resultando en este equipo una­

pérdida apreciable. De spre ndi é ndo s e 1 950 kgs. de amoniaco: 

.... 
r 

% 
Urea 80.00 

Amoniaco o.so 
coz o.zs --
Biuret 0.45 

Agua 18 . 80 

I Amoniaco 1 950 . 
coz 
Agua 

,..... 
V 

·--

Urea 

Biuret 

Ag ua 

181.452 

1.042 

Z6.071 
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Balance de Ur e a: 

(0.8)F = 181.452 + X + y 

x - urea transformada en biuret. 

y - urea hidrol izada. 

Balance de biuret: 

(0.0045)F = 1.042 - (103/120)x 

Balance de amoniaco: 

1. 950 = (0.005)F + (34/60)y + (17/120)x 

Re sol v i e ndo: 

co2 desprendido : 

F 228.625 tons. 

X = Ü. 015 

y = 1.433 

11 

11 

. (0.0025)(228.625) + (44/60)(1.433) = 1.624 tons. 

Agua evaporada: 

228.625 - 208.565 - 1.624 - 1.950 = 16.486 tons. 

Solución a 1 i mentada: 

Urea (0.8)(228.625) 

Agua · (0.188)(228.625) = 

Biuret (0.0045)(228.625) = 

Amoniaco (0.0050)(228.625) = 
_co

2 (0.0025)(228.625) = 

Tota 1 : 

De scompositor secundario.-

% 
Ur e a 64.20 
Agua 19 .40 
Amoniac o 9 . 70 
co2 6.70 

Amoniaco 

co
2 

Agua 

- - ·---- . 

tons. 

182.900 

42.981 

1.029 

1.143 

o.~z2 

228.625 

Urea 

Agua 

Biuret 
Amoniaco 
co2 

to ns 

182.900 

42.981 
1.029 
1.143 
0.572 
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Urea transformada en biuret : 

(1.029)(120/103) = 1.199 tons. 

Amoniaco desprendido e n la formaci6n de biuret: 

1.199 - 1.029 = 0.170 tons. 

Balance de urea: 

0.642f = 182.900 + 1.199 

F = 286.758 tons. 

Soluc i6n alimentada: 

Urea 182.900 + 1.199 

Amoniaco (0.097)(286.758) 

co
2 

(0.067)(286 .758 ) 

Agua (0.194)(286.758 ) 

Tata 1: 

Gases a Nitrato: 

tons. 

- 184.099 

= 27.815 

- 19.213 

55.631 

286.758 

G = 286.758 - 228.625 = 58.133 tons. 

Amoniaco: 

(0.097)(286.758 ) + 0.170 - 1.143 26.842 tons. 

19.213 - 0.572 18 .641 tons. 

Agua: 

55.631 - 42.981 12. 650 tons. 

Descompositor primario.- Ya he mo s visto que de éste -­

eq uipo se desvía una parte de los gases desprendidos hacia la -

planta de Nitrato de Amonio, para pode r cuantificarlos, tomare­

mos como base e l anhídrido carb6nico alime ntado al Proceso (Pu­

r ez a 99.0% e n volumen y 99 .7% e n peso ). 

Balance de C0
2

: 

(o. 99 7 )( 15 5. 7 7 2) 

Al Descompositor 2o. 

A Nitrato del descomp~ 

sitor lo. 
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co2 al descompositor 2o.: 

184.099(44/60) + 19 .213 = 154.219 tons. 

co2 a Nitrato del descompos itor lo.: 

155.772(0.997) - 154.219 = 1.086 tons. 

Balance del descompositor lo.: 

A Nitrato~ co2 1.086 

% 1 
.. 

Gl 

Urea 54,5 

Amoniaco 17.5 F ... 
.... 

co
2 10. 8 A la co 1 umna .... 

Agua 17.2 

.... ... 

Balance total: 

F = G1 + G2 + 286,758 

Balance de urea: 

0.545F 184.099 

F = 337.796 tons. 

Balance de C0
2

: 

..... 
G2 

Urea 

Amoniaco 

co
2 

Agua 

Amoniaco 

Agua 

co2 16.1 83 

Amoniaco 

Agua 

tons. 

184.090 

27.815 

19.213 

55.631 

0.108 (337.796) = 19.213 + 1.086 + xG
2 

X - Fracci6n en peso de co2 e n los gases . 

xG2 = 16.1 83 

Fracci6n de gases a la columna de absorci6n: 
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(G2)/(Gl + G2) = (16.1 83)/(17.269) = 0.9371 

Gases a la columna de absorci6n : 

C0
2

: 

Amoniaco: 0.9371 (0.175)(337.796) 27.815 

Agua: 0.9371 (0.172)(337 .796) 55.631 = 

Tota 1 : 

Gases a la planta de Nitrato de Amonio: 

co
2

: 

Amoniaco: 0.0629 (0.175)(337.796) 

Agua: 0.0629 (0.172)(337.796) 

27. 8 15 = 

55.631 = 
Total: 

Soluci6n alimentada: tons. 

Urea: (0.545)(337.796) = 184.099 

Amoniaco: (0.175)(337.796) 59 . 114 

co
2

: (0.108)(337,796) 36.482 

Agua: (0.172)(337 .796) 58.101 

Tata 1 : 337.796 

tons. 
16.183 

29.330 

2.315 

47.828 

tons. 

1.086 

1.969 

0.155 

3.210 

Separador de Alta Presi6n.- De la soluci6n descargada­

de este equipo, el 83% se alime nta al descompositor primario y­

se desvía el 17% a la "T" de mezcla para formar la soluci6n ab­

sorbente: 

Soluci6n descargada: 

Urea: 184.099/0.83 

Amoniaco: 59.114/0. 83 

C0
2 : 36.482/0. 83 

Agua 58 .101/0. 83 

Total 

= 

= 

tons. 

221. 806 

71. 222 

43 .954 

70.001 

406.9 83 
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Soluci6n a la ,, T" de mezcla: tons. 

Urea: 221. 806 184.099 = 37,707 

Amoniaco: 71. 222 59.114 = 12.108 

co2 : 43. 954 36.482 7,472 

Agua: 70.001 58.101 11. 900 

Tota 1: 69. 187 

Amoniaco 

G ..... co2 ... 
Agua 

% 
Urea 36. 5 

Amoniaco 39.0 F .... .... 
co2 11. 1 

Agua 13.4 --

Balance de urea: 

0.365F 221.806 

F = 607,688 tons. 

Soluci6n del reactor: 

Urea: 

Amoniaco: (0.39)(607.688) 

C02 : (0.111)(607.688 ) 

Agua: (0.134)(607.688) = 

Total 

Gases a la columna de absorci6n: 

Amoniaco: 236.998 71.222 

C02 : 67.454 43.954 = 

Agua: 81.430 70.001 = 

Tota 1: 

Urea 

Amoniaco .. .... 
co2 
Agua 

Tons. 

221. 806 

236.998 

67.454 

81.430 

607.688 

tons. 

165.776 

23.500 

11. 429 

200.705 

tons. 

221. 806 

71. 222 

43,954 

zo.001 

406.983 



Sistema de Absorci6n.-

Soluci6n absorbente: 

Amoniaco 12.108 

co2 7.472 

Urea 37.707 

Agua 11. 900 

Balance total: 
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Amoniaco 

co
2 

Urea 

Agua 

F % 
mon1aco 100.0 

7.472 

37.707 

11. 900 

% 
7 3 .4 

69.187 + F = (7.472 + 37.707 + 11.900)/0.266 

F = 145. 395 tons. 

Amoníaco en el absorbente: 

145.395 + 12.108 = 157.503 tons. 

Columna de Ab '6 sorc1 n: 

Amoniaco 157. 503 

co2 7.4 72 

Urea 

Agua 

707 37. 
11. 9 00 

% 
Amoniaco 33.0 

co
2 

Urea 

Agua 

-.... 

H 

Solución 

Reactor. 

..1:i. 

G Amoniaco 

Del Sep. de 
'--

alta presión 

-De 1 Dese. lo -

al 

Amoniaco 165.776 

C02 23.500 

Agua 11.429 

Amoniaco 29.330 

co2 16. 183 

Agua 2.315 
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Soluci6n de reciclo: tons. 

Urea 

7,472 + 23.500 + 16.183 = 

37,707 

47,155 

Agua 11.900 + 11.429 + 2.315 = 25.644 

Amoniaco (0.33/0.67)( 37.707 + 47.155 
+ 25.644) = 54,428 

Total: 164.934 

Amoniaco a los condensadores: 

157.503 + 165.776 + 29.330 - 54.4Z8 = 298.181 tons. 

Reactor.­

Balance: 

Amoniaco 236.998 

coz 67.454 

Urea 221. 806 

Agua 81. 430 

co
2 

155,305 Amoniaco 54.4Z8 

coz 47.155 

Amoniaco! Urea 37,707 

Agua Z5.644 Agua . 

Urea formada: 

ZZl.806 - 37,707 = 184.099 tons. 

Agua formada en la reacción: 

(18/60)(184.099) 55.Z30 tons. 

Amoniaco transformado a urea: 

(34/60)(1 84.099) = 104.3Z3 tons. 

COZ transformado en la reacción: 

(44/60)(184 .099) = 13.5.006 tons. 
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Al imentaci6n de Amoniaco al reactor: 

236.998 + 104.323 54.428 = 286.893 tons. 

Agua en el amoniaco alimentado: 

81.430 - 55.230 - 25.644 = 0.556 tons. 

Tanque de amoniaco recobrado.- El amoniaco enviado a -

la planta de Nitrato de Amonio se debe a la purga de inertes 

que acompaRan a la corriente de co
2

· como impurezas y el aire rn 
yectado para suministrar oxígeno para la pasivaci6n de las par~ 

des del reactor. 

Condiciones de operación del tanque de amoniaco recobrado: 

Temperatura del amoniaco líquido: 

Presi6n de operaci6n: 

38°C 
2 17 kg/cm 

la cantidad de aire que se inyecta al reactor es la 

equivalente a mantener 2,000 ppm de oxígeno en la corriente de­

co2. (0.2% en peso). 

155.772 
(C0

2 
con impurezas) 

F 

% 
Oxígeno 23.17 
Ni tr6geno~~ 

* Nitr6geno atmosférico (PM = 28.2) 
Balance de co

2 
(Con impurezas): 

' CO 
2 

p Oxígeno 

j Ni tr6geno 

155.772 = p 1 - 0.002(1 + 0.7683/0.2317) 

P = 157.160 tons. 

Balance total: 

F = P - 155.'772 

% 

0.2 
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F = 1.388 tons = 0.048 tons.mol 

Impurezas del co
2
.- Las impurezas las constituyen principalmen­

te: hidr6geno, nitr6geno, oxígeno, metano y mon6xido de carbono; 

de acuerdo al siguiente anál .isis: 
% 

Nitr6geno 39.48 

H i dr6geno 

Ox ·í geno 
:-·.~. 

Metan~<, 

co 

57. 14. ·-'t.'' 
\ ... ' 

2 08 ·' f· . ' 

0.65 -

0.65 

100.00 

·. ' 

Peso molecular promedio de la mezcla: 

Nitr6geno 

Oxígeno 

Hidr6geno 

co 
Metano 

Impurezas: 

Moles PM 

39.48 28 

2.08 32 

57 .14 2 

0.65 28 

0.65 16 

PM = 1316.08/100 

tons. 

1105. 44 

66.56 

114.28 

18.20 

11.60 

1316.08 

13.16 

(155.772)(0.003) = 0.467 tons. = 0.467/13.16 

0.036 tons. mol. 

Presi6n parcial del amoníaco en la mezcla con los inertes: 

x = (La solubi 1 idad de los inertes en el amo­
niaco es muy baja). 
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PNH P0
380C = 15.000 kg/cm 

2 = 
3 

YNH (15.000)(17 + 1.033) = 0.83181 
3 

nNH = YNH (n./y.) 
3 3 

1 1 

nNH = 0.83181 (0.036 + 0.048)/0.16819 
3 

nNH = 0.415 
3 

Amoniaco enviado a Nitrato con la purga de incondensables: 

(0.415)(17) = 7.055 tons. 

Balance de amoniaco del tanque de recobrado: 

298.181?--- · -···· ":~~7.055 
; 1 

"Amoniaco ·frese~----· - __ _···~~145 . 395 

~86. 893 
1 

Amoniaco fresco: 

286.893 + 145.395 + 7.055 - 298.181 = 141.162 tons. 

Total de gases enviados a la planta de Nitrato de Amonio: 
tons. 

Amoniaco: 7.055 + l. 969 + 26.482 = 34.606 
C02 : l. 086 + 18.641 = 19.727 

Agua: 0.155 + 12.650 12.805 

Inertes: l. 388 + 0.467 1.855 

68.993 
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Eficiencia de amoniaco en el proceso: 

141.162 + 0.556 = 141.718 tons. de NH 3 fresco 

Amoniaco para la producci6n: 

141.718 - 34.606 = 107.112 tons. 

Eficiencia: 

180(34/60)(100/107.112) = 95.23% 

Eficiencia de C0
2 

en el proceso: 

180(44/60)(100/155.772) = 84.74% 

• 
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CAPITULO 111 

UREA GRADO TECNICO VIA CRISTALIZACION 

111.1 Procedimientos para la producción 

de Urea de bajo biuret. Cristal i­

zaci6n. 

111.2 Discusi6n del proyecto y diagrama 

de flujo integrado. 
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111 .1 PROCEDIMIENTOS PARA LA PRODUCCION DE UREA 

DE BAJO BIURET. CRISTALIZACION.-

A al tas temperaturas, la urea sufre reacciones comple­

jas formando una mezcla de varios compuestos, incluyendo triu-­

r et y cia nato de amonio. Sin embargo, bajo condiciones de oper~ 

ció n usuales en las plantas de urea, la cantidad formada de ta-

les compuestos es relativamente insignificante , comparada con -

la formac i ó n de biuret. 

Para determinar la cantidad de biuret formado bajo co~ 

diciones normales en la fabricación de ur ea , Roder ick C. Shen ,-

ha efect uado un e studio cinético, uti 1 izando datos obtenidos al 

calentar urea en un tubo de ensayo sel lado. Siendo la reacción­

de formación de biuret: 

Entonces: 

Cuando t 

2 NH -CO-NH 2 2 

d(NH
2

CONHCONH
2

)/dt = d(NH
3
)/dt -d(NH

2
CONH

2
)2/dt 

dx/dt = k(a - x)
2 

a - Concentración inicial de ur ea , moles por 1 itro. 

x - Número de moles de urea . reaccionadas e n e l tiempo-

t . 

t - Tiempo en horas. 

k - Constante de velocidad de la formación de biuret . 
2 

dx/(a - x) = k.dt 

1/ (a - x ) = k.t + c 

Ü, X O, así tenemos: 

c = 1/a 
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Sustituyendo: 

k•t = x/a(a - x) 

Suponiendo p = x/a, sea la fracción de urea convertida en biu--

ret, tenemos: 

k·t = P/a(l - P) 

Fue ca 1cu1 ada 1 a constante· de ve 1 oc i dad de reacc i 6n a-

140ºC, obteniéndose los siguientes resultados: 

Tiempo Urea convertida Constante de ve lo 

en horas en biuret, p cidad, k (1/mol ·h) 

0.25 0 . 010 1.90 X 10-3 

o.so 0.022 2 .10 X 10-3 

0.75 0.028 1.80 X 10-3 

1 0.035 l. 7 X 10-3 

2 0.061 l. 5 X 10-3 

4 0.122 l. 61 X 10-3 

5 o. 150 1.63 X 10-3 

6 0.155 1.41 X 10-3 

7 o .195 1.60 X 10- 3 

Promedio: k = 1.68 X 10-3 1/mol·h 

Dado que k permanece sustancialmente constante, se pu~ 

de suponer correcto el tratamiento. En forma similar hicieron -

determinaciones a diferentes temperaturas: 

Temp. ºC k(l/mol·h) 

50 3 . 98 X 10-6 

80 2 . 38 X 10-5 

100 6.55 X 10-5 

140 1. 68 X 10- 3 

150 3,34 X 10-3 



Temp. ºC 

160 

170 
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k(l/mol·h) 

5.66 X 10-3 

8.28 X 10-3 

Con los resultados obtenidos se construy6 la gráfica -

presentada en el cap. IV, donde se presenta la formaci6n de biu 

ret a partir de soluciones de urea con base horaria. 

Hemos visto que el control de biur.et es necesariamente 

un factor de consideraci6n en cualquier proceso de fabricación­

de urea y que en ciertas aplicaciones los 1 ímites para ésta im­

pureza se encuentran más restringidos, estableciéndose la cal i­

dad técnica y para aplicaciones foliares con un contenido máxi­

mo de 0.3% de biuret. 

En los últimos años se han desarrollado varias paten-­

tes para obtener urea con bajo contenido de biuret, estas pue--

den agruparse en tres tipos, aunque en aplicaciones prácticas,­

casi siempre se uti 1 izan combinaciones. A continuaci6n se enume 

ran las principales Patentes de estos procedimientos: 

A.- AMONATACION.- La formaci6n de biuret se acelera en 

los últimos pasos de purificaci6n de la urea, debido a que ya -

se ha separado el amoniaco uti 1 izado en exceso, a la mayor con­

centraci6n de la ' soluci6n de urea, y a las temperaturas necesa­

rias para evaporar el agua remanente de la reacci6n y fundir el 

producto para la formaci6n de los perdigones. 

Cuando se someten soluciones de urea a un tratamiento-

con amoniaco a presiones de 80 a 350 atm. y a temperaturas en - ­

tre 120 y 210°C por periodos de 15 min. a 2 hrs., se encuentra · · 

que el contenido original de biuret es reducido sustancialmente. 
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En efecto, la reacci6n efectuada es la amonataci6n de biur e t a ­

urea: 

Este método aplicado a soluciones de urea obtenidas -­

por procesos convencionales resulta muy costoso, ya qu e es ne ce 

sario comprimir la soluci6n y el amoniaco y poste riorme nt e s e pE 

r a r éste . Sin embargo, se puede uti 1 izar ventajosame nte para -­

t ratar las a g uas madres de procesos de cristalizac ión que con -­

tienen g e ne ralmente un alto contenido de biuret. 

La amonataci6n también s e aplica para e vaporar soluc io 

nes de urea sin formación apreciable de biuret hasta un 99% de­

concentraci6n, en evaporadores al vacío convencionales. En éste 

caso se añade amoniaco a la soluci6n de urea durante la evapor~ 

ci6n en una proporci6n del 5 al 10% del peso de la soluci6n de­

urea. Se trata la solución de urea con amoniaco gas a presión -

reducida hasta el término de la evaporación. El siguiente ejem­

plo i lustr~rá el proceso; se evaporan a una presión de 460 Torr 

y con la introducci6n simultánea de 100 partes de amoniaco ga-­

s e oso durant e 15 min., 1000 partes de una solución acuosa de 

urea al 80% que contiene 0.25% de biuret (Con relación a la 

Urea). La temperatura de la solución de urea se e l e va gradual-­

mente de 80 a 120°C. Durante la evaporaci6n de la solución de -

urea, s61o se forma un 0.02% de biuret, de tal man e ra qu e e l - ­

contenido de biuret de la solución de urea evaporada al 97 % es ­

d e 0.27%. La solución de urea así obte nida es tratada c o n amo - ­

n1aco gas durante media hora a 119ºC. Poste ri o rm e nte la solu- -

ción de urea pasa a un desgasifi c ador, e n donde e l amoniaco 1 i -· 

bre contenido en la urea es eliminado con la ayuda d e una co- -

rriente de air e u otro gas a 140° C y una pre si6n d e 0 .2 at a . La 
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ur e a fundida s trata de acuerdo a procesos conocidos para obte 

ner e l produc to aperdigonado o granulado. 

Evidenteme nte para obtener urea grado técnico por este 

procedim iento, e s necesario partir de soluciones de urea con un 

80% de c oncentración que contengan un máximo de 0.25% de biuret, 

las que se obti e nen por métodos no convencionales. Además este­

procedimiento t iene un costo adiciohal por e l amon iaco no recu­

P rado. 

B.- SOLUBILIDAD PREFERENCIAL.- Ex iste n dos cami nos: 

1.- Disolución d e urea cruda e n soluc ión ac uosa de - -

urea.- W. Mi chel itsch, en 1950, descubrió que tratando la urea, 

ya sea por solidificación (De urea fundida) o por cristal iza- -

ci6 n de la soluci6n, con una soluci6n acuosa de urea, preferen­

teme nte con una soluci6n saturada se obtenía urea con un conte­

nido sustancialmente reducido de biuret. Mediante este trata- -

miento es practicamente el biuret únicamente el que se d i suelve, 

permaneciendo prácticamente toda la urea purificada en estado -

só lido. El trata miento se puede efectuar a t e mperatura ambiente 

e n un recipiente agitado convencional. Ya qu e la disolución de­

biuret se efectúa rápidamente, .e s suficiente un aparato relati­

va mente pequeñ o y e l proceso puede efectuarse e n forma continua 

fác ilmente. Para efect uar industrialmente el proceso, es prefe­

rible uti 1 izar una solución de urea que contenga una cantidad -

comparativamente pequeña de biuret, por eJ. menos de 1%, que se 

puede obtener de l reactor en la síntesis de ur ea s1 e l trata- -

mie nto de la ur e a se efectúa a temperatura ambiente l a so lución 

co ncentrada se di luye primero con agua para saturación a la te~ 

per atura de operación, de tal manera que un 1 i tro de solución -

c onte nga unos 600 gramos de ur ea . No es esencial remover de la 
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soluci6n el co
2 

y el NH
3 

sin reaccionar, debido a que no inter­

vienen en la solubi 1 idad del biuret ·en la solución de urea. 

