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11. Manual de cálculos 

11.1. Introducción  

En este capítulo presenta los diferentes cálculos que se han realizado a lo largo del proyecto 

para poder diseñar y dimensionar los diferentes equipos, cañerías, servicios y accesorios 

necesarios para la construcción de la planta química de UREALITY.  

 

11.2. Tanques  

En este apartado se lleva a cabo la explicación de los cálculos realizados para diseñar todos 

los tanques de la planta, tanto los de almacenamiento como los de operación necesarios en 

la planta de producción de urea en UREALITY. Los reactivos almacenados son el amoniaco, 

el dióxido de carbono, el formaldehido y el ácido sulfúrico. Además, se dispone un tanque 

pulmón de agua amoniacal para el correcto funcionamiento de la planta. Y también es 

necesario almacenar los productos de la planta, urea granular y sulfato de amonio líquido, 

para su futuro envío en camiones. Estos se almacenan en silos y tanques respectivamente. 

Para el diseño de todos los tanques se ha utilizado el código AD-2000 Merkblatt [1]. 

 

11.2.1. Tanque pulmón de agua amoniacal T-401  

Para el diseño del tanque pulmón de agua amoniacal sobrante del proceso de concentración 

de la urea, se ha estimado que un tiempo de residencia aproximado de 1 hora facilita el 

encendido y apagado del proceso (para las paradas). Además del balance de materia se 

obtiene que el caudal másico que circulará al tratamiento de agua es de 56695 kg/h con una 

densidad de 977,5 kg/m3 a 1,1 bar y a 55ºC. También se considera que el tanque debe de 

disponer un serpentín para controlar esta temperatura y así evitar que se puede dar el caso 

donde parte del amoniaco se escape en fase gaseosa. 

Para el cálculo del volumen del tanque se utilizan la ecuación 11.1. para el volumen del líquido 

y 11.2. para el volumen total. 

 𝑉𝐿 = 𝜏 ·
𝑚𝐿

𝜌𝐿
  Ecuación 11.1. 

𝑉𝑇 = 𝑉𝐿 + 𝑉𝐿 · 𝐸𝑔𝑎𝑠  Ecuación 11.2 

Siendo: 

• VL: el volumen del líquido (m3). 

• τ: el tiempo de residencia (h). 
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• mL: el caudal másico de líquido (kg/h). 

• ρL: la densidad del líquido (kg/m3). 

• VT: el volumen total del tanque (m3). 

• Egas: el espacio para los posibles gases (0,15). 

Para este caso: 

𝑉𝐿 = 1 ·
59351

977,5
= 60,72 𝑚3 

𝑉𝑇 = 58 + 58 · 0,2 = 69,6 𝑚3 

Para el dimensionamiento del diámetro y longitud del tanque, se supone una relación longitud 

y diámetro (L/D) de 2. Y se resuelve iterando con diferentes valores de longitud y diámetro 

(respetando el valor de L/D) para que el volumen la ecuación 11.3. sea 69,6 m3. 

𝑉𝑇 =
𝐿·𝜋·𝐷𝑖

2

4
                           Ecuación 11.3. 

Para este caso: 

𝑉𝑇 =
7,08 · 𝜋 · 3,542

4
= 69,6 𝑚3 

 

Para calcular el grosor del tanque se utiliza el código de diseño AD-2000 Merkblatt[1], que 

propone la ecuación 11.4. para estimar el grosor del tanque según la presión y temperatura 

de diseño, el material del tanque y el tipo de fluido que almacena. 

𝑡𝑑 =
𝐷𝑒𝑥𝑡·𝑃𝑑

(20·(
𝐾

𝑆
)·𝐽+𝑃𝑑)

+ 𝑐                                                          Ecuación 11.4. 

Siendo: 

• td :el espesor del tanque (m). 

• Dext el diámetro externo del tanque (m). 

• Pd la presión de diseño (bar). 

• K el límite de fluencia del material a la temperatura de diseño (MPa). 

• S el factor de seguridad (1,5 para el 316L). 

• J el factor de junta (0,85). 

• c el factor de corrosión (m) (como hay amoniaco 0,00889 m[3]). 

Para el tanque de agua amoniacal se saben los datos de la tabla 11.1. 
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Tabla 11.1. Parámetros de diseño del tanque pulmón de agua amoniacal. 

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de operación 

(ºC) 
55  

Presión de operación (bar) 1,10  

Temperatura de diseño* 

(ºC) 
83  

Presión de diseño** (bar) 4,50  

L (m) 7,08 

Di (m) 3,54  

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 205  

*Td=Top+38, **Pd=Pop+3.4 

Entonces para el cálculo del espesor se requiere de la resolución de un “solver”, donde se 

busca que es cumpla la ecuación 11.5., y la ecuación 11.4. 

𝐷𝑒𝑥𝑡 = 𝐷𝑖𝑛𝑡 + 2 · 𝑡𝑑                                        Ecuación 11.5 

Para este caso: 

𝑡𝑑 =
3,5702 · 4,5

20 · (
205
1,5

) · 0,85 + 4,5
+ 0,00889 = 0,01579 𝑚 

Redondeando un espesor de 15,8 mm. 

