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INTRODUCC I ON

Existen dos calidades de la Urea en el Mercado Interna
cional; grado fertilizante o agricola y grado técnico o foliar.
La diferencia entre ellos la constituye la cantidad de impure--
zas, siendo la principal el contenido de Biuret, que debe tener
como |fmite superior, 1.0 y 0.30%, respectivamente. En nuestro-

Pafs toda la produccién actual es de calidad fertilizante.

La primera Planta de Urea establecida en México, con -
una capacidad de produccién de 180 ton/d, se encuentra en opera
cién desde 1962 y el proceso resulta obsoleto en varios puntos,
especialmente en la seccién de concentracién cristalizacién, se
cado y transporte por el manejo en forma sé6lida. En el presente
trabajo se establece la posibilidad de transformar dicha sec- -

cién a fin de producir urea grado técnico.



CAPITULO I

ANTECEDENTES

Produccién de Urea en México. Plantas
en operacién y procesos utilizados.
Utilizacién de Urea como fertilizante

y en la industria.




I.1 PRODUCCION DE UREA EN MEXICO. PLANTAS EN
OPERACION Y PROCESOS UTILIZADOS.

La Urea fue sintetizada por primera vez en un laborato

rio por W3hler en 1828, calentando cianato de amonio:

sy
NH40CN — NHZCONH2

Esta sfntesis que demostré que es posible preparar en-
el laboratorio substancias asociadas normalmente con organismos

vivos, marcd el nacimiento de la qufmica orgénica.

- La produccidén mundial de Urea en 1970 fue de alrededor
de 15 millones de toneladas, constituyendo el 15.6% de la pro--

duccién de nitrégeno en todas sus formas.

La Urea o diamida del &cido carbénico empezé a produ--
cirse en México a partir de 1962 con la primera planta estable-
cida en Cosoleacaque, Ver., posteriormente se establecieron - -
plantas en Salamanca, Gto. en 1963; en Cd. Camargo, Chih. en --
1968; y con la Gltima en Cosoleacaque, Ver. en 1970, se dié mar
gen a satisfacer la demanda Nacional en el campo de los fertili
zantes e iniciar la exportacidén. Esta Gltima se efectla princi-
palmente a 4reas geogrdficas que pueden considerarse como merca

do natural o de influencia, tales como Centro y Sud América.
La produccién de Urea en el Pais durante los Gltimos -
cinco anos es como sigue:
Tone ladas Perfodo

153 176 1968-69
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Toneladas Perfodo
159 165 1969-70
172 321 1970-71
283 515 1971-72
366 836 1972-73

Teniéndose actualmente una capacidad instalada de - -
446 000 toneladas. La diferencia con la produccién se debe a di
ferentes problemas de operacién y almacenamiento, asf como con-
el suministro de materias primas de las plantas de amonfaco. La
tendencia es a solucionar dichos problemas y minimizar el mar--

gen entre produccién y capacidad instalada.

El volumen de exportaciones se ha ido incrementando en

la siguiente forma:

Toneladas AfRo
17 042 1970
78 389 1971

132 029 1972

150 000 1973

Debido al crecimiento demogrdfico que ha originado en-
nuestro Pafs la polftica de la intensificacién agricola, el con
sumo de fertilizantes debe incrementarse (Actualmente se ferti-
liza solamente el 50% aproximadamente de las tierras cultiva- -
bles), asf que la exportacidén se utiliza como un canal auxiliar

mientras se absorbe la produccién en el campo Nacional.

También se encuentra en estudio la instalacién en el -
Pafs de tres plantas mds 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 Pafs producen - -
Urea grado fertilizante. Parten, como todos los procesos comer-
ciales modernos, del amoniaco y el anhfdrido carbénico obteni--
dos a partir de gas natural. Es condicién general que las plan-
tas de urea comerciales se establezcan junto a la fuente produc
tora de materias primas, existe incluso la Patente para inte- -
grar la planta de urea a la de amonfaco para reducir el consumo
de energfa y servicios. Se describen a continuacién las caracte

risticas generales de los procesos de elaboracién:

Planta No. 1

Ubicacién: Cosoleacaque, Ver.
Capacidad anual instalada: 55 000 tons.
Proceso de fabricacién: Toyo Koatsu de reciclo parcial (Se des-

cribe en el capftulo 11).

Planta No. 2

Ubicacién: Salamanca Gto.
Capacidad anual instalada: 56 000 tons.

Proceso de fabricacién: Lonza Lummus de reciclo total.

En este proceso la reaccién se efectia a 200°C y 350 -
kg/cmz. Tiene a continuacién tres etabas de purificacién a dife
rentes presiones descendentes y con calentamiento para descompo
ner el carbamato formado y no convertirlo en urea, y separacién
del exceso de amonfaco utilizado en la reaccién. Los gases des-
prendidos en la primera etapa de descomposiciédn se absorben con
una solucién de amoniaco-agua en el ler. absorbedor, de esta --

forma se recupera el CO la solucién formada se recircula al-

2)’
reactor; el amonfaco gas que sale del absorbedor se condensa y-
se vuelve a bombear al reactor. Los gases desprendidos en la -

2a. y 3a. etapas de descomposiciédn, se pasan al 20. absorbedor-
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donde se absorben con agua, la solucién asi formada se bombea a

la 1la. etapa de descomposicién.

La solucién de urea de la 3a. etapa de purificacién y-
con una concentracién de 75%, pasa a un tanque de solucién de -

donde es bombeada a evaporacién.

La evaporacidén se efectlla en dos etapas, la primera --
consiste en calentamiento de la solucién, separacién de los va-
pores formados y condensacién de estos Gltimos para su uso como
agua de proceso en los absorbedores. Se alcanza una concentra--
cién del 95%. En la 2a. etapa se concentra la urea hasta un - -
09.8% y de ahf se aperdigona para obtener el producto final, pPa
ra alcanzar dicha concentracién se utiliza calentamiento e in--
yecciébn de aire a fin de abatir la presién parcial del agua y -

evitar un recalentamiento excesivo de la solucién de urea.

Planta No. 3

Ubicacién: Cd. Camargo, Chih.
Capacidad anual instalada: 85 000 tons.

Proceso de fabricacién: Toyo Koatsu de reciclo total.

El amoniaco se recibe a una presién de 15 kg/cm2 y a -
0°C, es almacenado en un tanque que a su vez recibe el amonfaco
recuperado. De este tanque es bombeado y comprimido por una bom
ba de desplazamiento positivo que lo alimenta al reactor a una-
presién de 250 kg/cmz.

EI.CO2 es recibido en limites de bateria a baja pre- -

sién para ser comprimido hasta la presién de 250 kg/cmz.

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

ma parcialmente a urea.

La soluciédn que sale del reactor es depresionada a 17~
kg/cm2 y alimentada al primer paso de purificacién que es un --
descompositor, donde es calentada a 155°C con lo que se separa-
la mayor parte del exceso de amoniaco y se descompone un alto -

porcentaje del carbamato de amonio (No transformado en Urea).

La solucién descargada de éste equipo es depresionada-
a 2.5 kg/cm2 para ser alimentada al segundo paso de purifica- -
cién donde es calentada en un nuevo descomponedor a una tempera
tura de 117°C con lo que se logra la casi total descomposicién-
del carbamato de amonio, quedando pequefios porcentajes de NH3 y

CO, en la solucién.

2

La solucién, ya con una concentracién del 70%, se de--

. 2 .
presiona a 0.3 kg/cm” y se calienta a 107°C, con esto se alcan-
za una concentracién del 74%, y de aquf se alimenta a la sec- -

cibén de evaporacién.

. . 2
Los gases provenientes del descompositor de 17 kg/cm” -
se hacen pasar a un condensador enfriado con agua. La solucién-

condensada es comprimida y recirculada al reactor.

La fase gaseosa compuesta principalmente por amoniado-
es alimentada al fondo de una columna de rectificacién en donde
son puestos a contracorriente con amoniaco |lfquido proveniente-

del tanque de recuperacién.

La fase lfquida sale por el fondo de la columna y se -
alimenta al condensador de media presién, descrita anteriormen-

te.
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La fase gas que sale de la columna estd formada por --
amoniaco de alta pureza, éste es condensado y recuperado para -
ser utilizado nuevamente en el proceso.

Los gases (NH3, 002 y H20) provenientes del descomposi
tor son condensados con agua de enfriamiento parcialmente. La -
fase Ifquida es comprimida a 18 kg/cm2 y recirculada a la parte
superior de la columna de rectificacién del sistema de media ~-
presiédn. La fase gaseosa del condensador de 2.5 kg/cm2 se une =~
con los gases provenientes del descomponedor de 0.3 kg/cm2 y -
son alimentador a una columna de absorcién que trabaja a la pre
sién atmosférica. Esta columna es mantenida a baja temperatura-
recirculando la solucién a través de un interenfriador que vapo
riza agente de un ciclo frigorifico. La fase Ifquida de esta co
lumna se alimenta al absorbedor de 2.5 kg/cmz.

Secciédn de concentracién.- La solucién obtenida en la-
seccibén de sfintesis con una concentracién aproximada de 75% de-
urea y 0.3% de amoniaco, es alimentada a dos evaporadores de pe
licula descendente en serie que operan a presién atmosférica. -
En cada uno de estos evaporadores se alimenta en contracorrien-
te aire precalentado para favorecer la evaporacién evitando ele
var la temperatura y por consiguiente la formacién de biuret. A
la descarga del 20. evaporador se obtiene la urea fundida con -
un 99% de pureza y de donde es bombeada a la parte alta de la -
torre de aperdigonado donde se utiliza una canastilla para for-

mar los perdigones.

Planta No. 4

Ubicacién: Cosoleacaque, Ver.
Capacidad anual instalada: 250 000 tons.

Proceso de fabricacién: Snam Progetti
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Este proceso se caracteriza por el bajo consumo de - -
energfa y servicios, alto volumen de producciédn con un manteni-
miento razonable, automatizacién avanzada que reduce la mano de
obra, obteniéndose bajos costos de produccién. Aunque debido a-
ciertas modificaciones en el proceso original aln no opera a la

capacidad instalada.

El ciclo de sintesis y recuperaciones a alta presién -
se efectlia en: reactor, despojador y dos condensadores de carba
mato. Al reactor se alimentan dos corrientes, mezcla de amonia-
co y carbamato en fase Ifquida y 002 en fase gas. El amoniaco =~
es comprimido a 240 kg/cm2 y antes de entrar en el reactor es
utilizado como flufdo motriz en un eyector para impulsar el car
bamato Ifquido proveniente de la parte alta del 20. condensador
de carbamato. Las condiciones de operacién del reactor son: tem
peratura 180 a 185°C, presién 155 kg/cmz, relaciones molares en
la alimentacién NH3/CO2 = 3.5 H20/002 = 0.4; obteniéndose una-
conversién a urea del 56% del CO_, total alimentado. El tiempo -

2

de residencia en el reactor es de 45 min.

La solucién del reactor entra en la parte superior del
despojador donde se distribuye a fin de formar una pelfcula des
cendente en el interior de los tubos verticales del intercambia
dor, que con vapor de 26 kg/cm2 calienta la solucién a 208°C, -
por el fondo se inyecta una corriente de amoniaco vaporizado y-
recalentado que tiene por objeto ayudar a despojar la solucién-

del carbamato. Este equipo opera a 150 kg/cmz.

La fase gaseosa que sale del despojador, conteniendo -
amoniaco, C02 y agua, pasa a los condensadores de carbamato pa-
ra ser recuperada y recirculada en fase Ifquida al reactor. La-

fase gas del despojador se mezcla con la solucién de carbonato-
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proveniente del sistema de 17 kg/cm”, antes de entrar en los --
condensadores de carbamato, estos operan en serie y la fase gas
del 20. condensador se purga hacia el descomponedor de 17 kg/cm

controlando una presién de 150 kg/cmz.

La solucién proveniente del fondo del despojador se ex
pansiona a 17 kg/cm2 para pasar a la primera etapa de purifica-
cién y recuperacién. El descompositor de esta seccién consta de
dos intercambiadores de pelfcula descendente en serie, donde se
calienta la solucién a 155°C. Los gases producidos van a una co
lumna de absorcién de CO2 y rectificadora de amoniaco, ahf se -
hacen burbujear en una solucidén acuosa de carbonato de amonio -
proveniente de la etapa de recuperacién a 3.5 kg/cmz, controlén
dose en el fondo de la columna una temperatura de 80°C. Median-
te la alimentacién de amoniaco lfquido. La zona de rectifica- -
cién consiste en siete platos con borboteadores de campana, don
de se eliminan el agua y 002 residuales. De la cabeza de la co-

lumna sale asf, una corriente de amonfiaco gas que se condensa -

para volver a utilizarlo en el proceso.

La solucién proveniente del fondo del descompositor de
17 kg/cmz, es depresionada a 3.5 kg/cmz. Se calienta a 138°C 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 soluciédn de carbonato débil que proviene de la etapa de recg
peracién a 0.8 ata. y se hacen pasar por un absorbedor que con-
siste en un cambiador de haz de tubos vertical, que utiliza - -
agua de enfriamiento. Los gases que no alcanzan a condensarse -

se purgan a la atmésfera.

La solucién del fondo del separador de 3.5 kg/cm2 se -

depresiona a 0.8 ata. y se calienta a 105°C en un cambiador de-
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haz de tubos vertical y de ahi se pasa a un separador. La fase-
gas que sale de la parte alta del separador se pasa a un conden
sador que utiliza agua de enfriamiento. Tanto la fase gas como-
la fase |fquida que salen del condensador son alimentadas a la-
parte baja de una columna de absorcién, donde se recirculala so
lucién subenfridndola en un cambiador que utiliza agente en- - -
friante de un ciclo frigorifico. El pequefio vacfo del sistema -
se mantiene mediante la extraccién de los gases no absorbidos -

por medio de un eyector que utiliza vapor.

La solucién que sale del separador del sistema de 0.8~
ata., ya con una concentracién del 75%, es bombeada a la sec~ -
cién de concentracién, ésta consiste en dos etapas que operan =
bajo vacfo. Consisten en un cambiador de haz de tubos vertical-
un separador y un grupo de vacfo. En la primera etapa se contro
lan 125°C, 0.5 ata. y se alcanza una concentracién del 94% en -
la segunda etapa se controlan 135°C, 0.1 ata. y se alcanza una-
concentracién de 99.8%. Esta solucién (urea fundida), se bombea
a la parte superior de la torre de aperdigonado, donde se for--
man los perdigones en un cesto giratorio. En la torre de aperdi
gonado con una corriente de aire a contracorriente se solidifi-

ca y enfria formando el producto final.

1.2 UTILIZACION DE UREA COMO FERTILIZANTE Y EN
LA INDUSTRIA.

A partir de 1950 la utilizacién mundial de urea se ha-
incrementado en forma espectacular por sus ventajas como ferti-
lizante, como son: alto contenido de nitrégeno (46%), alta solu
bilidad y es asimilada fécilmente por las plantas, aunque el -

precio por tonelada es mds alto que el del sulfato de amonio o-
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del nitrato de amonio resulta menos costoso por tonelada de ni-
trégeno y menores los costos de transporte y aplicacién, no pre
senta riesgos de inflamabilidad o explosién (Como el Nitrato de

amonio).

En nuestro Pafs la urea ocupa el 20. lugar productor -
entre los fertilizantes nitrogenados, proporcionando el 26% del

nitrégeno como fertilizante producido en el Pafs.

Una de las desventajas de la urea como fertilizante es
el contenido de biuret. Cuando se calientan las soluciones de -
urea durante el proceso de fabricacién, reacciona formando va--
rios subproductos, el principal de ellos lo constituye el biu~-
ret formado de dos moléculas de urea con eliminacién de amonia-

CO:

NH_,CONH_, + NH,CONH, = NH CONHCONH2 + NH

2 2 2 2 2 3

La aplicacién mediante rociado de soluciones de urea-
en el follaje de &rboles frutales, cafetales, etc. da excelen--
tes resultados. Sin embargo, cuando esta solucién tiene un con-
tenido de biuret alto se presentan sintomas caracterfisticos en-
las plantas. Las hojas de los &rboles citricos y cafetales se -
tornan amarillas y toman una forma acopada. lLas plantas parecen
incapaces de metabolizar el biuret, por ej. aln se encontré pre
sente en las hojas de un naranjo después de ocho meses de haber
sido rociado con una solucidén que contenfa biuret. Por lo tanto
puede esperarse que el dafio producido a las plantas perennes --
persista por largo tiempo y no sea superado sino renovando las-
plantas. La aplicacién foliar admite menos biuret que las apli-

caciones a la tierra. Para aplicaciones en la tierra, los resul
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tados experimentales fijan 1% como |fmite, mientras que en apli

caciones foliares se fija 0.3% como |fmite superior.

La urea se utiliza también como alimento para ganado -

mezclado con el forraje.

Se utiliza también en compuestos moldeables de urea- -
formaldehido, urea-melamina-formaldehido, recubrimientos adhesi
vos, etc. Requiriéndose una alta pureza a fin de controlar la -

turbidez especialmente en recubrimientos.
Como materia prima para la fabricacién de melamina:

6 CO(NH H + 3C0. + 6NH

2)a - C3HgNe 2 3

Para resinas de intercambio iénico, compuestos texti--

les antiencogedores.

En la fabricacién de sulfamato de amonio, &cido sul f4-

mico y pigmentos de ftalocianina.

En farmacologfa, contdndose sedativos como la cafefna-
o fenobarbital, drogas, diurético y como agente amoniacal en --
dentrificos. También en cremas y lociones como agente suavizan-

te.



CAPITULO I

PROCESO UTILIZADO ACTUALMENTE

Diagrama de flujo y descripcién del
Proceso.

Balance de materiales.
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I1.1 DIAGRAMA DE FLUJO Y DESCRIPCION DEL -
PROCESO.

El Proceso Toyo Koatsu de reciclo parcial en operacién
trabaja en baterfa con una planta de Nitrato de Amonio, donde -
son neutralizados los gases de amonfaco no recuperados en el --

sistema.

Siendo la capacidad original de la planta de 140 ton/d
esta se incrementé a 180 ton/d, efectuando dos modificaciones -

relevantes en el proceso:

a) Se incrementé la velocidad de las bombas alternati-

vas de amoniaco, por medio del cambio del reductor.

b) Se desvfio una cantidad de gases de la columna de ab
sorcién de 17 kg/cmz, hacia el neutralizador de la planta de Ni

trato de Amonio.