2.- Tratamiento de urea cruda con una cetona alifática 

1 igera.- En este proceso el contenido de biuret se reduce o ell 

mina tratando la urea con una cetona alifática 1 igera, princi-­

palmente aquel las cetonas que tienen de 3 a 5 átomos de carbono 

por molécula. Además se remueven también otras impurezas solu--

bles, tales como aceite, amoniaco 1 ibre, sales de amonio, etc.­

El tratamiento consiste básicamente en sumergir simplemente la­

urea cruda s61 ida en un baño de solvente líquido que contenga -

una o más de estas cetonas. También se pueden uti 1 izar otros -­

procedimientos de contacto. Para conseguir una extracción signl 

ficativa de biuret se requieren tiempos de residencia de 30 a -

60 min. Posteriormente la urea tratada es separada del baño, y­

calentada para vaporizar el solvente octufdo. Se ha encontrado­

que las cetonas alifáticas 1 igeras, tales como la acetona, son-

solventes altamente selectivos para biuret en presencia de urea, 

asf el procedimiento descrito uti 1 iza dichas cetonas para puri­

ficar urea esencialmente por extracción selectiva de biuret, -­

uti 1 izando equtpos y procedimientos de extracción convenc1ona-­

les. En esta forma se obtiene urea grado técnico. El solvente -

se recupera en una torre de rectificación y la corriente del -­

fondo, consistente en una solución acuosa de urea y biuret pue­

de deshecharse o recircularse como alimentación al proceso de -

síntesis para recuperación de urea y conversión del biuret a -­

urea que se efectúa bajo las condiciones de síntesis de la urea. 

C.- CRISTALIZACION.- Para emplear esta técnica en la -

purificaci6n de urea se han desarrollado varias patentes, a con 

tinuación se describen las más competitivas industrialmente. 
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1.- Técnica de cristal izaci6n simplificada.- Anterior­

mente para obtener urea de bajo contenido de biuret, era necesa 

r10 rediso!ver los perdigones de urea y recristal izar en una o­

más ocasiones, o efectuar un lavado de cristales con urea 1 ibre 

de biuret. En este último caso también se requiere la prepara-­

ci6n de una solución de urea 1 ibre de biuret. 

En el presente proceso la soluci6n caliente de urea -­

que tiene un contenido alto de biuret es enfriada o mantenida -

a temperaturas a las que no se cristal iza la urea. Enseguida, 

la soluci6n caliente se enfría rápidamente en una zona de inte~ 

cambio de calor a una temperatura que permite la formación de -

cristales finos de urea. La cantidad máxima de urea que se deja 

cristal izar de la soluci6n durante el paso por la zona de inte~ 

cambio de calor, corresponde a un 27% de cristales de urea. Es­

tos cristales se remueven de la zona de enfriamiento y permane­

cen en contacto con el 1 icor madre a una temperatura sustancial 

mente constante como una suspensi6n por un período que permite­

e I crecimiento de los cristales a un tamaño adecuado para su se 

paraci6n de la soluci6n. 

Si se desea obtener un rendimiento mayor de urea de la 

corriente de al imentaci6n, manteniendo el 27% en peso en la so­

lución de cristales de urea, una parte del 1 icor madre recuper~ 

do después de la separaci6n de cristales debe recircularse, me~ 

ciándose con soluci6n de urea fresca antes de pasar a través de 

la zona de intercambio de calor. ,Aunque prácticamente toda la -

urea podría removerse como cristales de la solución original,­

se ha encontrado que para mantener las ventajas derivadas de e~ 

te proceso, o sea, un producto cristalino que tiene un conteni-

do extremadamente bajo de biuret, el icor madre no podrá rec1r 
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cularse en cantidades que den un rendimiento mayor del 50% en -

peso de cristales de la soluci6n original de urea. 

Después de separar los cristales de la solución se se­

can de acuerdo a prácticas convencionales y quedan con un conte 

nido de biuret bajo, siendo el producto apropiado para uti 1 iza~ 

se como urea grado técnico. El resto de la soluci6n de urea pu~ 

de concentrarse y aperdigonarse por métodos convencionales. Re-­

quiere este proceso partir de soluciones que contengan poco bi~ 

ret a fin de que la urea que se va a aperdigonar 1 lene las esp~ 

cificaciones para uso como ferti 1 izante. 

Para efectuar la cristal izaci6n es necesario un equipo 

con una superficie de intercambio de calor que efectúa un en- -

friamiento rápido de la solución de urea depositando cristales­

en una superficie y con un medio adecuado para raspar en dicha­

superfic ie y remover los cristales, uno de los más apropiados -

es el Votator descrito en Perry, Chemical . Engineer's Handbook -

(pág. 17 sec. 17, 4a. edici6n). El tamaño del Votator es tal -­

que el fluJo de solución es muy rápido, permitiendo la forma- -

ción de los cristales más finos, no suministrando tiempo para -

el crecimiento de los mismos porque el tiempo de retención de 

los cristales en la superficie se controla en fracciones de se­

gundo, no permitiendo la deposici6n de biuret en los cristales. 

Como medio de separación de los cristales se uti 1 iza -

una centrífuga, de donde se recolectan y se pasan a un secador, 

ya que contienen una humedad de 1 a 2%. 

Generalmente el secado se efec túa con aire prec alenta ­

do con vapor, ya que la temperatura se puede controlar mejor, 

aunque también se pueden uti 1 izar otros medios, evitando siem--
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pre temperaturas excesivas. El producto final obtenido por este 

método consiste en cristales muy puros con una humedad de 0.2%­

y un contenido de biuret de 0.08%. 

2.- Técnica combinada Amonataci6n-Cristal izaci6n.- P.­

J. C. ha desarrollado un procedimiento en el que trata el 1 icor 

madre convirtiéndolo en una masa cristalina que contiene esen-­

cialmente urea y biuret, posteriormente mezcla esta masa con -­

con una cantidad tal de una solución de u~ea-biuret (Que conti~ 

ne de 15 a 28% en peso de biuret), que los cristales de biuret­

de la masa cristalina se disuelven, mientras que los cristales­

de urea permanecen sin disolverse, luego se separan los ·crista­

les de urea, y la solución rica en biuret se pone en contacto -

con amoniaco a una temperatura entre 120 y 150ºC, para conver-­

tir el biuret disuelto en urea, y de nuevo vuelve a mezclarse -

la soluci6n con una cantidad adicional de masa cristalina de -­

urea y biuret. 

El objetivo principal de este método es suministrar un 

camino apropiado para tratar el 1 icro madre con alto contenido­

de biuret, a fin de obtener urea de bajo contenido de biuret 

donde la urea es cristal izada y separada de una solución. 

En contraste con métodos ya mencionados en este proce­

so el tratamiento de la soluci6n con amoniaco gaseoso puede - -

efectuarse a presi6n atmosférica debido a que la reacción se -­

efectúa en una solución urea-biuret substancialmente 1 ibre de -

agua lo que evita la hidr61 isis de la urea. 

Como se indic6, la recirculaci6n de la solución de - -

urea-biuret, con la que se mezcla la masa cristalina y donde es 

disuelto el biuret, tiene un ~ontenido de biuret dentro del ra~ 
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go de 15 a 28% en peso. El límite inferior de 15% está determi­

nado por el hecho de que a una atm6sfera de presión de amoniaco, 

el equi 1 ib~io de una soluci6n de ur~a-amoniaco a 140 ºC, es - -

aproximadamente 15% en peso de biuret. El límite superior está­

determinado por el hecho de que ya no se disuelve biuret en una 

solución que tenga más del 28% en peso a la temperatura alcanz~ 

da después de mezclar la soluci6n con la masa cristalina de - -

urea-biuret. ·Para obtener una disoluci6n rápida de los crista-­

l e s de biuret y mantener la suspensi6n cristalina adecuadamente 

fluída, la relaci6n en peso entre la masa de cristales de urea­

biuret y la soluci6n debe ser por lo menos de 1:2.5. Tampoco r~ 

sulta conveniente aumentar mucho la cantidad de soluci6n, ya 

que aumentan necesariamente los costos de bombeo. 

En contraste con los cristales separados de la solu- -

ci6n de urea original, los cristales separados de la soluci6n -

de urea-biuret, son comparativamente ricos en biuret debido a -

que se separan de una soluci6n con alto contenido de biuret y -

no se lavan. Generalmente estos cristales contienen alrededor -

de 1% en peso de biuret. Esta urea se puede vender sin ningún -

tratamiento, incorporándola a la producci6n de urea total sin -

afectar significativamente sus características, ya que se trata 

de una cantidad muy pequeRa. 

3.- Recirculaci6n de licor Madre al Reactor.- l. M. 

Singer describe un proceso para producir urea de bajo biuret en 

el que el 1 icor madre de la centrífuga (Después de la cristal i­

zaci6n), con un contenido relativamente alto de biuret se retor 

na a la cámara de síntesis y se obtiene un producto de urea - -

cristal con un contenido muy bajo de biuret. Esto hace posible­

la producci6n de urea grado técnico con un aumento comparativa­

mente pequeRo en la cantidad de equipo requerido y al mismo - -
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tiempo, obtener la producci6n tota l de la planta de la misma c~ 

1 idad sin sufrir una pérdida significativa en rendimiento. 

En este proceso, 1 a r eacc i 6n d e amon 1 aco y COZ se efe.s, 

túa e n 1 a forma acostumbrada excepto que es co twen i ente ut i 1 izar 

pr siones y temperaturas un poco más altas que l as uti 1 izadas 

normalme nte, e n particular si e l contenido de amoniaco de los -

react ivos no se increme nta para compensar la adici6n de ur e a y­

biu r et . Las presiones está n de ntro del rango de Z10 a 440 kg/cm
2 

siendo preferible uti 1 izar presiones de 40Ó ~ 15 kg/cmz. Las -­

temperat uras están dentro del rango de 19 0 a ZZO º C uti 1 izándose 

gene ralmente temperat ura s alrededor de Z10 + 5° C. 

Se obt i e ne una economía significativa l avando los crrs 

ta l e s de ur e a (Ev itando con esto tener que efectuar recristal i­

zac iones) , este paso se puede efectuar en la centrífuga y r e mue 

v e e l biuret de la superficie de l os cristales. El lavado con-­

s iste en soluci6n de urea acuosa del proceso que no ha sido - -

crista l izada y contiene por lo tanto un porcentaj e de biuret ba 

jo (Cont iene aproximadamente un 0.4%). Con esto se reduce el 

co ntenido de biuret e n los cristales a un 0.08% en peso co n re~ 

p e cto a la urea fina l. 

El proceso puede visua l izarse como una al imentaci6n de 

r e act ivos de amoniac o, co
2

, agua , biuret y ur ea . La proporci6n­

d e los compone ntes s e contro l a asf: 

Mol es 

Amo niaco 3 . 8 a 6.6 

coz 1. 0 

Agua o .1 a 1. 5 

Bi uret o.oooz a 0.04 

Urea 0.03 a 0. 8 
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Con un contenido de biuret de 0.38% en la alimentación 

a la etapa de cristalización, el retorno de solución madre se-­

rfa: 

Porcentaje de la Porcentaje de 

producción de urea biuret en la 

recirculada al reac corriente re-

tor de síntesis: circulada: 

5 9·.4 
10 4.8 

Se puede concluir que el porcentaje de urea recircula­

da al reactor dependerá de la concentración que se alcance de -

biuret en el 1 icor madre. 

111.2 DISCUSION DEL PROYECTO Y DIAGRAMA DE FLUJO 

INTEGRADO. 

La técnica más uti 1 izada en instalaciones modernas pa­

ra la producción de urea de bajo biuret es la de cristalización 

al vacfo con recirculación (Generalmente se efectúa en cristall 

zadores tipo Krystal), separación y lavado de cristales en una­

centrffuga, y recirculación de aguas madres al reactor de sfnte 

SIS. 

La recirculación de aguas madres con alto contenido de 

biuret al reactor, constituye un factor adverso para la capaci­

dad de producción de la planta, en efecto, si tomamos en cuenta 

que las condiciones de Presión y Temperatura en el r e actor, no­

pueden alterarse por razones de diseño y corrosión, la al iment~ 

ción de una solución acuosa de urea rica e n biuret afectará la­

conversión por paso de co2 . Esto se debe a que s e incrementa la 
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recirculaci6n de producto, la relaci6n molar H
2

0/C0
2

, y se aba­

te la relaci6n molar NH
3
/co

2 
(Ver gráfica de conversi6n al equ~ 

1 ibrio de M. Frejacques). Tampoco es posible incrementar la all 

mentaci6n de amoniaco, ya que es uno de los factores límites a­

plena capacidad, además aumenta el volumen de gases que deben -

manejarse en el sistema de recuperaci6n y disminuye el tiempo -

de residencia en el reactor. El sistema de recuperaci6n y reci~ 

culaci6n de reactivos el autoclave tampoco puede ser operado a­

una mayor capacidad, ya que como hemos mencionado en la descriE 

ci6n del proceso, la columna de absorci6n constituye un "cuello 

de botella", siendo necesario desviar parcialmente gases del -­

descompositor Primario directamente a la planta de Nitrato de -

Amonio. 

Con objeto de no 1 imitar la capacidad de producci6n, -

se pretende efectuar la incorporaci6n de aguas madres con alto­

contenido de biuret en la soluci6n absorbente, disminuyendo en­

forma proporcional la cantidad de soluci6n desviada del separa­

dor de alta presi6n. 

La urea cristal iza en el sistema tetragonal y el cree~ 

miento de los cristales es normalmente en forma acicular alarg~ 

da en el plano y con terminaci6n indistinta. Existe, sin embar­

go, una gran cantidad de factores que pueden afectar la forma o 

hábito característico de un cristal, por ejemplo, el tipo de - ­

solvente, grado de sobresaturaci6n, velocidad de enfriamiento,­

pH de la soluci6n, presencia de impurezas, grado de agitaci6n.­

La causa más común modificadora de la forma o hábito caracterí~ 

tico de un cristal es probablemente la presencia de impurezas -

en la soluci6n. Esta técnica se ha practicado en forma intensi­

va y es una de las facetas más absorbentes de la química de - -
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cristales. Aunque el uso de la urea como modificador de hábito­

es ampliamente conocido, el uso de modificadores en la cristall 

zación de urea tiene escasas referencias bibliográficas. En el­

trabajo de A. E. Be nnett, J. Scarlett y J. B. Scuffham se pre-­

sentan e xperimentos en equipo de laboratorio si mi lar al crista­

l izador tipo Krystal, uti 1 izando diversas impurezas para la 

cristalización de la urea, concluyendo que fortuitamente el biu 

ret constituye un modificador del modo de crecimiento de los -­

c ristales de urea muy efectivo cuando se ~ ncuentra en compos1-­

c iones de 5 a 10% en peso en la solución; en este caso se for-­

man prismas tetragonales con un tamaño adecuado para efectuar -

una separación de la solución en forma convencional (Por Ej. - ­

una centrífuga) y con características adecuadas para su trans-­

porte (Poca tendencia a aglutinarse y a romperse). 

Para la operaci6n se requiere de un cristal izador eva­

porador que permita una formación y clasificación adecuada de -

los cristales. Los cristal izadores tipo Oslo-Krystal se han di­

señado para mantener la soluci6n cristal izante dentro del lfmi~ 

te metaestable, o sea arriba de la curva de saturación y abajo­

de la curva de nucleación te6rica de Mier, con el objeto de que 

e l proceso de cristal izaci6n pueda ser controlado. 

Las condiciones de operaci6n del cristal izador pueden­

var1ar dentro de un amplio rango, per6 deben tomarse en conside 

raci6n los siguientes factores: 

a).- La formaci6n de biuret s e v e favorecida por altas 

temperaturas con tiempos de · residencia prolonga-­

dos, incrementándose rápidam e nte arriba de 110°C­

(Ver Gráfica). 

b).- La descomposici6n de urea por hidr61 isis se efec-
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túa a altas temperaturas con tiempos de residen-­

c1a prolongados y empieza a ser apreciable arriba 

de 70ºC. 

c).- Debe mantenerse en la suspensión un contenido de­

biuret 1 imitado de acuerdo con la temperatura a -

fin de evitar la precipitación de la sal 2 urea 

1 biuret (Ver gráfica de equi 1 ibrio). 

d).- Con temperaturas muy bajas, y por lo tanto mante­

niendo en la solución de aguas madres un análisis 

de biuret bajo, se obtienen cristales de una call 

dad inferior, aumentan las dimensiones del equipo 

a uti 1 izar y la cantidad de solución r ec irculada­

al sistema de síntesis. 

Las condiciones de operación seleccionadas para el - -

cristal izador de acuerdo a lo establecido anteriormente, son de: 

Temperatura 6SºC 

Presión: 88mmHG 

Composición: 

Urea 69.5% 

Biuret 7.0% 

Agua 23.5% 

La integración al Proceso act~al, se pretende efectua~ 

la a partir del descompositor secundario, eliminando los si-- -

guientes equipos: 

>. a) Cuatro cristal izadores del tipo Swenson-Walker con-

hel icoides. 

b) Conc e ntrador 

c) Soplador del conce ntrador. 

d) Extractor de los crista l izadores. 
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e) 2 transportadores de banda. 

f) Transportador de Gusano. 

g) Secador rotatorio. 

h) Extractor del secador y quemador de gas. 

i) Transportador de gusano. 

j) 2 transportadores de banda. 

k) Elevador de cangi Iones a la torre de aperdigonado -
(40 mts. de altura). 

1) Transportador de gusano. 

La recirculaci6n de aguas madres ricas en biuret se -­

efectuará como hemos mencionado en la "T" de mezclas, sin afee-

tar la conversi6n del reactor, ya que la soluci6n desviada del­

separador de alta presi6n se reducirá en la medida en que se -­

efectúa la recirculaci6n. Sin embargo, existirá un aumento en -

la carga térmica de los descompositores primario y secundario -

debido al aumento en soluci6n a manejar. Debe además existir un 

control de la cantidad de agua enviada con las aguas madres a -

la "T" de mezcla a fin de conservar la fluidéz de la soluci6n -

de reciclo y no incrementar el agua alimentada al reactor. 

Diagrama de Flujo Integrado.- (Ver diagrama).- La sol~ 

ci6n que descarga del descompositor secundario se mezcla con la 

soluci6n saturada circulante del cristal izador del lado de la -

aspiraci6n de la bomba de circulaci6n. Aquí también se adiciona 

la solución recalentada en el cambiador que efectúa el equi 1 i ll 

brio térmico en el sistema. Esta mezcla pasa al evaporador del­

aparato Krystal donde es sobresaturada por la evaporaci6n de -­

una porci6n de solvente. La solución sobresaturada fluye hacia­

abajo a través del tubo central y hacia arriba a través de la -

suspensión densa de cristales, provocando entonces en e stos un-

crecimiento bajo condiciones 6ptimas . 
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El líquido desobresaturado pasa a la bomba de circula­

ci6n donde se mezcla nuevamente con la al imentaci6n, repitiéndo 

se el ciclo. Una porci6n de líquido desupersaturado se bombea a 

trav~s del cambiador, y además se desvía una porci6n al depósi­

to de aguas madres para el imjnar el exceso de cristales peque-­

Ros y controlar el nivel del cristal izador. El tanque de aguas­

madres tiene un serpentín de calentamiento en su parte inferior 

y es lo suficientemente grande como para poder almacenar toda -

la soluci6n requerida del sistema en caso necesario (Paro total 

de la planta o por alguna reparación corta.- Del tanque de 

aguas madres se bombea de nuevo al cristal izador desviándose 

una parte de soluci6n rica en biuret a la bomba que la envía de 

nuevo al proceso en la "T" de mezcla. 

Los cristales grandes se retiran del cristal izador en­

una suspensi6n que contiene del 25 al 30% de cristales y que es 

bombeada al sedimentador, de este equipo la suspensión notable­

mente espesada (Con un 45% de cristales) se envían a un separa­

dor centrífugo. Donde se separan y se lavan los cristales con -

soluci6n fresca del descompositor secundario. Los cristales que 

salen de la centrífuga con un contenido de biuret de 0.03 a 

O.OS% y de humedad de 1.5 a 2.0%, se aspiran por una 1 igera de­

presi6n en un conducto para transporte neumático. En éste una -

corriente de aire que pasa primero por un filtro y posteriorme~ 

te se calienta indirectamente por medio de condensados y vapor, 

es impulsada por medio de un ventilador hacia la parte superior 

de la torre de aperdigonado, sirviendo como medio de transporte 

y secado para los cristales. 