  

Para los fondos del tanque se escoge el fondo tipo Klopper y el espesor se calcula con un 

método iterativo, con la ecuación 11.6., y el gráfico del Apéndice 11.A. 

𝑡𝑑 𝑓𝑜𝑛𝑑𝑜 =
𝐷𝑒𝑥𝑡·𝑃𝑑·𝛽

40·(
𝐾

𝑆
)·𝐽

+ 𝑐                                            Ecuación 11.6 

Siendo: 

• td fondo el espesor del fondo del tanque (m) 

• β un factor de corrección (que depende de td fondo, c y Dext) que se obtiene del gráfico 

del Apéndice 11.A 

Después de varias iteraciones del grosor es de: 

𝑡𝑑 𝑓𝑜𝑛𝑑𝑜 =
3,57 · 4,5 · 3,7

40 · (
205
1,5

) · 0,85
+ 0,00889 = 0,0217 𝑚 
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Para el dimensionamiento completo del fondo Klopper se utilizan las ecuaciones 11.7., y los 

resultados se encuentran en la tabla 11.2. 

𝑟 = 0,1 · 𝐷𝑒𝑥𝑡     ℎ1 = 3,5 · 𝑡𝑑 𝑓     ℎ2 = 0,1935 · 𝐷𝑒𝑥𝑡 + 0,455 · 𝑡𝑑 𝑓 

𝐻 = ℎ1 + ℎ2 + 𝑡𝑑 𝑓     𝐷𝑑 = 1,11 · 𝐷𝑒𝑥𝑡 + 1,85 · ℎ1 

𝑉(ℎ2) = 0,1 · (𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑡𝑑 𝑓)
3
     𝑉𝑇 𝑓 = 𝑉(ℎ2) + 0,25 · ℎ1 · 𝜋 · (𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑡𝑑 𝑓)

2
 

 

Ecuaciones 11.7  

Tabla 11.2. Datos del dimensionamiento del fondo Klopper. 

Variable Valor 

β 3,700 

Espesor (td fondo) (m) 0,0217  

De (m) 3,570  

R (m) 3,570  

r (m) 0,357  

h1 (m) 0,076  

h2 (m) 0,681  

H (m) 0,779  

Dd (m) 4,103  

V(h2) (m3) 4,387 

Volumen total fondo (m3) 5,129 

 

 

Figura 11.1. Variables del fondo Klopper. 

Para calcular el peso vacío del tanque se utiliza la ecuación 11.8., 11.9. y 11.10. 

𝑉𝑒𝑥𝑡 = 𝐿 · 0,25 · 𝜋 · 𝐷𝑒𝑥𝑡
2                                                  Ecuación 11.8 

𝑉𝑒𝑥𝑡 𝑓 = 0,1 · 𝐷𝑒𝑥𝑡
3 + 0,25 · ℎ1 · 𝜋 · 𝐷𝑒𝑥𝑡

2                                                                                Ecuación 11.9 

𝑚𝑣𝑎𝑐𝑖𝑜 = 𝜌316𝐿 · (𝑉𝑒𝑥𝑡 + 2 · 𝑉𝑒𝑥𝑡 𝑓 − 𝑉𝑇 − 2 · 𝑉𝑇 𝑓)                                                                                                

Ecuación 11.10 

Siendo: 

• Vext el volumen del cuerpo del tanque referido al diámetro externo (m3) 
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• Vext f el volumen del fondo del tanque referido al diámetro externo (m3) 

• mvacío el peso del tanque vacío (kg) 

• ρ316L la densidad del acero inoxidable 316L[5] (8000 kg/m3) 

𝑉𝑒𝑥𝑡 = 7,08 · 0,25 · 𝜋 · 3,572 = 70,85 𝑚3 

𝑉𝑒𝑥𝑡 𝑓 = 0,1 · 3,573 + 0,25 · 0,076 · 𝜋 · 3,572 = 5,31 𝑚3 

𝑚𝑣𝑎𝑐𝑖𝑜 = 8000 · (70,85 + 2 · 5,31 − 69,9 − 2 · 5,13) = 12914 𝑘𝑔 

 

11.2.2. Tanque de amoniaco T-001 

Para el diseño de los tanques de almacenamiento de amoniaco se sabe que el caudal por 

hora necesario de amoniaco es 28,865 tn/h, si se quieres dar un margen de 8 horas de “no 

suministramiento” de reactivos en planta se calcula que se necesita una capacidad de 

almacenamiento de amoniaco de 230,92 toneladas. Sabiendo que la densidad del amoniaco 

a 20 bares y temperatura ambiente es de 611 kg/m3, se calcula que el almacenamiento 

necesario es de 378 m3 dando un sobredimensionamiento de 0,1 y repatriando el volumen en 

4 tanques, el volumen por tanque sale a 108 m3. Siguiendo el mismo procedimiento que con 

el tanque de agua amoniacal, utilizando las mismas ecuaciones y suponiendo una relación 

L/D de 1,5 se obtienen los resultados de la tabla 11.3. y 11.4. 