Reactor.- Las condiciones de operacién para la reac- -
cién son muy variables, utilizando presiones dentro del rango -
de 140 a 400 atm. y temperaturas entre 170 y 210°C. La alimenta
cién de reactivos también se efectla en diferentes proporciones,
no utilizdndose ninglin catalizador en escala industrial, Dos --
reacciones tienen lugar en el reactor:

4+ =
2 NH3 C02 NH4C00NH2

(Carbamato de Amonio)

= +
NH4COONH2 NHZCONH2 H20
La primera ecuacién que muestra la formacién del pro--
ducto intermedio carbamato de amonio, se desplaza rdpida y to--

talmente hacia la derecha en condiciones normales de proceso. -
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Sin embargo, la 2a. ecuacidn es una reaccibn relativamente len-
ta y que no se efecta totalmente. Conversiones més altas de --
carbamato de amonio a urea se obtienen utilizando excesos de --
amoniaco, altas temperaturas, altas presiones, bajo contenido -

de agua en la alimentacién y con un tiempo de reaccién adecuado

En este proceso se utiliza un reactor tubular bimetéli
co (Cuerpo de acero al carbén, recubierto con una laina inte- -
rior de acero inoxidable tipo 316L). Aquf se obtiene una conver

sién a urea del 70% del CO, total alimentado, con las siguien--

2

tes condiciones de operacién:

Temperatura: 189 - 192°C

Brssibne 980 = 258 Kalen-
Relacién molar NH./CO.: 4.0 (en la alimenta-
3 2 :
cién)
Relacién molar H.0/CO.: 0.16 (En la alimenta
2 2 . =
cién)

Tiempo de residencia: 19 min.

Ademés de las corrientes de amoniaco (liquido), anhf--
drido carbénico (gas) y solucién de recirculacién, se alimenta-
al reactor una pequefia cantidad de aire (El equivalente a 2 000
p.p.m. de oxigeno en la corriente de C02), que tiene por objeto
formar en el reactor una atmésfera oxidante que evite la forma-
cién de carbonato ferroso (soluble en la solucién), asf como --
una pelfcula (6xidos crémico y férrico) de pasivacién en las pa

redes a fin de evitar la corrosién del equipo.

Ya efectuada la formacién de la urea, en los siguien--
tes pasos se trata de ir concentrandola y purificédndola, recupg
rando la mayor cantidad posible de materias primas (principal--

mente de Amoniaco que es la m4&s costosa).
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Separador de Alta Presién.- En este equipo se separa -
la mayor parte del exceso de amoniaco utilizado en la reaccién.
Esta construfdo de paredes bimet&licas (La interior de acero --
inoxidable 316L), y tiene un separador de gotas con anillos ras

chig. Se mantienen las siguientes condiciones de operacidn:

Presién: 20 Kg/cm2

Temperatura: 120°C (al depresionarse la solu--
cién del reactor)

La fase gas que sale de este equipo (Formada por NH3,-
inertes, CO2 y agua),, es alimentada a la columna de absorcién-

que opera a 17 kg/cm”.

La fase lfquida se divide en dos corrientes, una parte
se envia a la “T” de mezcla a formar la solucidén absorbente y -

el resto pasa al descompositor lo.

Descompositor lo.- En este equipo se efectla la mayor-
parte de la descomposicién del carbamato proveniente del reac--
tor y que no fue transformado a urea; para tal efecto utiliza -
vapor de 14 kg/cmz. El equipo estd construfdo de paredes bimetd
licas 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 anillos Raschig de porcelana. Se mantienen las siguientes -

condiciones de operacién:

Presién 17 kg/cm2
Temperatura: 150°C

La fase gas formada se divide en dos corrientes, una -

hacia la columna de absorcién y una pequefia parte se desvia al-




- 20 -

neutralizador de la planta de Nitrato de Amonio.

La fase liquida se envia a la siguiente etapa de puri-

ficacién.

Sistema de absorcién y recuperacién de amoniaco.- Del-
tanque de amoniaco recuperado se bombea amoniaco liquido hacia-
la reaccién y hacia la "T” de mezcla donde se une con la solu--

8 .8 . “
cidn proveniente del separador de alta presidén, esta mezcla --
(48°C aproximadamente) se pasa a través de un enfriador y de --
ahi a un tanque de bombeo que estd comunicado con el resto del-
. 2 :
sistema de 17 kg/cm”. La solucién absorbente asf formada se bom

bea a la parte superior de la columna de absorcién.

La columna de absorcién estd formada por un borbotea--
dor en la parte inferior donde se absorbe la mayor parte del --

co

o y en la parte superior cuenta con tres camas de anillos --
Raschig, en las dos primeras se efectGa la rectificacién del --
amoniaco gas con la solucién absorbente y la 3a. sirve como se-

parador de gotas.

La fase lfquida asi formada constituye la solucién de-

recirculacidén y es bombeada al reactor.

La fase gas pasa por un tanque separador y de ahi a --
unos condensadores de amoniaco, finalmente los gases incondensa
bles se purgan hacia la planta de Nitrato de Amonio del tanque-

de amoniaco recuperado.

La columna de absorcién, el separador de baja presién,
el enfriador de solucién absorbente y el tanque de mezcla estén
construfdos de paredes bimet4licas (Recubrimiento interior de -

acero inoxidable 316L). Los condensadores de amoniaco y el tan-
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que de amonfaco recuperado son de acero al carbén.

Condiciones de operacién:

Temperatura del fondo de la columna: 100°C
Temperatura de las camas: 45°C
Presién: 17 kg/cm2

Descompositor 20..- La fase liquida proveniente del --
descompositor lo. pasa a este equipo donde es calentada indirec
tamente con vapor de 14 kg/cm2 laminado previamente a 9 kg/cmz.
Tiene una construccién semejante al descompositor lo. Aqui se -
desprenden el amoniaco y anhfdrido carbénico remanentes en la -
solucién, quedando solo un 0.5% de amoniaco que ya no se recupe

r‘al

La fase gas consistente de NH3, CO2 y H20 es enviada a

la planta de Nitrato de Amonio para recuperacién del amoniaco.
La solucién pasa a la siguiente etapa de concentracién.

Se mantienen las siguientes condiciones de operacién:

Temperatura: 135°C
Presién: 1 kg/cm2

Concentrador.- La solucién de urea ya con una concen--
tracién del 81% se pasa a este equipo que tiene una construc- -
cién similar al descompositor 20. Aqui es calentada circulando-
vapor de 7 kg/cm2 en los tubos, con lo que se alcanza una con--
centracién del 87%. Para evitar una formacidén excesiva de biu~-
ret, este equipo cuenta con una inyeccidén de aire en el seno de
la solucién con el objeto de abatir la presién parcial del agua

y favorecer la evaporacién. Las condiciones de operacibédn mante-



- 90

nidas son:

Temperatura: 110°C

Presién: atm.

Cristalizadores.- La solucién del concentrador se pasa

a cuatro cristalizadores del tipo Swenson Walker de helicoides,
- aquf es enfriada y cristalizada adiabaticamente a expensas de -
la evaporacién del agua, la que es extraida por medio de un ven
tilador (4.72 M3/seg) que mantiene un pequefo vacio (15 cm. de-
agua). Los cristalizadores operan en paralelo y descargan el --
producto (Con una humedad de 3 a 4%) por gravedad a un transpor
tador de banda reversible, de ahi pasa a otro transportador de-

banda y es impulsado por un gusano hacia el secador.

Secador.- E|l producto pasa a un secador rotatorio con-
alimentacién 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 induci
dos a través del secador por un ventilador (3.776 Ms/seg) que -
los descarga a la atmésfera. A la salida del secador existe un-
separador ciclénico para la recuperaciédn de los finos. La hume-
dad en el producto se controla con el flujo de gas y con persia
nas regulables en el ducto de succién del ventilador. El seca--
dor descarga el producto en un transportador de gusano, de ahfi-
se descarga a un transportador de banda y de éste Gltimo a - -
otro transportador de banda que lo descarga en un elevador de -

cangi lones.

Elevador de cangilones.- Este equipo transporta el pro
ducto a la parte superior de la torre de aperdigonado (40 mts.)

y estd construfdo de acero inoxidable y aluminio, para evitar -
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un contenido elevado de hierro en el producto final.

Los cristales de urea son descargados del elevador de-

cangilones a un transportador de gusano que los conduce al fun-

didor.

Fundidor.- Este equipo es de acero inoxidable y cuenta
con una disposicién especial de tubos de calentamiento y en la-
parte superior con un agitador. Por los tubos circula vapor de-
7 kg/cm2 que funde la urea. La urea fundida descarga hacia dos-
coladores en paralelo, y de éstos pasa por gravedad a un peque-
fo tanque que distribuye la urea fundida hacia tres regaderas.-
El producto al pasar por las regaderas forma pequefias gotas que
se dejan caer de lo alto de la torre donde por tiro natural el-
aire 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 133°C y el pro--
ducto es enfriado a unos 60°C. Finalmente el producto se descar
ga a un tamfz para separar las aglomeraciones de producto que -
lleguen a formarse, de ahi es conducido a otro elevador de can-
gilbnes que lo deposita en un transportador de banda que lo con

duce al almacén.

V.2 BALANCE DE MATERIALES

Tomaremos como base un dfa (Con 24 hrs. de produc

cién contfnua.)

Produccién al almacén: 180 tons.
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Tonel adas

Urea: (180.00) (0.99) 178.20
Biuret: (180.00) (0.008) 1.44
Humedad: (180.00) (0.002) 0.36

Total : 180.00

Cristalizacién, secado y aperdigonado.- Las pérdidas -
de producto en en esta seccién, debidas principalmente a arras-
tres en la torre de aperdigonado, y en las chimeneas del seca--
dor y de los cristalizadores; asi como en el transporte; ascien

den a 2 784 kg/d de urea.

Urea 2.784
Agua
% Amoniaco
Urea 87.00 | 'Urea 178.200

Biuret  0.50,  F | <———-ﬁBiuret 1.440
Agua 12.50 | Agua 0.360

Balance de Urea:

0.87F = 178.200 + 2.784 + w

w - Urea transformada en biuret .
Balance de biuret:

0.005F + (103/120)w = 1.440
Balance de agua:

0.125F = x + 0.360

x - Agua evaporada

Resolviendo:

-
Il

208.565 tons.
0.466 tons.

b3
Il
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Biuret formado:
0.466(103/120) = 0.398 tons.
Amoniaco desprendido:
0.466 - 0.398 = 0.068 tons.
Solucién alimentada a esta seccién:
| Urea: (0.87)(208.565)
Biuret: (0.005)(208.565) 1,042 *
Agua:  (0.125)(208.565) 26,071~
Total: 208.565 tons.

181.452 tons.

Il

I

Concentrador.- La solucién de urea al calentarse, se -
convierte parcialmente a cianato de amonio que posteriormente -

se hidroliza a carbonato de amonio que a su vez se descompone:-

(NH2)2CO NH , OCN

4

NH OCN +
H4 C 2H20 (NH4)2003

(NH4)200 2NH . + 002 + H20

3 3

Esta descomposicién se acelera con altas temperaturas-
y en ausencia de amoniaco |libre, resultando en este equipo una-

pérdida apreciable. Desprendiéndose 1 950 kgs. de amoniaco:

l Amoniaco 1.950

% C02
Agua
Urea 80.00
Amoniaco 0.50 Urea 181.452
co, 0251 o Biuret 1.042
Biuret 0.45 Agua 26.071
Agua | 18.80




Balance de Urea:

(0.8)F
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181.452 + x + v

x = urea transformada en biuret.

y = urea hidrolizada.

Balance de biuret:

(0.0045)F

Balance de amoniaco:

1.950

Resolviendo:

CO,. desprendido:
©(0.0025)(228.625) + (44/60)(1.433) = 1.624 tons.

Agua evaporada:

2

228.625 - 208.565 - 1.624 - 1.950 = 16.486 tons.

Solucién alimentada:

Urea
Agua
Biuret
Amoniaco

002

I

1.042 - (103/120)x

228.625 tons.
0.015 ”
1.433 "

Descompositor secundario.-

Urea

Agua
Amoniaco

002

%
64.20

19.40
9.70
6.70

tons.
(0.8)(228.625) = 182.900
-(0.188)(228.625) = 42.981
(0.0045)(228.625) = 1.029
(0.0050)(228.625) = 1.143
(0.0025)(228.625) = __0.572
Total:  228.625
Amoniaco
co,
Agua
Urea
Agua
Biuret
Amoniaco
— co,

(0.005)F + (34/60)y + (17/120)x

tons
182.900
42.981

1.029
1.143
0.572



Urea transformada en biuret:
(1.029)(120/103) = 1.199 tons.
Amoniaco desprendido en la formaciédn de biuret:
1.199 - 1.029 = 0.170 tons.
Balance de urea:
0.642F = 182,900 + 1.199
F = 286.758 tons.

Solucién alimentada: tons.
Urea 182.900 + 1,199 = 184.099
Amoniaco (0.097)(286.758) = 27.815
co, (0.067)(286.758) = 19.213
Agua (0.194)(286.758) = _55.631

Total: 286.758
Gases a Nitrato:
G = 286.758 - 228.625 = 58.133 tons.

Amoniaco:

(0.097)(286.758) + 0.170 - 1.143 = 26.842 tons.
002

19.213 - 0.572 = 18.641 tons.
Agua:

55.631 - 42.981 = 12,650 tons.

Descompositor primario.- Ya hemos visto que de éste --
equipo se desvia una parte de los gases desprendidos hacia la -
planta de Nitrato de Amonio, para poder cuantificarlos, tomare-
mos como base el anhfdrido carbdnico alimentado al Proceso (Pu-
reza 99.0% en volumen y 99.7% en peso).

Balance de C02:

—pA | Descompositor 2o.

(0.997)(155.772) ——

—>A Nitrato del descompo
sitor 1lo.
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002 al descompositor 20.:
184.099(44/60) + 19.213 = 154.219 tons.
CO, a Nitrato del descompositor 1lo.:

2
155.772(0.997) - 154.219 = 1,086 tons.

Balance del descompositor lo.:

A Nitrato CO2 1.086
% I G1 Amoniaco
Urea 54.5 Agua
Amoniaco 17.5 __f;_b
002 10.8 A la columna 002 16.183
Agua 17.2 G2 Amoniaco
Agua
tons.
Urea 184.090
Amoniaco 27.815
002 19.213
Agua 55.631

Balance total:
F=6, +G, + 286,758

1 2
Balance de urea:
0.545F = 184.099
F =

337.796 tons.

Balance de 002: '
0.108(337.796) = 19.213 + 1.086 + xG,
x = Fraccién en peso de CO2 en los gases.
xG2 = 16.183

Fraccién de gases a la columna de absorcién:

x(G1 + G2) = 17.269
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(G2)/(G1 + G2) = (16.183)/(17.269) = 0.9371

Gases a la columna de absorcién:

tons.
COZ: 16.183
Amoniaco: 0.9371 (0.175)(337.796) - 27.815 = 29.330
Agua: 0.9371 (0.172)(337.796) - 55.631 = 2. 315
Total: 47 .828
Gases a la planta de Nitrato de Amonio: tons.
C02: 1.086
Amoniaco: 0.0629 (0.175)(337.796) - 27.815 = 1.969
Agua: 0.0629 (0.172)(337.796) - 55.631 = 0.155
Total: 3.210
Solucién al imentada: tons.
Urea: (0.545)(337.796) = 184.099
Amoniaco: (0.175)(337.796) = 59.114
Co,: (0.108)(337.796) =  36.482
Agua: (0.172)(337.796) = _58.101
Total: 337.796
Separador de Alta Presién.- De la solucién descargada-

de este equipo, el 83% se alimenta al descompositor primario y-
se desvfia el 17% a la “T” de mezcla para formar la solucién ab-

sorbente:

Solucién descargada: tons.
Urea: 184.099/0.83 = 221.806
Amoniaco: 59.114/0.83 = 71.222
002: 36.482/0.83 = 43.954
Agua 58.101/0.83 = 70.001

Total 406.983



Solucién a la "T” de mezcla:

Urea:

Amoniaco:

002:

Agua:

%

Urea 36.5
Amoniaco 39.0
CO2 11.1
Agua 1344

Balance de urea:
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Solucién del reactor:

Urea:

C02:

Agua:

Gases

002:

tons.
221.806 - 184.099 = 37.707
71.222 - 5§59.114 = 12,108
43.954 - 36.482 = 7.472
70.001 - 58.101 = 11.900
Total: 69.187
Amoniaco
002
Agua
[Urea
F Amoniaco
| co,
- Agua
0.365F = 221.806
F = 607,688 tons.
Tons.
221.806
Amoniaco: (0.39)(607.688) = 236.998
(0.111)(607.688) = 67.454
(0.134)(607.688) = 81.430
Total 607 .688
a la columna de absorcién: tons.
Amoniaco: 236.998 - 71.222 = 165.776
67.454 - 43.954 = 23.500
81.430 - 70.001 = 11.429

Agua:

Total:

200.705

tons.
221.806
71.222
43.954

70.001
406.983



Sistema de Absorcién.-

Solucién absorbente:

31 -

%
Amoniaco 12.108 Amoniaco 73:4
002 7.472 ——QCOZ 7.472
Urea 37 707 Urea 37707
Agua 11.900 Agua 11.900
F %
moniaco 100.0
Balance total:
69.187 + F = (7.472 + 37.707 + 11.900)/0.266
F = 145.395 tons.
Amoniaco en el absorbente:
145.395 + 12.108 = 157.503 tons.
Columna de Absorcién:
GT Amoniaco
Amoniaco 165.776
< Del Sep. de C02 23.500
alta presiénIAgua 11.429
Amoniaco 157.503
C02 7.472
Urea 37 707 Amoniaco 29.330
Agua 11.900 Del Desc. loJ CO2 16.183
% Agua 2315

Amoniaco 33.0
co

Solucién al

2 <
Urea

Agua

Reactor.
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Solucién de reciclo:

tons.

Urea 37.707

CO2 7.472 + 23.500 + 16.183 = 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 - 54.428 = 298,181 tons.

Reactor.-

Balance:
r______ﬂ;,Amoniaco 236.998
o, 67.454
Urea 221.806
Agua 81.430
C02 155.305 Amoniaco 54.428
i) co, 47.155
Amoniaco\ Urea 37.707
Agua l " Agua 25.644

Urea formada:
184.099 tons.

I

221.806 - 37.707
Agua formada en la reaccidn:

(18/60)(184.099)
Amoniaco transformado a urea:

(34/60)(184.099)
002 transformado en la reaccién:

(44/60)(184.099)

55.230 tons.

104.323 tons.

I

1!

135.006 tons.
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Al imentacién de Amoniaco al reactor:
Agua en el amoniaco alimentado:

81.430 - 55.230 - 25.644

I

286.893 tons.

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 acompafian a la corriente de 002 como impurezas y el aire in
yectado para suministrar oxigeno para la pasivacién de las pare

des del reactor.
Condiciones de operacién del tanque de amoniaco recobrado:
Temperatura del amoniaco |fquido: 38°C

Presién de operacién: 17 kg/cm2

La cantidad de aire que se inyecta al reactor es la --

equivalente a mantener 2,000 ppm de oxfgeno en la corriente de-

002. (0.2% en peso).

%

155.772 __,} Co,
P Oxfgeno 0.2

(CO2 con impurezas)

,Nitrégeno

%
Oxfgeno 23.17

Nitrégeno®
* Nitr6geno atmosférico (PM = 28,2)

Balance de CO2 (Con impurezas):

155.772 = P 1 - 0.002(1 + 0.7683/0.2317)
P 157.160 tons.