La soluci6n separada en el espesador y en la centrífu­

ga se envía al tanque de aguas madres. 
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La fase vapor deja el cristal izador a través de un sis 

tema de vacío de dos etapas. 

La separaci6n de los cristales de la corriente de aire 

se produce en ciclones, y la recuperaci6n de finos ocurre en la 

columna de separaci6n donde el aire que sale de los ciclones es 

tá sometido a un lavado con soluci6n de la misma columna mante-

nida en circulaci6n con una bomba centrífuga. Conseguida la co~ 

centraci6n a un 60%, una parte de la soluci6n se envía al tan-­

que de soluci6n de aguas madres, reponiéndose en la columna de­

separación una cantidad de agua equivalente. Los cristales des­

cargan de los ciclones en el fundidor original, la urea fundida 

pasa a través de unos coladores y de ahí a unas regaderas que -

la dejan caer en forma de gotas en la torre de aperdigonado. 

Las variables a controlar en el sistema de cristal iza-

ci6n son las siguientes: 

a) Una suspensi6n con 25 a 30% de cristales. Esta puede determl 

narse con un densímetro (Gravedad específica de la soluci6n: 

1.18, gravedad específica de la suspensi6n: 1.22), y se contro­

la mediante la extracci6n de cristales y/o mediante el control­

de temperatura. 

b) Presi6n absoluta de 88 mmHGº Se determina con un vacu6metro­

y se puede controlar con precisi6n por medio de una válvula ro~ 

pedora de vacío de control neumático. 

e) Temperatura de 65ºC. Se controla con el flujo del medio cal~ 

factor en el cambiador mediante una válvula neumática. 

d) Nivel en el cristal izador. Se controla mediante la extrae- -

ci6n de aguas madres hacia el dep6sito por medio de una válvula 

neumática. 

e) Contenido de biuret en 7% en las aguas madres. Se puede de-­

terminar mediante análisis periódicos, ajustando el flujo de so 

lución hacia la "T" de mezcla. 
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CAPITULO IV 

CALCULOS PARA EL PROCESO PROPUESTO 

IV.1 Balance de Materiales. 

IV.2 Cálculo y especificaciones -

preliminares del equipo. 

IV.3 Estimaciones econ6micas pre-

1 iminares. 
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IV.1 BALANCE DE MATERIALES 

Tomaremos como base un día (Con 24 hrs. de producción­

contfnua). 

Producción al almacén: 

Urea: (180.00)(0.995) 

Biuret: (180.00)(0.003) 

Humedad: (180.00)(0.002) 

Tota 1: 

180 tons. 

Toneladas 

179.100 

0.540 

0;360 · 

180.000 

Torre de aperdigonado.- Se tienen 1.200 T/d de pérdi--

das por arrastre. 

Fundidor.- En este punto se incrementa el biuret debi­

do al calentamiento, aproximadamente un 0.25% de la urea: 

Ur ea 

Biuret 

Agua 

% 

Amoniaco 
G .---•:Agua 

99 .72 j T/ d ~Urea 
0.08 F 181.200 Biuret 
O. 20•---1'1~ ______ __.1------N Humedad 

Sol~c i~n de ur ea fundida: T/ d 
180.294 Ur e a: 

Biuret: 
Hume dad: 

(1 8 1.200)(0.995) 
(1 8 1.200)(0.003) 
( 18 1 . 200 )(o. 002) 

Tota 1 

0.544 
0.362 

181.200 

% 
99.50 

0.30 

0.20 



- 57 -

Balance de urea: 

(0.9972)F = 180.294 + X 

x - Urea transformada en biuret. 

Balance de biuret: 

(0.0008)F 0.544 - (103/120)x 

Resolviendo: 

F = 181.266 tons. 

x 0.464 tons. 

Amoniaco desprendido: 

(17/120)(0.464) 0.066 tons. 

Cristales alimentados: 

Urea: 

Biuret: 

Agua: 

Tons. 

Urea: (181.266)(0.9972) 180.758 

Biuret: (181.266)(0.0008) o .145 

Agua: (181.266)(0.0020) O.J63 

Tota 1 181.266 

Secador y transportador neumático.-

% 

97.92LJ 
0.08 F ; 

1 i 

2 oo: : . ' ' 

Urea 

·Biuret: 

!Agua: 

Urea: 

G Biuret: 

lAgua: 

Tons. 

180.758 

o. 145 

0.363 

La cantidad de finos no recolectados por los ciclones­

se estima en 600kg (De acuerdo a la eficiencia de diseño de los 

mismos), esta urea es recuperada en e 1 1 avador de gases. 

Descarga de la centrífuga: 

.. 



Amoniaco 

Urea 

coz 
Agua 

Biuret 

Urea 

Biuret 

Agua 

Tota 1: 

Urea: 

Biuret: 

Agua: 
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180.758 + (0.9972)(0.6) 

0.145 + (0.0008)(0.6) 

(0.02)(181.356/0.9792) 

Total: 

A 1 separador de finos: . 

Urea: 

Biuret: 

Agua: 

181.356 - 180.758 

o. 146 -

3.704 -

0.145 

0.363 

Crista 1 i zador. -

% 

0.50 

80.00 

0.25 F 
~ 

~ 

18.80 

0.45 

Tons. 

0.598 

0.001 

0.399 

0.998 

M
I Amoniaco 

I
Agua 

co 
2 

! 
·--·· ~· 

R 

A la 

Tota 1: 

Urea 
... ... Biuret 

Agua 

Urea 

,, T" Biuret ..._ 

" Agua 

Balance de Urea: 

(0.8) F + 0.598 = 181.356 + (0.695) R 

Balance de Biuret: 

Tons. 

181.356 

o .146 

3.704 

185.206 

Tons. 

0.598 

0.001 

3.341 

3.840 

Tons. 

181. 356 

0.146 

J.zo4 
185.206 

% 
69.5 

7.0 

23.5 
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(0.0045)F + 0.001 = 0.146 + (0.07)R 

Resolviendo: 

F = Z37.407 tons. 
r 

Soluci6n del Descompositor ·Secundario: Tons. 

Amoniaco (0.0050)(Z37.407) 

Urea (0. 8000)(Z37.407) 

coz (O.OOZ5)(Z37.407) 

Agua (0.1880)(Z37.407) 

Biuret (0.0045)(237.407) 

Tota 1: 

1.187 

189.9Z5 

0.594 

44.633 

1.068 

Z37.407 

Solución a la "T" de mezcla: 

Amoniaco 

Urea 

coz 
Agua 

Tons. 

Biuret 1.068 + 0.001 + 0.146 0.9Z3 

Urea 189.9Z6 + 0.598 - 181.356 9.168 

Agua (0.9Z3)(0,235/0.07) 3.098 

Total: 13.189 

Descompositor Secundario.-

Amoniaco 

~ coz 
Agua 

Tons. 

% Urea 189.925 

9.7 Amoniaco 1.187 

F ... ~ 

~ . 
64.Z coz 0.594 

6.7 Agua 44.633 

19.4 Biuret 1.068 

Tota 1 : Z37. 407 

Ur ea transformada e n biuret: 

(1.068 )(120/103) = 1.244 tons. 
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Soluci6n del descompositor pr1mar10: To ns. 

Urea 

Amoniaco 

co2 
Agua 

189. 925 + 1. 244 

(191.169)(0.097/0.642) 

(191.169)(0.067/0.642) 

(191.169)(0.194/0.642) 

lota 1: 

191.169 

28.884 

19.951 

57,768 

297,772 

Gases enviados a la planta de Nitrato de Amonio: 

Amoniaco: 28.884 1.187 + (17)(103)(1.068) 

C02: 19.951 0.594 = 

Agua: 57.768 44.633 
Total: 

Tons. 

27.868 

19. 357 

13.135 

60.360 

Descompositor Primario.- Efectuaremos en este punto el 

balance de co2 total a fin de poder determinar la cantidad de -

gases que deberán desviarse hacia la planta de Nitrato de Amo--

Balance de C0
2

: 

Al descompositor 

secundario 

C02: (155.772)(0.997) 

De la soluci6n de A Nitrato del 

alto biuret dese. primario 

co2 al descompositor secundario: 

19.951 + 191.169(44/60) = 160.142 tons. 

C0
2 

de la solución de alto biuret: 

(44/60)(9.168) + (88/103)(0.923) 7.512 tons. 
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co
2 

a Nitrato del descompositor pr1mar10: 

(155.772)(0.997) + 7.512 - 160.14Z = 2.675 tons. 

Balance en el descompositor primario: lons. 

Amoniaco 
-4 

Gl coz 2 .675 

% Agua lons. 

Amoniaco 17.5 Amoniaco 28.884 

coz 10.8 F coz 19.951 

Urea 54.5 .. ... .. - Urea 191. 169 

Agua 17.2 Agua 57.768 

lota 1 : 297. 772 

Amoniaco 

G2 ... co2 -
Agua 

Solución del separador de alte presión: lons 

Urea: .. 
Amoniaco: (191.169)(0.175/0.545) 

C02 : (191.169)(0.108/0.545) 

Agua: (191.169)(0.172/0.545) 

lota 1 : 

Gases a la columna de absorci6n: 

COZ: 37.883 - 19.951 - Z.675 

Amoniaco (61.385 - Z8.884)(15.Z57/17.93Z) 

Agua: (60.33Z - 57.768)(15.Z57/17.93Z) 

191.169 

61. 385 

37.883 

60.332 

350.769 

lons. 

15.257 

Z7.653 

z .18Z 

Total 45.09Z 

Gases a la planta de Nitrato de Amonio: 



C02 : 

Amoniaco: 32.501 

Agua: 2.564 
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27.653 

z. 182 

Total 

Tons. 

Z.675 

4.848 

0.38Z 

7.905 

Separador de Alta Presi6n.- De este equipo a la "T" de 

mezcla se enviará ahora una cantidad de solución menor, equi va­

l e nte a una cantidad similar de urea, est~ es: . 37.707 tons. me­

nos la urea total de la soluci6n de alto biuret. 

Amoniaco 

G COZ 
Agua 

% Tons. 

Amoniaco 39.o ¡ Amoniaco 61.385 
Urea 36.5 F Urea 191.169 
coz 11. 1 co2 37.883 
Agua 13.4 Agua 60.33Z 

350.769 
% 

Amoniaco 17. 5 
A coz 10.8 

Urea . 54.5 
Agua 17.Z 

Solución a la "T" de mezcla: 
Tons. 

Urea 37.707 - 9.168 - (lZ0/103)(0,923) 27.464 

8 . 819 Amoniaco (0.175)(Z7.464/0.545) 

COZ: 
Agua 

(0.108 )(Z7.464/0.545) 

(O.l7Z)(Z7.464/0.545) 
5,442 
8 .667 

Total 50.392 



Solución 

Gases a 

co2 

Amoniaco 

Agua 

- 63 -

del reactor: 
To ns. 

Urea 191.169 + 27.464 218.633 

Amoniaco (0.390)(218.633/0.365) 233.608 

C02 : (0.111)(218.633/0.365) 66.488 

Agua: (0.134)(218.633/0.365) 80.265 

Total 598,994 

la columna de absorción: 

Amoniaco: 233.608 - 8.819 - 61.385 163.404 

C02 : 66.488 - 5,442 - 37.883 23.163 

Agua: 80.265 - 8.667 - 60.332 11. 266 · 

Tota 1: 197.833 

Reactor.-

Tons. 

155,305 

Tons. 

286.893~ 
0.556 

Amoniaco 

Co
2 

Urea 

Agua 

R 

Tons. 
233.608 

66.488 

218.633 

80.265 

co
2 

Urea 

Amoniaco 

Agua 

Biuret 

Tons. 

0.923 

Agua formada en la reacción: 

(18/60)(218.633 - 37.707) = 54.278 tons. 

Amoniaco transformado a urea: 

(34/60)(218.633 - 37,707) 102.525 tons. 
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Soluci6n de reciclo: 

Amoniaco: 233 .608 + 102.525 - 286.893 + 0.923(17/103) 

Agua: 80 .265 - 54.278 - 0.556 

Urea: 27.464 + 9. 168 

Biuret: 

C0
2 : 23. 163 + 15.257 + 5.442 

Total 

Composición de la solución de reciclo: 

Amoniaco: (49.392/156.240)(100) 

C02 : (43.862/156.240)(100) 

Urea: (36.632/156.240)(100) 

Biuret: ( 0.923/156.240)(100) 

Agua: (25.431/156.240)(100) 

Sistema de absorción.-

Soluci6n absorbente: 

Tons. 

Amoniaco 8.819 

co2 5.442 

Urea 27.464 

Agua 8 .667 

To ns 

Urea 9 .168 

Biuret 0.923 

Agua 3.098 Agua 

% 
31. 61 

28.07 

23.45 

0.59 

16.28 

Amoniaco 

co2 
Urea 

Biuret 

Agua 

mon1aco 

Agua adicionada para efectuar el balance: 

Tons. 

5.442 

36.632 

0.923 

Tons. 

49.392 

25.431 

36.632 

0.923 

43.862 

156.240 

% 
73.4 

25.431 - 3.098 - 8.667 - 11.266 - 2.182 = 0.218 tons. 
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Agua en la solución absorbente: 

0.218 + 3.098 + 8.667 = 11.983 tons. 

Amoniaco en el absorbente: 

(0.734)(54.980/0.266) = 151.712 tons. 

Amoniaco a la "T" de mezcla: 

151.712 - 8.819 = 142.893 tons. 

Columna de Absorción: 

G Amoniaco 

To ns Tons. 

Amoniaco 151.712 Amoniaco 27.653 

co2 5,442 co2 15.257 

Urea 36.632 Agua 2 .182 

Agua 11. 983 Total 45. 092 

Biuret o.22J 
lota 1 206.692 

Gases a la columna: 

Amoniaco 

co2 
Urea 

Tons. 

49,392 

3.862 

Agua 5.431 

Biuret O. 23 

lota 1 156. 240 

Amoniaco 

Agua 

Total 

45.092 + 197.833 = 242.925 tons. 

co2 a la columna: 

15.257 + 23.163 = 38.240 tons. 

Amoniaco enviado a los condensadores: 

151.712 + 27.653 + 163.404 - 49.392 

Ton s. 

163.404 

23.163 

11. 266 

197.833 

293.377 tons. 
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Tanque de amoniaco recobrado.-

Tons. 

A Nitrato: 7.055 

De los canden Tons. A 1 a "T" Tons. 

sadores. 293.377 de mezcla: 142.893 

Amoniaco Tons. 

fresco Al reactor: 286.893 

Amoniaco fresco: 

7.055 + 142.893 + 286.893 - 293.377 = 143.464 tons. 

Gases totales enviados a la planta de Nitrato de Amonio 

Tons. 

Amoniaco: 7.055 + 4.848 + 27.868 = 

C02 : 2.675 +19.357 = 
Agua: 0.382+ 13.135 = 

Tota 1 : 

Eficiencia de amoniaco en el proceso: 

39. 771 

22.032 

13.517 

75.320 

143.464 + 0.556 = 144.020 tons. de NH 3 fresco. 

Amoniaco p ar~ la producci6n: 

144.020 - 39.771 = 104.249 tons. 

Eficiencia: 

180(34/60)(100/104.249) = 97.84% 

Eficiencia de co
2 

en el Proceso: 

180(44/60)(100/155.772) = 84.74% 
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IV.Z CALCULO Y ESPECIFICACIONES PRELIMINARES 

DEL EQUIPO. 

Balance térmico de la unidad de cristalización.-

Amoniaco 1.187 

t = 65°C coz o. 594 

t = 135ºC To ns Agua t = 65ºC Tons. 

Amoniaco 1.187 Urea 181. 356 

coz 0.594 ·Biuret 0.146 

Urea 189.9Z6 T = 65ºC Agua 3.704 

Agua 44.63Z 

Biuret 1.068 t = 65ºC Ton s. 

t = 65ºC Tons. 
Urea 9.168 

Q 

Urea 0.598 Biuret 0.9Z3 

Agua 0.399 Agua 3.098 

Biuret 0.001 

Agua evaporada: 

44.632 + 0.399 - 3.098 - 3.704 = 38.229 tons. 

Balance térmico: 

Entalpía de vaporización del agua a 65°C: 

0
1 

= + (38 2Z9 - 243)(560.22) = 21 280 516.92 Kcal/d 

Calor de descomposición del Carbonato de Amonio remanente: 

~H65 ºC = 50 809.16 Kcal/Kgmol 

Qz = +685 923.66 Kcal/d 

Entalpía de vaporización del amoniaco remanente: 

Q
3 

= (488.8)(728) = + 355 846.40 Kcal/d 
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Ca lor de cristal izaci6n de la Urea: 

o
4 

= - (181 356)(57.8) = - 10 482 376.0 Kcal/d 

Ca l or se nsible cedido por la soluci6n alimentada: 

o
5 

= -(0.66)(135 - 65) (237 407) 

= - 10 968 203.40 Kcal/d 

Ca lor necesario en el sistema: 

Q = 871 706.78 Kcal/d = 36 321.12 Kcal/h 

Cálculo del calentador.- A fin de no incrementar el con ­

te nido de biuret y/o favorecer la hidr61 isis, asr como para con 

tro l ar e l proceso de cristal izaci6n, se tendrá un incremento de 

lOº C a través del calentador. 

Cantidad de aguas madres recirculadas: 

w = (36 321.12)/(0.668)(75 - 65) Kg/h 

w = 5 437.3 Kg/h 

Como medio de calentamiento pueden utilizarse los conden 

sados del descompositor secundario con un arreglo adecuado uti-

1 iza ndo un tanquecito separador de vapor y condensados con un -

contra 1 ador de ni ve 1 y otro de condensados a través de 1 cambiador, 

a l t ernativamente puede uti 1 izarse vapor de 7 Kg/cm
2 

laminado -­

cua ndo t rabaje la secci6n de cristal izaci6n en forma indepen- -

die nte : Con objeto de tener capacidad para absorber las varia--

cio nes de c~rga en el procesar asf como para procesar paulatin~ 

me nte soluci6n almacenada en el tanque durante paros, se calcu­

lar á e l cambiador con un margen de carga del 25%: 
Calor intercambiado: 

Q = (1.25)(36 321.12) = 45 401.4 Kcal/h 

Aguas madres circuladas: 

w = (1.25)(5 437.3) = 6796.6 Kg/h 

Con objeto de no tener una temperatura de pared muy al 

ta, uti 1 izaremos parcialmente los condensados enfriándolos a 

9 o~ c manteniendo una diferencia de temperatura adecuada para no 
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incrementar e xcesivamente el cambiador: 

Cant idad de condensados uti 1 izados: 

W = (45 401.4)/(173.59 - 89.98) = 543.0 Kg/h 

CORAZA 

Co nde nsados 

T = 172ºC 
1 

T2 = 90ºC 

W = 543 . 0 Kg/h 

Cp = 1. 020 cal/(g)(ºC) 
m 

= 0 . 89536 

= 0.96552 

M 172 °C= 0.0995 cp. 