 

Tabla 11.3. Datos de diseño y cuerpo del tanque de amoniaco. 

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 50 

Presión de diseño (bar) 20 

L (m) 6,80 

Di (m) 4,40 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 237 

Coeficiente de seguridad (S) 1,500 

Coeficiente de junta (J) 0,850 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 1 

Espesor (td) (mm) 50 
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Tabla 11.4. Datos fondos Klopper y recipiente completo. 

Variable Valor 

β 2,720 

Espesor (td fondo) (mm) 50 

De (m) 4,50 

R (m) 4,50 

r (m) 0,45 

h1(m) 0,175 

h2(m) 0,848 

H (m) 1,073 

Dd (m) 5,319 

V(h2) (m3) 8,518 

Volumen total fondo (m3) 8,521 

Vvacío (m3) 120,400 

Vext (m3) 4,750 

Vext f (m3) 0,590 

mvacío (kg) 47531 

 

11.2.3. Tanque de dióxido de carbono T-005 

Para el diseño de los tanques de almacenamiento de dióxido de carbono se sigue el mismo 

procedimiento que con los tanques de amoniaco, teniendo en cuenta que este tiene que ser 

criogénico trabajado a media presión y –50 ºC. Separando el volumen en 4 tanques para un 

almacenamiento de 8 horas de las 37,5 toneladas hora que entran y sabiendo que la densidad 

del dióxido de carbono líquido es de 1154 kg/m3 en estas condiciones se encuentra que el 

volumen por tanque es de 65 m3. Utilizando una relación L//D de 1,25 y dando un 

sobredimensionamiento de 0,1 se encuentran los siguientes valores de la tabla 11.5. y 11.6. 

Tabla 11.5. Datos de diseño y cuerpo del tanque de CO2 

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 50 

Presión de diseño (bar) 20 

L (m) 5 

Di (m) 3,914 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 237 

Coeficiente de seguridad (S) 1,500 

Coeficiente de junta (J) 0,850 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 1 

Espesor (td) (mm) 43 
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Tabla 11.6. Datos fondos Klopper y recipiente completo 

Variable Valor 

β 2,760 

Espesor (td fondo) (mm) 43 

De (m) 4 

R (m) 4 

r (m) 0,400 

h1(m) 0,151 

h2(m) 0,754 

H (m) 0,948 

Dd (m) 4,718 

V(h2) (m3) 5,996 

Volumen total fondo (m3) 5,998 

Vvacío (m3) 72,200 

Vext (m3) 2,670 

Vext f (m3) 0,400 

mvacío (kg) 27846 

 

11.2.4 Tanque de ácido sulfúrico T-601 

Para el diseño del tanque de ácido sulfúrico se sabe que las necesidades diarias del scrubber 

ácido de ácido sulfúrico concentrado son de 10,20 tn/día, estimando el almacenamiento para 

5-7 días y sabiendo que la densidad del ácido es de 1843 kg/h. Con el modelo de tanque de 

ácido sulfúrico de la referencia[6] de 36500 litros se saca que el tiempo de almacenaje por 

tanque es de 6,6 días y sus dimensiones son 9,12 metros de largo, 2,54 metros de ancho y 

2,87 metros de alto y con un peso de 6000 kg. 

 

11.2.5. Tanque de formaldehido T-602 

Para el diseño del tanque de formaldehido se sigue los mismos pasos i las mismas 

ecuaciones que con el tanque pulmón de agua amoniacal, para ello se sabe que la cantidad 

de formaldehido por día necesaria es de 154,92 kg/h, sabiendo que tiene una densidad de 

815 kg/m3 se puede calcular que para 5 días el volumen es de aproximadamente 23 m3. Con 

un L/D de 2 se encuentran los siguientes valores en la tabla 11.7. y 11.8. 
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Tabla 11.7. Datos de diseño y cuerpo del tanque de formaldehido 

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 50 

Presión de diseño (bar) 3,5 

L (m) 4,8 

Di (m) 2,384 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 237 

Coeficiente de seguridad (S) 1,50 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 1 

Espesor (td) (mm) 8 

 

Tabla 11.8. Datos fondos Klopper y recipiente completo 

Variable Valor 

β 4 

Espesor (td fondo) (mm) 8 

De (m) 2,4 

R (m) 2,4 

r (m) 0,240 

h1(m) 0,032 

h2(m) 0,461 

H (m) 0,497 

Dd (m) 2,716 

V(h2) (m3) 1,355 

Volumen total fondo (m3) 1,355 

Vvacío (m3) 24,1 

Vext (m3) 0,29 

Vext f (m3) 0,03 

mvacío (kg) 2748 

 

 

11.2.6. Silos de urea T-701 

Para el diseño de los silos de urea se busca que nuestro producto granulado se almacenase 

en planta durante 3 días. Sabiendo que la producción diaria es de 50,93 th/h se calcula que 

para el almacenamiento de 3 días es necesario el almacenamiento de 3667 toneladas. 