Balance total:

.n
I

P = 155.772
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F = 1.388 tons = 0.048 tons.mol

Impurezas del CO,.- Las impurezas las constituyen principalmen-

2
te: hidrégeno, nitrégeno, oxigeno, metano y monéxido de carbono;

de acuerdo al siguiente andlisis:

Nitrégeno 3?-48
Hidrégeno 57:14. .
OxTgeno 2.08
Metané, - 0.65"
co —0.65
100.00

Peso molecular promedio de la mezcla:

Moles PM tons.
Nitrégeno 39.48 28 1105.44
Oxfgeno 2.08 32 66.56
Hidrégeno 57.14 e 114.28
co 0.65 28 18.20
Metano . 0.65 16 11.60
1316.08

PM = 1316.08/100 = 13.16

Impurezas: :
0.467 tons. = 0.467/13.16
0.036 tons. mol.

(155.772)(0.003)

Il

Presién parcial del amonfaco en la mezcla con los inertes:

PNH3 - Pox =-1T Yy

x = | (La solubilidad de los inertes en el amo-
niaco es muy baja).
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= 15.000 kg/cm2

P = PO
NH, 38°C

Vw5 (15.000)(17 + 1.033) = 0.83181
Hy

"NH3 - yNH3 (ni/y;)

gy = 0.83181 (0.036 + 0.048)/0.16819

3

n = 0.415

NH.

Amoniaco enviado a Nitrato con la purga de incondensables:

(0.415)(17) = 7.055 tons.

Balance de amoniaco del tanque de recobrado:

298. 181‘_?_*'” ;_’_‘j“’.l7 .055
ﬁmoniaco'Frescd__Ji__;h___” o j"-\'j145-395

+286.893

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 + 1.969 + 26.482 = 34.606
C02: 1.086 + 18.641 = 19.727
Agua: 0.155 + 12.650 = 12.805
Inertes: 1.388 + 0.467 = 1.855

68.993
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Eficiencia de amoniaco en el proceso:

141.718 tons. de NH3 fresco

141.162 + 0.556

Amoniaco para la produccién:

141.718 - 34.606 107.112 tons.

Eficiencia:

180(34/60)(100/107.112) = 95.23%
Eficiencia de CO2 en el proceso:
180(44/60)(100/155.772) = 84.74%
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CAPITULO 111

UREA GRADO TECNICO VIA CRISTALIZACION

I111.1 Procedimientos para la produccidn
de Urea de bajo biuret. Cristali-
zacién.

I11.2 Discusién del proyecto y diagrama
de flujo integrado.
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I11.1 PROCEDIMIENTOS PARA LA PRODUCCION DE UREA
DE BAJO BIURET. CRISTALIZACION. -

A altas temperaturas, la urea sufre reacciones comple-
jas formando una mezcla de varios compuestos, incluyendo triu--
ret y cianato de amonio. Sin embargo, bajo condiciones de opera
cién usuales en las plantas de urea, la cantidad formada de ta-
les compuestos es relativamente insignificante, comparada con -

la formacién de biuret.

Para determinar la cantidad de biuret formado bajo con
diciones normales en la fabricacién de urea, Roderick C. Shen, -
ha efectuado un estudio cinético, utilizando datos obtenidos al
calentar urea en un tubo de ensayo sellado. Siendo la reaccién-
de formacién de biuret:

- - — -+ - - e -
2 NH2 Cco NH2 NH3 NH2 CO-NH-CO NH2

Entonces:

d(NHzCONHCONHz)/dt = d(NH3)/dt = —d(NHZCONHz)Z/dt
dx/dt = k(a - X)z

a - Concentracién inicial de urea, moles por |itro.
x = Ndmero de moles de urea reaccionadas en el tiempo-
t. »
t - Tiempo en horas.
k - Constante de velocidad de la formacién de biuret.
dx/(a - x)2 = k.dt
1/(a - x) = k.t + ¢

Cuando t = 0, x = 0, asi tenemos:

c = 1/a
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Sustituyendo:
ket = x/a(a - x)

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

ret, tenemos:

k.t = P/a(1 - P)

Fue calculada la constante de velocidad de reaccién a-

140°C, obteniéndose los siguientes resultados:

Tiempo Urea convertida Constante de velo
en horas en biuret, p cidad, k (1/mol*h)

0.25 0.010 1.90 x 1073

0.50 0.022 2.10 x 1073

0.75 0.028 1.80 x 1073

1 0.035 1.7 x 1073

2 0.061 1.5 = 10

4 0,122 1.61 x 1073

5 0.150 1,63 % 1072

6 0.155 1.41 x 1073

7 0.195 1.60 x 10~3

3

Promedio: k = 1.68 x 10~ 1/mol+h

Dado que k permanece sustancialmente constante, se pue
de suponer correcto el tratamiento. En forma similar hicieron -

determinaciones a diferentes temperaturas:

Temp.©°C k(1/mol"h)
50 3.98 x 10‘6

80 2.38 x 107°
100 6.55 x 1072
140 1.68 x 107°
-3
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Temp. °C k(1/mol=h)
160 5.66 x 1073
170 8.28 x 1073

Con los resultados obtenidos se construyé la gréfica -
presentada en el cap. |V, donde se presenta la formacién de biu

ret a partir de soluciones de urea con base horaria.

Hemos visto que el control de biuret es necesariamente
un factor de consideracién en cualquier proceso de fabricacién-
de urea y que en ciertas aplicaciones los |Iimites para ésta im-
pureza se encuentran mds restringidos, estableciéndose la cali-
dad técnica y para aplicaciones foliares con un contenido méxi-

mo de 0.3% de biuret.

En los Gltimos afios se han desarrollado varias paten—--
tes para obtener urea con bajo contenido de biuret, estas pue--
den agruparse en tres tipos, aunque en aplicaciones préacticas, -
casi siempre se utilizan combinaciones. A continuacién se enume

ran las principales Patentes de estos procedimientos:

A.- AMONATACION.- La formacién de biuret se acelera en
los Gltimos pasos de purificacién de la urea, debido a que ya -
se ha separado el amoniaco utilizado en exceso, a la mayor con-
centracién de la solucién de urea, y a las temperaturas necesa-
rias para evaporar el agua remanente de la reaccién y fundir el

producto para la formacién 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 reaccién efectuada es la amonatacién de biuret a-
urea:
NH_CONHCONH,_, + NH, = 2 NH_CONH
2 2 3 2 2
Este método aplicado a soluciones de urea obtenidas --
por procesos convencionales resulta muy costoso, ya que es nece
sario comprimir la solucién y el amoniaco y posteriormente sepa
rar éste. Sin embargo, se puede utilizar ventajosamente para =--

tratar las aguas madres de procesos de cristalizaciédn que con--

tienen generalmente un alto contenido de biuret.

La amonatacién también se aplica para evaporar solucio
nes de urea sin formacién apreciable de biuret hasta un 99% de-
concentracién, en evaporadores al vacfo convencionales. En éste

-
caso se afade amoniaco a la solucién de urea durante la evapora
cién en una proporcién del 5 al 10% del peso de la solucién de-
urea. Se trata la solucién de urea con amoniaco gas a presién -
reducida hasta el término de la evaporacién. El siguiente ejem-
plo ilustrard el proceso; se evaporan a una presién de 460 Torr
y con la introduccién simultédnea de 100 partes de amoniaco ga--
seoso durante 15 min., 1000 partes de una solucién acuosa de --
urea al 80% que contiene 0.25% de biuret (Con relacién a la --
Urea). La temperatura de la solucién de urea se eleva gradual--
mente de 80 a 120°C. Durante la evaporacién de la solucién de -
urea, sbélo se forma un 0.02% de biuret, de tal manera que el --
contenido de biuret de la solucién de urea evaporada al 97% es-
de 0.27%. La solucién de urea asf obtenida es tratada con amo--
niaco gas durante media hora a 119°C. Posteriormente la solu- -
cién de urea pasa a un desgasificador, en donde el amoniaco |i-
bre contenido en la urea es eliminado con la ayuda de una co- -

rriente de aire u otro gas a 140°C y una presién de 0.2 ata. La



- 42 =~

urea fundida se trata de acuerdo a procesos conocidos para obte

ner el producto aperdigonado o granulado.

Evidentemente para obtener urea grado técnico por este
procedimiento, es necesario partir de soluciones de urea con un
80% de concentracién que contengan un méximo de 0.25% de biuret,
las que se obtienen por métodos no convencionales. Ademds este-

procedimiento tiene un costo adicional por el amoniaco no recu-

perado.
B.- SOLUBILIDAD PREFERENCIAL.- Existen dos caminos:
1.- Disoluciédn de urea cruda en solucién acuosa de - -
urea.- W, Michelitsch, en 1950, descubrié que tratando la urea,

ya sea por solidificacién (De urea fundida) o por cristaliza- -
cién de la solucién, con una solucién acuosa de urea, preferen-
temente con una solucién saturada se obtenfa urea con un conte-
nido sustancialmente reducido de biuret. Mediante este trata- -
miento es practicamente el biuret Gnicamente el que se disuelve,
permaneciendo prdcticamente toda la urea purificada en estado -
s6lido. El tratamiento se puede efectuar a temperatura ambiente
en un recipiente agitado convencional. Ya que la disolucién de-
biuret se efectGa rdpidamente, es suficiente un aparato relati-
vamente pequefio y el proceso puede efectuarse en forma contfinua
facilmente. Para efectuar industrialmente el proceso, es prefe-
rible utilizar una solucién de urea que contenga una cantidad -
comparativamente pequeia de biuret, por ej. menos de 1%, que se
puede obtener del reactor en la sintesis de urea si el trata- -
miento de la urea se efect@la a temperatura ambiente la solucidn
concentrada se diluye primero con agua para saturacibén a la tem
peratura de operacién, de tal manera que un litro de solucién -

contenga unos 600 gramos de urea. No es esencial remover de la-
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sin reaccionar, debido a que no inter-

solucién el C02 y el NH3

vienen en la solubilidad del biuret en la solucién de urea.

2.- Tratamiento de urea cruda con una cetona alifética
ligera.- En este proceso el contenido de biuret se reduce o eli
mina tratando la urea con una cetona alifética ligera, princi=--
palmente aquel las cetonas que tienen de 3 a 5 &4tomos de carbono
por molécula. Ademds se remueven también otras impurezas solu--
bles, tales como aceite, amoniaco libre, sales de amonio, etc.-
El tratamiento consiste bisicamente en sumergir simplemente la-
urea cruda sé6lida en un bafio de solvente liquido que contenga -
una o mis de estas cetonas. También se pueden utilizar otros --
procedimientos de contacto. Para conseguir una extraccién signi
ficativa de biuret se requieren tiempos de residencia de 30 a -
60 min. Posteriormente la urea tratada es separada del bafo, y-
calentada para vaporizar el solvente oclufdo. Se ha encontrado-
que las cetonas alif&ticas ligeras, tales como la acetona, son-
solventes altamente selectivos para biuret en presencia de urea,
asl el procedimiento descrito utiliza dichas cetonas para puri-
ficar urea esencialmente por extraccién selectiva de biuret, --
utilizando equipos y procedimientos de extraccién convenciona--
les. En esta forma se obtiene urea grado técnico. El solvente -
se recupera en una torre de rectificacién y la corriente del --
fondo, consistente en una solucién acuosa de urea y biuret pue-
de deshecharse o recircularse como alimentacién al proceso de -
sintesis para recuperacién de urea y conversién del biuret a --

urea que se efectda bajo las condiciones de sintesis de la urea.

C.- CRISTALIZACION.~ Para emplear esta técnica en la -
purificacién de urea se han desarrollado varias patentes, a con

tinuacién se describen las mis competitivas industrialmente.
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1.- Técnica de cristalizacién simplificada.- Anterior-
mente para obtener urea de bajo contenido de biuret, era necesa
rio rediso'ver los perdigones de urea y recristalizar en una o-
més ocasiones, o efectuar un lavado de cristales con urea libre
de biuret. En este Gltimo caso también se requiere |la prepara--

cién de una solucién de urea libre de biuret.

En el presente proceso la solucién caliente de urea --
gue tiene un contenido alto de biuret es enfriada o mantenida -
a temperaturas a las que no se cristaliza la urea. Enseguida, -
la solucién caliente se enfria rdpidamente en una zona de inter
cambio de calor a una temperatura que permite la formacién de -
cristales finos de urea. La cantidad méx;ma de urea que se deja
cristalizar de la solucién durante el paso por la zona de inter
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 licor madre a una temperatura sustancial
mente constante como una suspensiédn por un perfodo que permite-
el crecimiento de los cristales a un tamafio adecuado para su se

paracién de la solucién.

Si se desea obtener un rendimiento mayor de urea de la
corriente de alimentacién, manteniendo el 27% en peso en la so-
lucién de cristales de urea, una parte del licor madre recupera
do después de la separacién de cristales debe recircularse, mez
cl&ndose con solucién de urea fresca antes de pasar a través de
la zona de intercambio de calor. ‘Aunque précticamente toda la -
urea podrfa removerse como cristales de la solucién original, -
se ha encontrado que para mantener las ventajas derivadas de es
te proceso, o sea, un producto cristalino que tiene un conteni-

do extremadamente bajo de biuret, el licor madre no podra recir
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cularse en cantidades que den un rendimiento mayor del 50% en -

peso de cristales de la solucién original de urea.

Después de separar los cristales de la solucién se se-
can de acuerdo a précticas convencionales y quedan con un conte
nido de biuret bajo, siendo el producto apropiado para utilizar
se como urea grado técnico. El resto de la solucién de urea puge
de concentrarse y aperdigonarse por métodos convencionales. Re--
quiere este proceso partir de soluciones que contengan poco biu
ret a fin de que la urea que se va a aperdigonar l|lene las espe

cificaciones para uso como fertilizante.

Para efectuar la cristalizacién es necesario un equipo
con una superficie de intercambio de calor que efect@ia un en- -
friamiento rédpido de la solucién de urea depositando cristales-
en una superficie y con un medio adecuado para raspar en dicha-

superficie y remover los cristales, uno de los mds apropiados -

es el Votator descrito en Perry, Chemical Engineer’s Handbook

(pég. 17 sec. 17, 4a. edicién). El tamafio del Votator es tal -

que el flujo de solucién es muy répido, permitiendo la forma-

cién de los cristales mds finos, no suministrando tiempo para
el crecimiento de los mismos porque el tiempo de retencién de -
los cristales en la superficie se controla en fracciones de se-

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

Como medio de separacién de los cristales se utiliza -
una centrfifuga, de donde se recolectan y se pasan a un secador,

ya que contienen una humedad de 1 a 2%.

Generalmente el secado se efectia con aire precalenta-
do con vapor, ya que la temperatura se puede controlar mejor, -

aunque también se pueden utilizar 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 Amonatacién-Cristalizacién.- P.-
J. C. ha desarrollado un procedimiento en el que trata el licor
madre convirtiéndolo en una masa cristalina que contiene esen--
cialmente urea y biuret, posteriormente mezcla esta masa con --
con una cantidad tal de una solucién de urea-biuret (Que contie
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 solucién rica en biuret se pone en contacto -
con amoniaco a una temperatura entre 120 y 150°C, para conver--
tir el biuret disuelto en urea, y de nuevo vuelve a mezclarse -
la solucién 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 licro madre con alto contenido-
de biuret, a fin de obtener urea de bajo contenido de biuret --

donde la urea es cristalizada y separada de una solucidn.

En contraste con métodos ya mencionados en este proce-
so el tratamiento de la solucién con amoniaco gaseoso puede - -
efectuarse a presién atmosférica debido a que la reacciédn se --
efectla en una solucién urea-biuret substancialmente |ibre de -
agua lo que evita la hidré6lisis de la urea.

A}

Como se indicé, la recirculacién de la solucién de - -
urea-biuret, con la que se mezcla la masa cristalina y donde es

disuelto el biuret, tiene un contenido de biuret dentro del ran
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go de 15 a 28% en peso. El |imite inferior de 15% estéd determi-
nado por el hecho de que a una atmésfera de presién de amoniaco,
el equilibrio de una solucién de urea-amoniaco a 140 °C, es - -
aproximadamente 15% en peso de biuret. El |fmite superior esté-
determinado por el hecho de que ya no se disuelve biuret en una
solucién que tenga mds del 28% en peso a la temperatura alcanza
da después de mezclar la soluciédn con la masa cristalina de - -
urea-biuret. Para obtener una disolucién rdpida de los crista--
les de biuret y mantener la suspensidn cristalina adecuadamente
flufida, la relacién en peso entre la masa de cristales de urea-
biuret y la solucién debe ser por lo menos de 1:2.5. Tampoco rege
sulta conveniente aumentar mucho la cantidad de solucién, ya --

que aumentan necesariamente los costos de bombeo.

En contraste con los cristales separados de la solu- -
cibén de urea original, los cristales separados de la solucién -
de urea-biuret, son comparativamente ricos en biuret debido a -
que se separan de una solucidén 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 ninglGn -
tratamiento, incorpordndola a la produccién de urea total sin -
afectar significativamente sus caracterfsticas, ya que se trata

de una cantidad muy pequefa.

3.- Recirculacién de Licor Médre al Reactor.- |. M, --
Singer describe un proceso para producir urea de bajo biuret en
el que el licor madre de la centrifuga (Después de la cristali-
zacién), con un contenido relativamente alto de biuret se retor
na a la cédmara de sintesis y se obtiene un producto de urea - -
cristal con un contenido muy bajo de biuret. Esto hace posible-
la producciédn de urea grado técnico con un aumento comparativa-

mente pequefio en la cantidad de equipo requerido y al mismo - -
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tiempo, obtener la produccién total de la planta de la misma ca

lidad sin sufrir una pérdida significativa en rendimiento.

En este proceso, la reaccién de amoniaco y CO2 se efec
tla en la forma acostumbradaexcepto que es conveniente utilizar
presiones y temperaturas un poco mds altas que las utilizadas -
normalmente, en particular si el contenido de amoniaco de los -
reactivos no se incrementa para compensar la adicién de urea y-
biuret. Las presiones estdn dentro del rango de 210 a 440 kg/cm2
siendo preferible utilizar presiones de 400 ¥ 15 kg/cmz. Las --
temperaturas est&n dentro del rango de 190 a 220°C utilizdndose

generalmente temperaturas alrededor de 210 t 5° C.

Se obtiene una economia significativa lavando los cris
tales de urea (Evitando con esto tener que efectuar recristali-
zaciones), este paso se puede efectuar en la centrifuga y remue
ve el biuret de la superficie de los cristales. El lavado con--
siste en solucién de urea acuosa del proceso que no ha sido - -
cristalizada y contiene por lo tanto un porcentaje de biuret ba
jo (Contiene aproximadamente un 0.4%). Con esto se reduce el --
contenido de biuret en los cristales a un 0.08% en peso con res

pecto a la urea final.