~ 90ºC = 0.3165 cp. 

k1720C = 0.578 Kcal/(h)(m2 )(°C/m) 

k90ºC = 0.586 Kcal/(h)(m2 )(ºC/m) 

R = 0.0015 D(total) 

Flujo a contracorri e nte: 

TUBOS 

Soluci6n de Urea 

t = 65ºC 
1 

t 2 ~ 75ºC 

w = 6 796.6 Kg/h 

Cp70ºC = 0.668 caV(g) 
(ºC) 

= 1.190 

11.\ 70ºC 
= 1.8 cp. 

k?OºC= 0.2831 Kcal/(h) 
(m)(°C) 

MLDT = (97 - 25)/ln(97/25) · 53.lºC 

UD = 400 Kcal/(h)(m2 )( º C) 

A = Q/UD (MLDT) 

A (45 401.4 Kcal/h)/800 Kcal/(h)(m
2

)( 0cD(53.1 º C) 

2 A = 2 .1 375 m 

Dado que e s una superfici e pequeña, bastará con uti 1 izar un cam 

b iador de dobl e tubo, con la soluci6n circulando en el tubo rn -
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terior: 

Tubo interior 

Soluci6n de Urea 

Material 

Tubo exterior 

Condensados 

Acero al carb6n 

Diámetro: 

AISI 304 

1 1/4" 

10 s 
2" 

Cédula: 40 

Debido al rango y a la diferencia de temperaturas, ha­

brá que calcular los coeficiencies de transferencia en las ter­

minaciones frfa y caliente: 

Terminal fría: 

Condensados: Cp
9

0ºC = 1.005 cal/(g)(ºC) 

Tubo interior:a = 0.0010535204 m2 
p 

Masa ve locidad: 

G = (6 796.6 Kg/h)/(0.0010535204 m2 ) 
p 

G = 6 451 
p 

2 322.6 Kg/{h)(m . ) 

Re = (0.0366268)(6 451 322.6)/(6.48) 
p 

Re = 36 464.7 
p 

jH = 113 

(Cp U/k) 1
/ 3 (0.668)(6.48.)/(0.2831) 1/ 3 

(Cp ~/k) 1/ 3 = 2.482 

h. /~ = (113)(0.2831)(2.482)/(0.042164) 
10 p 

h. / & = 1 883.1 Kcal/(h)(m
2

)(°C). 
10 p 

Tubo exterior.-

a 
a 

= (3.1416)(0.0525018 2 - 0.042164 2 )/4 
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a = 0.000768619 m
2 

a 

G = (543)/(0.000768619) = 706 461.85 Kg/(h)(m2) 
a 

Rea= (De)(Ga)/~ 

De = (0.05250182 - 0.0421642)/(0.042164) = 0.02321 m 

Re = (0.02321023)(706 461.85)/(0.3165)(3.6) 
a 

Re = 14 391 
a 

j = 54 
H 

(Cp 4\/k)l/3 = 

(Cp Al/k) 1/ 3 = 

. . 1/3 
ce l. ºº5 )(l. 1394 )/eº. 586 D 
1.250 

h = jH(k/De)(C /k) 1/ 3(q ) 
o p a 

h /q = (54)(0.586)/0.02321)(1.25) 
o a 

h /q = 1704.22 Kcal/(h)(m2)(°C) 
o a 

Temperatura de la pared del tubo: 

t = t + (h lt )(T - t )/(h. I+ + h /+ ) 
w e o a e e 10 p o a 

t = 65 + (1 704.22)(90 - 65)/(1 704.22 + 1 883.1) 
w 

t = 77ºC 
w 

+p = 1 

+a= (0.3165/0.3702)0.l4 = 0.9783 

h = 1 704.22(0.9783) = 1 667.24 
o 

u = (1 667.24)(1 883.1)/(1 667.24 + 1 883.1) 
e 

u = 884.3 
e 

u0 = U /(1 + RdU ) 
e e e 

U0c= 884.3/(1 + 884.3 x 0.0015) 

U0c= 380.11 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
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Terminal caliente: 

Condensados: Cp 1720C = 1.053 cal/(g)(ºC) 

h. /~ = 1 883.1 Kcal/(h)(m2)(°C) 
10 p 

Tubo exterior.-

Re = (0.02321023)(706 461.85)/(0.0995)(3.6) 
a 

Re = 45 766.5 
a 

jH = 133 

(Cp /k) l/3 
= (1.053)(0.3582)/(0.578) l/3 

(Cp /k) 1/ 3 
= 0.86738 

h /' = j (k/De)(Cp /k) 1/ 3 
o a H 

h /~ = (133)(0.578/0.02321)(0.86738) o a · 

H /~ = 2 872.9 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
o a 

Temperatura de la pared del tubo: 

t = 75 + (2 872.9)(172 - 75)/(2 872.9 + 1 883.1) 
w 

t 134 ºC 
w 

~ (1.8/0.42)º· 14 
= 1.22598 

p 

h. = (1 883.1)(1.22598) = 2 308.64 
10 

' = (0.995/0.158) 0 · 1~ = 0.93731 
a 

h (2 872.9)(0.93731) = 2 692.80 
o 

U' (2 308.64)(2 692.8)/(2 308.64 + 2 692.8) 
e 

U' 1 242.98 
e 

UDh= 1 242.98/(1 + 1 242.98 X 0.0015) 

U0h= 433.93 Kcal/(h)(M2)(ºC) 
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Q/ A = (UDcx th - UDh tc)/ln(UDcx th/UDh te) 

~ = (380.11)(172 - 75) - (433,93) (90 - 65) 
A In (380.11)(172 - 75)/(433.93)(90 - 65) 

Q/ A = 21 270.355 

A = 45 401.4/21 270.355 

A = 2.1345 m2 

Co eficiente de transferencia en serv1c10 a la temperatura caló-

ri ca: 

UD = 45 401.4/(2.1345)(53.1) 

UD = 400.57 Kcal/(h)(m2 )( º C) 

Longitud requerida: 

= (2.1345)/(0.132588) = 16.1 m 

Se pueden uti 1 izar 4 horqui 1 las de 2 metros. 

Caída de presi6n: 

Para la soluci6n.-

Re = 36 464.7 

f = 0.0035 + (0.264)/(36 464.7) 0 ·42 

f = 0.0067 

A F = (4fG2 L)/(2g~ 2D) 
p p 

Longitud total: 

L = 7(1.71) + 16.1 = 28 .05 m 

b.F = (2)(0.0067)(6 ~51 322.6)
2

(28 .05) 
p (9.80665)(3.6) 106(1190)2(0.0366268 ) 

'1F = 2. 373m 
p 

[lP = (2. 373)(1.1 9 )/10 
p 

2 Ó. P = 0.28 Kg/cm 
p 
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Para los condensados:-

D'e = 0.0525 - 0.0422 

D'e 0.0103378 m 

Re' = (D'e)(G )/ 
a a 

Re' = (0.0103378)(706 461.85)/(0.72) 
a 

Re' 10 143 
a 

f 0.0035 + (0.264)/(10 143)
0

· 42 

f = 0.008983 

F = ..... ( 2""")._,(...;;.0 __ . 0.-...0"""8'""'9-'-8 3 ..... )._.(.._7 __ 0 6-........4.-...6 _1 -.· 8_..5.._) 
2
_(.._1_6_. __.1 )......___ 

p (9.80665)(3.6) 2 106 (935,2) 2 (0.0103378) 

F = 0.1256 m p 

F = 
1 

(V
2

)/2g' 

V = (706 461.85)/(935.2) = 755.4 m/h 

V = 0.21 m/sec 

F = 
1 

(0.21)
2
/2(9.80665) 

F = 
1 

0.002245 m 

Fl(total )= (4)(0.0022245) = 0.00898 m. 

p = (0.1256 + 0.00898)(0.935)/10 
p 

P 0.013 Kg/cm 2 
p 

Dada esta caída de presión tan pequeña la velocidad de 

los condensados a través del cambiador puede incrementarse, ya­

sea disminuyendo aún más el diámetro de la tubería o dejándolo­

en esta forma para suministrarle versati 1 idad al cambiador en -

los cambios de carga. 

Cálculo del grupo de vacío.- De acuerdo con el vacío -
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seleccionado para la operaci6n de la unidad de cristal izaci6n.­

éste se obtiene generalmente en dos etapas. Aquí se uti 1 izará -

un condensador de superficie, extracci6n de inertes con un eye~ 

tor primario, un condensador barométrico (Uti 1 izando el agua de 

purga para el control de Si0
2 

en la torre de enfriamiento), y -

un eyector secundario. Para los eyectores se dispone de vapor -

de 14 Kg/cm
2

. 

Condensador de super.f i c i e: 

Entrada: T/d Tmol/d 

Amoniaco: l. 187 0.0698 

co
2

: 0.594 0.0135 

Agua: J8.222 2.12J8 

lota 1: 40.010 2.2071 

Peso molecular promedio: 18 .12 

Presi6n total: 88 mmHg 

Presi6n parcial del agua: 

Pv = (88)(21238/22071) = 84.7 mmHg 

Presi6n parcial de los no condensables: 

Pg = 3.3 mmHg 

Temperatura de rocío: 48.4°C 

Sa 1 ida: 

Presi6n parcial del agua a 38°C 

Pres i 6n de 1 inerte (No condensab 1 es, despreciando 1 a -

caída de presión a través del condensador): 

p 
g 

= 88 - 49.7 = 38.3 mmHg 

Moles de vapor a la sal ida: 
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(0.0833) 103(49.7)/(38.3) = 108.3 Kg 
1
/d mo 

Moles de vapor condensadas: 

2123.8 - 108.3 = 2015.5 Kg 
1
/d mo 

Carga de calor.- Se determina a intervalos pequeños de 

temperatura, se consideran los puntos: 48.4, 46, 43 y 38ºC. 

Para el intervalo de 48.4 a 46°C: 

Presi6n de vapor del agua a 46°C: 

Pv = 75.6 mmHg 

p = 88 - 75.6 = 12.4 mmHg g 

Moles de vapor remanentes: 

83.3(75.6)/(12.4) = 508.1 Kg 
1
/d mo 

Moles de vapor condensado: 

2123.8 - 508.1 = 1615.7 Kg 
1
/d mo 

Ca 1 or de condensac i 6n: Kca I / d 

(1615.7)(18) 571.22 + 0.44(48.4 - 46) = 16 640 902.15 
Calor del vapor no condensado: 

(508.1)(18)(0.44)(48.4 - 46) = 
Calor de los no condensables: 

(594)(0.21)(2.4) + (1187)(0.52)(2.4) = 1 632 47 

Total: 16 651 387.75 

Para el intervalo de 46 a 43ºC 

Presión de vapor de 1 agua a 43ºC: 
p = 64.8 mmHg V 

p = 88 - 64.8 = 23.2 mmHg 
9 

Moles de vapor remanentes: 

(83.3)(64.8/23.2) 233.24 

Moles de vapor condensado: 



- 77 -

2123.8 - 233.24 - 1615.7 = 274.0 Kg 
1
/d mo 

Ca 1 or de condensac i 6n: Kca 1 / d 

(274,9)(18) 572.83 + 0.44 (46 - 43) = 2 841 009.03 

Calor del vapor no condensado: 

(223.24)(18)(0.44)(3) = 5 304.18 

Calor de los no condensables: 

3 (594)(0.21) + (1187)(0.52) = 2 226.10 

Subenfriamiento del condensado: 

(1) (3) (18) (1615,7) = 87 247.80 

Total: 2 935 787.11 

Para el intervalo de 43 a 38°C; 

Presi6n de vapor del agua a 38ºC; 
p = 49,7 mmHg V 

p = 88 - 49,7 = 38.3 mmHg 
9 

Moles de vapor remanentes: 

(83.3)(49.7/38.3) = 108.3 

Mole~ de vapor condensado: 

2123.8 - 108.3 - 1615.7 - 274,9 124.9 Kg ,Id mo 

Calor de condensación: 

(124~9)(18) 575.67 + 0.44(43 - 38) = 
Calor del vapor no condensado: 

(108.3)(18)(0.44)(5) = 

Calor de los no condensables: 

5 (594)(0.21) + (1187)(0.52) = 

Subenfriamiento del condensado: 

(1)(5)(18)(1890.6) = 

Tota 1: 

Balance de calor: 

Kcal/d 

1 299 167.33 

4 288.68 

3 710.00 

102 092.4Q 

1 409 258.41 
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Intervalo, ºC q 

48 .4 - 46 16 651 387.75 

46 - 43 2 935 787.11 

43 - 38 1 402 258.41 

Tota 1: 20 996 433.27 

O = 874 851.38 Kcal/h 

Cantidad de agua de enfriamiento. uti 1 izada, disponible 

a 27ºC y calentada a 36°C 

w 

= (20 996 433.27)/(36 - 27)(1) 

= 2 332 937.03 Kg/d 

97.2 m3/h 

Vamos a suponer un cambiador en .el que se obtenga una­

velocidad adecuada para el agua de enfriamiento, obteniendo asf 

la longitud del cambiador y verificar la caída de presión para­

el lado del gas (permitida: 7 mmHg): 

Tubos 

Flufdo Agua de enfriamiento 

Material AISI 304 

Número: 196 

Arreglo: Triangular (Paso 25.4 

Diámetro: 19.04 mm (3/4") 

Espesor: BWG 18 

Temperatura: 27ºC (Entrada) 

Temperatura: 36ºC (Sa 1 ida) 

Presi6n: 3.5 Kg/cm 
2 

mm) 

Coraza 

Vapores (NH
3

, C02, H20) 

AISI 304 

Sin mamparas 

438.15 mm (Interior) 

8 mm 

48.4ºC 

38.0ºC 

Vacío 

No. de pasos: 2 1 

Caída de presi6n: 0.5 Kg/cm
2 

(Permitida) 7 mmHg (Máxima) 

Cálculo del coeficiente de transferencia para el agua -de ­

e nfriamiento: 
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ª t = Nt(a'/n) 
<Oil lMtC.t 

ªt = 196(0.00021548344/2) 

0 . 021 12 m 2 
ªt = 

Gt = w/at 

Gt = (2 332 937.03/24)/0.02112 

Gt = 4 601 2 442.4 Kg/(h)(m ) 

V = (4 601 442.4/3 600)/994 

V = 1.286 m/sec 

a 31.5 º C (Temperatura prome dio): 

h. = 4928 .8 Kcal/(h) (m
2

)(°C) 
1 

h. = (4928.8)(0.652/0.75) 
10 

h . = 4824.8 Kcal/(h)(m2 ) (ºC) 
'º 

Ahora procederemos a 1 cá 1cu1 o de. U ,6 t de punto a punto 

en el cambiador, suponiendo temperatu~as para la película de -­

condensado: 

Co e fici e nte de la coraza para el gas que entra: 

Pr opi e dade s medias para el punto 1 (a 48 .4 °C).­

Cpm = [(594)(0.21) + (11 87)(0.52) + (3 8229)(0.44LJ/40010) 

Cp = 0.437 cal / (g)( º C) 
m 

k ce 5 9 4 )( º . º 16 4 ) + (11 8 7 )( º . º 2 3 3 5 ) + e 3 8 2 2 9 )( º . º 18 15 D / 4 º º 1 º 
k 0.01 83 Kcal / (h)(m2 )( °C/ m) 

.A = [e s 9 4 )( º . º s 6 2 ) + e 11 81 )( º . º 3 8 9 ) + e 3 8 2 2 9 )( º . º 3 7 s D / 4 º º 1 º 
.)1 = 0.038 Kg/ (m)(h) 

a = ar ea de la coraza - area de los tubos 
s 
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ªs =(3.1416/4)G7.z5z - (196)(0.75)~(0.09z9/144) 

a = 0.08Z mz 
s 

G = W/a = (40 010)/(Z4)(0.08Z) = ZO 330.3 Kg/(h)(mz) 
s s 

De = 4a /(perímetro húmedo) 
s 

De = (4)(0.08Z)(1Z)(3.Z81)/(196)(3.1416)(0.75) 

De = O.OZ796 m 

Re = (O.OZ796)(ZO 330.3)/(0.038) 
s 

Re = 14 958.8 
s 

jH = 53.5 

(cp)~/k) 113 = [(0.437)(0.038)/(0.01838.113 

(Cp J1/k) 1/ 3 = 0.9681 

h = ( j )(k/De )( CpAVk) l/ 3 
o H 

h = (53.5)(0.0183/0.0Z796)(0.9681) 
o 

h = 33.9 Kcal/(h)(m 2 )(ºC) 
o 

o 
~ Hz O = Z. 649 A 

'\ coz =· 3.996 ,, 

~ NH 3 = 3.755" 

E/kH 0 = 356 ºK 
2 

~/kcoz = 190 " 

E/kNH = 31Z " 
3 

o 
CTHZO,COZ = (Z.649 + 3.996)/Z ~ 3.3ZZ5 A 

( /kH O CO = (356 + 190)/Z = Z73 ºK 
z ' 2 

kT/ H O CO = 3Zl.4/Z73 = 1.173 
z ' z 

~ fi D = l. 334 

M = (1/18 + 1/44)l/Z 
HZO,C02 
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MH O CO = 0.281 
2 ' 2 3/2 2 

~ H o co = 0.001858 T (1/MH o + 1/Mco )/POCO H o D 
.u 2 ' 2 2 2 2' 2 

(0.001858)(321.4)3/2(0.281) 

~ H20,C02 = (0.1158)(3.5225)2(1.334) 

~ - 1.568 cm
2
/sec ...u H

2
o,co

2 
-

M = (1/18 + 1/17)l/Z = 0.3524 H20,NH
3 

E/kH o NH = (356 + 312)/2 = 334 ºK 
2 ' 3 

o 
CT H

2
0,NH

3 
= (2.649 + 3.755)/2 = 3.202 A 

kT/EH o NH = 321.2/334 = 0.9617 
2 ' 3 

.()_ D = 1.469 

2 
~ H 0 NH = 2.161 cm /sec 
, ,L~ 2 ' 3 

(l. 469) 

. = (1.568)(0.0135) + (2.161)(0.0698) 
·~ (NH 3,co2),H20 0.0135 + 0.0698 

J> (NH
3
,co2),H20 = 2.065 cm

2
/sec 

Q = P/RT = (0.1158)(18)/(0.08205)(321.2) 

Q = 0.0795 Kg/m 3 

() ! / (> r>213 
= [<o.038)/(o.0795)(2.065)(0.36D 213 

e (; l f: .r>213 
= o. 74495 

(Cp .J l/k) 213 = [<o.437)(0.038)/(o.0183 u 213 

(Cp ).i /k)z/ 3 = 0.9372 
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G 

K = 
G 

K = 
G 
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(h )(Cp ,1A/k)2/3/(Cp)(p f)(M)( 11 /~ ~)2/3 
o g ~· . 

(33.9)(0.9372)/(0.437)(pgf)(18.l)(0.74495) 

2 
5.392/p f Kg 

1
/(h)(m ) g mo 

Condiciones a la entrada: 

Probando: 

T = 48.4 ºC p = 84.7 mmHg p = 3.3 mmHg g V g 

t = 36 ºC t = T t = 12.4 ºC 
w g w 

h (T T ) + KGMv (pv p ) = h. (T t ) 
o g e e 10 e w 

T = 46ºC p' = 12.38 mmH g g . e 

P
9

f = (12.38 - 3.3)/ln(12~38/3.3) 

P
9

f = 6.875 mmHg 

KG = 5.392/6.875 = 0.784 Kgm
01

/(h)(rn
2

)(mmH
9

) 

Sustituyendo: 

33.9(48;4 - 46) + 0.784(1 8)(570)(84.70 - 75.62) ~ 

4928 . 8 (46 - 36) 

No checa 

Probando: 

T = 47ºC Pe = 79.55 mmHg p' = 8.45 rnmHg e g 

pgf (8.45 3.3)/ln(8.45/3.3) 

pgf 5.483 mmHg 

5,392/5.483 0.9834 
2 

KG = Kg 
1
/(h)(m )(mmH ) mo 9 
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Sustituyendo: 

33,9(48 .4 - 47) + (0.9834)(18)(570)(84.70 - 79,55) f 
52 102.6 f 54 216.8 4928 . 8 (47 - 36) 

No checa 

Probando: 

T = 46.9ºC 
e Pe= 79.20 mmHg p'g = 8 .80 mmHg 

Pgf = (8 . 8 - 3.3)/ln(8. 8/3. 3) · 

pgf 5.614 mmHg 

5.392/5.614 = 0.9605 Kg 
1
/(h)(m2)(mmH ) mo g 

Sustituyendo: 

33,9(48,4 -46.9) + (0.9605)(18)(570)(84.70 - 79.20) ~ 

4928.8 (46.9 - 36) 

54 292. 55 :::::: 53 723. 92 

Uót = (54 292.55 + 53 723.92)/2 = 54 008.23 

Condiciones 

T g 

U = 54 008.23/(48 ,4 - 36) = 4 426.9 Kcal / (h)(m2 ) 

( ºC) 

para el punto 2: 

= 46ºC p 75.62 mmHg p = 12.38 mmHg 
V g 

Nuevo gasto de gas: 

Kg/d Kg 1/ d mo 

coz 594,0 13.5 

NH
3 

11 87. o 69. 8 

H20 9145, 8 508.1 
Total 10926. 8 591. 4 
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M = 10926.8/591.4 = 18.48 
m 

Cp = (594)(0.21) + (1187)(0.52) + (9145.8)(0.44)/10926.8 
m 

Cp = 0.436 cal/(g)(ºC) 
m 

k = (594)(0.01487) + (1187)(0.0232) + (9145.8)(0.018)/10926.8 

k ~ 0.0184 Kcal/(h)(m2)(°C/m) 

) 1 = (594)(0.05508) + (1187)(0.0389) + (9145.8)(0.03744)/10926.8 

.)/ = 0.0386 Kg/(m)(h) 

G = (10926.8)/(24)(0.082) = 5 552.2 Kg/(h)(m2) 
s 

Re = (0.02796)(5552.2)/(0.0386) 
s 

Re = 4 025 
s 

j = 15 
H 

(cpP /k)
113 

= [co.436)(0.0386)/(0.0184~ 113 

(Cp)l/k)l/3 
= 0.9705 (Cp}4/k}2/ 3 = 0.9418 

h = (15)(0.0184/0.02796)(0.9705) 
o . 

h = 9.58 Kcal/(h)(m 2 )(ºC) 
o 

()'/~ ti) 213 
= [co.0386)/(o.0795)(2.065)(0.36g 213 

( ) A/ f f} 213 = 0.74495 

K
9 

= (9.58)(0.9418)/(0.436)(p
9
f)(18.48)(0.74495) 

K = 1.503/p f Kg 
1
/(h)(m2) 

9 g mo 

Incremento de la temperatura del agua de enfriamient~: 

16 651 387.75/(1)(2 332 937.03) = 7.lºC 

t = 36 - 7.1 = 28 .9ºC 
w 



- 85 -

Probando: 

T = 35ºC 
e p = 42.16 mmH 

e g p~ = 45.84 mmHg 

P
9

f = (45.84 - 12.38)/ln(45.84/12.38) 

P
9

f = 25.59 mmHg 

K = 1.503/25.59 = 0.0587' Kg 
1
/(h)(m2 )(mmH ) 