Teniendo en cuenta que la densidad de la urea granulada es de 740 kg/m3 se calcula que el 

volumen que ocupará esta es de 4955 m3 si se reparte en 4 silos se encuentra que el volumen 

por silo es de 1239 m3 buscando en la referencia[7] unas dimensiones de silo que se adecue 
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al volumen necesario con un ligero sobredimensionamiento. Se encuentra que hay un silo de 

1279 m3 que satisface nuestras necesidades con las dimensiones de la tabla 11.9. y figura 

11.2. 

Tabla 11.9. Parámetros de diseño del silo de urea. 

Variable Valor 

V (m3) 1279 

A (m) 10.70 

B (m) 11.45 

C (m) 19.89 

D (m) 5.36 

h (mm) 900 

∅2 (mm) 400 

Nº anillos 10 

 

Figura 11.2. Esquema silo de urea. 

 

11.2.7. Tanque de sulfato de amonio T-705 

Para el diseño de los tanques de sulfato de amonio se estima que el tiempo que puede llegar 

a almacenar el producto en planta antes de que se comercialice es de 3 días. Con esto, la 

densidad de aproximadamente 1100 kg/m3 y sabiendo que la producción es de 2,8 tn/h se 

calcula que un volumen estimado 200 m3 es necesario para su almacenaje, para ello se 

reparte en 2 tanques y como en el caso del ácido sulfúrico se calcula las dimensiones de los 
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tanques de acero inoxidable de 100 m3 cada uno con un L/D de 2. Ver los resultados en la 

tabla 11.10 y 11.11. 

Tabla 11.10. Datos de diseño y cuerpo del tanque de sulfato de amonio. 

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 50 

Presión de diseño (bar) 3.5 

L (m) 8 

Di (m) 3.976 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 237 

Coeficiente de seguridad (S) 1.50 

Coeficiente de junta (J) 0.85 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 1 

Espesor (td) (mm) 12 

 

Tabla 11.11. Datos fondos Klopper y recipiente completo. 

Variable Valor 

β 5.55 

Espesor (td fondo) (mm) 12 

De (m) 4 

R (m) 4 

r (m) 0.4 

h1(m) 0.042 

h2(m) 0.769 

H (m) 0.823 

Dd (m) 4.518 

V(h2) (m3) 6.285 

Volumen total fondo (m3) 6.286 

Vvacío (m3) 112 

Vext (m3) 1.2 

Vext f (m3) 0.11 

mvacío (kg) 11454 

 

 

11.3. Tanques de separación de fases 

En nuestro proceso, varios equipos tienen como función variar la temperatura o la presión 

para así conseguir separar en fases distintas (líquido y gas) el o los componentes de interés 

de algún componente indeseado. Para conseguir que la separación de fases sea efectiva es 
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necesario que después de estos equipos se sitúe un tanque separador de fases y así separar 

las dos fases que se encuentran en equilibrio. 

Para el diseño de este tipo de tanques se utilizan las ecuaciones de la referencia[8], que para 

el dimensionamiento de requieren de una relación longitud diámetro (L/D), un tiempo de “hold-

up” (tH), un tiempo de “surge” (tS), el caudal de líquido, el caudal de gas y sus respectivas 

densidades. 

 

11.3.1. Tanque de separación flash  

Para el caso de la primera separación flash se conoce el valor de los caudales, densidades, 

temperatura y presión, de los balances hechos con HYSYS, del corriente que entra al 

separador. Ver tabla 11.12. 

Tabla 11.12. Datos del corriente que entra en el tanque de separación flash. 

Variable Valor 

Caudal de líquido (mL) (kg/h) 72710  

Densidad del líquido (ρL) (kg/m3) 1037  

Caudal de gas (mG) (kg/h) 3025  

Densidad del gas (ρG) (kg/m3) 0,73  

Temperatura de operación (Top) 

(ºC) 
98,75  

Presión de operación (Pop) (bar) 1,2  

 

Para el cálculo de la longitud y el diámetro del recipiente, es necesario determinar una relación 

(L/D), que normalmente para este tipo de recipientes fluctúa entre 1,5 y 3, nosotros hemos 

escogido un valor de 2. Además de la referencia[8] se pueden obtener valores típicos de 

tiempos de “hold-up” y “surge”, para el separador flash se escogen 2,88 min y 1 min 

respectivamente.  

Para el cálculo de la longitud del cuerpo del tanque, esta dependerá de 5 distancias. Ver 

ecuación 11.11. 

    𝐿 = 𝐻𝐿𝐿𝐿 + 𝐻𝐻 + 𝐻𝑆 + 𝐻𝐿𝐼𝑁 + 𝐻𝐷                                                                            Ecuación 11.11 

Siendo: 

• HLLL la altura del nivel de líquido bajo (m), para presiones bajas 0,381 m si el diámetro 

es inferior a 3 m, sino 0,1524 m. 