El proceso puede visualizarse como una alimentacién de

reactivos de amoniaco, CO agua, biuret y urea. La proporcién-

2I
de los componentes se controla asf:

Moles
Amoniaco 3.8 a 6.6
C02 1.0
Agua 0.1 a 1.5
Biuret 0.0002 a 0.04

Urea 0.03 a 0.8
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Con un contenido de biuret de 0.38% en la alimentacién

a la etapa de cristalizacién, el retorno de solucién madre se--

rfa:

Porcentaje de la Porcentaje de
produccién de urea ® biuret en la
recirculada al reac corriente re-
tor de sfintesis: circulada:

5 9.4
10 4.8

Se puede concluir que el porcentaje de urea recircula-
da al reactor dependerd de la concentracién que se alcance de -

biuret en el |icor madre.

I11.2 DISCUSION DEL PROYECTO Y DIAGRAMA DE FLUJO
INTEGRADO.

La técnica m&s utilizada en instalaciones modernas pa-
ra la producciédn de urea de bajo biuret es la de cristalizacién
al vacfo con recirculacién (Generalmente se efectGa en cristali
zadores tipo Krystal), separacién y lavado de cristales en una-
centrffuga, y recirculacién de aguas madres al reactor de sinte

sis.

La recirculacién de aguas madres con alto contenido de
biuret al reactor, constituye un factor adverso para la capaci-
dad de produccién de la planta, en efecto, si tomamos en cuenta
que las condiciones de Presién y Temperatura en el reactor, no-
pueden alterarse por razones de disefio y corrosién, la alimenta
cién de una solucién acuosa de urea rica en biuret afectard la-

conversidn por paso de COZ' Esto se debe a que se incrementa la
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recirculaciédn de producto, la relacién molar H20/C02, y se aba-
te la relacién molar NH3/CO2 (Ver gré&fica de conversién al equi
librio de M. Frejacques). Tampoco es posible incrementar la ali
mentacién de amoniaco, ya que es uno de los factores |imites a-
plena capacidad, adem&s aumenta el volumen de gases que deben -
mane jarse en el sistema de recuperacién y disminuye el tiempo -
de residencia en el reactor. El sistema de recuperacién y recir
culacién de reactivos el autoclave tampoco puede ser operado a-
una mayor capacidad, ya que como hemos mencionado en la descrip
cién del proceso, la columna de absorcién constituye un “cuello
de botel la”, siendo necesario desviar parcialmente gases del --
descompositor Primario directamente a la planta de Nitrato de -

Amonio.

Con objeto de no limitar la capacidad de produccién, -
se pretende efectuar la incorporaciédn de aguas madres con alto-
contenido de biuret en la solucién absorbente, disminuyendo en-
forma proporcional la cantidad de solucién desviada del separa-

dor de alta presién.

La urea cristaliza en el sistema tetragonal y el creci
miento de los cristales es normalmente en forma acicular alarga
da en el plano y con terminacién indistinta. Existe, sin embar-
go, una gran cantidad de factores que pueden afectar la forma o
hdbito caracteristico de un cristal, por ejemplo, el tipo de --
solvente, grado de sobresaturacién, velocidad de enfriamiento, -
pH de la soluciédn, presencia de impurezas, grado de agitacién.~-
La causa més comin modificadora de la forma o h&bito caracteris
tico de un cristal es probablemente l|la presencia de impurezas -
en la solucién. Esta técnica se ha practicado en forma intensi-

va y es una de las facetas mds absorbentes de la quimica de - -
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cristales. Aunque el uso de la urea como modificador de h4bito-
es ampliamente conocido, el uso de modificadores en la cristali
zacién de urea tiene escasas referencias bibliogréficas. En el-
trabajo de A. E. Bennett, J. Scarlett y J. B. Scuffham se pre--
sentan experimentos en equipo de laboratorio similar al crista-
lizador tipo Krystal, utilizando diversas impurezas para la - -
cristalizacién de la urea, concluyendo que fortuitamente el biu
ret constituye un modificador del modo de crecimiento de los --
cristales de urea muy efectivo cuando se encuentra en composi--
ciones de 5 a 10% en peso en la solucién; en este caso se for--
man prismas tetragonales con un tamafio adecuado para efectuar -
una separacién de la solucién en forma convencional (Por Ej. --
una centrfifuga) y con caracteristicas adecuadas para su trans--

porte (Poca tendencia a aglutinarse y a romperse).

Para la operacién se requiere de un cristalizador eva-
porador que permita una formacién y clasificacién adecuada de -
los cristales. Los cristalizadores tipo Oslo-Krystal se han di-
sefiado para mantener la solucién cristalizante dentro del |fmi-
te metaestable, o sea arriba de la curva de saturacién y abajo-
de la curva de nucleaciédn tedrica de Mier, con el objeto de que

el proceso de cristalizacién pueda ser controlado.

Las condiciones de operacién del cristalizador pueden-
variar dentro de un amplio rango, pero deben tomarse en conside

racién los siguientes factores:

a).- La formacién de biuret se ve favorecida por altas
temperaturas con tiempos de residencia prolonga--
dos, increment&ndose répidamente arriba de 110°C~-
(Ver Gr&fica).

b).- La descomposicién de urea por hidrélisis se efec-
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tba a altas temperaturas con tiempos de residen--
cia prolongados y empieza a ser apreciable arriba
de 70°C.

c).- Debe mantenerse en la suspensién un contenido de-
biuret |imitado de acuerdo con la temperatura a -
fin de evitar la precipitaciédn de la sal 2 urea :
1 biuret (Ver gréfica de equilibrio).

d).- Con temperaturas muy bajas, y por lo tanto mante-
niendo en la solucién de aguas madres un anélisis
de biuret bajo, se obtienen cristales de una cali
dad inferior, aumentan las dimensiones del equipo
a utilizar y la cantidad de solucién recirculada-

al sistema de sintesis.

Las condiciones de operacién seleccionadas para el - -

cristalizador de acuerdo a lo establecido anteriormente, son de:

Temperatura 65°C
Presién: 88mmHG
Composicidn:
Urea 69 .5%
Biuret 7.0%
Agua 23.5%

La integracién al Proceso actual, se pretende efectuar
la a partir del descompositor secundario, eliminando los si-~ -

guientes equipos:

> a) Cuatro cristalizadores del tipo Swenson-Walker con-
helicoides.
b) Concentrador
c) Soplador del concentrador.

d) Extractor de los cristalizadores.
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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 cangilones a la torre de aperdigonado -
(40 mts. de altura).

| ) Transportador de gusano.

La recirculacién de aguas madres ricas en biuret se =--
efectuard como hemos mencionado en la “T” de mezclas, sin afec-
tar la conversién del reactor, ya que la solucién desviada del-
separador de alta presién se reducird en la medida en que se --
efecta la recirculacién. Sin embargo, existird un aumento en -
la carga térmica de los descompositores primario y secundario -
debido al aumento en solucidédn a manejar. Debe ademis 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 solucién -

de reciclo y no incrementar el agua alimentada al reactor.

Diagrama de Flujo Integrado.- (Ver diagrama).- La solu
cién que descarga del descompositor secundario se mezcla con la
solucién saturada circulante del cristalizador del lado de la -
aspiracién de la bomba de circulacién. Aqui también se adiciona
la solucién recalentada en el cambiador que efectiGa el equilili
brio térmico en el sistema. Esta mezcla pasa al evaporador del-
aparato Krystal donde es sobresaturada por la evaporacién de --
una porcién de solvente. La solucién sobresaturada fluye hacia-
abajo a través del tubo central y hacia arriba a través de la -
suspensién densa de cristales, provocando entonces en estos un-

crecimiento bajo condiciones éptimas.



- 54 -

El lfquido desobresaturado pasa a |la bomba de circula-
cién donde se mezcla nuevamente con la alimentacién, repitiéndo
se el ciclo. Una porcién de liquido desupersaturado se bombea a
través del cambiador, y ademds se desvia una porcién al depési-
to de aguas madres para eliminar el exceso de cristales peque--
fos y controlar el nivel del cristalizador. El tanque de aguas-
madres tiene un serpentin de calentamiento en su parte inferior
y es lo suficientemente grande como para poder almacenar toda -
la solucién requerida del sistema en caso necesario (Paro total
de la planta o por alguna reparacidn corta.- Del tanque de - -
aguas madres se bombea de nuevo al cristalizador desvidndose --
una parte de soluciédn rica en biuret a la bomba que la envia de

nuevo al proceso en la "T” de mezcla.

Los cristales grandes se retiran del cristalizador en-
una suspensién que contiene del 25 al 30% de cristales y que es
bombeada al sedimentador, de este equipo la suspensién notable-
mente espesada (Con un 45% de cristales) se envian a un separa-
dor centrfifugo. Donde se separan y se lavan los cristales con -
solucién fresca del descompositor secundario. Los cristales que
salen de la centrifuga con un contenido de biuret de 0.03 a -~
0.08% y de humedad de 1.5 a 2.0%, se aspiran por una ligera de-
presidédn en un conducto para transporte neumdtico. En éste una -
corriente de aire que pasa primero por un filtro y posteriormen
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 solucién separada en el espesador y en la centrifu-

ga se envia al tanque de aguas madres.
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La fase vapor deja el cristalizador a través de un sis

tema de vacfo de dos etapas.

La separacién de los cristales de la corriente de aire
se produce en ciclones, y la recuperacién de finos ocurre en la
columna de separacién donde el aire que sale de los ciclones es
t4 sometido a un lavado con solucién de la misma columna mante-
nida en circulacién con una bomba centrifuga. Conseguida la con
centracién a un 60%, una parte de la solucién se envia al tan--
que de solucién de aguas madres, reponiéndose en la columna de-
separacidén 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 ahi a unas regaderas que -

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

Las variables a controlar en el sistema de cristaliza-

cién son las siguientes:

a) Una suspensién con 25 a 30% de cristales. Esta puede determi
narse con un densfimetro (Gravedad especifica de la solucién: -
1.18, gravedad especfifica de la suspensién: 1.22), y se contro-
la mediante la extraccién de cristales y/o mediante el control-

de temperatura.

b) Presién absoluta de 88 mm Se determina con un vacuémetro-

HG®

y se puede controlar con precisién por medio de una valvula rom

pedora de vacfo de control neum&tico.

c) Temperatura de 65°C. Se controla con el flujo del medio cale

factor en el cambiador mediante una v&lvula neum&tica.

d) Nivel en el cristalizador. Se controla mediante la extrac- -
cién de aguas madres hacia el depésito por medio de una v4lvula
neumdtica.

e) Contenido de biuret en 7% en las aguas madres. Se puede de--
terminar mediante andlisis periédicos, ajustando el flujo de so

lucién hacia la “T” de mezcla.
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CAPITULO IV

CALCULOS PARA EL PROCESO PROPUESTO

IV.1 Balance de Materiales.

IV.2 Célculo y especificaciones -
preliminares del equipo.

IV.3 Estimaciones econémicas pre-

liminares.
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IV.1 BALANCE DE MATERIALES

Tomaremos como base un dfa (Con 24 hrs. de produccién-

contfnua).

Produccidén al almacén: 180 tons.

Tonel adas

Urea: (180.00)(0.995) 179.100
Biuret: (180.00)(0.003) 0.540
Humedad: (180.00)(0.002) 0.360

Total : 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:

Amoniaco

2 Agua

% %
Urea 99,72 T/d Urea 99.50
Biuret 0.08 F 181.200 Biuret 0.30

———-—q |

Agua 0.20 Hume dad 0.20
Solucién de urea fundida: T/d

Urea: (181.200)(0.995) 180.294

Biuret: (181.200)(0.003) 0.544

Humedad: (181.200)(0.002) 0.362

Total 181.200
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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 al imentados:

Tons.
Urea: (181.266)(0.9972) 180.758
Biuret: (181.266)(0.0008) 0.145

Agua: (181.266)(0.0020) 0.363
Total 181.266

Secador y transportador neuméatico.-

Tons.

AJUrea 180.758

% .“Biuret: 0.145

Urea: 97.92‘ l !Agua: 0.363

Biuret: O.OSF__E{%
Agua: 2.00% ? Urea:
G |Biuret:

iAgua:

La cantidad de finos no recolectados por los ciclones-
se estima en 600kg (De acuerdo a la eficiencia de disefio de los
mismos), esta urea es recuperada en el lavador de gases.

Descarga de la centrffuga:



Amoniaco
Urea

CO2
Agua

Biuret

Urea
Biuret

Agua

Total :

% BN =

Urea: 180.758 + (0.9972)(0.6)
Biuret: 0.145 + (0.0008)(0.6)
Agua: (0.02)(181.356/0.9792)
Total:
Al separador de finos:
Urea: 181.356 - 180.758
Biuret: 0.146 - 0.145
Agua: 3.704 - 0.363
Total:
Cristalizador.-
‘lAmoniaco
G lAgua
% co,
0.50 Urea
80.00 Biuret
0.25 F Agua
18.80
0.45 -
Tons. R Urea
0.598 A la “"T”|Biuret
0.001 Agua
0.399
0.998

Balance de Urea:

Balance de

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

Biuret:

Tons.

181.356
0.146

185.206

Tons.

181.356
0.146

3.704
185.206

%
69.5
7:0
23.5
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(0.0045)F + 0.001 = 0.146 + (0.07)R
Resolviendo:
F = 237.407 tons.

¢
Solucién del Descompositor Secundario:

Tons.

Amoniaco (0.0050)(237.407) 1.187

Urea (0.8000)(237.407) 189.925

co, (0.0025)(237.407) 0.594

Agua (0.1880)(237.407) 44.633

Biuret (0.0045)(237.407) 1.068

Total: 237 .407

Solucién a la "T” de mezcla:

Tons.

Biuret 1.068 + 0.001 + 0.146 0.923
Urea 189.926 + 0.598 - 181.356 9.168
Agua (0.923)(0.235/0.07) 3.098

Total: 13.189

Descompositor Secundario.-

Amoniaco
CO2
Agua
% Urea
Amoniaco 9.7 Amoniaco
Urea 64.2 F - | .002
CO2 6.7 Agua
Agua 19.4 Biuret
Total :

Urea transformada en biuret:

(1.068)(120/103) = 1.244 tons.

Tons.

189.
. 187
.594
44.
.068
.407

237

925

633
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Solucién del descompositor primario: Tons.
Urea 189.925 + 1.244 191.169
Amoniaco (191.169)(0.097/0.642) 28,884
co, (191.169)(0.067/0.642) 19.951
Agua (191.169)(0.194/0.642) 57.768

Total: 297.772

Gases enviados a la planta de Nitrato de Amonio:

. Tons.
Amoniaco: 28.884 - 1.187 + (17)(103)(1.068) = 27.868
C02: 19.951 - 0.594 = 19.357
Agua: 57.768 - 44.633 = 13.135
Total: 60.360
Descompositor Primario.- Efectuaremos en este punto el

balance de CO, total a fin de poder determinar la cantidad de -

2
gases que deber&n desviarse hacia la planta de Nitrato de Amo--

nio:

Balance de COZ:

Al descompositor

secundario

F
c0,: (155.772)(0.997)

De la solucién de | A Nitrato del
alto biuret desc. primario

CO0, al descompositor secundario:

2

19.951 + 191.169(44/60) = 160.142 tons.
CO2 de la solucidédn de alto biuret:
(44/60)(9.168) + (88/103)(0.923) = 7.512 tons.
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a Nitrato del descompositor primario:

(155.772)(0.997) + 7.512 - 160.142 =

CO2

Balance en el descompositor primario: Tons.
Amoni aco
G1 CO2 2.675
% Agua Tons.
Amoniaco 17.5 Amoniaco 28.884
C02 10.8 F 002 19.951
Urea 54.5 F—>{Urea 191.169
Agua 17 .2 Agua 57.768
Total: 297.772
Amoniaco
G2 002
Agua
Solucién del separador de alte presién: Tons
Urea: Y 191.169
Amoniaco: (191.169)(0.175/0.545) 61.385
Co,: (191.169)(0.108/0.545) 37.883
Agua: (191.169)(0.172/0.545) 60.332
Total: 350.769
Gases a la columna de absorcién:
- Tons.
002: 37.883 - 19.951 - 2.675 15.257
Amoniaco (61.385 - 28.884)(15.257/17.932) 27.653
Agua: (60.332 - 57.768)(15.257/17.932) 2.182
Total 45.002

Gases a la planta de Nitrato de Amonio:

2.675 tons.




- 62 -

Tons.

COZ: 2.675
Amoniaco: 32.501 - 27.653 4.848
Agua: 2.564 - 2.182 0.382
Total 7.905

Separador de Alta Presién.- De este equipo a la "T” de
mezcla se enviard ahora una cantidad de solucién menor, equiva-
lente a una cantidad similar de urea, esto es: 37.707 tons. me-

nos la urea total de la solucién de alto biuret.

Amoniaco

G CO

2
Agua
% Tons.
Amoniaco 39.0} Amoniaco 61.385
Urea 36.5I F Urea 191.169
—b
C02 11.1 C02 37.883
Agua 13.4 Agua 60.332
350.769
%
Amoniaco 17.5
A CO2 10.8
—*>Urea. 54.5
Agua 17:2
Solucién a la “T” de mezcla:
Tons.
Urea 37.707 - 9.168 - (120/103)(0,923) 27.464
Amoniaco (0.175)(27.464/0.545) 8.819
co,: (0.108)(27.464/0.545) 5.442
Agua (0.172)(27.464/0.545) 8.667

Total 50.392
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Solucién del reactor:

Tons.
Urea 101.169 + 27.464 218.633
Amoniaco (0.390)(218.633/0.365) 233.608
coz: (0.111)(218.633/0.365) 66.488
Agua: (0.134)(218.633/0.365) 80.265
Total 598.994
Gases a la columna de absorcién:
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°
Total: 197.833
Reactor.-
Tons.
Amoniaco 233.608
r—JCOZ 66.488
Urea 218.633
‘ Agua 80.265
Tons. Tons.
co, 1R B co,
Tons. Urea
Amoniaco 286.893 | R Amoniaco
Agua 0.556 ‘ | | Agua
' . Biuret 0.923
Agua formada en la reaccién:
(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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Solucién de reciclo:

Tons.

Amoniaco: 233.608 + 102.525 - 286.893 + 0.923(17/103) 49.392

Agua: 80.265 - 54.278 - 0.556
Urea: 27.464 + 9.168

Biuret:

COZ: 23.163 + 15.257 + 5.442

Composicién de la solucién de reciclo:

Amoniaco: (49.392/156.240)(100)

CO,: (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 absorcién.-

Solucién absorbente:

Total

31.61
28.07
23.45

0.59
16.28

Tons.
Amoniaco  8.819 Amoniaco
CO2 5.442 002
Urea 27.464 - X Urea
Agua 8.667 Biuret
Agua
Tons
Urea 9.168
Biuret 0.923
Agua 3.008 Agua L—Amoniaco

Agua adicionada para efectuar el balance:

25.431 - 3.098 - 8.667 - 11.266 - 2.182

25.431
36.632
0.923

43.862
156.240

Tons. %
73.4

5.442

36.632

0.923

0.218 tons.
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Agua en la solucién absorbente:

0.218 + 3,098 + 8.667

11.983 tons.
Amoniaco en el absorbente:
(0.734)(54.980/0.266)

Amoniaco a la “T” de mezcla:

151.712 - 8.819 = 142,893 tons.