G mo g 

Sustituyendo: 

9.58(46 - 35) + 0.0587(18)(571.22)(75,62 - 42.16) F 

4928.8(35 - 28.9) 
20 300.2 1 30 065.7 

Probando: 

T = 33ºC 
e P = 37.72 mmH e g p~ = 50.28 mmHg 

P
9

f = (50.28 - 12.38)/ln(50.28/12.38) 

P
9

f = 27.071 mmHg 

KG = 1.503/27.071 = 0.0555 Kgm
01

/(h)(m2)(mmH
9

) 

Sustituyendo: 

9.58(46 - 33) + 0.0555(18)(571.22)(75.62 - 37.72) 1 
4928.8(33 - 28.9) 

Probando: 

T = 33.2ºC 
e 

21752.13 1 20208.08 

P = 38.15 mmH 
e g P~ = 49.85 mmHg 

P
9

f (49.85 12.38)/ln(49.85/12.38) 

P
9

f 26.931 mmHg 
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K = 1.503/26.931 = 0.0558 Kg 1/(h)(m2 )(mmH ) 
G mo g 

Sustituyendo: 

9.58(46 - 33.2) + 0.0558(18)(571.22)(75.62 - 3815) ~ 

4928.8(33.2 - 28.9) 

21 616.41 ~ 21 193.84 

u A t = (21 616.41 + 21 193.84)/2 = 21 405.13 

U= 21 405.13/(46 - 28.9) = 1 251~76 Kcal/(h)(m
2

)(°C) 

Para e l punto 3: 

T = 43ºC 
g 

Nuevo gasto de gas: 

co2 

NH 3 
H20 

Total 

Pv = 64.77 mmHg 

Kg/d 

594.00 

1187.00 

4198.32 

5979. 32 

M = 5979.32/316.54 = 18.89 
m 

Kg ,Id mo 

13.50 

69.80 

233.24 

316.54 

P = 23.23 mmH 
g g 

Cpm = · [~594)(0.21) + (1187)(0.52) + (4198.32)(0.44~. /5979.32 

Cp = 0.43 Kcal/(Kg)(ºC) 
m 

k = [(594)(0.01487) + (1187)(0.0229) + (4198.32)(0.01785~/5979.32 

k = 0.0185 Kcal/(h)(m2)(°C/m) 

¡IA = [c594)(0.5412) + (1181)(0.03852) + (419s.32)(0.0311D;5979.32 

~ = 0.0392 Kg/(m)(h) 

G = 5979.32/(24)(0.082) = 3 038.3 Kg/(h)(m2) 
s 
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Re = (0.02796)(3038.3)/0.0392 
s 

Re = 2 165 
s 

jH = 6.0 

(Cp~/k)l/ 3 
= (0.43)(0.0392)/(0.0185) 1/ 3 

(Cp)f/k) 1/ 3 
= 0.97042 (CpJ4/k) 2/ 3 = 0.9417 

h = (6.0)(0.0185/0.02796)(0.97042) 
o 

h = 3.85 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
o 

()/ / C ,11)
2/ 3 

= (0.0392)/(0.0795)(2.065)(0.36) 2/ 3
= 0.7449 

KG = (3.85)(0.9417)/(0.43)(18.89)(p
9
f)(0.7449) 

KG = 0.59915/pgf 

Incremento de temperatura del agua: 

(16 651 387.75 + 2 935 787.11)/2 = 8.4ºC 

t = 36 8.4 = 27.6°C 
w 

Probando: 

T = 28;8°C P = 29.69 mmH 
e 9 

P
9

f = (58.3 1 23.23)/ln(58.31/23.23) 

P
9

f = 38 .16 mmHg 

P~ = 58.31 mmHg 

2 KG = 0.59915/38.16 = 0.0157 Kgm
01

/(h)(m )(mmH
9

) 

Sustituyendo: 

3.85(43 - 28.8) + (0.0157(18)(572.92)(64.77) - 29.69) ~ 

4928 . 8(28 .8 - 27.6) 
5 734.37 ~ 5 914.56 
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u~ t = (5734.37 + 5914.56)/2 = 5824.46 

u= 5824.46/(43 - 27.6) 

U = 378.21 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Condiciones en el punto 4: 

T = 38°C 
g 

Nuevo gasto de gas: 

co2 

NH
3 

H20 

Total: 

Kg/d 

594.00 

1187.00 

1949.40 

3730.40 

M = 3730.4/191.6 = 19.47 m 

P = 38.3 mmH 
g g 

Kg 
1
/d mo 

13.50 

69.80 

108.30 

191.60 

Cpm = [(594)(0.21 + (1187)(0.52) + (1949.4)(0.448"/3730.4 

Cp = 0.429 Kcal/(Kg)(ºC) 
m 

'< = [<594)(0.01487) + (1187)(0.0223) + (1949.4)(0.0177D13730.4 

k = 0.0187 Kcal/(h)(m2)(°C/m) 

,.u = [c594)(0.os4) + (1187)(0.03744) + (1949.4)(0.3672~/3730.4 

A = 0.0396 Kg/(m)(h) 

G = 3730.4/(24)(0.082) 
s 

G = 1895.53 Kg/(h)(m2) 
s 

Re = (0.02796)(1895.53)/(0.0396) 
s 

Re = 1 340 (flujo laminar) 
s 

jH = 5.5 (Tomando L/D = 48) 
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(cp)'/k) 1/ 3 = [co.429)(0.:.º396)/(o.0187D 113 

(Cp)4/k) 1/ 3 
= 0.96853 

h = (5.5)(0.0187/0.02796)(0.96853) 
o 

h = 3.56 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
o 

KG = (3.56)(0.93802)/(0.429)(p
9
f)(19.47)(0.74495) 

KG = 0.3386/pgf 

Aumento en la temperatura del agua de enfriamiento: 

(16 651 387.75 + 2 935 787.11 + 1 409 258.41) = 90C 
2 332 937.03 

t = 36 - 9 = 27ºC 
w 

Probando: 

T = 27.32ºC 
e P = 2725 mmH 

e 9 
P' = 60.75 mm g Hg 

P
9

f = (60.75 - 38.30)/ln(60.75/38.30) 

P
9

f = 51.28 mmHg 

KG = 0.3386/51.28 = 0.0066 Kgm
01

/(h)(m2)(mmH
9

) 

Sustituyendo: 

3.56 (38 - 27.32) + 0.0066(18)(575.64)(49,7 - 27.25) = 

4928.8(27.32 - 27) 

1573.29 = 1577.22 

UA t = (1573.29 + 1577.22)/2 1575.25 

u = 1575.25/(38 - 27) 

U= 143.2 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Tabulación de resultados: 
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Punto T T u b. t u t 
9 e (prom) 

1 48.4 46.90 54 008.23 
2 46 33.20 21 405.13 37 706.68 

3 43 28 .80 5 824 46 13 614.80 

4 38 27.32 1 575.25 3 699.85 

Total 

A 

q/ (u ll t) prom. /),. t b.t prom 

18 .400 

8 . 98 5 

15.871 

Tota1:43.256 

12.2 

17.1 

15.4 

11. o 

At(balanceada)= 874851.38/59335 

~t = 14.7ºC 

u = 874851.38/(43.256 )(14.7) 
e 

U 1 372 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
e 

R0 (total)= 0.00105 

1/U0 = 1/ 1372 + 0.00105 

U0 = 562.16 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

A 

A 

Q/U t = 59335/562.16 

105 . 55 m2 

Longitud de l cambiador: 

14.65 

16.25 

13.20 

Tota 1: 

(105.55)( 3.281)/(196)(0.1963) = 9.00 m 

Caída de presión para e l vapor condensante .­

Propi edades medias: 

q 

(Kc~l / h) 

693 807. 82 

122 324.46 

58 219.10 

874 851.38 

a/ t t prom. 

47 359 

7 528 

4 448 

59 335 
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- (0.396 + 0.038 )/2 = 0.0388 Kg/(m)(h) .1U(prom) -

G = (20330.3 + 1895.53)/2 = 11 112.62 Kg/(h)(m2) 
s 

D' = 4(area de flujo)/perímetro húmedo fricciona! 
e 

D' _ 4(0.082)(!2)(3.281) 
e - (196)(3.1416)(0.75) + (3.1416)(17.25) 

D' = 0.02503 m 
e 

M = (19.47 + 18 .10)/2 = 18 .78 
m 

Re' = (0.02503)(11112.62)/0.0388 
s 

Re' = 7 168 . 8 
s 

f = 0.042912 

= (0.1158)(18.78)/(0.08205)(318.1) 

, = 0.08332 Kg/m 3 

(0.042912)(11112.62 2)(9.0) 
A Ps = (2)(9.807)(3.6Z)(o.02503)(0.08332)1oió 

2 b Ps = 0.0090 Kg/cm = 6.62 mmHg 

Caída de presión del lado de los tubos: 

D = 0.01656 m 

ªt= (196)(0.00021548) / 2 

2 
at= 0.021125 m 

).4 = 2.952 Kg/(m)(h) 

Gt= 2332937.03/(24)(0.021125) 

2 Gt= 4 601 453.71 Kg/(h)(m ) 

Ret= (0.01656)(4 601 453.7)/2.952 

Ret= 25 813 
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f 0.03096 

AP~= (0.03096)(4601453.71)
2

(9.0)(2) 

- ( 2 )(9.807)( 3 .6) 2(10)6 (0.01656)(10) 3 (10)4 

Áp = 0.28 Kg/cm2 
t 

V 4601453 .71 / 103 = 4601.45 m/h 

V 1.286 m/sec 

ªP = 4n(V2/2g )~ r c 

A Pr 4(2)(1.2s6)
2

(10) 3;(2)(9.so2>(10>4 

A P 
r 

A P 
t 

ti. PT 

2 
= 0.068 Kg/cm 

0.068 + 0.280 

0.348 Kg/cm 
2 

= 

de gases a la sa 1 ida del condensador: 

Kg/h Kg 
1
/h 

mo 

coz 24.750 0.563 

NH
3 

49.417 2.907 

H O 
2 

81. 209 4.512 

155.376 7.982 

M = 19.47 
m 

Para e l control del vacío se · introduce una válvula neu 

mática r eguladora e n este punto . Así que en los gases succiona­

dos por e l eyector vamos a considerar una pequeña cantidad de -

aire, tanto para e l control de la ne umática, como por posibles­

pérdidas de l sistema (bridas, prensas, etc .): 

Kg/ h Kg 1/ h 
mo 

24.750 0 . 563 
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Kg/h Kg 
1
/h 

mo 

NH
3 

49.417 2.907 

H
2

0 81 . 209 4.512 

Air e 15.538 0 .536 

Tota 1: 170.214 8 . 518 

M = 19.98 
m 

2 Cálculo del eyector (Uti 1 izando vapor de 14.1 Kg/cm -

R lación de compresión (Con una presión de descarga absoluta de 

270 mmH
9

): (para notación ver Perry J.H. Chemical Engineer's 

Handbook, fourth Edition McGraw Hi 11 Book Co .): 

P03 /P0b = 270/80 = 3.375 

P b/P = 80/(760)(200/14 .696) 
o ºª 

P b/P = 0.0077 
o ºª 

Relación óptima de áreas: 

A2/At = 90 (Sin corrección por densidad) 

Re lación de fluídos en la entrada: 

wb/wa = O.SO Kg( )/Kg( ) gases vapor 

(wb/wa)' 

(wb/ wa)' 

(wb / wa) ' 

= wb / w ./T Mb/T bM a oa o a 

o.s (470.52)(19.98)/(311)(1 8 ) 

0.648 Kg /Kg 
gases vapor 

Nu e va relación de áreas: 

A / A = 100 
2 t 

Vapor requerido en e l eyector : 

170 . 214/0 . 648 262.68 Kg/h 
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Para la segunda etapa del grupo de vacío, uti 1 izaremos 

un condensador barométrico (Aprovecha~do el agua de purga de la 

torre de enfriamiento para el control de Si02 en la misma), y -

un segundo eyector.-

Condensador barométrico.-

Vapores a la entrada: 

Aire 

Tota 1: 

Kg/h 

24.750 

49.417 

343.889 

15.538 

433.594 

Kg 1/h 
mo 

0.563 

2.907 

19.105 

0.536 

23.111 

Vapores a la sal ida: Prácticamente todo el amoniaco se 

rá absorbido en la fase líquida y el co2 lo será parcialmente. 

Caída de presi6n permitida en el condensador: 10 mmH 
g. 

co2 absorbido: 

Solubi 1 idad a 57ºC: (0.097 g)/100 mi) 

Cantidad de agua uti 1 izada (Aproximadamente): 8 m3/h 

0.097s (8)(106 ) = 7.76 Kg/h . 
3 100 cm 

Inertes a la sal ida: 

Kg/h 

co2 16.990 

Aire 15.538 

Total 32.528 

Kg 
1
/h mo 

0.386 

0.536 

0.922 
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Kgmol de vapor de agua a la sal ida: 

Pr e si6n parcial del agua a 57ºC: 129.79 mmHg 

w
2 

= 0.966(129.79/120.21) = 2.111 Kgmol/h = 37 .998 Kg/h 

Ba lance de calor a la sal ida del primer eyector: 

262 .68(197 - 38)0.37 = C~(433.594)(Tf - 38) 

tf = 134ºC 

Calor intercambiado en el condensador barométrico: 

Ca 1 or de condensac i 6n: Kca l / h 

( 343 .889 - 37.998) 564. 89 + 0.40(134 - 57) = 182 216.21 

Calor del vapor no condensado: 

(37.998(0.40)(134 - 57) 

Calor de los no condensables: 

0.25(15.538)(134 - 57)+0.21(16.99)(134-57) 

Calor del amoniaco absorbido: 

·530(49 .417) 

Calor del co
2 

absorbido: 

132(7.760) 

Agua requerida en el condensador: 

Total: 

w = 211175.72/(54 - 36) = 11 731.98 Kg/h 

11.7 m3/h w 

Cálculo del eyector del 2o. paso: 

Carga de gases: 

Kg/h Kg 
1
/ h mo 

coz 16.990 0.386 

Aire 15.5 38 0.536 

H20 37.998 2. 111 

= 1 170.34 

573.84 

26 191.01 

1 024.32 

211 175.72 

Tata 1: 70 .. 526 Kg / h 3.033 Kg 
1
/ h mo 
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M = 23.25 
m 

po3 / Po b 760/260 = 2.923 

P
0

b/ P
0

a = 260/(760)(200/14.696) = 0.025 

Relación de áreas: 

A2/At = 28 (Sin corrección por densidad) 

1/2 
(wb/w )(T Mb/T bM ) a oa o a 

= e º . 5 2 > [e 4 7 º . 5 2 )( 2 3 . 2 5 > / e 3 3 º )( 18 D 112 

2 
Vapor requerido en el eyector (A 14.1 Kg/cm ): 

(70.526)(1/0.70) = 100.75 Kg/h 

Relaci6n de áreas: 

Se cción de cristal izaci6n de Urea.-

Especificación General 

Condiciones de operación: 

Producción de Urea: 8.300 Kg/h Cristales de Urea 100%-

Composición de la al imentaci6n: 

% 
Amoniaco 00.50 

Ur e a 80.00 

co
2 

00.25 

Agua 18. 80 
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% 
00.45 

Tempe ratura de la solución: 133 a 136ºC 

Composición del 1 icor madre: 

Urea 

Biuret 

Agua 

Temperatura: 65°C 

% 
69.50 

7.00 

26.00 

Contenido de cristales en el 1 icor madre: 

25 - 30% 

Tamaño de los cristales de urea al 100% de capacidad 

90% 

75% 

0.21 mm 

0.29 mm 

Límites de suministro: 

Un cristal izador tipo Krystal con todos sus accesorios, 

incluyendo tubería interna y externa, conexiones, soportes, vál 

vulas, miri 1 las, soportes, soportes de aislamiento. 

Una bomba de e i rcu 1aci6n pr i ne i pa 1, i ne 1 uyendo e 1 mo--

tor. 

Dos bombas para el calentador de soluci6n y extraccí6n 

de 1 exceso de crista 1 es, i ne 1 u yendo motores. 

Dos bombas para recirculaci6n de 1 icores madres del -­

tanque, i ne 1 u yendo motores. 

Dos bombas de lodos completas, para enviar los crista­

l es a 1 os espesadores, i ne 1 u yendo motores. 
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Condiciones de diseño: 

Producto: Como se especific6 anteriormente. 

Datos Meteorol6gicos: 

Temperatura: 

Velocidad del viento: 

(bu 1 bo seco) 

90 Km/h Máx. 

Humedad relativa: 

Atm6sfera fuertemente corrosiva, debida a la combina- -

c i6n de efluentes químicos gaseosos, y alta humedad. 

Coeficiente sísmico: 

Servicios: 

Vapor saturado: 2 
14.1 Kg/cm o laminado a 7 Kg/cm2 

3.5 Kg/cm
2 Agua de enfriamiento: Presión: 

Temperatura de entrada: 

Temperatura de sal ida: 

Caída de presión máxima: 

27ºC 

40ºC 
2 

1.0 Kg/cm 

Factor de obstrucción: Mín. de acuerdo con el Có-

digo TEMA 

Energía eléctrica: 60 Hz 440 V 

60 Hz 120 V (Para alum-­

brado e instrumentos) 

El diseño de la Unidad deberá estar de acuerdo con 

los códigos API, ASME TEMA B. 

Especificaci6n General 

Condiciones de operaci6n: 

Producci6n de Urea: 8.300 Kg/h Cristales de Urea 100% 

A 1 i mentac iones: 

Suspensión de cristales del 25 a 30% 

Solución de lavado a 135ºC y con 80% de Urea 



- 99 -

Límites de suministro: 

Dos espesadore~ para concentrar los cristales a un pun 

to óptimo para e l trabajo de las centrífugas. 

Dos centrífugas contínuas con capacidad para producir­

c ada una al 60% del total. Centrífugas del tipo de transporte -

recíprocante o similares. 

Transportador Neumático.- Para el precalentamiento del 

a rre, disponemos de los condensadores del descompositor prima-­

rro y de vapor. 

G 
s 

tG 
1 

Y' 
1 

Balance: 

= 

150ºC 

0.0207 

65ºC 

T/d 

Urea (+ Biuret) 181.502 

Humedad 3.704 

Y' = 
2 

85ºC 

Urea (+ Biuret) 

Humedad 

Ls = 7 562.58 Kg/h x
1 

= 0.0204 x
2 

= 0.002 

Balance de humedad: 

7562 .58(0.0204 - 0.002) 

Balance de calor: 

H' = Cs(t - t ) + Y2'~ G2 G o o 

es = 0.25 + v2co.44) 

90ºC 

T/d 

181.502 

0.363 



H' 
G2 

H' 
G2 

H' 
Gl 

Cs = 
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(0.25 + 0.44Y2)(90 - O)+ 597.68Yz 

= 22.5 + 637.28Y2 

= Cs(tG - t
0

) + YÍÁo 

0.25 + (0.0207)(0 . 44) 

Cs = 0.2591 

H' 0.2591(150 - O)+ 0.0207(597.68) 
. Gl 

H' = 51.237 Kcal/Kg 
Gl 

Hll = CL(tll - to)+ 

H' = 0.46(65 - O) + 
Ll 

X1CA(tl - t
0

) + AHA 
1 

(0.0204)(1)(65 - O) 

HL' = 31.226 Kcal/kg( 'I . d ) 
1 so 1 o seco 

H' = 0.46(85 - O) + (0.002)(1)(85 - O) 
L2 

HL
2

= 39.27 Kcal/kg(sól ido) 

= LsH' + GsHG 
L2 2 

Gs(HG' - H' ) = Ls(H' - H' ) 
1 G2 L2 Ll 

Gs(51.237 - 22.5 - 637.28Y~ .) = 7562.58(39 .27 - 31.226) 

Resolviendo simultáneamente los balances de materia y energía: 

Y'
2 

= 0.0352 

Gs = 9 596.75 Kg/h 

Volume n húmedo del gas a la entrada del ler. ciclón: 

VH = 0.73(1/29 + 0.0352/18)(194 + 460)/1 

17.397(0.02831685)(2.205) 
3 1.08605923 m /kg 

(9596.75)(1.08605923) 
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G 10 422.64 m3/h 
V 

Velocidad de acarreo: 

Considerando de 1 mm. la partícula de mayor diámetro a 

transportar en el dueto neumático: 

vch 910[~ /( ~ + 62,3)1 (D )º· 6º 
.. s s :._! s 

vch = 910[83.34/(83.34 + 62.3Dco.00328084)º·
6

º 

vch = (16.8347)(0.3048) 5.1312 m/sec 

Secci6n del dueto: 

AD = (17.397/3600)(21160.834/16.8347) 

AD = 6.07434(0.092903) = 0.564324 m
2 

Correspondiendo a 75.12153 cm por lado en un dueto de­

secci6n cuadrada; éste puede construirse en aluminio y debe a1~ 

larse. 

En el tramo de los calentadores de aire vamos a cons1-

derar inicialmente un dueto cuadrado de J3.93 cm.por lado. 