• HH la altura entre el nivel bajo y normal (m), depende de la ecuación 11.12 

• HS la altura entre el nivel normal y el alto (m), depende de la ecuación 11.13 
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• HLIN la altura entre el nivel alto y la entrada (m), depende de la ecuación 11.14 

• HD la altura entre la entrada y la parte superior (m), depende de la ecuación 11.15 

𝐻𝐻 =
𝑡𝐻·

𝑚𝐿
𝜌𝐿

0,25·𝜋·𝐷𝑖𝑛𝑡
2                                           Ecuación 11.12. 

𝐻𝑆 =
𝑡𝑠·

𝑚𝐿
𝜌𝐿

(0,25·𝜋·𝐷𝑖𝑛𝑡
2 )

                                              Ecuación 11.13. 

 

𝐻𝐿𝐼𝑁 = 12 + 0,5 · 𝑑𝑁                                             Ecuación 11.14. 

𝐻𝐷 = 0,5 · 𝐷𝑖𝑛𝑡                                 Ecuación 11.15. 

Siendo: 

• dN el diámetro de la boquilla de entrada (pulgadas), que tiene que cumplir que la 

velocidad de la fase gaseosa sea entere 7 y 13 m/s, ecuación 11.16. 

𝑣𝑓 𝑔 =
𝑚𝐺/3600

𝜌𝐺·0,25·𝜋·𝑑𝑛
2                                                  Ecuación 11.16 

Para el tanque de separación flash, escogiendo una boquilla con un DNS de 14”, que equivale 

a un diámetro de 0,35 metros, la velocidad es de: 

𝑣𝑓 𝑔 =
3025/3600

0,73 · 0,25 · 𝜋 · 0,352
= 11,96 𝑚/𝑠 

Con el resto de las ecuaciones, fijando la relación L/D en 2 y con diámetro interno de 1,784 

m, se obtiene: 

𝐻𝐿𝐿𝐿 = 0,381 𝑚 

𝐻𝐻 =
(2,88/60) ·

72710
1037

0,25 · 𝜋 · 1,7842
= 1,346 𝑚 

𝐻𝑆 =
(1/60) ·

72710
1037

0,25 · 𝜋 · 1,7842
= 0,467 𝑚 

𝐻𝐿𝐼𝑁 = (12 + 0,5 · 14) · 0,0254 = 0,483 𝑚 

𝐻𝐷 = 0,5 · 1,784 = 0,892 𝑚 

𝐿 = 0,381 + 1,346 + 0,467 + 0,483 + 0,892 = 3,569 𝑚   

Cumpliéndose la relación L/D. 
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Para el cálculo del grosor, tanto del cuerpo como del fondo, se sigue el mismo procedimiento 

que para el cálculo del tanque pulmón de agua amoniacal (código de diseño AD-2000 

Merkblatt). Así que con la ecuación 11.1., 11.2., 11.3., el gráfico del Apéndice 11.A y las 

ecuaciones 11.4. se obtienen los siguientes resultados: 

Tabla 11.13. Datos del diseño del cuerpo del tanque de separación flash. 

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 123  

Presión de diseño (bar) 4,6  

L (m) 3,569  

Di (m) 1,784  

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 191  

Coeficiente de seguridad (S) 1,5 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) 

(mm) 
8,89  

Espesor (td) (mm) 13  

 

Tabla 11.14. Datos del diseño del fondo del tanque de separación flash. 

Variable Valor 

β 3,55 

Espesor (td fondo) (mm) 15,80 

De (m) 1,810 

R (m) 1,81 

r (m)  0,181 

h1 (m)  0,0553 

h2 (m) 0,3430 

H (m) 0,4141 

Dd (m) 2,1114 

V(h2) (m3) 0,562 

Volumen total fondo (m3) 0,70 

 

 

Figura 11.3. Variables del fondo Klopper. 
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El volumen vacío del tanque separador se calcula con la ecuación 11.17. 

𝑉𝑣𝑎𝑐𝑖𝑜 = 𝐿 · 0,25 · 𝜋 · 𝐷𝑖𝑛𝑡
2 + 2 · 𝑉𝑡 𝑓𝑜𝑛𝑑𝑜                                                              Ecuación 11.17 

𝑉𝑣𝑎𝑐𝑖𝑜 = 3,569 · 0,25 · 𝜋 · 1,7842 + 2 · 0,7 = 10,321 𝑚3 

Para calcular el peso vacío del tanque se utiliza la ecuación 11.8., 11.9. y 11.10., como en el 

apartado del tanque pulmón de agua amoniacal, ver tabla 11.15. 

Tabla 11.15. Resultados de los volúmenes y peso del tanque de separación flash. 

Variable Valor 

Vvacio (m3) 10,321 

Vext (m3) 9,183 

Vext f (m3) 0,735 

Mvacio (Kg) 2663 

 

11.3.2. Tanque de separación del condensador de carbamato de baja presión T-

202 

Para el dimensionamiento del tanque de separación del condensador de carbamato de baja 

presión, se siguen los mismos pasos que con el tanque de separación flash. Los valores del 

corriente de entrada se encuentran en la tabla 11.16., los parámetros de diseño escogidos en 

la tabla 11.17. y los resultados calculados con las mismas ecuaciones que en el subapartado 

anterior, tabla 11.18., tabla 11.19. y tabla 11.20. 