151.712 tons.

Columna de Absorcién:

G Amoniaco
Tons Tons.
Amoniaco 151.712 Amoniaco 27653
C02 5.442 C02 15.257
Urea 36.63 2} Agua 2:182
Agua 11.983 Total 45.092
Biuret 0.923 T
Total 206.692
Tons.
Tons. Amoniaco 163.404
Amoniaco | [49.392 L—co, 23.163
CO2 43.862 Agua 11.266
Urea 3{36.632 Total  197.833
Agua 25.431
Biuret 0.923

Total 156.240

Gases a la columna:
45.092 + 197.833
CO, a la columna:

2
15.257 + 23.163 = 38.240 tons.

242.925 tons.

Amoniaco enviado a los condensadores:

151.712 + 27.653 + 163.404 - 49.392 = 293.377 tons.
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Tanque de amoniaco recobrado.-

Tons.
'—.rA Nitrato: 7.055
De los conden  Tons. h4A la "T" Tons.
sadores. . 293.377 de mezcla: 142.893
Amoniaco g Tons.

fresco I IAI 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 = 39.771
C02: 2.675 +19.357 = 22.032
Agua: 0.382+ 13.135 = 13.517

Total: 75.320

Eficiencia de amoniaco en el proceso:

143.464 + 0.556 = 144.020 tons. de NH3 fresco.

Amoniaco para la produccién:
144.020 - 39.771 = 104.249 tons.
Eficiencia:

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

Eficiencia de CO. en el Proceso:

2

180(44/60)(100/155.772) = 84.74%
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IV.2 CALCULO Y ESPECIFICACIONES PRELIMINARES
DEL EQUIPO.

Balance térmico de la unidad de cristalizacién.-

Amoniaco 1.187

= 65°C 002 0.594

t = 135°C Tons Agua t = 65°C Tons.
Amoniaco 1.187 Urea 181.356
CO2 0.594 Biuret 0.146
Urea 189.926 —b¢ T = 65°C Agua 3.704
Agua 44.632

Biuret 1.068 o t = 65°C  Tons.
£ = 65°C Tons. 5 Urea 9.168
s 0.598 ‘ Biuret 0.923
Agua 0.399 Agak 3094
Biuret 0.001

Agua evaporada: .
44.632 + 0.399 - 3.098 - 3.704 = 38.229 tons.
Balance térmico:

= + + + +
Q Ql 02 03 Q4 05

Entalpfa de vaporizacién del agua a 65°C:

°1 =+ (38 229 - 243)(560.22) = 21 280 516.92 Kcal/d

Calor de descomposicién del Carbonato de Amonio remanente:
NH CO = 2 NH + CO + H 0
(B ) 200, i) 3ta) * “Paie) * Nl

BHgeon = 50 809.16 Keal/Kgmol

02 = +685 923,66 Kcal/d
Entalpfa de vaporizaciédn del amoniaco remanente:

= (488.8)(728) = + 355 846.40 Kcal/d
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Calor de cristalizacidn de la Urea:

04 = - (181 356)(57.8) = - 10 482 376.0 Kcal/d

Calor sensible cedido por la solucién alimentada:
Q. = -(0.66)(135 - 65) (237 407)
- 10 968 203.40 Kcal/d
Calor necesario en el sistema:

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

il

C8lculo del calentador.- A fin de no incrementar el con-
tenido de biuret y/o favorecer la hidrélisis, asi como para con
trolar el proceso de cristalizacién, se tendrd un incremento de

10°C a través del calentador.

Cantidad de aguas madres recirculadas:

w = (36 321.12)/(0.668)(75 - 65) Kg/h
w =5 437.3 Ka/h
Como medio de calentamiento pueden utilizarse los conden

sados del descompositor secundario con un arreglo adecuado uti-
lizando un tanquecito separador de vapor y condensados con un -
controlador de nivel y otro de condensados a través del cambiador,
alternativamente puede utilizarse vapor de 7 Kg/cm2 laminado --
cuando trabaje la seccién de cristalizacién en forma indepen- -
diente: Con objeto de tener capacidad para absorber las varia--
ciones de carga en el proceso, asi como para procesar paulatina
mente solucién almacenada en el tanque durante paros, se calcu-
lard el 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, utilizaremos parcialmente los condensados enfridndolos a --

90°C manteniendo una diferencia de temperatura adecuada para no
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incrementar excesivamente el cambiador:

Cantidad de condensados utilizados:

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

CORAZA
Condensados
T1 = 172°C
T2 = 90°C

W = 543.0 Kg/h
Cp = 1.020 cal/(g)(°C)

517200 = 0.89536

$90°C 0.96552

)l 172°C= 0.0995 cp.

)| 90°C = 0.3165 cp.
Kypgop = 0578 Keal/(h)(m?)(°C/m)
k90°C = 0,586 Kcal/(h)(mz)(°C/m)

RD(total)

Flujo a contracorriente:

= 0.,0015

TUBOS
Soluciédn de Urea

t, = 65°C

t, = 75°C

w =06 796.6 Kg/h

CP,goc = %5238 cal(g)

Ss00¢ = 1.190

i 70°C = 1.8 cp.

K. ~on= 0.2831 Kcal/(h)
70°C (N(oc)

MLDT = (97 - 25)/1n(97/25) = 53.1°C

uD = 400 Kcal/(h)(mz)(°C)

A

Q/UD (MLDT)

A

A= 2.1375 m?

(45 401.4 Kcal/h)/[%OO Kcal/(h)(mz)(°CZ](53.1 5 )

Dado que es una superficie pequefa, bastard con utilizar un cam

biador de doble tubo, con la soluciédn circulando en el tubo in-



w I

terior:
Tubo interior Tubo exterior
Solucién de Urea Condensados
Material AISI 304 Acero al carbén
Di&metro: ¥ 174" 2"
Cédula: 10 S 40

Debido al rango y a la diferencia de temperaturas, ha-
br& que calcular los coeficiencies de transferencia en las ter-

minaciones fria y caliente:

Terminal frfia:

Condensados: Cp9OOC = 1.005 cal/(g)(°C)

Tubo interior:a = 0.0010535204 "

Masa velocidad:

(6 796.6 Kg/h)/(0.0010535204 m2)

G =

p

Gp =6 451 322.6 Kg/(h)(mz)

Rep= (0.0366268)(6 451 322.6)/(6.48)

Re = 36 464.7
p

Jy = 113
(co 1 /k) Y3 = (0.668)(6.48)/(0.2831)1/3
(cp W/k)Y3 = 2.482

(113)(0.2831)(2.482)/(0.042164)

I

h. /x
10 P
1 883.1 Keal/(h)(m2)(°C).

-~

=

o
Il

Tubo exterior.-

a_ = (3.1416)(0.05250182 - 0.0421642)/4
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0.000768619 m>

a
a

G

a

Re = (De)(G_)/y

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

(543)/(0.000768619) = 706 461.85 Kg/ (h)(m?)

il

Re = (0.02321023)(706 461.85)/(0.3165)(3.6)
Re = 14 391
iy = 54
1/3 1/3
(o #/K)"3 = [(1.005)(1.1394)/ (0. 586)
(Cp ﬂ-l/k)l/3 = 1.250
_ 1/3
h, = JH(k/De)(Cp /k) (¢a)

ho/¢a = (54)(0.586)/0.02321)(1.25)

h,/8_ = 1704.22 Keal/(h)(n®)(°C)

Temperatura de la pared del tubo:
tw N tc S (ho/éa)(Tc - tc)/(hio/¢p = ho/¢a)
t =65+ (1 704.22)(90 - 65)/(1 704.22 + 1 883.1)
t = 77°C
=1
4, = (0.3165/0.3702)°14 = 0.9783
h =1704.22(0.9783) = 1 667.24
U = (1 667.24)(1 883.1)/(1 667.24 + 1 883.1)
U = 884.3

u,.=u /(1 +RU)
c dc

U, = 884.3/(1 + 884.3 x 0.0015)

U. = 380.11 Kecal/(h)(m2)(°C)



Terminal caliente:

2 Y

Condensados: Cp1720C = 1.053 cal/(g)(°C)

h, /

10

Tubo exterior.-

Temperatura de

Re
a

Re
a

JH

¢
p

Il

— 1 883.1 Keal/(h)(n2)(°C)

(0.02321023) (706 461.85)/(0.0995)(3.6)
45 766.5

133

(cp /k) Y3 = (1.053)(0.3582)/(0.578) 1/3
(Cp /k)1/3 = 0.86738

h /@
o

h /¢
o

H /¢
o

a

a

a

= j, (k/De) (cp /)3
(133)(0.578/0.02321)(0.86738)

I

2 872.9 Kcal/(h)(mz)(°C)

Il

la pared del tubo:

(-’-
Il

75 + (2 872.9)(172 - 75)/(2 872.9 + 1 883.1)
134°C

(1.8/0.42)°%14 = 122508

(1 883.1)(1.22598) = 2 308.64
(0.995/0.158)°+ 14 = 0.93731

(2 872.9)(0.93731) = 2 692.80

(2 308.64)(2 692.8)/(2 308.64 + 2 692.8)

1 242.98

=1 242.98/(1 + 1 242.98 x 0.0015)

= 433.93 Kcal/(h)(M?)(°C)
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Q/A = (uDCx By uDh tc)/ln(UDCx th/uDh tc)
Q _  (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

2. 1345 ¢

>
Il

Coeficiente de transferencia en servicio a la temperatura calé-

rica:

Up

Up

Il

45 401.4/(2.1345)(53.1)

400.57 Kcal/(h)(m?)(°C)

Longitud requerida:

= (2.1345)/(0.132588) = 16.1 m
Se pueden utilizar 4 horquillas de 2 metros.

Caida de presién:
Para la solucién.-
Re = 36 464.7
0.0035 + (0.264)/(36 464.7)
= 0.0067
aF = (4£6%1)/ (20 *p)

0.42

Longitud total:
L=7(1.71) + 16.1 = 28.05 m

AF = £2)(0.0067)(6 451 322.6)%(28.05)
p (9.80665)(3.6)2100(1190)2(0.0366268)

AFp= 2.373 m
AP = (2.373)(1.19)/10

A Pp= 0.28 Kg/cm2
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Para los condensados:-

D’e = 0.0525 - 0.0422

D’e = 0.0103378 m
Re’ = (D’e)(G )/
qa a
Re! = (0.0103378) (706 461.85)/(0.72)
Re’ = 10 143
a
= 0.0035 + (0.264)/(10 143)0'42
f = 0.008983
r - (2)(0.008983)(706 461.85)%(16.1)

P (9.80665)(3.6)210%(935.2)%(0.0103378)
F=0.1256 m
F.= (v%)/297
V= (706 461.85)/(935.2) = 755.4 m/h
V = 0.21 m/sec
F.= (0.21)%/2(9.80665)
F,= 0.002245 m
ST (4)(0.0022245) = 0.00898 m.

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

P = 0.013 Ka/cn™

Dada esta cafda de presién tan pequefia la velocidad de

los condensados a través del cambiador puede incrementarse, ya-
sea disminuyendo aGn mids el didmetro de la tuberfa o dejindolo-

en esta forma para suministrarle versatilidad al cambiador en -

los cambios de carga.

C&lculo del grupo de vacio.- De acuerdo con el vacfio -



o TR o

seleccionado para la operacién de la unidad de cristalizacién.-
éste se obtiene generalmente en dos etapas. Aquf se utilizard -
un condensador de superficie, extraccién de inertes con un eyec
tor primario, un condensador barométrico (Utilizando el agua de
purga para el control de SiO2 en la torre de enfriamiento), y -

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

de 14 Kg/cmz.

Condensador de supernficie:

Entrada: T/d Tmo | /d
Amoniaco: 1.187 0.0698
C02: 0.594 00135
Agua: 38.229 2.1238
Total: 40.010 2.2071
Peso molecular promedio: 18.12

Presién total: 88 mm
Hg

Presién parcial del agua:

P = (88)(21238/22071) = 84.7 mm
v Hg

Presién parcial de los no condensables:

Pg = 3.3 mmHg

Temperatura de rocfo: 48.4°C
Salida:

Presién parcial del agua a 38°C

P = 49.7 mm
v Hg

Presién del inerte (No condensables, despreciando la -

cafda de presidén a través del condensador):

P =88 - 49.7 = 38.3 mm
9 Hg

Moles de vapor a la salida:
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(0.0833) 10(49.7)/(38.3) = 108.3 Ke__,/d

Moles de vapor condensadas:

2123.8 - 108.3 = 2015.5 Kg__,/d

Carga de calor.- Se determina a intervalos pequefios de

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

Para el intervalo de 48.4 a 46°C:
Presién de vapor del agua a 46°C:
Pv = 75.6 mm,,
9

P =88 - 75.6 = 12.4 mm,,
g 9

Moles de vapor remanentes:

83.3(75.6)/(12.4) = 508.1 Kgm°|/d

Moles de vapor condensado:

2123.8 - 508.1 = 1615.7 Kgmo'/d

Calor de condensacién: Kcal/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) = 8 853 13
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 43°C

Presién de vapor del agua a 43°C:

Pv = 64.8 mmHg

P =88 - 64.8 = 23.2 mm
g Hg

Moles de vapor remanentes:
(83.3)(64.8/23.2) = 233.24

Moles de vapor condensado:
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2123.8 - 233.24 - 1615.

7 &= 294.0 Kgmol/d

Calor de condensacién: Kcal/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;
Presién de vapor del agua a 38°C;
Pv = 49.7 mmHg
Pg = 88 - 49.7 = 38.3 mmy
Moles de vapor remanentes:
(83.3)(49.7/38.3) = 108.3
Moles de vapor condensado:
2123.8 - 108.3 - 1615.7 - 274.9 = 124.9 Kg__,/d
Calor de condensacién: Kcal/d
(124.9)(18) 575.67 + 0.44(43 - 38) = 1 299 167.33
Calor del vapor no condensado:
(108.3)(18)(0.44)(5) = 4 288.68
Calor de los no condensables:
5 (594)(0.21) + (1187)(0.52) = 3 710.00
Subenfriamiento del condensado:
(1)(5)(18)(1890.6) = 102 092,40
Total: 1 409 258.41

Balance de calor:
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Intervalo, °C q
48.4 - 46 16 651 387.75
46 - 43 2 935 787.11
43 - 38 1 409 258.41

Total: 20 996 433.27
Q = 874 851.38 Kcal/h

Cantidad de agua de enfriamiento utilizada, disponible

a 27°C y calentada a 36°C

= (20 996 433.27)/(36 - 27)(1)
= 2 332 937.03 Kg/d
w=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 cafda de presién para-

el lado del gas (permitida: 7 mmHg):

Tubos Coraza
Flufdo Agua de enfriamiento Vapores (NH3, C02, H20)
Material AlS| 304 AISI 304
Nimero: 196
Arreglo: Triangular (Paso 25.4 mm) Sin mamparas
Didmetro: 19.04 mm (3/4") » 438.15 mm (Interior)
Espesor: BWG 18 8 mm
Temperatura: 27°C (Entrada) 48.4°C
Temperatura: 36°C (Salida) 38.0°C
Presién: 35 Kg/cm2 Vacfo
No. de pasos: 2 1

Cafda de presién: 0.5 Kg/cm2 (Permitida) 7 mm 5 (Méxima)

H
Cédlculo del coeficiente de transferencia para el agua -de-

enfriamiento:
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a, = Nt(a’/n)

196(0.00021548344/2)

]
I

v
a, = 0.02112 m”

Gt = w/at

Gt = (2 332 937.03/24)/0.02112
Gt = 4 601 442.4 Kg/(h)(mz)

V = (4 601 442.4/3 600)/994
V = 1.286 m/sec
a 31.5°C (Temperatura promedio):

4928.8 Keal/(h) (m?)(°C)

=
I

h.