Cálculo de los precalentadores de aire.-

Primera sección: Los condens~dores del descompositor -

primario salen a 180°C, calor intercambiado: 

w = 3 200 Kg/h 

Ql = 3 200(180 - 100)(1) = 256 000 Kcal/h 

Elevación de la temperatura del aíre: 

tG = 28°C 
1 

Gs = 9 596.75 Kg/h 
Y' = 0.0207 

1 
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Cs = CB + Y'CA = 0.25 + 0.0207(1) 

Cs 0.2707 cal/(g)(ºC) 

Balance de calor: 

256 000 = (0.2707)(tG - 28)(9596.75) 
2 

tG = 126.5ºC 
2 

Debido a los bajos coeficientes de transferencia para­

a1re, se uti 1 izarán tubos con aletas transversales en flujo cr~ 

zado, con los condensados en contraco~riente. 

Bancos de tubos de 3/4", 14 BWG con aletas anulares de 

aluminio de 318" de altura de metal de 20 BWG espaciadas 1/8". 

Arreglo triangular de 2". 

Factor de obstrucci6n: 0.003 en las dos corrientes. 

Diferencia de temperaturas: 

Condensado 

180 Alta temperatura 

100 Baja temperatura 

80 Diferencia 

MLDT = 18.5/ln(72/53.5) = 65.4ºC 

R 80/98.5 = 0.812 

s 98.5/(180 - 28) = 0.648 

FT 0.934 

A t ( 6 5 . 4 )(o. 9 34) = 61. 1 ° e 

Aire Diferencia 

126.5 53.5 

28 72 

98.5 18.5 

Debido a que el rango es muy alto se efectuará el cálcu­

lo de los coeficientes de transferencia en las terminales ca- -

1 iente y fría para calcular las temperaturas ca16ricas. 
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Diámetro equivalente: 

de = 2(Af + A
0

)/(lf)(perfmetro proyectado) 

2 Area aleteada: m /m 

Af = en 14 H i. 5
2 

- º. 7 5
2 

)(2)(8H1112 H. 3048)= o.538626 

Area del tubo expuesta: 

A = nr )(12)(0.75)(1- 0.28)(1/144)(.3048)= 0.043(90 o 

Perímetro proyectado: 

= (2)(3/8)(2)(8) + 2[1 - (8)(0,035D = 13. 442 

d = 2(0.538626 + 0.04309)/(lt)(13.442) e 

d = 0.02755 m 
e 

Area de flujo: 

No. de tubos por banco: 6 tubos 

ªs = 0.115135 - (6)(1112)(0,3393)~.75 +(2)(0.035)(3/8)(8D 

a = 0.065496 m2 
s 

Terminal fría.-

Air e en e l dueto a 28°C 

a = 0.065496 m
2 

s 

d = 0.02755 m 
e 

G = (9596.75)/0.065496) 
s 

G = 146 524.22 Kg/(h)(m2) 
s 

a 28ºC; 

)>-. = (0.0156)(3.6) = 0.05616 Kg/(m)(h) 

Re = (0.02755)(146 524.22)/0.05616 
s 

Re = 71 860 
s 

(0.3048) 
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jH = 300 

k = 0.02235 Kcal/(h)(m 2)(°C/m) 

ccp M/k)
1
13 

= 80.25)(0.05616)/(o.02235D 113 

(Cpj{/k)l/ 3 = 0.8569 

hf = jH(k/de)(CP /k)l/3 

hf = 300(0.02235/0.02755)(0.8569) 

hf = 207.89 Kcal/(h)(m2)(°C) 

Rdo = 0.000615 

hf =(1626.67)(207.89)/(1626.67 + 207.89) 

hf = 183.97 Kcal/(h)(m 2)(ºC) 

Condensados en los tubos a lOOºC 

2 a~ = 1.7290288 cm 

ªt = Nt(a~/n) = 6(1.7290288/104) 

2 ªt = 0.0010374 m 

D = 0.01484376 m 

Gt = (3200)/0.0010374 = 3 084 634.66 Kg/(h)(m2 ) 

V = Gt/3.6 = 3 084 634.66/(3.6)(0.96) 

V = 0.89 m/sec 

h .= (5856)(1.02) = 5973.12 
1 

Rdi = 0.000615 

h~ = (1626)(5973.12)/(1626 + 5973.12) 
1 

h~ 1273.68 Kcal/(h)(m2 )( °C) 
1 

e á 1 e u 1 o de h f i : 
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k(Aluminio) = 175.82 Kcal/(h)(m2)(°C/m) 

yb = (0.035)(0.3048)/(2)(12) = 0.000445 m 

(re - rb)(hf/kyb)l/2 = 

[(0.75 - o,375)/1~.(i83.97/(175.82)(0.000445D 1/ 2 

~ (.3048) 
= 0.462 

re/rb = 0.75/0.375 = 2.00 

.n.. = 0.91 

h f i = [~ .Q )(A f ) + AJ-( h f /A i ) 

hf-i = ~.0.91)(81/144)(1') + (6.48/144)(n D:(183.97/01s29) 

hf i = 2103.28 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

UDi (Terminal · fría)= (2103.28)(1273.68)/(2103.28+ 1273.6) 

UDi = 790.56 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Terminal caliente.-

Aire en el dueto a 126.5ºC 

- 6 2 a . = O.Oó549 m 
s 

d, = 0.02755 m 
e 

G = 146 524.22 Kg/{h)(m2) 
s 

A 126.5ºC: 

(0.024)(3.6) = 0.0864 Kg/{h)(m) 

~Re = (0.02755)(146524.22)/0.0864 
s 

Re = 46 810 
s 
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jH = 22 5 

k = 0. 028906 Kcal/(h)(m2)(ºC/m) 

(Cp,M / k)l/ 3 = (0.252)(0.0864)/0.028906 1/ 3 

(Cp,M/k)l/3 = 0.9103 

hf = jH(k/de)(Cp)A/k)l/3 

hf = 225(0.028906/0.02755)(0.9103) 

hf = 214 . 23 

Rd
0
= 0. 000615 

hf = (214.23)(1626 . 67)/(214.23 ' + 1626.67) 

hf = 188.86 Kcal / (h)(m2)(°C) 

Condensados en los ·tubos a 180°C; 

V = 0.89 m/sec 

h. = (7320)(1.02) = 7466.4 
1 

Rdi = 0.000615 

h~ = (l626.67)(7466.4)/(1626.67 + 7466.4) 
1 

h~ = 1361 .52 Kcal/(h)(m2)(°C) 
1 

Cálculo de h.f i: 

kAI = 175.82 Kcal / (h)(m2)( º C/m) 

yb = 0 . 000445 m 

(re - rb)(h.f/kyb)l/2 = 

G o .75 - o,375)/ 1~. [18 8 . 8 6/(175. 82)(0.000445D 1 / 2 

(. 3048) 



= 0.469 

re/rb = 2.00 

~ = 0.91 
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hfi = [(0.91)(81/144)(\\) + (6.48/144)(fr~(188.86/0.1529) 

hfi = 2156.96 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

( . . - (2156.96)(1361.52) 
UDi Terminal cal 1ente) - 2156. 96 + l361.52 

UDi = 834.48 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

KC = (834.48 - 790.56)/790.56 = 0.05556 

<A tc)/(Ath) = 72/53.5 = t.346 

F C = 0.485 

te = 28 + 0.485(126.5 - 28) = 75.8°C 

Te = 100 + 0.485(180 - 100) = 138.8°C 

Aire en el dueto: 75.8ºC 

2 a = 0.065496 m 
s 

d = 0.02755 m 
e 

G = 146 524.22 Kg/(h)(m2) 
s 

A 75.8ºC 

')J. = (0.02)(3.6) = 0.072 Kg/(h)(m) 

Re = (0.02755)(146524.22)/0.072 
s 

Re = 56 050 
s 

jf = 250 

k = 0.025628 Kcal/(h)(m2)(°C/m) 

(cp_p./k) 1/ 3 = [co.25)(0.072)/(o.025628D 113 
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(Cp)\/k) 1/ 3 = 0. 8894 

hf = 250(0.025628/0.02755)(0. 8894) 

hf = 206.42 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

hf = (1626.67)(206.42)/(1626.67 + 206.42) 

hf = 183 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Cálculo de h.f¡: 

(re - rb)(h.f/kyb)l/2 = 

[co.75 - 0.375)11~ ~ 8 3/(175.82)(0.000445u 1 12 

(0.3048) 

= 0.461 

h.f; = [co.91)(81/144)0t) + (6.48/144) (\'rD (183/0.1529) 

hfí = 1 859.28 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Condensados a 138.8°C 

V = 0.89 m/sec 

h .= (6734.4)(1.02) = 6869.09 
1 

h~ = (6869.09)(1626.67)/(6869.09 + 1626.67) 
1 

h~ = 1 312.7 2 Kcal /(h)(m2)( º C.) 
' 

UDi = (131 2 .7 2)(1859.28 )/(1312.72 + 1859.28 ) 

UDí = 766.16 Kcal/(h)(m 2)(°C) 

A. /Banco = (6)(1.113)(0.1529)(0.09290304) = 0.094854 m2 
1 

A. = (256 000) / (766.16)(61.1) = 5.469 m2 
1 

No. de bancos = 5.469/ 0.094854 = 58 

Caída de presión: 
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D' = (4)(Volúmen 1 ibre neto)/superficie fricciona! 
e 

V 

Volumen 1 ibre neto: 

(1.113) 2(1.732/12) - (6/4)(lr)(0.752)(1.113/144) 

- (1.113)(6/4)(lr)(l.52 - 0.752)(0.035/144)(8) 

= (0.1412)(2.831684659)(10-2) 

= 3.99834(10- 3)m3 

Superficie fricciona!: 

(6/144)(87.48)(\\)(1.113) + (4/12)(1.113)(1.732) = 13.286 

= (13.286)(0.09290304) = 1.2343 m
2 

D' = 4(3.99834)(10- 3)/1.2343 = 0.012954 m 
e 

V 

G = 146 524.22 Kg/(h)(m2) 
s 

Re = (0.012954)(146524.22)/0.072 
s 

Re = 25 913 
s 

f = 0.3024 

~ = (29)(492)/(359)(560.4) = 0.0709 

s = 0.0709/62.5 = 0.001135 = 1.135728 Kg/m 3 

Lp = (1.732)(58/12)(0.3048) = 2.5515 m 

(D~ /ST)o. 4 = (0.0425/2)(12)o. 4 = 0.5789 
V 

(S /S )º· 6 = 1 
L T 

b P = (fG2Lp/5.22· l0 1ºo' scf> )(D' /ST)o. 4 
s s e s e 

V V 

~ p = (0.0021)(30010.22)(8.371)(0.5789) 

s 5.22.10 10 co.0425)(0.001135)(1)(14.223) 

/4. P
5 

= 0.2559 Kg/cm
2 
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Debido a que esta caída de presión es demasiado alta,­

se uti 1 izará un dueto mayor en el tramo de los cambiadores. 

Dueto de 0.9144 m. por lado: 

Tubos de 3¡4u, 14 BWG, con aletas anulares de aluminio 

de 3/8u de altura de metal de 20 BWG, espaciadas 1/8u. Arreglo­

triangular de 2u.-

Factor de ensuciamiento: 0.000615 para cada una de las 

corrientes: 

t = 61.lºC 

Af = 0.538626 m
2

/m 

A 0.043090 m2/m 
o 

Perímetro proyectado: 13.442 m/m 

d = 0.02755 m 
e 

Area de flujo: 

No. de tubos por banco: 18 tubos 

ªs = 0.9144
2 

- (0.9144)(0.4572)~.,r; + 2(0.035)(3/s)(sD 

a = 0.434786 m
2 

s 

Aire en el dueto a 75.8°C: 

G = (9596.75)/(0.434786) = 22 072.35 Kg/(h)(m2 ) 
s 

}I 0.072 Kg/(h)(m) 

Re (22072.35)(0.02755)/(0.072) 
s 

Re = 8 446 
s 

j = 64 
f 

k = 0.025628 (Kcal)/(h)(m
2

)(°C/m) 

(Cp~ /k)l/3 
= 0.8894 

hf = (64)(0.025628/0.02755)(0.8894) 
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hf = 52.951 (Kcal)/(h)(m2)(ºC) 

hf =(52.951)(1626.67)/(52.951 + 1626.67) 

hf = 51.282 (Kcal)/(h)(m2)(ºC) 

Cálculo de hfi: 

(re - rb)(hf/kyb)l/2 = 

[c_o.75 - o.375)/1~ - ~t.282/(175.82)(0.000458 1 l2 co.3048 ) 
= 0.24386 

= 0.965 

hfi e [c_o.965)(81/144)(\T) + (6.48/144) cn-uc5t.282/o.1529) 

(4.88) 
hfi = 619.36 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Conden.sados en 1 os tubos a 138. 8°C: 

ªt = 0.0001729028 m2 

ªt = 18(0.0001729028/1) 

2 ªt = 0.0031122504 m 

Gt = 3200/0.0031122504 = 1 028 194.904 Kg/(h)(m2) 

V = (1028194.904/3.6)(10-6/0.96) = 0.2975 m/sec 

h . = (2952.4)(1.02) = 3 011.45 
1 

h~ (3011.45)(1626.67)/(1626.67 + 3011.45) 
1 

h~ 1 056.2 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
1 

u0¡= (1056.2)(619.36)/(1056.2 + 619.36) 

2 U0 ¡= 390.42 Kcal/(h)(m )(ºC) 
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Superficie interna por banco: 

(3/2)(18 + 17)(0.1529)(0.09290304) = 0.745756 m
2 

A. = (256000/390.42)(1/61.1) = 10.7317 m
2 

1 

Número de bancos: 

10.7317/0.745756 = 15 bancos 

'Caída de presión para el aire: 

Volumen 1 ibre neto: 

(3)(3)(1.732/12) - (35,2)( /4)(3/144)~.752 
+ (0.035)(8) (1.52 

- o. 7 5
2 u 

= (1.002635)(0.028317) = 0.02839 m3 

Superficie fricciona!: 

(35/2)(0.581716)(3)(0.3048) + 4(3/12)(1.732)(0.09290304) 

= 9.4695 m
2 

D' = (4)(0.02839/9.4695) = 0.01199 m 
e 

V 

G = 22 072.35 Kg/(h)(m2) 
s 

Re = (22072.35)(0.01199)/(0.072) = 3 675.7 
s 

f = (0.00265)(144) = 0.3816 

s = 0.001135 

Lp = (1.732)(0.3048)(15/12) = 0.6599 m 

(D~ /ST)o. 4 = (0.01199)(12/0.3048)(1/2)o. 4 
V 

(D~ /ST)o. 4 
= 0.56128 

(S fS )º· 6 
= 1 

L T 
A P = (0.00265)(4522.34) 2(2.165)(0.56128) 

s . 5.22·1010 (0.039337)(0.00135)(1)(14.223) 
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Caída de presión en los tubos: 

D = (0.584)(0.3048)/12 = 0.01484376 m 

2 at= 0.00311225 m 

G = 1 028 194.9 Kg/ (h)(m2 ) 
t 

Ret (0.01484376)(1028194.9)/(0.14)(3.6) 

Ret 30 282 

f = (0.000202)(144) = 0.029088 

= (0.000202)(210664) 2 (3)(15) 

~ Pt 5.22.10 10 co.0487)(14 . 223)(1)(1) 

2 A pt = 0.011 Kg/cm 

Cálculo del 2o. precalentador de aire para secado y transporte: 

Balance de calor: 

t = 126.5ºC 
Gl 

yl = 0.0207 

Q 

w 
s 

Q G' C (tG -TG ) 
s s 2 1 

(0.2591)(9596.75)(150 - 126.5) 

Q = 58 434.1 8 Kcal/h 

Vapor ut i 1 izado: 

w = Q/ \ = 58434.1 8/489.2 3 
s f\ s 119.494 Kg/h 
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Vapor Aire Diferencia 

170ºC Alta temperatura 150ºC 20ºC 

170ºC Baja temperatura 126.5°C 43.5ºC 

Diferencia 23.5ºC 23.5ºC 

MLDT = (43,5 - 20)/ln(43.5/20) 

MLDT = 30.24ºC 

Se uti 1 iza el mismo dueto que para el ler. calentados, 

con un arreglo similar de tubos aleteados. 

Af 0.538626 2 
= m /m 

A 2 
= 0.043090 m /m o 

Tota 1: 0.581716 2 m /m 

Ai~e en el dueto: 

•. 

t = (150 + 126.5)/2 = 138.25ºC e 

d = 0.027554 m e 

0.434786 2 a = m s 

G 22 072.35 Kg/(h)(m2 ) s 

)A 0.08064 Kg/{h)(m) 

Re (22072,35)(0.027554¡0:08064) s 

Re 7 542 s 

Jf 59 

k = 0.029 8 Kcal/(h)(m2 )(ºC/m) 

(Cp,M /k)
1/ 3 [(0.25)(0.08064/0.0298~ l/ 3 

--(Cp~/k)l/ 3 = 0.8783 
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hf = 59(0.0298/0.027554)(0.8783) 

h = 56.044 Kcal/(h)(m2)(°C) 
f 

hf = (56.044)(1626.67)/(1626.67 + 56.044) 

h' = 54.18 Kcal/(h)(m2)(ºC) 
f 

e á 1 cu 1 o de h f i 
(re - rb)(hfi/kyb)l/2 = 

[co.75 _ - 0.375)/1~ [c54.18/175.82)(1/o.000445D 112co.3048) 

= 0.96 

. hfi = [co.96)(81/144)(1T) + (6.48)(1r/144D(54.18/o.1529) 

hfi = 623.93 Kcal/(h)(m2)(°C) 

Vapor en los tubos: 

h~ = 7 320 Kcal/(h)(m2)(°C) 
1 

U0 i= (7320)(623.93)/(7320 + 623.93) 

U0 i= 574.93 Kcal/(h)(m2)(ºC) 

Superficie interna por banco: 

0.745756 m2 

A. = (58434.1 8/30.24)(1/574.93) 3.361 m2 
1 

Núm ero de bancos: 

3.361/ 0.745756 = 5 bancos 

Caída de pr esi6n pare el aire : 

Volumen 1 ibre neto = 0.02839 m3 , . 

Superfici e friccional = 9.4695 m2 
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D' = 0.01199 m 
e 

V 

G != 22 072.35 
s 

Re = (22072.35/0.08064)(0.01199) 
s 

Re 3 282 
s 

f (0.0025)(144) = 0.36 

s = 0.0008229 

Lp = (1.732)(0.3048)(5/12) = 0.22 m 

(D~ /S
1

)º· 4 
= 0.56128 

V 

(S /S )º· 6 
= 1 

L T 

~ p = (0.0025)(4522,34)2(0.7218)(0.56128) 

s 5.22·10 10 (0,39337)(0.0008229)(14.223) 

~p 
s 

2 = 0.000862 Kg/cm = 0.862 cmH 0 
2 

Caída de presi6n total del aire en los calentadores: 

A P = 2. 532 cmH 0 5 T 2 

Flujo volumétrico de aire en condiciones normales: 

· Q = 21160.83(359/29)(1/60) = 4 365 SCFM 

123.6 MCSM 

Caída de presi6n en el dueto del transportador neumático: 

Lado = 75.12153 cm 

Secci6n = 0.564324 m
2 

G = 9 596.75 kg/h 
s 

Dp = 0.25 mm 
m 

Condicione s medias para el aire en el dueto: 
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VH = 0.73(1/29 + 0.02785/1 8 )(248 + 460)/1 

VH = 18 .6217353(0.02831685)(2.205) 

vH = 1.162716 m3/ kg 

M = 1.51872·10- 5 lb/(ft)(sec) = 0.0226 cp. 

V = (21160.83/3600)(1 8 .6217353/6.074341) 
m 

V = 18 .01986(0.03048 ) = 5.49245 m/se c 
m 

Cálculo del No. de Reynolds: 

Re = (2.464618/ l.51 872·10- 5)(1 8 .6217353/6 .07434) 
D 

Re 0 = 157 037 

k = 0.0005 K/D = 0.0005/2.464618 = 0.0002 

f = 0.0044 

Relación s61 idos-aire en peso: 

r = 7562.58/9596.75 = 0.788 

Cálculo de a y k: 

3 2 

J ( 83. 34 - o. 0537 )(o. 0537 )( 32. 17 / 3 ) [o. 000823 / ( i. 51 87 2. 10-5 )~ 

= 10.7075 

a = O. 70 

k = 0 .495 

Cálculo de : p? 
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1 = 0.70(2.464618/0.00082)2 (0.0537/83.34)(0.788/157037)º· 495 

1 = 396 ¡¡. = 397 

Caída de presi6n total en el dueto: 

= (1.788)(131.2) + (0.788/64.4)(18.01986
2 

- O) 
~ PD 

1/0.0537 + 0.788/83.34 

2(0.0044)(173.2/32.2)(397/2.464618)(18.01986
2

) 
+ 1/0.0537 + 0.788/83.34 

[).PD = 145 lb/ft
2 

= 
2 

O. 071115 kg/ cm 

Caída de presi6n total (Dueto y cambiadores): 

APT = 71.115 + 2.532 = 73.647 cmH O 
2 

Carga de calor adicional en el Descompositor Primario: 

350.769/337.796 = 1.0384 

Este 3.84% deberá cubrirse aumentando la presi6n de v~ 

por en el equipo. 