Tabla 11.16. Datos del corriente que entra en el tanque de separación del condensador de 

carbamato. 

Variable Valor 

Caudal de líquido (mL) (kg/h) 29680  

Densidad del líquido (ρL) (kg/m3) 910,2  

Caudal de gas (mG) (kg/h) 332  

Densidad del gas (ρG) (kg/m3) 2,68  

Temperatura de operación (Top) 

(ºC) 
85  

Presión de operación (Pop) (bar) 4  

 

Tabla 11.17. Parámetros de diseño del tanque de separación del condensador de carbamato. 

Variable Valor 

L/D 2 

tiempo de “hold-up” (min) 7,20 

tiempo de “surge” (min) 3 
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Tabla 11.18. Datos del diseño del cuerpo del tanque de separación del condensador de carbamato.  

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 113  

Presión de diseño (bar) 7,4  

dN (pulgadas) 3 

HLLL (m) 0,381 

HH (m) 1,451 

HS (m) 0,605 

HLIN (m) 0,343 

HD (m) 0,926 

L (m) 3,706 

Di (m) 1,853 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 195  

Coeficiente de seguridad (S) 1,50 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) 

(mm) 

8,89 

Espesor (td) (mm) 15 

 

Tabla 11.19. Datos del diseño del fondo del tanque de separación del condensador de carbamato. 

Variable Valor 

β 3,18 

Espesor (td fondo) (mm) 19,00 

De (m) 1,883 

R (m) 1,883 

r (m) 0,1883 

h1(m) 0,0665 

h2(m) 0,3557 

H (m) 0,4412 

Dd (m) 2,2132 

V(h2) (m3) 0,628 

Volumen total fondo (m3) 0,806 

 

Tabla 11.20. Resultados de volúmenes y peso del tanque de separación del condensador de 

carbamato. 

Variable Valor 

Vvacio (m3) 11,606 

Vext (m3) 10,320 

Vext f (m3) 0,853 
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Mvacio (Kg) 3362  

 

11.3.3. Tanque de separación del condensador T-203 

Para el dimensionamiento del tanque de separación del condensador, se vuelven a seguir los 

mismos pasos que con el tanque de separación flash. Los valores del corriente de entrada se 

encuentran en la tabla 11.21., los parámetros de diseño escogidos en la tabla 11.22. y los 

resultados calculados con las mismas ecuaciones que en los subapartados anterior, tabla 

11.23., tabla 11.24. y tabla 11.25. 

Tabla 11.21. Datos del corriente que entra en el tanque de separación del condensador. 

Variable Valor 

Caudal de líquido (mL) (kg/h) 49000 

Densidad del líquido (ρL) (kg/m3) 967,8  

Caudal de gas (mG) (kg/h) 179 

Densidad del gas (ρG) (kg/m3) 0,97  

Temperatura de operación (Top) 

(ºC) 
70  

Presión de operación (Pop) (bar) 1,1 

 

Tabla 11.22. Parámetros de diseño del tanque de separación del condensador. 

Variable Valor 

L/D 2 

tiempo de “hold-up” (min) 2,88 

tiempo de “surge” (min) 1 

 

Tabla 11.23. Datos del diseño del cuerpo del tanque de separación del condensador.  

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 98  

Presión de diseño (bar) 4,50 

dN (pulgadas) 4 

HLLL (m) 0,381 

HH (m) 1,224 

HS (m) 0,425 

HLIN (m) 0,356 

HD (m) 0,795 

L (m) 3,180 

Di (m) 1,590 

Material 316L 
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K del material a Td
[4] (MPa) 200 

Coeficiente de seguridad (S) 1,5 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) 

(mm) 
8,89 

Espesor (td) (mm) 12 

 

Tabla 11.24. Datos del diseño del fondo del tanque de separación del condensador.  

Variable Valor 

β 3,60 

Espesor (td fondo) (mm) 14,70 

De (m) 1,614 

R (m) 1,614 

r (m) 0,1614 

h1 (m) 0,0515 

h2 (m) 0,3056 

H (m) 0,3718 

Dd (m) 1,8867 

V(h2) (m3) 0,398 

Volumen total fondo (m3) 0,499 

 

Tabla 11.25. Resultados de volúmenes y peso del tanque de separación del condensador. 