10

h. = 4824.8 Kesal ZIn)(n") (oC)

(4928.8)(0.652/0.75)

Ahora procederemos al c8lculo de UAt de punto a punto
en el cambiador, suponiendo temperaturas para la pelfcula de --

condensado:

Coeficiente de la coraza para el gas que entra:

Propiedades medias para el punto 1 (a 48.4°C).-

cp = [(594)(0.21) + (1187)(0.52) + (38229)(0.44)]/40010)
Cpm = 0.437 cal/(g)(°C)
k = [(594)(0.0164) + (1187)(0.02335) + (38229)(0.01815)|/40010

k = 0.0183 Kcal/(h)(m2)(°C/m)
[3594)(0.0562) + (1187)(0.0389) + (38229)(0-03785]/40010

>
I

0.038 Kg/(m)(h)

as = area de l|la coraza - area de los tubos

X
I
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a_ =(3.1416/4)|:17.252 - (196)(0.75)2_-] (0.0929/144)

a = 0.082 m2
s

G
s

W/a_ = (40 010)/(24)(0.082) = 20 330.3 Ko/ (h)(m?)
De = 4as/(perfmetro hémedo )

De = (4)(0.082)(12)(3.281)/(196)(3.1416)(0.75)

De = 0.02796 m
Re_ = (0.02796)(20 330.3)/(0.038)
Re 14 958.8

S

jy = 53.5
(cp /K13 = [}0.437)(0.038)/(0.0183) ?/3
(cla»“/k)l/3 = 0.9681

ho = (i) (k/De) (cpt/i) 13

b = (53.5)(0.0183/0.02796)(0.9681)

h, = 33.9 Kcal/(h)(mz)(°0)

(e}

T H,0 = 2.649 A £/kH20 = 356 °K

v COZ == 3-996 e a/kcoz - 190 ”

—T NH3 = 3-755 = a/kNH3 - 312 ”
(o]

OH,0,c0, = (2.649 + 3.996)/2 = 3.3225 A

C - - o
= /kH 0,C0 (356 + 190)/2 273 °K

3 2
kT/ H.0,C0." 321.4/273 = 1,173

2 2
= Llp = 1.334

MHZO,C02: (1/18 + 1/44)

1/2
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My o, co. = 0-281
P 0.001858 T3/2(1/M. _ + 1/M_. )/P0O>
D u,0,c0, = O > H,0 co,”"%o0,,H,0 D
. _ (0.001858)(321.4)3/2(0.281)
T HY0,C0, (4 1158)(3.5225)%(1.334)
2
= 1.568 cm“/sec
TS H,0,Co0,
_ 1/2
MH 0, NH.~ (1/18 + 1/17) = 0.3524
2 3
E/kH 0.NH. = (356 + 312)/2 = 334 °K
-1 NHgy ]
T no Ny — (2.649 + 3.755)/2 = 3.202 A
g~e ity
KTy o Ny = 321.2/334 = 0.9617
g1 Vg
Cp™ 1.469

_ (0.001858)(321.2)%/2(0.3524)
o H,0, NH, ™ (0.1158)(3.202)% (1.469)

2
: = 2.161 cm”/sec
T H0, NH,
N (1.568)(0.0135) + (2.161)(0.0698)
wy (NH3,COZ),H20 0.0135 + 0.0698

2.065 cmz/sec

Il

A (NH3,C02),H20

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

e

0.0795 Kg/m>

(/l/g4{)2/3 [}o.038)/(0.0795)(2.065)(0.36) 2/3
(Mg )3

0.74495

(cp M/1)?/3 = [(0.437)(0.038)/(0.0183)] #/3

(co M /k)2/3 = 0.9372
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kg = (h)(ep 4023/ (b)) (1 /0593
kg = (33.9)(0.9372)/(0.437)(p_,)(18.1)(0.74495)
Kg = 5:392/p ¢ Ka_ /() (n”)

Condiciones a la entrada:

T =48.4 °C P
\%

Il
oo
~
~
3
3

=
(o]
-

1
w
w
3
3

<+
I

36 °C t=T - tw = 12.4 °C

h (Tg - TC) + KM (pv - pc) =h, (T - tw)

o G io' ¢
Probando :
T = 46°C p_ = 75.62 mm, . p'g = 12.38 mmy
ng = (12.38 - 3.3)/In(12.38/3.3)
Pog = 6875 mm
Kq = 5.392/6.875 = 0.784 Kgmol/(h)(mz)(mmHg)

Sustituyendo:

33.9(48.4 - 46) + 0.784(18)(570)(84.70 - 75.62) #
4928.8(46 - 36)

No checa

Probando:
TC = 47°C Pc = 79.55 ity pé = 8.45 ity
Pog = (8.45 - 3.3)/1n(8.45/3.3)
P ¢ = 5.483 mmy
K, = 5.392/5.483 = 0.9834 Kg__\/(h)(n")(mnm,, )
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Sustituyendo:

33.9(48.4 - 47) + (0.9834)(18)(570)(84.70 - 79.55) #
52 102.6 # 54 216.8 4928.8(47 - 36)

No checa
Probando:

T &= d16.0°0 P =79.20 mm p’ = 8.80 mm
Cc C

Hg g Hg
P = (8.8 - 3.3)/1n(8.8/3.3)
g
ng = §5.614 mmHg
_ - 2
K = 5.392/5.614 = 0.9605 Kgmo,/(h)(m )(mmHg)

Sustituyendo:
33.9(48.4 -46.9) + (0.9605)(18)(570)(84.70 - 79.20) ==
4928.8 (46.9 - 36)
54 292,552 53 723.92
54 008.23

UAt = (54 292.55 + 53 723.92)/2

U = 54 008.23/(48.4 - 36) = 4 426.9 Kcal/(h)(m%)

(°c)
Condiciones para el punto 2:
T = 46°C P =75.62 mm,, P = 12.38 mm
g v Hg 9 Hg
Nuevo gasto de gas:
kgid Kgmol/d
CO2 594,0 135
NH3 1187.0 69.8
H,O 0145.8 508.1

2 Total 10926.8 501.4
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Mm = 10926.8/591.4 = 18.48

“+

(594)(0.21) + (1187)(0.52) + (9145.8)(0.44)/10926.8

Cp
Cp_ = 0.436 cal/(g)(°C)

k = (594)(0.01487) + (1187)(0.0232) + (9145.8)(0.018)/10926.8

k = 0.0184 Kcal/(h)(m?)(°C/m)

A = (594)(0.05508) + (1187)(0.0389) + (9145.8)(0.03744)/10926.8
A = 0.0386 Kg/(m)(h)

6_ = (10926.8)/(24)(0.082) = 5 552.2 Ka/(h)(n")

Re_= (0.02796)(5552.2)/(0.0386)

Re = 4 025

jy = 15

(cp M k)3

[(0.436)(0.0386)/(0.0184)] /3
(co. /)3 = 0.9705 (cp A/k)%/3 = 0.9418

h

(o]

(15)(0.0184/0.02796)(0.9705)
h = 9.58 Keal/(h)(n”)(°C)
(ﬂ/?$»2/3 = [}o.0386)/(0.0795)(2.065)(0.36) 2/3

(M523 = 0.74495
Ky = (9.58)(0.9418)/(0.436)(pgf)(18.48)(0.74495)

2
Kg = 1.503/pgF Kgmol/(h)(m )

Incremento de la temperatura del agua de enfriamiento:
16 651 387.75/(1)(2 332 937.03) = 7.1°C
tw =36 - 7.1 = 28.9°C
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Probando:
T = 35° P = 42.16 mm, Py = 45.84 mmy
Por = (45.84 - 12.38)/1n(45.84/12.38)
Pop = 2559 mmy,
Kg = 1.503/25.59 = 0.0587 Kgmo'/(h)(mz)(mmHg)

Sustituyendo:

9.58(46 - 35) + 0.0587(18)(571.22)(75.62 - 42.16) #
4928.8(35 - 28.9)
20 300.2 # 30 065.7

Probando:

T = 33°C P = 37.72 mm p’ = 50.28 mm
c c 9

Hg Hg

B (50.28 - 12.38)/1n(50.28/12.38)

e = 27.071 mm

of Hg

Ko = 1.503/27.071 = 0.0555 Kg /(h)(mz)(mm )
| mo | Hg

Sustituyendo:

9.58(46 - 33) + 0.0555(18)(571.22)(75.62 - 37.72) #
4928.8(33 - 28.9)
21752.13 # 20208.08

Probando:

T = 33.2°C P = 38.15 mm P’ = 49.85 mm
Cc Cc 9

Hg Hg

ng = (49.85 - 12.38)/1n(49.85/12.38)

PgF = 26.931 mmHg
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B B 2
KG = 1.503/26.931 = 0.0558 Kgmo'/(h)(m )(mmHg)

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

UAt = (21 616.41 + 21 193.84)/2 = 21 405.13
U= 21 405.13/(46 - 28.9) = 1 251.76 Kcal/(h)(m?)(°C)

Para el punto 3:

Cp
m

Cp

M

Il

Il

T = 43°C P = 64.77 mm P = 23.23 mm
g v Hg 9

Nuevo gasto de gas:

Kg/d Kgm0|/d

002 594 .00 13.50
NH3 1187.00 69.80
H,0 4198.32 _233.24
Total 5979.32 316.54

M = 5979.32/316.54 = 18.89
[(594)(0.21) + (1187)(0.52) + (4198.32)(0.44)]/5979.32

= 0.43 Kcal/(Kg)(°C)

[}594)(0.01487) + (1187)(0.0229) + (4198.32)(0.017855]/5979.32

0.0185 Kcal/(h)(m?)(°C/m)
[(594)(0.5472) + (1187)(0.03852) + (4198.32)(0.0371)|/5979.32
0.0392 Kg/(m)(h)

G_ = 5979.32/(24)(0.082) = 3 038.3 Ko/ (h)(m®)
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Re_ = (0.02796)(3038.3)/0.0392
Re = 2 165

S
jy = 6.0

(cpM/k) /3 = (0.43)(0.0392)/(0.0185)1/3
(Cp,M/k)l/3 = 0.97042 (Cp/‘/k)2/3 = 0.9417

h

(o]

(6.0)(0.0185/0.02796)(0.97042)

Il

3.85 Keal/(h)(m2)(°C)

A /c )3 = (0.0392)/(0.0795) (2.065)(0.36)2/ 3= 0.7449

h

Kg = (3.85)(0.9417)/(0.43)(18.89)(p9F)(0.7449)

KG = 0.59915/pgF

Incremento de temperatura del agua:
(16 651 387.75 + 2 935 787.11)/2 = 8.4°C
tw = 36 - 8.4 = 27.6°C

Probando:

T = 28.8°C P = 29.69 mm P’ = 58.31 mm
< c Hg 9
Poe = (58.31 - 23.23)/1n(58.31/23.23)

PgF = 38.16 mmHg

Kg = 0.59915/38.16 = 0.0157 Kg_ . /(h)(n®)(mm, )
mo | Hg
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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UAt = (5734.37 + 5914.56)/2 = 5824.46

u

5824.46/(43 - 27.6)

U = 378.21 Keal/(h)(m?)(°C)

Condiciones en el punto 4:

Tg = 38°C Pv = 49.7 mmHg Pg = 38.3 mmHg

Nuevo gasto de gas:

Kg/d Kg__,/d
002 594 .00 13.50
NH3 1187.00 69.80
H20 1949.40 108.30
Total : 3730.40 191.60

Mm = 3730.4/191.6 = 19.47

Cp [(594)(0.21 + (1187)(0.52) + (1949.4)(0.44):_[/3730.4

Cp
m

e = [K594)(o.01487) + (1187)(0.0223) + (1949.4)(0.0177i]/3730-4
k = 0.0187 Kcal/(h)(m%)(°C/m)

0.429 Kcal/(Kg)(°C)

M= [(594)(0.054) + (1187)(0.03744) + (1949.4)(0.3672)]/3730.4
M = 0.0396 Kg/(m)(h)

G_ = 3730.4/(24)(0.082)

6, = 1895.53 Ko/ (h)(n’)

Re_ = (0.02796)(1895.53)/(0.0396)

Re =1 340 (flujo laminar)

S

Il

JH 5.5 (Tomando L/D = 48)
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(cp M/i)1/3 [(0.429)(0.9396)/(0.0187)]1/3
(o A/k) Y3 = 0.96853

h = (5.5)(0.0187/0.02796)(0.96853)

h = 3.56 Keal/(h)(m2)(°C)

K, = (3.56)(0.93802)/(0.429)(pgf)(19.47)(o.74495)
Kg = 0.3386/p_

Aumento en la temperatura del agua de enfriamiento:

(16 651 387.75 + 2 935 787.11 + 1 409 258.41) _ 9°C
2 332 93793

t =36 -9 = 27°C

W

Probando:
TC = 27.32°C Pc = 2725 LT Pé = 60.75 mmHg
P ¢ = (60.75 - 38.30)/1n(60.75/38.30)
ng = 51.28 mmHg

B 3 2
ke = 0.3386/51.28 = 0.0066 Kgm0|/(h)(m )(mmHg)

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 Keal/(h)(m2)(°C)

Tabulacién de resultados:



Punto i
9
1 48 .4

2 46

3 43

4 38

46.90
33.20
28.80
27 .32

A

Q/(UA t)pr'om.

18.400
8.985

15.871
Total: 43.256

At(balanceada)= 874851.38/59335

At

14.7°C

Il

(tota|)=

- OO =

unt

54 008.23
21 405.13
5 824 46
1 575.25

At

12.2
17:1
15.4
11.0

874851.38/(43.256)(14.7)
1 372 Keal/(h)(m?)(°C)

0.00105

1/uD = 1/1372 + 0.00105

uD
A

A

Longitud del cambiador:

Il

= 562.16 Kcal/(h)(m?)(°C)

Q/U t = 59335/562.16

105.55 m2

u ¢
(prom)

37 706.68
13 614.80
3 699.85

Total

prom

14.65
16,25

13.20
. Total:

(105.55)(3.281)/(196)(0.1963) = 9.00 m

Cafda de presién para el vapor condensante.-

Propiedades medias:

a/& t

q
(Kcal/h)

693 807.82
122 324.46

58 719.10
874 851.38

prom.

47 359
7 528

4 448

59 335




- 91 -

(0.396 + 0.038)/2 = 0.0388 Kg/(m)(h)

M(prom):

6_ = (20330.3 + 1895.53)/2 = 11 112.62 Ka/(h)(m?)
Dé = 4(area de flujo)/perimetro hidmedo friccional
i 4(0.082)(12)(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

Re’ = (0.02503)(11112.62)/0.0388
Re’ =7 168.8
f = 0.042912
= (0.1158)(18.78)/(0.08205)(318.1)

0.08332 Kg/m>

p = (0.042912)(11112.62%)(9.0)
AP T T2)(9.807)(3.62)(0.02503) (0. 08332) 1010

AP

0.0090 Kg/cm® = 6.62 mm
s Hg

Cafda de presién del lado de los tubos:

D

]

0.01656 m

Il

a, (196)(0.00021548)/2
a,= 0.021125 o

M = 2.952 Kg/(m)(h)

G = 2332937.03/(24)(0.021125)

G,= 4 601 453.71 Ko/ (h)(m?)

Re = (0.01656)(4 601 453.7)/2.952

Ret= 25 813
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f = 0.03096

_ (0.03096) (4601453.71)%(9.0)(2)

£ (2)(9.807)(3.6)2(10)°(0.01656) (10)3 (10)*
Ap = 0.28 Kg/cm?

V = 4601453.71/103 = 4601.45 m/h

Vv 1.286 m/sec

Ae, = 4n(v2/2g )P

AP

AP = 4(2)(1.286)%(10)%/(2)(9.807) (10)*
A Pr = 0.068 Kg/cm2
A p,_=0.068 + 0.280
A P = 0.348 Kt
Gasto de gases a la salida del condensador:
Kg/h Kgmol/h
CO2 24.750 0.563
NH3 49.417 2.907
H20 81.200 4.512
155.376 7.982
M = 19.47
m

Para el control del vacio se introduce una valvula neu
médtica reguladora en este punto. Asi que en los gases succiona-
dos por el eyector vamos a considerar una pequefia cantidad de -
aire, tanto para el control de la neumdtica, como por posibles-

pérdidas del sistema (bridas, prensas, etc.):

Kg/h Kg /h

mo |

co 24.750 0.563
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Kg/h Kgmol/h
NH3 49.417 2.907
H20 81.209 4.512
Aire 15.538 0.536
Total: 170.214 8.518
M = 19.98
m

2
Calculo del eyector (Utilizando vapor de 14.1 Kg/cm~ -

Relacién de compresién (Con una presién de descarga absoluta de

270 mmHg): (para notacién ver Perry J.H. Chemical Engineer’s --

Handbook, fourth Edition McGraw Hill Book Co.):

P ./P = 270/80 = 3.375

o3" ob

Pou/Poqy = 80/(760)(200/14.696)
P . /P = 0.0077

ob’  oa

Relacién éptima de &reas:

A2/At = 90 (Sin correccidén por densidad)

Relacién de flufidos en la entrada:

W/ Wy = 0:50 Kge o es) ¥9(vapar)

(wb/wa)l - wb/wa V/ToaMb/TobMa
(”b/”a)' = 0.5 (470.52)(19.98)/(311)(18)
(wb/wa)’ = Gafdd Kggases/ngapor

Nueva relacién de &reas:

A2/At = 100

Vapor requerido en el eyector:

170.214/0.648 = 262.68 Kg/h
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Para la segunda etapa del grupo de vacio, utilizaremos
un condensador barométrico (Aprovechando el agua de purga de la
torre de enfriamiento para el control de SiO2 en la misma), y -
un segundo eyector.-

Condensador barométrico.-

Vapores a la entrada:

Kg/h Kgmol/h
002 24.750 0.563
NH3 49.417 2.907
H20 343.889 19.105
Aire 15.538 0.536
Total: 433.594 23.111

Vapores a la salida: Précticamente todo el amoniaco se

r& absorbido en la fase |lfquida y el CO2 lo serd parcialmente.

Cafda de presién permitida en el condensador: 10 mmHg

CO2 absorbido:

Solubilidad a 57°C: (0.097 g)/100 ml)

Cantidad de agua utilizada (Aproximadamente): 8 m3/h

0.0979 (8)(106) = 7,76 Kalhi
100 cm3

Inertes a la salida:

Kg/h Kgmol/h
CO2 16.990 0.386
Aire 15.538 0.536

Total 32.528 0.922



Kg

mo |

= 95

de vapor de agua a la salida:
Presién parcial del agua a 57°C: 129,79 mmHg

W, = 0.966(129.79/120.21) = 2.111 Kgm /h = 37.998 Kg/h

2 ol

Balance de calor a la salida del primer eyector:

262.68(197 - 38)0.37 = Cp(433.594)(T. - 38)

Calor

Calor

Calor

Calor

Calor

Calor

te = 134°C
intercambiado en el condensador barométrico:
de condensacién: Kcal/h
(343.889 - 37.998) 564.89 + 0.40(134 - 57) = 182 216.21
del vapor no condensado:
(37.998(0.40)(134 - 57) = 1 170.34
de los no condensables:
0.25(15.538) (134 - 57)+0.21(16.99)(134-57) 573.84
del amoniaco absorbido: ‘
530(49.417) 26 191.01
del CO2 absorbido:
132(7.760) 1 024.32
Total: 211 175.72

Agua requerida en el condensador:

211175.72/(54 - 36) = 11 731.98 Kg/h
w = 11.7 m3/h

w

Clculo del eyector del 20. paso:

Carga de gases:

Kg/h Kg . ,/h
co, 16.990 0.386
Aire 15.538 0.536
H,0 37.998 2.111

Total: 70.526 Kg/h = 3.033 Kgmo /h
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M = 23.25
m
P /P, = 760/260 = 2.923
o3 ob
P./P = 260/(760)(200/14.696) = 0.025
ob’ oa

Relacién de &reas:

AZ/At = 28 (Sin correccién por densidad)

' o_ 1/2
(wb/wa) B (wb/wa)(ToaMb/TobMa)

i

(/% )" (0.52)[}470.52)(23.25)/(330)(185] 12

(w,/w )’ =0.70
b" "a

Vapor requerido en el eyector (A 14.1 Kg/cmz):

(70.526)(1/0.70) = 100.75 Kg/h
Relacién de &reas:

A2/At = 34
Seccibén de cristalizacién de Urea.-

Especificacién General

Condiciones de operacién:
Produccién de Urea: 8.300 Kg/h Cristales de Urea 100%-

Composicién de la alimentacién:

%
Amoniaco 00.50
Urea 80.00
CO2 00.25
Agua 18.80
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%
Biuret 00.45

Temperatura de la solucién: 133 a 136°C

Composicién del l|icor madre:
%
Urea 69.50
Biuret 7 .00
Agua 26.00
Temperatura: 65°C
Contenido de cristales en el licor madre:
25 - 30%

Tamafio de los cristales de urea al 100% de capacidad
90% Z 0.21 mm
75% = 0.29 mm

Limites de suministro:

Un cristalizador tipo Krystal con todos sus accesorios,
incluyendo tuberfa interna y externa, canexiones, soportes, vl

vulas, mirillas, soportes, soportes de aislamiento.

Una bomba de circulacién principal, incluyendo el mo--

tor.

Dos bombas para el calentador de solucién y extraccién

del exceso de cristales, incluyendo motores.

Dos bombas para recirculacién de licores madres del --

tanque, incluyendo motores.

Dos bombas de lodos completas, para enviar los crista-

les a los espesadores, incluyendo motores.
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Condiciones de disefo:
Producto: Como se especificé anteriormente.
Datos Meteoroldégicos:

Temperatura: 28%¢C (bulbo seco)

Velocidad del viento: 90 Km/h Mé&x.