Temperatura actual del vapor: 183°C a 10 kg/cm2 

Diferencia de temperaturas en la terminal caliente: 

183 - 150 = 33ºC 

La temperatura del vapor deberá aumentar: 

33(0.0384) = 1.27ºC 

Presi6n de vapor a 185°C: 10.42 kg/cm2 

Aumento en el consumo de vapor: 

(0.0384)(3200) = 122.88 kg/h 

Carsa térmica adicional en el Descompositor Secundario: 

297.772/286.758 = 1.0384 

Este 3.84% puede absorberse aumentando la presión de -

vapor en el equipo: 



- 119 -

2 
Temperatura actual del vapor: 172 º C a 7.41 kg/cm 

Dife rencia de temperaturas en la terminal caliente: 

172 - 135 = 37ºC 

la temp eratura del vapor debe aumentar: 

37(0.0384) = 1.42ºC 

Presión de vapor a 174ºC: 7. 86 kg/cm
2 

Aume nto en el consumo de vapor: 

(0.0384)(2300) 88 .32 kg/h 

Tanque de so 1uci6n de aguas ma·dres y a 1 macenam i ento. -

Se conside ra con una capacidad suficiente para drenar el c rist~ 

1 izador y/o almacenamiento de soluci6n para efectuar alguna re­

paraci6n en la secci6n de acabado sin interrumpir la operaci6n­

de la secci6n de síntesis. 

Producci6n de 12 horas: 

237.407/2 = 118.70 tons. 

Volumen: 

118.7/1.196 = 100 3 
m 

Considerando un tanque con D = h: 

D = h = (4)(100/ ) 1/ 3 = 5.03 m 

Espesor de las paredes del tanque: 

-Material uti 1 izado; AISI 304 
2 

P = 1 kg/cm 

R = 251.5 cm. 

t 

s 8 15.58 
2 

kg/cm (A 200°C) 

E 0. 80 

t = P-R/(S·E - 0.6P) 

t (1)(251.5) / ( 8 15.58 )(0. 8 ) - (0.6)(1) 

t 0.40 cm. 

Este tanque va provisto de un agitador, de un serpentín de ­
calentami e nto y de un extractor. 
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IV.3 ESTIMACIONES ECONOMICAS INICIALES. 

Estimaci6n de la inversi6n.-

COSTO 

CRISTALIZADOR.-

Cristal izador Oslo-Krystal, incluyendo mon- u ~ ) 4S'1'J$. ~ 
I 

taje y accesorios ......................... . $ 3 255 026. 88 

A i s 1 am i e nto ............... . .................. . 

Bomba principal de recirculaci6n, con motor y 

arr.ancador ................................ . 

Bomba de solución del calentador y control de 

nivel, con motor y arrancador (2) ......... . 

Bomba de suspensi6n a los espesadores, con m2 

tor y arrancador (2) ...................... . 

Cimentación y montaje de bombas .............. . 

Sedimentador y centrífuga, incluye cimenta-

ci6n y montaje ...••••••••.•..•...••••...... 

Instrumentos de control, con instalación ..•..• 

Tubería de proceso y de servicios, incluye ac­

cesorios (Válvulas, trampas, etc.), instals. 

ci6n y aislamiento ........................ . 

Calentador de 1 icor madre 

Subtota 1: 

GRUPO DE VACIO.-

Condensador de superficie 

Eyectores .................................... . 

Condensador barométrico ..•.................... 

1nstrumentaci6n .............................. . 

8 999. 90 
q,4 . 1~ 

131 489 . 75 
11 )()45.16 

48 820. 25 
5 L"?>) .~ :, 

68 864.50 1'.:i$l.21 
j 

1 

40 502 . 01 
4- ~4 / .(5 

'zs (,) ·ftº. 7.."5 
742 33 ,47 

110 142.56 
'1 8o l z& 

.. <'.'L):¡.~ lo. 16\ 
380 1473.87 

2 't.'¡)")_q 1 
20 838. 88 

5 807 493.07 
~z.z./5·G., .z~~ 

l -:i Z.$5"'. 0:: 
2 1 7_ 211. 9,6 

5 .., 2..0 .. íp.J 

49 632.47 
b 

133 791. 88 
li 5 -~ 
20 8 .5 

.z.. z '!O -~e, 
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Tubería de proceso y de serv1c1os, con acce -

sor 1 os, aislamiento e instalación ........ . 

Cimentaci6n y montaje del equipo •..•••..••.•• 
Subtotal 

TRANSPORTE NEUMATICO.-

Ca 1 entadores de aire, i ne 1 uye insta 1aci6n .... 

Dueto, incluye instalaci6n .•................. 

Sop lador, incluye instalación ............... . 

Sepa rador ciclónico (Cambio de instalaci6n) .. 

Si stema lavador de gases .................... . 

A is 1 amiento ................................. . 

Tubería de proceso y de serv i e i os, i ne 1 uye -

accesorios, aislamiento e instalación ..... 

1 nstrumentos de contro 1, i ne 1 uye insta 1aci6n .. 

Subtotal 

TANQUE DE AGUAS MADRES Y ALMACENAMIENTO DE 

SOLUCION.-

Ta nque con agitador, serpentín de calentamie~ 

to y extractor de gases, i ne 1 uye insta 1 a--
. , 

c1on 

Bomba del tanque de aguas madres, con motor y 

arrancador (2) 

Bomba de solución de aguas madres a la "T" de 

mezcla (2), co n motor y arrancador ....... . 

Cimentación y montaje de bombas ............. . 

Tuber ía de proceso y de servicios, con acceso 

ríos, aislamiento e instalación 

Subtota l 

$ 

COSTO 

131 067.31 

61 106.50 
613 615.75 

177 778.95 

47 975 ,70 

121 537,59 

5 990.61 

393 128 . 33 

3 462.39 

21 402.44 

27 536.45 

878 812 .46 

427 125.63 

49 979.90 

38 517.70 

16 317 .1 5 

34 132 .96 

566 073.34 



Inversión total: 

Imprevistos (10%) 

TOTAL 
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$ 7 865 994.62 

786 599.46 

$ 8 652 594.08 

Tiempo estimado de la adaptación.- Se consideran, des­

montaje del equipo actual, cimentaciones y montaje del equipo -

nuevo, tuberia, etc.: 90 dfas (Aunque exfsten varios equipos -­

que podrían montarse con la planta en operación con el proceso­

actual ). 

Pérdidas de producción: 12 500 tons. 

Cargos por pérdidas de producción.-

Producción: (12500)($199.11) ................ . 

Cargos fijos a la planta:(90)($21438.88) .... . 

Total: 

$ 2 488 875.00 

1 929 499.20 

$ 4 418 374.20 

Costos de Mantenimiento.- En el proceso actual se efec 

túa un Paro Programado del Extremo Seco cada 14 días con el ob­

jeto de darle Mantenimiento al elevador de cangi Iones a la to-­

rre de aperdigonado, tiene una duración aproximada de 12 horas­

y en ése lapso se baja capacidad a la planta al 50% y se tira -

el producto al piso, posteriormente a éste se palea de nuevo al 

proceso con las mermas inherentes. 

Pérdidas de producción anuales: 2 160 tons. 

A pesar del Mantenimiento Preventivo que se le da al -

elevador éste 1 lega a presentar fallas que ocasionan pérdidas -

de producción y aumentos en los costos de Mantenimiento. 
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COSTOS COMPARATIVOS DE PRODUCCION.- Costo/ton. 

Materias Primas 

Amoniaco ..........•..... , ..... 

Bióxido de Carbono ........... . 

Mano de Obra 

Salarios obreros .............. 
Salarios supervisión ......... . 

Servicios Auxi 1 iares 

Gas Natura 1 · ................... 
Agua fresca ................... 
Agua de enfriamiento ......... . 

Vapor . , ........ ; ............. . 

Ene~gfa Eléctrica ............ . 

Aire de instrumentos ......... . 

Laboratorio ..................... . 

Mantenimiento 

Materiales .................... 
Refacciones e instrumentos .... 

Mano de obra ................. . 

Di versos ..................... . 

Urea Urea 

fert i 1 i zante industria 1 

465.20 

72.11 

$537.31 

32.68 

10.40 

$ 43. 08 

1.06 

1.82 

0.43 

24.78 

8.96 

2. 2,í 

$ 39.30 

$ 3.31 

13.63 

14.94 

26.61 

14.86 

$ 70.04 

452.78 

72.11 

$524.89 

32.68 

10.40 

$ 43.08 

1.82 

1. 20 

24.00 

7.25 

2i52 

$ 36.79 

$ 3.31 

11. 59 

13.30 

24.22 

14.86 

$ 63.97 



Gastos Dir ecto s del Proceso 

Material es de operación y 
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1 ubr i Cé)ntes .................. . 

Equipo de seguridad .. ... ..... . 

Papelería y útiles ........... . 

Artículos de aseo ............ . 

Seguros ....................... . 

Prestaciones p/comida y pas~ 

J es ••••••...•••••..••••••.. 

INFONAVIT .................... . 

1 MSS ......................... . 

Otras prestaciones ........... . 

Costos fijos 

Depreciación (Amortización) 

SUB TOTAL (Costos Directos) 

Costos indirectos 

COSTO DE PRODUCCION A GRANEL ..... 

Costo de ensacado ............... . 

Costo de distribución 

COSTO TOTAL ..... . 

l. 20 1.20 

o.so o.so 
0.16 o .16 

0.21 0.21 

2.01 2.01 

0.30 0.30 

l. lS l. lS 

3.94 3.94 

9.3S 2.3S 

$ 18.82 $ 18.82 

$ 43.79 $ 61. 10 

$7SS.6S $7 Sl. 96 

$ 32.56 $ 32.56 

$7 88 .21 $784.S2 

$137.68 $137.68 

125.00 12s.oo 

$10S0. 89 $1047.20 

Pr ec io de venta.- En el mercado mundial el precio de -

la Urea grado Técnico es aproximadamente $ lSO/ton más que el -

de la Urea grado Fe rti 1 izante . Cabe s e ñalar que e n México el -­

prec io del amoniaco y de la ur e a es de aproximadamente 1/3 de l-
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precio mundial debido a la Poi ftica de intensificación agrfcola. 

Precio de venta ...•.....••...• 

Urea 

Fert i 1 i zante 

$1250.00 

- 1050.89 

$ 199 .11 

Urea 

Industrial 

$1400.00 

- 1047.20 

$ 352.80 

RECUPERACION DE LA INVERSION.- El costo total de la 1n 

vers i 6n, i ne 1 u yendo 1 as pérdidas de produce i ón es: 

Tota 1 

8 652 594.08 

4 41 8 374.20 

$ 13 070 968.28 

Diferencia de uti 1 idades: 

352.00 

-199.11 

$152.89 

Producción necesaria para recuperar la inversi6n.-

13 070 968.28/152.89 = 85 492.63 tons. 

T . l 1empo necesario para recuperar la inversión.-

1.7099 años. 

ó sea: 474.9 dfas a máxima capacidad. 



CAPITULO V 

UREA 

V.1 Tabla de propiedades. 

V.2 Gráficas. 
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V.1 TABLA DE PROPIEDADES.-

Aunqu e la 1 it e ratura sobr e propiedades de ur ea y sus -

soluciones, es exte nsa, no es muy consistente, aquí se presenta 

un resumen de los datos más confiables. 

Peso Mol e cular 

UREA 

60.04 

Punto de fusi6n (Con descomp2 

si 6n) 

Peso específico del s61 ido a 

20ºC 

Cambio de peso específico: 

Calor de fusi6n 

Calor de combustión (sólido) 

Calor de solución en agua 

Calor de soluci6n en etanol 

Conductividad térmica (cris-

tales) 

Calor específico a 25ºC 

Constante . de disociación a -

25ºC 

Forma cristalina 

Constantes cristalinas 

Hábito cristalino 

Higroscopicidad: 

132.7 ºC 

1. 335 g/ cm 3 

0.000208 g/ºC 

57. 8 cal/g 

2531,0 cal/g 

-57. 8 cal/g 

-50.2 cal/g 

. 2 
0.191 cal/(sec)(cm )(ºC/cm) 

0.460 cal/(g)(°C) 

Tetragonal 

Signo 6ptico + 

a:c = 1:0.833 

relación de e jes 

Agujas o prismas rómbicos. 

Humedad crítica Te mperatu ra 

relativa 

8 1. 8% 

80 .0% 

lOºC 

20ºC 



Color 
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Humedad crftica 

relativa 

72.5% 

68.0% 

Temperatura 

Blanco 

30°C 

40ºC 

Presiones de vapor y densidades de soluciones acuosas de Urea: 

Temperatura 

ºC 

40.02 

49.99 

60.28 

70.39 

Concentraci6n 

% peso 

17.42 

69 .15 

12.49 

36.90 

51. 81 

64.36 

66.92 

12.93 

21. 29 

37,01 

53.19 

61.08 

63.36 

68.36 

73.05 

14. 17 

24.30 

31.89 

41. 58 

50.27 

Presión parcial Densidad 

de g/cm 3 agua, mmHg 

52.8 1.037 

34.65 1.185 

88.87 1.016 

79.05 1.086 

72.65 1.129 

62.6 1.166 

59.0 1.173 

146.8 l. 016 

142.2 1.038 

131. 3 1.078 

118.0 1.124 

107.0 1.147 

104.0 1.154 

95.4 1.171 

85.5 1.185 

231. 8 l. 012 

222.4 1.037 

213.1 1.057 

200.0 1.083 

189.4 1.108 
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Temperatura Concentrac· i 6n Presi6n parcial Densidad 

ºC % peso de g/crn 
3 

agua, mmHg 

56,57 176.6 1.128 

65.44 157.3 1.154 

74.67 132.2 l. 181 

0.10 24.84 338.4 l. 034 

35.16 316.0 l. 0615 

44.80 298.7 1.0900 

47.39 287.5 l. 097 5 

56.70 265.0 1.1247 

64.97 237.9 l. 147 

68.47 222.95 1.162 

74.03 198.3 1.1735 

77.64 175.6 l. 187 5 

79,79 165.7 l. 193 
80.60 161. 2 1.1935 

Viscosidad de soluciones de urea: 

1/p. (2.4 - 0.02~) i + 50.463 + 0.067~ 
2 

= - 0.01209~ 

Donde: 

fit = viscosidad en po1ses 

c concentraci6n de urea, % en peso 

t temperatura, º C 

V . 2 GRA F 1 C AS 

Se presentan gráficas de diferentes propiedades de las 

solucione s de urea. 



,. t• 
... : 

!! ~rfüfl U! HF iL! 
· .. _u iiL ! 
JJiJ1 

. 
'
,
 · 

11:i ~iü :;~t =b1 f!:¡ :~1 
:.i 

; 
"~ :¡¡ fil 'iF; r=r: nr 

i
t
 ru

 
r 

.¡
. 

., 
, 

n.. 
. 

· ~l :i 
·:!: ~::: t:n nn 

•. 
,¡

 
" !:m, ·' ·if·. , r' 1 ~ ¡r,¡ m

 .ri
itl 11:: :¿j ;::: :::: :+ 

1.U: . 11 i:'l '1"' m
i ,Lq .r.1 ~:!1 "·i~ 

;~' 'fü~t.;: :rn: ::¡, ~
 :::, :::: :::: 

; 
1 

r!.l: 
j¡ ::flt fü 

:ili ifü ~?, jfü ¡j,~ fü~ ;l¡fi:¡¡ :1~ 1 
:::: 

;,:
: 

::;: 
;::; 

' 'J~¡ iW .. tl. 1W.: t1 ;¡f ttll:::~: l!H ~¡¡¡ ?: :::: :::: ii¡: :¡:¡ 
~i. l~f¡ !:; iirl 

~-
iHH
H

~" ~,í: ::j¡ rifü
:!l' ~\ii :p¡ :¡;:''i: :::¡ ¡¡¡: 

, 1;,.i;rmm:i:.::1 ,m
 g¡ ~~i!:-H

m
 ;ti~::~ UE ¡M1iff',:;.;; n:: :=:: ::': 

~H ¡!;f 1n: ~H~ g¡j ~~¡f ~~D ~;;¡ ¡~ii ~~f ~~~ ~~=i ng ~~! ~~¡~ fffl ¡~i_i ~;~~ =~~! 

:iJ
:"

'. 
::::

:::: 
.. ::

::.;
:
 .. :::·:::.::::!:::

:::; 
·
.

1 
:. 

'""1 
4

. 
.:rr 

a
::'::~::::::::=:::¡:::::~:: :::' ::=: :::: =::· .... ;::; :::: ¡:: :::: 

:=
 

. :· ·:.· '1 
" 

.:: "
: \ 

P. 
. " .. ¡ 

..:~
: 

,.... i -.: ~fy:~-,: .:,: .. :.:. 1:: ..•.. , :,:'>
 ..... : ... F.:-. .. ::-,:,.::.:.·.: .. ::.·:,::.\.=:: 

. 
... :=:: ~:: '": :: 

.,,, ':'.' '·:: 
.. +--+--+-......... -.:;-·,-.......... , 

1-··---c: i--. ~
 

"!:I 
..,.. 

" 
..... :::::¡::,::::;::

r:: 
'·l: 

.. 
1'. 

¡· 
1 

'""
' 

13!"'l-'-'+-~+'-:..;.¡.:..-"+-4'+
-
+
'
-
-
-
!
~
&

H
'
c
+--c+-+-+1-'+"+'-'f':....+::..:...¡.:....i:~--+--

+
-
-
+
-
-
<
-
-
--;---f ·_.:.,.:.._ ...;..;.._.. ..:......7

-
-

J
-:-. 

-
· : 

... 
:: :: . 

·,, · 
·I · 

.... ·:: 
.... ·.·.·.·. : .. ; .. 

·.= .
.. 

·.· 
' .• i 

. 
::· 

,·
. ¡ ·: 

.. -
¡ 

ié 
~
 

-
;~ 

:.::: 
'.':; .::"

 
.¡. 

.:.' .; .... :. 
:: :: 

' •. :
.

, ¡· . 
·: . 

;. 
. 

" 
...,, 

if-
'"-.• "" •. ++:."":.:+

---+,, t.;c.:¡· ;_· ·"'"'; 
:.·. ::L :·:: ·::. :· 

; 
1· ·-7~

 ::+-\ .. '.,_''-'',_
_

 
.. +-.-_ +

--+
·-

f-
-~
 

;_ ~+
-

.~ ... ~·+.:,__~. ~
-· 

·:4='--
• 

· 11···· 
·,· .. ! .. 

. 
.¡.>, ... '¡ .. , 

..
. '., ll·~lf.· -

~I:'':·:::¡·•·: 
·\:;:j:-:\

":-'-~·k::·,=·:\~'·:··:li 
·~ 

1 
~1 

.. 
)

! 
ft-

-

__ ......,
·_·.; 

.. 
•.:

. :,~,· ·':-:.: •• '~: ",'. _: 
':,..... 

•..•... · 
" 

. 
:. 

1 
" 

" 
. " 

· 1 · " 
' 

1 
l' 

. 
1 

.• :.·'... 
. .. ¡ " ~. 

,! 
-

..
...

.
.
.
.
.
.
 

,: ...
. ".=: .. 1 ... o:. . 

~. 
,<.;:! 

,. 
·~
 

"~ .. : 
,-

-.... .:¡¡:·:-~
'-. ::":.-

···-·-
. ..:J., ... : : ... (-'""~.l . .-

:l 
" 

~
 

-
~
 

"'":::.:?
 .... 

" 
1 

¡; 
.L

. 

~~:;:: .. -"i·,:¡··:·+· ·-·!·:.:: : .. · .. i 
.. ¡. :!·: il· 

·-··!:: l!· 
-

¡· 
~

;:.:. 
·: ::::¡ · :.:.¡ · ·· H

 ::~-: 
· !· 

· !. 
¡ · 

:' 
, ! 

1 

.1
 

--;! 
-(l:!r

.
 

q¡. 

1 

·t 
-·r·--~·-' ·--r -· 

__ .L _ ... J_., -.... 
-·~

--
~· 

! 
..• -··¡:-.. 

' 
1 

• 
• 

¡ 
1 

1 1 

1 
·+-· 

i ! ·t 
·-

... 
1 

¡ 1 
... ¡ 

i 
1 ¡ 

·t· 
i ¡, 
1 l ¡ 

.L 
. ..!. 

• ¡ 

--;---

tr'>
 

-
e-! 
······-

: ... 

-
t
-
+
-
~-

-,...: -
¡.,,----t-..,-t---+

--+¡---1.,.-. --'---+
---!· 

~·-··~·t_·-_,_·_·_:_ .. +~_ .. -_:_··-+---+-~'-+: __ -~·¡_·-~·--;·-· -t-~·-1' +--+--~-~·-+-~'-+----+---+----;..,.--·~~+-:-:-+:?!!'-º_·_·_ .....___ 
-:; -t--¡ -· +~~~~t .. ••· r ; ~ __ 'r_·+-·--·-__ ,-__,···_··_--+

-.. _+
 .... : _·-+...;-~..;.,---·-4·--+---··+:·--~+~---+:---i--+-:-:--1 

-·-r-·r---¡·--¡ 
. ·--¡-· 

i: 
·:¡ .. ¡ ... h· . :..... 