Variable Valor 

Vvacio (m3) 7,313  

Vext (m3) 16,506  

Vext f (m3) 0,526  

Mvacio (kg) 1958  

 

 

11.4. Reactor PR-101 

11.4.1. Introducción 

Para el proceso de síntesis de la urea el reactor es el equipo imprescindible para que el resto 

del proceso tenga sentido. Para los diferentes tipos de procesos existentes en la producción 

de urea, como son el “stripping” térmico, “stripping” por NH3 o “stripping” por CO2, existe 

diferentes tipos de reactores siendo el más común un conjunto de dos reactores, dándose la 

formación de carbamato en un equipo diferente que en el quipo donde se da la mayor 

formación de urea.  
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Este primer equipo se llama Condensador de carbamato de alta presión y suele ser un 

importante equipo de extracción de calor (serpentín donde se genera vapor) formado por la 

reacción exotérmica del carbamato de amonio. Mientras el segundo equipo es un reactor de 

columna con platos de burbujeo y es donde se produce el resto de carbamato y donde se 

produce la mayoría de urea, con tiempos de residencia mayores. 

Para el proceso de “stripping” por CO2 de Stamicarbon existe dos tipos de posibilidades para 

la síntesis, el conjunto explicado anteriormente, siendo el condensador de carbamato de alta 

presión posicionado horizontalmente y otra posibilidad donde los dos equipos se encuentran 

combinados en un equipo llamado “Pool Reactor”, equipo que se puede diferenciar en dos 

partes, una primer equivalente a lo que sería el condensador y donde se encuentra el 

intercambio de calor y una extensión para aumentar el tiempo de residencia y que se acabe 

de formar la urea, ver figura 11.4. y 11.5. La principal diferencia en el uso de los dos tipos de 

sistemas es la producción de urea que se esté llevando a cabo, Stamicarbon utiliza el Pool 

Reactor para producciones de urea inferiores a 2300 toneladas por día[9], como nuestra 

producción es de 1200 tpd se opta por el Pool Reactor.  

 

Figura 11.4. Esquema del proceso de síntesis a alta presión con condensador y reactor[9]. 
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Figura 11.5. Esquema del proceso de síntesis a alta presión con Pool Reactor [9]. 

 

11.4.2. Modelización 

Para hacer el modelo de un reactor convencional de urea hay que conocer tanto los calores 

específicos de nuestros componentes, las cinéticas de reacción, los equilibrios químicos de 

las reacciones, los coeficientes de transferencia de materia y los equilibrios vapor-liquido de 

los componentes. [11] 

Para el modelo aproximado que se intenta hacer del Pool Reactor, debido a la bibliografía 

inexistente de este tipo de reactores, se opta por menospreciar diferentes de las variables 

mencionadas anteriormente, el equilibrio vapor liquido (al no haber un contacto entre gas y 

liquido entre etapas de equilibrio) y menospreciando la velocidad de trasferencia de materia 

por difusividad y la velocidad de reacción del dióxido de carbono y amoniaco en carbamato 

de amonio (al ser la velocidad de la reacción de carbamato en urea más lenta). 

Para conocer los calores específicos a las condiciones del reactor, alrededor de 140 bares y 

180ºC, al ser unas condiciones donde la bibliografía de los valores de los Cps es inexistente, 

se opta por utilizar el simulador HYSYS para hacer cálculos relacionados con los intercambios 

de calor, concretamente con los valores resultantes de utilizar el método para crear 

componentes hipotéticos con HYSYS con los valores de la referencia[11]. Y utilizando los 

coeficientes de interacción binaria de la misma referencia[11] ver tablas 11.26. y 11.27. 
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Tabla 11.26. Propiedades para crear componentes hipotéticos en HYSYS 

 

Tabla 11.27. Coeficientes de interacción binarios introducidos en HYSYS 

 

Las reacciones que se dan en el Pool Reactor son tres, la reacción exotérmica donde se 

convierte dióxido de carbono y amoniaco a carbamato de amonio en una reacción de 

equilibrio, CO2 + 2 NH3 ⮂ [NH4][H2NCO2]. La reacción de equilibrio endotérmica donde se 

convierte el carbamato de amonio en urea y agua, [NH4][H2NCO2] ⮂ CH4N2O + H2O. Y la 

reacción indeseada donde la urea se convierte en biuret y amoniaco, 2 CH4N2O ⮂ 

NH[CONH2]2 + NH3. 

Como se ha especificado antes se considera que la reacción de formación de carbamato es 

mucho más rápida que la reacción de formación de urea, así que la única cinética y equilibrio 

de interés para el diseño del reactor es la cinética de la conversión de carbamato en urea. Ya 

que se puede considerar que la conversión a carbamato es del 99% respeto al CO2, la 

conversión de carbamato a ure tiene que ser de un 60% y la conversión de urea a biuret es 

de un 0,3% respeto la urea total[12]. 

Para el equilibrio químico entre el carbamato, la urea y el agua es utilizado el equilibrio de la 

referencia[13]. Donde la constante de equilibrio se expresa en función de la ecuación 11.18. 

ln(𝐾(𝑇)) =
𝐶1

𝑇
+ 𝐶2 · ln(𝑇) + 𝐶3 · 𝑇 + 𝐶4   Ecuación 11.18 

Siendo: 
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• K: el valor de la constante de equilibrio a una temperatura. 

• T: la temperatura (K). 

• C1: igual a –1735,2. 

• C2: igual a –0,047506. 

• C3: igual a –0,0093576. 