Humedad relativa:

Atmésfera fuertemente corrosiva, debida a la combina- -

cién de efluentes quimicos gaseosos, y alta humedad.

Coeficiente sismico:

Servicios:
Vapor saturado: 14.1 Kg/cm2 o laminado a 7 Kg/cm2
Agua de enfriamiento: Presién: 3.5 Kg/cm2

Temperatura de entrada: 27°C
Temperatura de salida: 40°C
Caida de presién méxima: 1.0 Kg/cm2

Factor de obstruccién: Min. de acuerdo con el Cé-
digo TEMA

Energia eléctrica: 60 Hz 440 V
60 Hz 120 V (Para alum--
brado e instrumentos)

El disefio de la Unidad deber& estar de acuerdo con

los cé6digos API, ASME TEMA B.

Especificacién General
Condiciones de operacién:
Produccién de Urea: 8.300 Kg/h Cristales de Urea 100%
Al imentaciones:
Suspensién de cristales del 25 a 30%
Solucién de lavado a 135°C y con 80% de Urea
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Limites de suministro:

Dos espesadores para concentrar los cristales a un pun

to 6ptimo para el trabajo de las centrifugas.

Dos centrifugas continuas con capacidad para producir-
cada una al 60% del total. Centrifugas del tipo de transporte -

reciprocante o similares.

Transportador Neum&tico.- Para el precalentamiento del
aire, disponemos de los condensadores del descompositor prima--

rio y de vapor.

Balance:
G=
s
tG = 150°C : tG = 90°C
1 ; 2
o
r = r =
YI 0.0207 Y2
65°C 85°C
T/d T/d
Urea (+ Biuret) 181.502 Urea (+ Biuret) 181.502
Humedad 3.704 Humedad 0.363
LS = 7 562.58 Kg/h X1 = 0.0204 Xé = 0.002

Balance de humedad:

7562.58(0.0204 - 0.002) = GS(Yé - 0.0207)

Balance de calor:

’ — o + 7
HG2 Cs(tG to) Yzé

Ca = 0.25 + Yé(0.44)
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HE = (0.25 + 0.44Yé)(90 - 0) + 597.68Y;
2

Héz = 22.5 + 637.28Yé

e, = cs(tG - to) + vp[o

Cs = 0.25 + (0.0207)(0.44)
Cs = 0.2591
H. = 0.2591(150 - 0) + 0.0207(597.68)

H” = 51.237 Kcal/Kg

G
i
H£1= CL(tL1 -t )+ xch(tL1 -t )+ ISHA
HY = 0.46(65 - 0) + (0.0204)(1)(65 - 0)
1
Hi1= 14220 Kcal/kg(sélido seco)
Hi = 0.46(85 - 0) + (0.002)(1)(85 - 0)
2
Hi2= 39.27 Kcal/kg(sélido)
LsH’ + GsH’ = LsH’ + GsH’
Y By Ly )

Gs(HZ - H~Z ) = Ls(H’ - H’ )
6, G L, L

Gs(51.237 - 22.5 = 637.28Yé) = 7562.58(39.27 - 31.226)

Resolviendo simulténeamente los balances de materia y energfa:

ro= 0.0352
Y2 35

Gs =9 596.75 Kg/h

Volumen hadmedo del gas a la entrada del ler. ciclén:

0.73(1/29 + 0.0352/18)(194 + 460)/1

I

A\
H
Wiy 17.397(0.02831685)(2.205)
VH = 1.08605923 m3/kg
G = (9596.75)(1.08605923)

v
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G, = 10 422.64 m3/h

Velocidad de acarreo:

Considerando de 1 mm. la particula de mayor diémetro a

transportar en el ducto neumdtico:

910[Qs/( o+ 62,3{' (DS)O.()o

\%

ch

_— 91o[é3.34/(83.34 + 62.3)] (0.00328084)°- ¢°
ch |

¥ (16.8347)(0.3048) = 5.1312 m/sec

Seccién del ducto:

4 (17.397/3600)(21160.834/16.8347)

D

Ap

]

6.07434(0.092903) = 0.564324 m>

Correspondiendo a 75.12153 cm por lado en un ducto de-
seccién cuadrada; éste puede construirse en aluminio y debe ais

larse.

En el tramo de los calentadores de aire vamos a consi-

derar inicialmente un ducto cuadrado de 33.93 cm.por lado.

Célculo de los precalentadores de aire.-

Primera seccién: Los condensadores del descompositor -

primario salen a 180°C, calor intercambiado:

w = 3 200 Kg/h
Q, = 3 200(180 - 100)(1) = 256 000 Kcal/h

1
Elevacién de la temperatura del aire:
- o
tGl 28°C
Gs = 9 596.75 Kg/h >t
Yi = 0.0207 2
T01
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Oy = CB + Y’CA = 0.25 + 0.0207(1)

Cs = 0.2707 cal/(g)(°C)

Balance de calor:

256 000 = (0.2707)(tG - 28)(9596.75)
2

= o
tGZ 126.5°C

Debido a los bajos coeficientes de transferencia para-
aire, se utilizardn tubos con aletas transversales en flujo cru

zado, con los condensados en contracorriente.

Bancos de tubos de 3/4”, 14 BWG con aletas anulares de
aluminio de 378” de altura de metal de 20 BWG espaciadas 1/8”.
Arreglo triangular de 2”.

Factor de obstruccién: 0.003 en las dos corrientes.

Diferencia de temperaturas:

Condensado Aire Diferencia
180 Alta temperatura 126.5 53.5
100 Baja temperatura 28 72
80 Diferencia 98.5 18.5

MLDT = 18.5/1n(72/53.5) = 65.4°C
R = 80/98.5 = 0.812
S = 98.5/(180 - 28) = 0.648

FT = 0.934

At = (65.4)(0.934) = 61.1°C

Debido a que el rango es muy alto se efectuard el célcu-
lo de los coeficientes de transferencia en las terminales ca- -

liente y fria para calcular las temperaturas caléricas.
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Didmetro equivalente:

de = 2(AF + Ao)/(Tf)(perfmetro proyectado)

Area aleteada: m2/m

Ap = (W/4)(1.5%- 0.75%)(2)(8)(1/12) (.3048)= 0538626
Area del tubo expuesta:

A, = (W) (12)(0.75)(1 - 0.28)(1/144)(.3048) = 0.043090
Perimetro proyectado:

= (2)(3/8)(2)(8) + 2[1 - (8)(0,035)]= 13.442

2(0.538626 + 0.04309)/(Jr)(13.442)

d

e

d
e

0.02755 m

Area de flujo:

No. de tubos por banco: 6 tubos

2 = 0-115135 - (6)(1/12)(0.3393)[0.75 +(2)(0.035)(3/8) (8]
(0.3048)

a_ = 0.065496 m>

Terminal frfa.-

Aire en el ducto a 28°C

a_ = 0.065496 o

d = 0.02755 m

e

G = (9596.75)/0.065496)

G = 146 524.22 Kg/(h)(n%)

a 28°C;
M = (0.0156)(3.6) = 0.05616 Kg/(m)(h)
Re_ = (0.02755)(146 524.22)/0.05616

Re = 71 860
s
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dy = 300

k = 0.02235 Kcal/(h)(m2)(°C/m)
(cp M/K)Y/3 [(0.25)(0.05616)/(0.02235)]1/3

(Cp/u/k)1/3 = 0.8569
; 1/3
ig(k/d ) (e /k)

I

=p
Il

h. = 300(0.02235/0.02755)(0.8569)
207.89 Keal/(h)(m?)(°C)

by, =
R, = 0.000615

h =(1626.67)(207.89)/(1626.67 + 207.89)
ht = 183.97 Kcal/(h)(mz)(°c)

Condensados en los tubos a 100°C

= 1.7290288 cm?

ay
a, = N, (al/n) = 6(1.7290288/10%)
a, = 0.0010374 m’

D = 0.01484376 m

G, = (3200)/0.0010374 = 3 084 634.66 Kg/(h)(n)
V = Gt/3.6 = 3 084 634.66/(3.6)(0.96)

V = 0.89 m/sec

h.= (5856)(1.02) = 5973.12

R,,= 0.000615

ht = (1626)(5973.12)/(1626 + 5973.12)

h! = 1273.68 Keal/(h)(n?)(°C)

F 4 4 .
C&lculo de hFi'
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k(Aluminio) = 175.82 Kcal/(h)(mz)(°C/m)

y, = (0.035)(0.3048)/(2)(12) = 0.000445 m

T U2 o
(r, = r,)(hi/ky, )2 =

[(0.75 - 0.375)/12] [183.97/(175.82) (0.000445)] /2

(.3048)
= 0.462

r /rb = 0.75/0.375 = 2.00
Sk = 081

heo = [(QI() +a ] (he/a)

s, = [30.91)(81/144)(T0 + (6.48/144)(TT51(183.97/01529)
he. = 2103.28 Keal/(h)(m”)(°C)

u (2103.28)(1273.68)/(2103.28 + 1273.6)

Di (TerminaI.FPfa) -

Uy, = 790.56 Keal/(h)(m?)(°C)

Terminal caliente.-
Aire en el ducto a 126.5°C

0.065496 m2

o
I

dé = 0.02755 m
G_ = 146 524.22 Kg/(h)(n®)
A 126.5°C:
= (0.024)(3.6) = 0.0864 Kg/(h)(m)
- Re_ = (0.02755)(146524.22)/0.0864
Re = 46 810

S
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iy = 225
k = 0.028906 Kcal/(h)(m2)(°C/m)

(CP)«/k)1/3 = (o.252)(0.0864)/0.0289061/3

(co/k)Y3 = 0.9103
he = 3y (k/d_)(CpM/k)/3

b, = 225(0.028906/0.02755)(0.9103)
he = 214.23
R, = 0.000615

ht = (214.23)(1626.67)/(214.23 + 1626.67)
hi = 188.86 Keal/(h)(n®)(°C)
Condensados en los tubos a 180°C;
V = 0.89 m/sec
A 180°C;
= (7320)(1.02) = 7466.4
Rdi = 0.000615
(1626.67)(7466.4)/(1626.67 + 7466.4)

= o
~
i

h? = 1361.52 Keal/(h)(m?)(°C)

' 4 -
Célculo de hfi'

ko, = 175.82 Keal/(h)(m?)(°C/m)
Yi, = 0.000445 m
’ 1/2 _
(re - "b)(hf/kyb) =
[(0.75 » 0.375)/12-_] [188.86/(175.82)(0.0004455_-]1/2

(.3048)
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= 0.469
r /e, = 2.00
Q. = 0.91
[30.91)(81/144)(TT7 + (6.48/144)(TTi](188.86/0.1529)

=
~
Il

2156.96 Kcal/(h)(m?)(°C)

. . _ _(2156.96)(1361.52)
UDi (Terminal caliente) = 2156.96 s 1361.52

-
-
I

Uy. = 834.48 Keal/(h)(m?)(°C)
K ™= (834.48 - 790.56)/790.56 = 0.05556
(A tc)/(Ath) = 72/53.5 = 1.346

Fc = 0.485
te = 28 + 0.485(126.5 - 28) = 75.8°C
Tc = 100 + 0.485(180 - 100) = 138.8°C

Aire en el ducto: 75.8°C
a_ = 0.065496 m?
d = 0.02755 m
G = 146 524.22 Kg/(h)(m?)
A 75.8°C
M = (0.02)(3.6) = 0.072 Kg/(h)(m)

Res = (0.02755)(146524.22)/0.072
Re = 56 050

s
o = 250

k = 0.025628 Kcal/(h)(m2)(°C/m)
(com/k)'/3 = [(0.25)(0.072)/(0.025628)] /3




(Ccp

he

he

nf

hf

Calculo

(re -

’ =
hFi

hg: =

Condensados

V=0.

h.

h?

I

h! =

UDi

UDi
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A /)3 2 0.88904

250(0.025628/0.02755)(0.8894)

Il

I

206.42 Keal/(h)(m2)(°C)
(1626.67)(206.42)/(1626.67 + 206.42)
183 Keal/(h)(m?)(°C)

de h%i:
'/ 1/2 _
rb)(hF/kyb) =
[(0.75 . 0.375)/12:] |:183/(175.82)(0.000445):| 1/2
(0.3048)
= 0.461

[(0.91)(81/144)(0) + (6.48/144) (TTE](183/0.1529)

1 859,28 Kcal/(h)(mz)(oC)
a 138.8°C

89 m/sec

(6734.4)(1.02) = 6869.09
(6869.09)(1626.67)/(6869.09 + 1626.67)

1 312.72 Keal /(h)(m%)(°C)

(1312.72)(1859.28)/(1312.72 + 1859.28)

766.16 Kecal/(h)(m2)(°C)

A./Banco = (6)(1.113)(0.1529)(0.09200304) = 0.094854 m>

A. = (256 000)/(766.16)(61.1) = 5.469 m>

No. de bancos = 5.469/0.094854 = 58

Caida de presién:
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Dé = (4)(VolGmen |ibre neto)/superficie friccional
v

Volumen |ibre neto:

(1.113)%(1.732/12) - (6/4)(Tf)(o.752)(1.113/144)
- (1.113)(6/4) (W) (1.5% - 0.75%)(0.035/144)(8)

(0.1412)(2.831684659)(10™2)

3.99834(1073)m’

Superficie friccional:
(6/144)(87.48)(W)(1.113) + (4/12)(1.113)(1.732) = 13.286
= (13.286)(0.09290304) = 1.2343 m>
D! = 4(3.99834)(107%)/1.2343 = 0.012954 m
\'2

6 = 146 524.22 Ka/(h){n*)
Re_ = (0.012954)(146524.22)/0.072

Res= 25 913
f = 0.3024
@ = (29)(492)/(359)(560.4) = 0.0709

S

0.0709/62.5 = 0.001135 = 1.135728 Kg/m>
Lp = (1.732)(58/12)(0.3048) = 2.5515 m

(0 /sT)O'4 = (0.0425/2)(12)°"4 = 0.5789

X
(S,/87) =1
Ap = (£f6%Lp/5.22-10 %’ s¢ )(D’ /5.)°"4
S s e, 's e T
AP - (0.0021)(30010.22)(8.371)(0.5789)
S

5.22.1019(0.0425)(0.001135)(1)(14.223)

0.2559 Kg/cm2

AP
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Debido a que esta cafda de presién es demasiado alta, -
se utilizard un ducto mayor en el tramo de los cambiadores.

Ducto de 0.9144 m. por lado:

Tubos de 3/4", 14 BWG, con aletas anulares de aluminio
de 3/8” de altura de metal de 20 BWG, espaciadas 1/8”. Arreglo-

triangular de 2".-

Factor de ensuciamiento: 0.000615 para cada una de las

corrientes:

t = 61.1°C
AF = 0.538626 mz/m
A = 0.043090 m*/m

o

Perimetro proyectado: 13.442 m/m
d = 0.02755m
e

Area de flujo:
No. de tubos por banco: 18 tubos
a_ = 0.9144% = (0.9144)(0.4572)[§.7< + 2(0.035)(3/8)(85]

0.434786 m°

o
I

Aire en el ducto a 75.8°C:

6_ = (9596.75)/(0.434786) = 22 072.35 Ko/ (h)(m°)
M = 0.072 Kg/(h)(m) |

Re = (22072.35)(0.02755)/(0.072)

Re_ = 8 446

jp = 64

k = 0.025628 (Kcal)/(h)(n®)(°C/m)

(copm /k)Y3 = 0.8804

b = (64)(0.025628/0.02755)(0.8894)
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he = 52.951 (Keal)/(h)(n)(°C)
h% =(52.951)(1626.67)/(52.951 + 1626.67)
ht = 51.282 (Keal)/(h)(n®)(°C)

z V4 n
Célculo de hFi'

) 1/2 _
(re - Pb)(hf/kyb) =

[30.75 ~ 0.375)/15][?1.282/(175.82)(0.000455]1/2(0.3048)

= 0.24386
r /r,. = 2.00 = 0.965
e b
bt = [30.965)(81/144)(TT) + (6.48/144) (Tri](51.282/0.1529)
(4.88)
hi, = 619.36 Keal/(h)(n®)(°C)
Condensados en los tubos a 138.8°C:
a = 0.0001729028 .
a, = 18(0.0001729028/1)
a, = 0.0031122504 e
G, = 3200/0.0031122504 = 1 028 194.904 Ko/ (h)(m?)

¥V = (1028194.904/3.6)(10'6/0.96) = 0.2975 m/sec
h. = (2952.4)(1.02) = 3 011.45

ht = (3011.45)(1626.67)/(1626.67 + 3011.45)

h’ = 1 056.2 Keal/(h)(m®)(°C)

Up:= (1056.2)(619.36)/(1056.2 + 619.36)

uDi= 390.42 Kcal/(h)(mz)(°C)
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Superficie interna por banco:
(3/2)(18 + 17)(0.1529)(0.09290304) = 0.745756 m°
A. = (256000/390.42)(1/61.1) = 10.7317 m*

Niimsro de baneas:
10.7317/0.745756 = 15 bancos

o R

Volumen |ibre neto:

(3)(3)(1.732/12) - (35.2)( /4)(3/14)[0.75% + (0.035)(8) (1.5
- 0.75%)]

= (1.002635)(0.028317) = 0.02839 m°

Superficie Friceionals
(35/2)(0.581716)(3)(0.3048) + 4(3/12)(1.732)(0.09290304 )
= 9.4695 m°

D/ = (4)(0.02839/9.4695) = 0.01199 m
Gsv= 22 072.35 Ko/ (h)(m>)
Re_ = (22072.35)(0.01199)/(0.072) = 3 675.7

.F

(0.00265)(144) = 0.3816
s = 0.001135
Lp = (1.732)(0.3048)(15/12) = 0.6599 m
(Dé /sT)O'4 = (0.01199)(12/0.3048)(1/2)0'4
Vv

(D’ /S )0'4 = 0.56128

e, T
% 5 (0.00265) (4522.34)%(2.165) (0.56128)
s 5.22-10'9(0.039337)(0.00135) (1) (14.223)




A Ps = 0.00167 Kg/cm2 = 1.67 cm
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H20

Cafda de presién en los tubos:

D

%

0.00311225 m2

(0.584)(0.3048)/12 = 0.01484376 m

G, =1 028 194.9 Kg/(h)(mz)

)
]
I

Re, = 30 282

(0.01484376)(1028194.9)/(0.14)(3.6)

f = (0.000202)(144) = 0.029088

_ (0.000202)(210664)%(3)(15)

X P

5.22.101%(0.0487)(14.223) (1) (1)

A P, = 0.011 I(g/cm2

Célculo del 20. precalentador de aire para secado y transporte:

Balance de calor:

G’ Cs(tG ~T ) = (0.2591)(9596.75)(150 - 126.5)

te = 12b6. 5°C
1
Y1 = 0.0207
Q —
2 1
Q = 58 434.18 Kcal/h
Vapor utilizado:

ws = o/\ . 58434.18/489.23 = 119.494 Kg/h
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Vapor Aire Diferencia
170°C Alta temperatura 150°C 20°C
170°C Baja temperatura 126.5°C 43.5°C

- Diferencia 23.5°C 23.5°C

MLDT = (43.5 - 20)/1n(43.5/20)

MLDT 30.24°C
Se utiliza el mismo ducto que para el ler. calentados,

con un arreglo similar de tubos aleteados.