·!. 
··· ¡· 

1 

... ~-· .... ·_·-·~.l._····+-i-~+-. -· ~.". . r· ·-+·~~-:. ........ ;1 B_s.!vu~3~s· ·0
·1 ::v. ,1.···_11~ ,:~:--· · I·::·:,: ·-··-~-··r,~: .. ·· 

~Lf .. ~··_·-·~~·-··~·--.¡._ .. ·~·- 1------L·--·~f·-~ .. ~·'·~+-···~-~:+_:·~--· .. ~I¡.~:·_........__º...____~_
"_
 

_J_ 
.~
 



.1::. 

!.:. 

~ 
~

· 
.:: 

.
.
.
.
.
 , 

.
.

.... 
,., 

..
... . 

-~~~--1: 
-,_~;, .. --·:---

··:-:-1-. ---
_ __, _ __,1_ .. _.·,__.._.....__.....__,_ .......... _ . ..:,_,__ .. 1--L.:.,.:.J:. 

: ::·: 
::::::, 

..... . 
.
.
.
 

.
.
 

: 
. 

1 
j· 

·
. ·I 

· ··· 
: ::·1:::: :: .. . 

.. . . . ·
~
 ! 

·:, --:.! ..... -.-¡ .. ~: --~ 
:4~+

~ _:_ ~;· ~ I-'-°' 2'~~:' :J>
 ·_-+r-'+

--+-··_·-'+ ·---+
-··+·· -+

---+-··-+.: _.:.+-· 
"-'; 

. 
. .. 

. .. 
... 

¡_,-, 
::. 

. ... ···: :::: .. 
··:, :: .¡··n

 
::· 

. 
.. 

. 
:1 

... <"'.' .. 
-·-:-·-

-
-,.·-·--

· 
! 

-7
'-:-1-1........:+

-+
-+

--'-- 1 --'-f~-'.,.,-hela.r.·"·· :..,-''_,· r.·c;.: .. r.·-'--· + 1• 
·' 1•'_.__-+

_
_

._..._ ... _ ....... _ ... --+--.. -· ....... ..._-+-....._-.... __, 
-¡· ---· ·-:-

. 
. . 

;i,_ti ~
': .ii:· :::: : 

: . ·. ¡--:~ 
... 

::: .:.. .... . .. 
. .

. 
. ., ¡ 

! 

1--+---+--·~·-_,___...__-_1 ..... -·_·: .. _
_

 ....._~-+--·_· _·-_··.____,__...___·'..._ .. _~·-··_.:_·~~ ~· ·-· --
:--

-
-

,_ -
,
 ... -: :'~-

:-'--~-~..:;-
_

L
 

··:I · 
. . 

·'¡--. ·:-:·:: .. ::r:,.c--.. ¡-· 
.': _,_ -

.............. -'''--.... -'-' .... : -
-
t
-.-

t
. 

-
--~ ,.,....·:~...::. . ...,.:7 

' 
¡ 

.· 
·'
:

. 
.1 

. ¡· 
. ·l/

 ¡:e-' ·t-·· ··-t · 
! 

~
~

~
·
-
-
,
-

+
 

L 
.... ,, ,._. "" . 

. 
: 

·-t··-· ... ¡.. 
·: r·· ·: .. / . ... 

··· ! 
····j·-·,_r-: . ..:

4.
--+

--•--+
--.• ·-:. 

. -
-
:
-

-' ·':7-:-¡~ 

r
.,-->

---
--r 

, 
_ .. ·¡ 

! 
¡ 

:::1 · 

: 
. 

. 
i 

:· T
 

!·. 
·1 

... ¡ 
... ¡. .. 

. ¡ 
··-· ..... 

··!···· 
-;---

--
-T

-'--
. 

: 
! 

! 
' 

i 
: . 

~
-
-
~
_
l
-
,
_
 l: 

·1 
··!····

·-··" 
·¡ 

... ·····----· 
,......_,.,·:.,;..,.,.---:·-· 

. 
.1 

! . 
1 .... ··-·

. 
¡ 

1 
~: -~ ~~ 

;
:
 jj¡;.: ;~: ·-

,. 
1 

¡ 
i· 

-·:·, .
..... ¡ ... --

--
·---·· 

·--·:--
----+

 --
-

·-·r
-
· -

-
-

+
-
-
-
-
+

-
+

-
t
-
-
+

--'--t--+
-+

--.,-1
--+

--+
--t--+

-+
-t-t--+

-:-+
--t--+

-+
-l-i--t--t 

: 
: .1 

: . 1 
: . 

. 
. ·¡ 

. ·¡ 
. !···· ... ¡-·· 

·]··· ·-:: ~ =+-
e-~r--· -f' ~

 .·~ -::~--
--~: 

+
--+

--t---+
-+

-t-t--+
--+

-·+
-· -

.­
l./") 

·-

--,, 
~ ... ! 

__ ¡ yfl.... 
._i __ .... ! .. cb ···--

___ . 
~-1,. ¡p-

1 ._
: _ _:_j___ _

_ 
_ __ .o·=~--'-

-+,:--
_ ..! ... _ -~---:··=r _ · --~,·; . 

1 ~ 
•--+

-+
-,r--. -+

-+
-1 <1'. . _: -l--'--+

4
e

-+
-+

--1I-=-":'' ~+-+---'-'+
-t--t-'-' +

"1-=-t-::-:-¡ -
:
7

i
· 

1 e; 
1 a; 

. 
1 

¡o l 
. 

,p
j:. : :: 

. 
1 

-~,--, ~
 

1
-

-
-·¡· 

...
. 1 . ... 

· -'" 
-·· ·i·'·.--· 

' 
, L

 

-:.-~-]---, }-:¡:-: 
·+-~---

C
A

LO
R

 
E

S
P

E
C

IF
I

C
O

 
C

A
L

/
(

°C
)(G

R
A

M
O

) 
·l.,__, 

:::~~· _ ·-:~_: ~~
 __ ¡--+-·-.:-.......... -.I--+-_--+: '~J_

¡_.:.:.J.;: 1 
1: '. 1

··1 :---J:-µ-
1 

t
. 

1 
t· 

1. 
1 · 1

. 
1 

T
 

I'. 
1 

1. 
c..-L_~'. 

--~-
___ 1 

· 
-G

· 
1 : 

1 
· 

l 
i 

·1 
· · 

1 



" 
• 

u 
; 

~
 

:::' ~ 
~ 

~
 

~
 

:r :' 
w

 
..... 

::: 
C! 

u
~ 

~ 
~
 

~
 

t:.
" 

11. 
o .. 

:> 
_J ~~ 

~ 
i 

~· 
w

v 
"'. 
¡v).¡ 

\Q
 o . .J::. 

-...... 
<

 
Ll.J 

°' ::::i ~
 

Ll.J 
o z o o <

 ::E 

°' o l.J... 

1
0

0
0

0
 

1
0

0
0

 

-
VELOCIDAD 

DE 
FORM

ACION 
DE 

BIU
RET 

EN 
SO

LU
CIO

N
ES 

ACUOSAS 
DE 

UREA 

M
O

D
E

L
 

D
A

T
E

 

' 
1 

' 
; 

-
; 

•. 
¡: . :-: ·!: ! ' 

¡ 
.: 

.. -¡¡·
:
 

-¡-¡;
: 

. ' 
; 

: ! :·: 
"¡ i ! i 

., , ;· i 
1 

1 i t : ·: f 
-¡T¡ ,_ -1 (

'T
 .. 

; 
: 

1 ¡-. 1 M
 i 1 ri iT~T 

1 
1 

1 
j 

1 
1 

1 1 
' 

· r 

1 
1 

' 
1 

' 
. 

i 
1 

1 ' 

¡ 
1 

1 
: 

1 

' 
·¡ 

' 
• 

1 
' 

! 
: ··¡ 

' 
1 

• 
1 

' 
' 

\ 
i 

1 r 
··'. 

1 
. 

1 
• 

' 
•

. 
' 

1 
1 

-
! ¡ !"-~11-r 

1-1 
t 

1 

1 
' 

1 
1 

' 
1 

i 1 
: 

i ! "! 
! 11 i 

1
¡1

 i 
1 

1 

¡ 1 
.m

 
5!) 

60 
70 

3
¡, 

'Y
 

-
' 

UREA 
%

 



¡' 

' I 
/\_ 

\ 

'.,,/ 

\ 
\ ' . 

'/ 

·~~·:¡· ·\ 
' \ 

/ 
I \ 

' / 

" . 

' '. 

/ 

\ 
\ 

¡ \ 

' 

' 
/ • 

I 

\ 

\ 
\ 

\ 

\ ... .. . ···¡\( 
. \ . . \ / )' ' , 

/ 

/ /i 
. / 1 ' / \¡ 
/., 1 _J / 



LL ! - .;. ___ _____ _ __ __ _¡__ -~ 
i ! : ' - l ' 1 • • 1 ' 
: ' t _J_ . ' 1 1 l • 

¡ --- ;- -- : T é>~::- -- ·-:--, 1; : ----¡--·----:- · -- +- -- -- -;--·X-~ --- -;El ~~~~~-DE ~ () . ~A~S;~RMA~() 'cm• ¡--- -- -- -- - -:-L¡ 

~ 
. . i ' • . " . ¡ 1 1 " ' ' 

- -;---!--- ¡ ·.-:~". "L.'- -~,, : ,i 1- ¡! 1 I! ¡ 1,· -¡----=-- ALIMENTACIO NES-ESTEQUIOMETRICAS. +·¡--- ------------ ----+-
• • : - 1 ....... • - 1 \'-.., 1 ' ¡ 1 • 

1 --¡--- ' ~J ~ - :~:~'- - . ___ , \ - -- ~ 1 1 j ; ! 1 i i : 1 1 -~¡--- -- .- - i 

1

- i -- 1 ¡ ' '" ¡" ~ -~ . ; ·-_ ~J - ·¡ •. : -i;· ¡ ! ¡ i ¡ : - . º::- ! 1 ' --:-- .-_--f-- --- ---------'l----_-;~-
. __ :_ __ ~_ i ---fº-'1- . ¡ >'-:, r··-. . ..__- , ~ - r-. i . . 1 ' : ; " ' ! ~--~+-- ------·- ! - - . _ __ ·, ----~ 
!---- _, _L-+~~_._ _ _1_ _ _:2~~~- 't\, -;_ 'J-- '~~- - ~-~:< c., 1 - 1 1 ! ! 1 

_ ..-- _: ~- - -1-----j--;- _ _ __ . ¡ _______ _:_ ____ =-_
1

.L-

1 
,, i i ! . • " " -.. l " -; -,_ ! -, ~- "-.¡ " \ - _I ¡ ¡ ¡ : V ' ' i ; 
N-t--~-¡ - --¡ - · -- -----:- -----:--:~ -- -¡t<~ .+ l '° ! · • . . \\-¡ " ! : ! . ·\A~ " <· i ,,,,_, 1 jC./l -~---¡-----------

! o i 1' j ~ ·- t . \ l \ ·. ¡ -¡ j : ¡ ! : 

~ -:- ---~--f---t ---:-----'--- ~. --- - -, •,\'·<. : ¡_- -. ;_ . '· 1-" ,;" 11-~ i 1 ' ; ' .l...,. 12 (, ') ---:-- ------ -- -- 1 
"tl ' '.I 1 : 1 . ! -'i. i ' , · i ._, -. · . . 1 , , • 1 1 · \ : X J-X 1 1 i 

1 . ¡ ! ; _. , ., . - ~ 1 1 i . 1( = 2 . ¡ 

; 1 ¡ . 1 i-' ,,· ",~ '·-.1'. ._ ,-,,,, \'· - , ;_,,' ~-' s i 1 • ' , __ , -'----!----------+ 
E , ¡ 1 i 1 j. h ,_ ~ - \'-\ ! \ ·-\__ \ \'.. , 
~ ¡ 1 ---¡---T - 1 1 ! ! \ - . : - \l ·-, . -.\.\ . :-. \. ---
; _¡_ .. ~__J_-~-- - - _: _ ___;_ _____ t' ! l ; ' 'j- 'i . ·· ¡_ . \' 

~ +-~--1-i---- _: __ ~ ---· -~ ¡ ! ¡ : i \ .. 1~- . ~ - -, ~\ ' ~ . ' t 1 ; , --- - - ---i------ -- - ----1--
1 u ' : 1 1 ' . \ ! -.'- ' \ . ! • ! . . : \ ; '¡-...._ 

r : ~ T~'--+-1 ---¡ - ;---- --- ;-: - -; --r ! ¡ 1 i ¡ i ¡ . ":~ _\ __ j. , \ i. " ¡ \-:,-..:·" ":\J, ! ¡' ¡ -1 ; 1 ¡1 

~ ' i ! ' 1 i 1 . . 1 1 ¡ " · 1\ ·1 ¡ . ·¡ \.! \ . 1 . 1 ¡ 1 . ' 1 i 

: J_ ~_;_ __ l ___ ._ -----------· ! 1 1 ! ¡ ¡ ! 1 '/ -! ' -!\ - i·>-~, [\ . . ¡\ ¡ '· ; 1 J_~ : 1 

: t-~-----'--'--1--
--; ' • ! 1 ' ¡ M i ; ' 1 \ ! \ ...... • i \ \¡ t ' 1 ' 

~ 
¡ ¡ 1 . j , , : , : ezc a , • \ ¡ " -'. ¡ ' -~ . ! . , ! •1 0¡8 I .. . 1 : __ ~ _ : ··+---'---- : ____ · , 1 1 ~ E _ , . ~ -; 1 ., , , --'f----1--.,-L- -·--------¡ 4-

. 

-' ; • . . , ; 1 ¡ 1 stequ 1OMe tr1 ca 1 _ ¡ : ·i u · · ¡ j O '11' • ' 

- :i -- ~--- ~--J_--~- - -~ _____ _i_ ___ _ . ! 
1 

! . ! ! '¡\ ·, ·. 'i -\ 1· ~l-- --~~--i--~- -'- --- ~ ··- -----'---' J l 1 ! : 1 i i • ~ r- . i \ r ! · '" t • ¡ , . : : ~ ¡ . ¡ : ; 1 : ... . i : ~ ·... . : ' . . ·¡. . '.21!7S 1 ; 
·· - ----+---'--- :__ _ 1 · ¡ 1 ·1 ¡ ! · \ \ I· -;. i ¡'' --+M- ---'------ - - -L-1----

' 1 i l 1 : 1 1 ! ' . ¡ : l 1 ! ¡ - \ ~ j •· .... ¡ 1 :¡ _ ¡ ~ . l 

__ __ _¡__ _ i , . , ! ! 1 ! ¡ 1 1 · 1 ' 1 -, : , . • ll_.,"''-.:.1_• __ _. ____ ____ _,__ 
' ' ,. . 1 1 1 1 ; : i 1 1 ! i : : 1 • ! ; ;1--. ¡¡-; .- , , .. ,. : i . 
' i ! . . : ; 1 ; : 1 ' 1 l • ; J ! 1 ! l " ¡ j i . ' J ¡ ' 1 ' ! 1 
· ! · -L . _L · · : · L-1....i... .. · r . 1 __ L--

1 i 1 ~--: - - - 1· 1 Mol es de NH inicial e s por '"º' de CU 2 : - , ; ·"l. • : ·; : ! ¡ 
1 i j 1 • ¡ 1 1 ' ~ ' • 1 ' ! : ¡ • / . ¡· - -~ -- --' --~-

1---: ; o : 1 _ , t ¡ 1 ¡ t i ¡ 5 e j 1 ~ • ' ~ ! 11 , . ~11 : 

! J L__j_ ~ . ' _J ¡ ' . -· ~ ¡ 1 ¡ 1 q'Cli ------~-11-: -·: ¡ - ; ----, --- 1 ! RELAC ION DE co? TRANSFORMADO EN UREA ; 1 ! L 1 ; : ! ~ 1 . : 
~~.... : , ' --T ! . ! -CO? en UREA. 1 . ¡I _ __;__-;- _ _:_ _ _ "--¡ --- -----·---7¡ 

! ·- - ! ! X = _...;. ____ _ 

! ! : i 1 . ___ j_ ! . co2 total _ 1 , !__ -- -- - .- --- __ J ____ ____ ~--t-
e- i : , ++J_-: __, 1_J 1 

_J_ , , ' -=:~-- ~---- '.-L' -~- -_1-:::: - : ~- -+ -~- =+ 



- 130 -

e o N e L u s 1 o N E s 

1.- El proyecto resulta atractivo ya que la recuperaci6n de la­

inversión e s en poco tiempo. 

2.- Con un costo de producción similar se obtiene un producto -

de mayor calidad que puede venderse a mejor precio. 

3.- Se ensancha el campo Internacional de ventas para el exce-­

dente de Urea producida en el País. 

4.- Se reducen la contaminación ambiental y la pérdida de mate ­

rias primas y producto terminado. 

S.- La disminución de los costos de Mantenimiento es apreciable 

debido a que se evitan pérdidas de producción para Manteni­

miento Preventivo del equipo actual. 

6.- No se le da valor de recuperación al equipo desmontado, pe­

ro en un porcentaje alto se puede reuti 1 izar dentro de la -

misma industria. 

7.- Eventualmente se puede vender urea cristal con un contenido 

de biuret de 0.08% para usos específicos. 



- 131 -

B 1 B L 1 O G R A F 1 A 

.Dona 1 d Q. Kern 

Procesos de Transferencia de Calor 

e. E.. e. s. A. 

1965 

Robert E. Treybal 

Mass Transfer Operations 

Second Edition 

Me Graw-Hi 11 Kogakusha, LTD. 

1968. 

Robert Powe 1 1 

Urea Process Technology 

Noyes Development Corporation 

1968 

Foust, Wenzel, Clump, Maus, Andersen 

Principies of Unit Operations 

John W i 1 ey & So ns, 1 ne. 

1962 

John H. Perry 

Chemical Engineers' Handbook 

Fourth Edition 

Me Graw-Hi 11 Kogakusha, LTD. 

1963. 



- 132 -

David M. Himmelblau 

Basic Principies and Calculations 1n Chemical Engineering 

Prent ice-Ha 1 1, 1 ne. 

1962. 

Me cabe and Smith 

Unit Operations of Chemical Engineering 

Me Graw-Hi 11 Book Co. 

1956. 

Eggers, Gregory, Halsey and Rabinovitch 

Physical Chemistry 

John W i 1 ey and So ns, 1 ne. 

1964. 

Javier F. Kuong 

Appl ied Nomography 

Gulf Publ ishing Co. 

1969. 

Review of Urea Manufact~ring Processes 

Girdler Corporation 

1960. 

Guanos y Ferti 1 izantes de México, S.A. 

Revista Aniversario 30 Años. 

1973. 

Roderick C. Shen 

Rate of Biuret Formation from Urea 

Journal of Ag. & Food Chem., 7, 762-763, (1959) 



- 133 -

A. E. Bennet, J. Scarlett and J. B. Scuffham 

Crystal 1 isation of Urea 

Chem. & Process Eng., 43-48, (Enero 1967) 

P. Mi 1 ler and W. C. Saeman 

Continuous Vacuum Crystal 1 isation of Ammonium Nitrate 

Chem. Eng·. Progress, 43 (12), 66J-'690, (1947) 

R. J. Aldrich 

Simultaneous Flash Drying and Grinding 

Chem. Eng. Progress, 58 (6), 62.66, (1962) 

World Nitrogen Suppl ies Remain Tight 1n 1965/66 

Nitrogen, 38, 1-5, (Nov. 1965) 

J. K. R. Gasser 

Fert i 1 i ser Urea 

Wor 1 d Crops, 16, 25-32, ( 1964) 

C. A. Pu 1 1 ey 

The Krystal Crystal 1 izer 

lnd. Chemist and Chem. Manufacturing, 38, 63-66 y 127-132, 

(1962) 

S. H. Bransom 

Continuous Crystal 1 iser Design 

Chem. and Process Eng., 46 {12), 647-653, (1965) 

Edward J. Farkas 

Relation Between Krystal Crystal 1 iser Height and Product Parti­

cle Size. Can. J. Chem. Eng., 46, -69-71, (1968). 



- 134 -

M. Frejacque s 

The Theoretical Bases of the Industrial Synthesis of Urea. 

Chemie et Industrie, 60 (1), 22-35, (1948) 

G. Pagani and U. Zardi 

lntegrate for Lowest Urea Cost 

Hydrocarbon Processi ng, 125-129, (Nov. 1972) 

Make Melamine from Urea 

Hydrocarbon Processi ng, 104, (Oct. 1970) 


	Portada
	Índice
	Introducción
	Capítulo l. Antecedentes
	Capítulo ll. Proceso Utilizado Actualmente
	Capítulo lll. Urea Grado Técnico vía Cristalización
	Capítulo lV. Cálculos para el Proceso Propuesto
	Capítulo V. Urea
	Conclusiones
	Bibliografía