A. = 0.538626 m2/m

f
A

(o]

0.043090 m*/m
Total: 0.581716 m2/m
Aire en el ducto:
t_ = (150 + 126.5)/2 = 138.25°C

d = 0.027554 m

a_ = 0.434786 m”
6_ = 22 072.35 Ko/ (h)(n®)
M = 0.08064 Kg/(h)(m)
Re_ = (22072.35)(0.027554/0.08064)
Re =7 542
S

k = 0.0298 Kcal/(h)(mz)(°C/m)
(cop /)3 = [(0.25)(0.08064/0.02982_.] 1/3

(cp}l/k)1/3 0.8783

I




- 115 -

he = 59(0.0298/0.027554)(0.8783)
he = 56.044 Keal/(h)(m”)(°C)
he = (56.044)(1626.67)/(1626.67 + 56.044)
hi = 54.18 Kcal/(h)(mz)(°C)
C&lculo de h’

fi
. 1/2 _
(re - rb)(hfi/kyb) -

[(0.75 - 0.375)/123_'] [(54.18/175.82)(1/0.000445)] 172 4. 3048)

r/r, = 2.00 = 0.96
e b

hi. = [30.96)(81/144)(TT) + (6.48)(TT/144Z](54.18/0.1529)
hs. = 623.93 Keal/(h)(m?)(°C)
Vapor en los tubos:

ht =7 320 Kcal/(h)(mz)(°C)

Uy = (7320)(623.93)/(7320 + 623.93)

Uy.= 574.93 Keal/(h)(n2)(°C)
Superficie interna por banco:

0.745756 m*
A, = (58434.18/30.24)(1/574.93) = 3.361 o
Namero de banqos:

3.361/0.745756 = 5 bancos
Cafda de presién pare el aire:

Volumen Tikee mets = B.00800 "

Superficie friccional = 9.4695 m2
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D’ = 0.01199 m
e

\%
G = 22 072.35

S
Re = (22072.35/0.08064)(0.01199)
Re = 3 282

S
f = (0.0025)(144) = 0.36

s 0.0008229

Lp = (1.732)(0.3048)(5/12) = 0.22 m

(0! /sT)O'4 = 0.56128
\%

0.6
(sL/sT) = 1

- (0.0025)(4522.34)2(0.7218)(0.56128)
- 5.22-1010(0.39337)(0.0008229)(14.223)

bP

AP = 0.000862 Kg/cm® = 0.862 cm
s H20

Cafda de presién total del aire en los calentadores:

AP = 2.532 cm
sT H20

Flujo volumétrico de aire en condiciones normales:

4 365 SCFM
= 123.6 MCSM

Q = 21160.83(359/29)(1/60)

Cafda de presién en el ducto del transportador neumtico:
Lado = 75.12153 cm
Seccién = 0.564324 m°
Gs =9 596.75 kg/h

me = 0.25 mm

Condiciones medias para el aire en el ducto:



= 11F =~

0.73(1/29 + 0.02785/18)(248 + 460)/1

<
Il

H
v, = 18.6217353(0.02831685)(2.205)
v, = 1.162716 m/kg
N = 1.51872:107 Ib/(ft)(sec) = 0.0226 cp.
v = (21160.83/3600)(18.6217353/6.074341)
V. = 18.01986(0.03048) = 5.49245 m/sec

Cllculo del No. de Reynolds:

(2.464618/1.51872-10'5)(18.6217353/6.07434)

ReD

ReD = 157 037

k = 0.0005 K/D = 0.0005/2.464618 = 0.0002

F

0.0044
Relacién sélidos-aire en peso:

r = 7562.58/9596.75 = 0.788

Célculo de a y k:

(e _ - @)(€)(e)(Dp?)
. 3 2

w/(83.34-0.0537)(0.0537)(32.17/3)[?.000823/(1.51872.10‘5)?]

= 10.7075
a=0.70
k = 0.495
Célculo de :E

R-1=a(0/0p)2[(0/e )(r/Rep)]*
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0.70(2.464618/0.00082)2(0.0537/83.34)(0.788/157037)0'495

w
I

396 B = 397

W
1
Il

Cafda de presién total en el ducto:
_ (1.788)(131.2) + (0.788/64.4)(18.01986> - 0)

: 1/0.0537 + 0.788/83.34
, 2(0.0044)(173.2/32.2 2.464618) (18.01086°
1/0.0537 + 0.788/83.34
AP, = 145 Ib/PE" = 0,071115 kalen™

Cafda de presién total (Ducto y cambiadores):

A.PT = 71.115 + 2.532 = 73.647 cmH20

Carga de calor adicional en el Descompositor Primario:

350.769/337.796 = 1.0384

Este 3.84% deber§ cubrirse aumentando la presién de va

por en el equipo.

Temperatura actual del vapor: 183°C a 10 kg/cm2
Diferencia de temperaturas en la terminal caliente:
183 - 150 = 33°C
La temperatura del vapor deberd aumentar:
33(0.0384) = 1.27°C
Presién de vapor a 185°C: 10.42 kg/cm2

Aumento en el consumo de vapor:

(0.0384)(3200) = 122.88 kg/h

Carga térmica adicional en el Descompositor Secundario:

297.772/286.758 = 1.0384

Este 3.84% puede absorberse aumentando la presién de -

vapor en el equipo:
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Temperatura actual del vapor: 172°C a 7.41 kg/cm2

Diferencia de temperaturas en la terminal caliente:
172 - 135 = 37°C

La temperatura del vapor debe aumentar:
37(0.0384) = 1.42°C

Presién de vapor a 174°C: 7.86 kg/cm2

Aumento en el consumo de vapor:

(0.0384)(2300) = 88.32 kg/h

Tanque de solucién de aguas madres y almacenamiento.-
Se considera con una capacidad suficiente para drenar el crista
| izador y/o almacenamiento de solucién para efectuar alguna re-
paracién en la seccién de acabado sin interrumpir la operacién-
de la seccién de sfintesis.

Produccién de 12 horas:

237.407/2 = 118.70 tons.
Volumen:

= 118.7/1.196 = 100 m>

Considerando un tanque con D = h:
D=h = (4)(100/ )3 = 5.03 m
Espesor de las paredes del tanque:
Material utilizado; AISI| 304
1 kg/cm2
= 251.5 cm.

I

815.58 kg/cm2 (A 200°cC)

= 0.80

= P.R/(S-E - 0.6P)

= (1)(251.5)/(815.58)(0.8) - (0.6)(1)
t = 0.40 cm.

Este tanque va provisto de un agitador, de un serpentin de-

¢ ¢ m »nw & XX T
Il

calentamiento y de un extractor.
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IV.3 ESTIMACIONES ECONOMICAS INICIALES. C

Estimacién de la inversién.,-

COSTO
CRISTALIZADOR. -

NS

Cristalizador Oslo-Krystal, incluyendo mon- udb g 345ﬁ.5’ 28

taje Y BCCOBOPIO8 scssrsanmuswnsnssdenysEnss $ 3 255 026.88
RiBIAMTeNto v vaw s e vae vomm e v s o ion o s s e s o 8 999.90
Bomba principal de recirculacién, con motor vy 1¢4. 12

SEEBNERAOR s v voi s om0 4 RTS8 W 131 489.75
Bomba de solucién del calentador y control de 14,095

nivel, con motor y arrancador (2) .......... 48 820.25
Bomba de suspensién a los espesadores, con mg 1223 .52

tor y arrancador (2) ...ivennnnnnnes e 68 864.50 fﬁii.zg
Cimentacién y montaje de bombas ......ccuvuuuunn 40 502.01
Sedimentador y centrffuga, incluye cimenta- l#q“??}‘ﬂ“

cifn y MoRtaie ssssuwsinenssnnssia R » 1 742-534;47
Instrumentos de control, con instalacién ...... 110 142.56
Tuberfa de proceso y de servicios, incluye ac- 1 801 28

cesorios (V4lvulas, trampas, etc.), instala AEAEE. 3

cibn v aislamiento ssissnassossnsnvnsnissns e 389 éZ§;87
Calentador de licor madre .isssevissanasnsunusn 20 838.88

Subtotal: 5 807 493.07\
Gz2, 563 .25
GRUPO DE VACI0.-
Condensador de superficie ...asssveavcnconcsnns 212_%1{;06
ERCEOrOR s s o R e s e M R R N A 4§ 655:4}/
Condensador barométrico .....ceeesscnrsnnnnanas 133 7?1.88

INSEPUMBIVERCTON & onv o s ams s sis xiiwesnsmesessassan 20 Sbé;Sé

2 B
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Tuberfa de proceso y de servicios, con acce-

sorios, aislamiento e instalacién ......... $
Cimentaciédn y montaje del equipo ..vevuvunnnns
Subtotal

TRANSPORTE NEUMATICO. -

Calentadores de aire, incluye instalacién ....
Pucte, incluye instalacidn ;icsssviswsssesunon
Soplador, incluye instalacibn .vsivereonnesnnxi
Separador ciclénico (Cambio ae instalacién) ..
Sistema lavador d6 GOOBSE s s s wsm owon s s an s
ANSPAMECTEO. st arnnelime oo s e alis v o e s ala s va ik e e
Tuberia de proceso y de servicios, incluye -
accesorios, aislamiento e instalacién .....
Instrumentos de control, incluye instalacién..

Subtotal

TANQUE DE AGUAS MADRES Y ALMACENAMIENTO DE
SOLUCION., -

Tanque con agitador, serpentin de calentamien

to y extractor de gases, incluye instala--

Bomba del tanque de aguas madres, con motor y
sorancator 12 s iansisessvnrsss s nmns ones s
Bomba de solucién de aguas madres a la “T” de
mezcla (2), con motor y arrancador ........
Cimentacién y montaje de bombas ..............
Tuberia de proceso y de servicios, con acceso
rios, aislamiento e instalacién ...........

Subtotal

COSTO

131 067.
61 106.

31
50

613 615.

177 778.
47 975.
121 537.

5 990.
393 128.
83 462.

21 402,
27 536.

75

95
70
59
61
33
39

44
45

878 812.

427 125.

49 979.

38 517.

16 317

46

63

90

70
«15

34 132.96

566 073

.34
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Inversién total:

$ 7 865 994.62

Imprevistos (10%) 786 599.46
TOTAL $ 8 652 594.08
Tiempo estimado de la adaptacién.- Se consideran, des-

montaje del equipo actual, cimentaciones y montaje del equipo -
nuevo, tuberia, etc.: 90 dias (Aunque existen varios equipos --
que podrian montarse con la planta en operacidén con el proceso-

actual).

Pérdidas de produccién: 12 500 tons.

Cargos por pérdidas de produccién.-

Produccién: (12500)($199.11) .....cevevuuune..  $ 2 488 875.00
Cargos fijos a la planta:(90)($21438.88) ..... 1 929 499.20
Total : $ 4 418 374.20

Costos de Mantenimiento.- En el proceso actual se efec

tGa un Paro Programado del Extremo Seco cada 14 dias con el ob-
Jeto de darle Mantenimiento al elevador de cangilones a la to--
rre de aperdigonado, tiene una duracidédn 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 produccién anuales: 2 160 tons.

A pesar del Mantenimiento Preventivo que se le da al -
elevador éste |llega a presentar fallas que ocasionan pérdidas -

de produccién y aumentos en los costos de Mantenimiento.
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COSTOS COMPARATIVOS DE PRODUCCION. -

Materias Primas

Mano de Obra

Salarios obreros ....evevsneens

Servicios Auxiliares
Gas Natural .........c.0vvuunn.
Agua fresca ...ivvenvennnnncnnns
Agua de enfriamiento ..........
VBPOF oy canswn snasinensisssesms
Energfa Eléctrica +vvvevrnnnnn.
Aire de instrumentos ..........

Laboratorio ...uieviereneneneeanes

Mantenimiento
Materiales ...cvieninnennennen.
Refacciones e instrumentos ....
Mano de obra ...vevenenrnnnrenn

Diversos ..veveeerennnnrennnnnn

Urea

fertilizante

465.20

72.11
$537.31

32.68

10.40
$ 43.08

1.06
1.82
0.43
24.78
8.96

2.25
$ 39.30

$ 3.31

13.63
14.94
26.61
14.86
$ 70.04

Costo/ton.

Urea

industrial

452.78

72.11
$524.89

32.68

10.40
$ 43.08

1.82
1.20
24.00
7.25

2,52
$ 36.79

$ 3.31

11.59
13.30
24.22

14.86
$ 63.97
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Gastos Directos del Proceso

Materiales de operacién y

lubricantes v.veveeeersennnnnns 1.20 1.20
Equipo de seguridad ..........s 0.50 0.50
Papelerfa y Gtiles .v.ivcivnrens 0.16 0.16
Articulos de Q@S€0 .+ .iv v nnssnss 0.21 0.21
DEGUEE wowwn o wm % iw FR Y 6K BT 2.01 2.01

Prestaciones p/comida y pasa
JOB ww maiw b w R RN A R 0.30 0.30
INFONAVIT .i:cissonsnsancasoassss 1.15 1.15
IMSS ..t ittt s e s e 3.94 3.94
Otras prestaciones ..evceessins 9.35 9.35
$ 18.82 $ 18.82

Costos fi jos

Depreciacién (Amortizacidén) ...... $ 43.79 $ 61.10
SUB TOTAL (Costos Directos) ...... $755.65 $751.96
Costos indirectos ...vvuvvnsncennnns $ 32.56 $ 32.56
COSTO DE PRODUCCION A GRANEL ..... $788.21 $784.52
Costo de ensacado ... e vunnrenens $137.68 $137.68
Costo de distribucidn .. .oveveuenn 125.00 125.00
COSTO TOTAL ...... $1050.89 $1047.20

Precio de venta.- En el mercado mundial el precio de -
la Urea grado Técnico es aproximadamente $ 150/ton més que el -
de la Urea grado Fertilizante. Cabe sefalar que en México el --

precio del amoniaco y de la urea es de aproximadamente 1/3 del-
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precio mundial debido a la Polftica de intensificacién agricola.

Urea Urea
Fertilizante Industrial
Precio de venta sessssasnsvussss $1250.00 $1400.00
-_1050.89 - 1047.20
$ 199.11 $ 352.80

RECUPERACION DE LA INVERSION.- El costo total de la in

versién, incluyendo las pérdidas de produccién es:

8 652 594.08
4 418 374.20
Total $ 13 070 968.28

Diferencia de utilidades:

352.00
-190.11
$152.89

Produccién necesaria para recuperar la inversién.-
13 070 968.28/152.89 = 85 492.63 tons.
Tiempo necesario para recuperar la inversién.-
1.7099 afos.

6 sea: 474.9 dias a méxima capacidad.



CAPITULO V

UREA

V.1 Tabla de propiedades.
V.2 Gré&ficas.
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V.1 TABLA DE PROPIEDADES. -

Aunque la literatura sobre propiedades de urea y sus -
soluciones, es extensa, no es muy consistente, aqui se presenta

un resumen de los datos mds confiables.

UREA

Peso Molecular 60.04
Punto de fusién (Con descompo

sién) 132.7°L
Peso especifico del sélido a

20°C 1:335 g/cm3
Cambio de peso especifico: 0.000208 g/°C
Calor de fusién 57.8 cal/g
Calor de combustién (sé6lido) 2531,0 cal/g
Calor de solucién en agua -57.8 cal/g
Calor de solucién en etanol -50.2 cal/g

Conductividad térmica (cris-

tales) 0.191 cal/(sec)(cmz)(°C/cm)
Calor especifico a 25°C 0.460 cal/(g)(°C)
Constante de disociacién a -
25°C 1.5 = 3024
Forma cristalina Tetragonal
Constantes cristalinas Signo éptico + ; relacién de ejes
a:c = 1:0.833
H&bito cristalino Agujas o prismas rémbicos.

Higroscopicidad:
Humedad critica Temperatura

relativa

81.8% 10°C
80.0% 20°C
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Humedad crftica Temperatura
relativa
72.5% 30°C
68.0% 40°C
Color Blanco

Presiones de vapor y densidades de soluciones acuosas de Urea:

Temperatura Concentracién Presién parcial Densidad
°c % peso de agua, mmHg g/cm3
40.02 17 .42 52.8 1.037
| 69.15 34.65 1.185
49.99 12.49 88.87 1.016
36.90 79.05 1.086
51.81 72.65 1.129
64.36 62.6 1.166
66.92 59.0 1.173
60.28 12,93 146.8 1.016
21.29 142.2 1.038
37.01 131.3 1.078
53.19 118.0 1.124
61.08 107.0 1.147
63.36 104.0 1.154
68.36 95.4 1.171
73«05 85.5 1.185
70.39 14.17 231.8 1.012
24.30 222.4 1.037
31.89 213.1 1.057
41.58 200.0 1.083
50.27 189.4 1.108
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Temperatura Concentracién Presién parcial Densidad
G % peso de agua, mmHg g/cm
56.57 176.6 1.128
65.44 157 3 1.154
74.67 134.2 1181
80.10 24.84 338.4 1.034
35.16 316.0 1.0615
44.80 298.7 1.0900
47 .39 287.5 1.0975
56.70 265.0 1.1247
64.97 237.9 1.147
68.47 222.95 1.162
74.03 198.3 1.,1735
77 .64 175:6 1.1875
79.79 165.7 1.193
80.60 161 .8 1.1935

Viscosidad de soluciones de urea:
14; = T2, = 0.023) t + 50.463 + 0.067¢c - 0.0120922

Donde:
= viscosidad en poises

= concentracién de urea, % en peso

I+ 10 =

= temperatura, °C

V.2 GRAFICAS

Se presentan grificas de diferentes propiedades de las

soluciones de urea.
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CONCLUSTIONE S

El proyecto resulta atractivo ya que la recuperacién de la-

inversiédn es en poco tiempo.

Con un costo de produccién similar se obtiene un producto -

de mayor calidad que puede venderse a mejor precio.

Se ensancha el campo Internacional de ventas para el exce--

dente de Urea producida en el Pafs.

Se reducen la contaminacién ambiental y la pérdida de mate-

rias primas y producto terminado.

La disminucién de los costos de Mantenimiento es apreciable
debido a que se evitan pérdidas de produccidén para Manteni-

miento Preventivo del equipo actual.

No se le da valor de recuperaciédn al equipo desmontado, pe-
ro en un porcentaje alto se puede reutilizar dentro de la -

misma itndustria.

Eventualmente se puede vender urea cristal con un contenido

de biuret de 0.08% para usos especificos.
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