• C4: igual a 5,6601. 

Y para la cinética de la reacción de deshidratación del carbamato se utiliza los valores de la 

cinética obtenidos de la referencia[14]. Ver ecuación 11.19. 

𝑅 = 𝑘 · 𝑐𝑡 · (𝑥𝑐𝑎𝑟𝑏 −
1

𝐾
·

𝑥𝑢𝑟𝑒𝑎𝑥𝐻2𝑂

𝑥𝑐𝑎𝑟𝑏
)    Ecuación 11.19 

Siendo: 

R: la velocidad de reacción (kmol/(m3·s)). 

k la constante de velocidad que depende de la temperatura en función de la ecuación de 

Arrhenius siendo el factor pre-exponencial 2,5·108 s-1 y la energía de activación 100 (kJ/mol). 

ct la concentración total (kmol/m3). 

xi la fracción molar de i componente. 

Para los calores de reacción se utilizan los valores de la referencia[15]. Que son –117 kJ/mol 

para la reacción exotérmica de formación de carbamato y 15,5 kJ/mol para la reacción de 

formación de urea. 

Con todos estos datos se propone un modelo para simular y así aproximar el volumen del 

Pool Reactor, haciendo un paralelismo con el modelo de la referencia[16]. 

El modelo propuesto a parte de considerar que la velocidad limitante, la que determinará el 

volumen del reactor, es la reacción de urea, para simular el comportamiento se hace un 

equivalente donde la entrada de los reactivos líquidos se reparte en los 5 primeros bafles del 

reactor que coinciden con la parte donde está el intercambio de calor y la entrada de los 

reactivos en fase gas se reparte en todo el reactor. Para poder hacer los cálculos se aproxima 

que cada bafle equivale a un reactor continuo de tanque agitado (debido a que los gases que 

entran puedan ofrecer una suficiente agitación) y que la temperatura va linealmente desde 

165 ºC a 185ºC desde el primer bafle hasta la salida. Se puede ver un esquema en la figura 

11.6. y 11.7., donde se observa la equivalencia entre modelo y realidad. 
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Figura 11.6. Esquema de un Pool Reactor. 

Figura 11.7. Modelo propuesto para el Pool Reactor (en azul líquidos y en naranja gases). 

 

Teniendo esto en cuenta se plantea un sistema de cálculo donde para cada RCTA la 

conversión de CO2 a carbamato es de 0,99 e instantánea y la conversión global de urea tiene 

que ser de 0,6[16]. Entonces las incógnitas que quedan son los volúmenes de cada uno de los 

RCTA y la conversión por paso de estos mismos. Para que la distancia entre bafles sea la 

misma se determina que todos los RCTA tienen que disponer del mismo volumen y así se 

reducen los grados de libertad. Con estas consideraciones, balances de materia y las 

ecuaciones 11.18 y 11.19 se plantean los siguientes cálculos: 

• Para el RCTA nº 1 

B. Materia de componente de entrada (kmol/h):  

𝐼1 𝑖  = 𝐿0 𝑖 + 𝐺0 𝑖 −
𝐺0 𝐶𝑂2

·𝑋𝑐𝑎𝑟𝑏·𝜐𝑖

𝜐𝐶𝑂2

   

Siendo: 

i el componente en cuestión (1 = CO2, 2 = NH3, 3 = Carbamato, 4 = Urea, 5 = Agua) 

I1 el cabal molar intermedio del RCTA para la reacción de carbamato 

L0 y G0 el cabal molar de entrada para el RCTA 

G0 CO2 el cabal molar de entrada de dióxido de carbono para el RCTA 
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Xcarb la conversión a carbamato = 0,99 

υ: el coeficiente estequiométrico de cada componente (con su signo) 

 

• Para los RCTA del nº 2 a nº 5 

B. Materia de componente de entrada (kmol/h):  

𝐼𝑛 𝑖 = 𝐿𝑛−1 𝑖 + 𝐿0 𝑖 + 𝐺0 𝑖 −
𝐺0 𝐶𝑂2 · 𝑋𝑐𝑎𝑟𝑏 · 𝜐𝑖

𝜐𝐶𝑂2

 

Siendo: 

• n el número de RCTA 

 

• Para los RCTA del nº 6 a nº 10 

B. Materia de componente de entrada (kmol/h):  

𝐼𝑛 𝑖 = 𝐿𝑛−1 𝑖 + 𝐺0 𝑖 −
𝐺0 𝐶𝑂2 · 𝑋𝑐𝑎𝑟𝑏 · 𝜐𝑖

𝜐𝐶𝑂2

 

 

• Para todos los RCTA  

B. Materia de componente de salida (kmol/h):  

𝐺𝑛 𝑖 + 𝐿𝑛 𝑖 = 𝐼𝑛 𝑖 −
𝐼𝑛 𝑐𝑎𝑟𝑏 · 𝑋𝑛 𝑢𝑟𝑒𝑎 · 𝜐𝑖

𝜐𝑐𝑎𝑟𝑏
 

Siendo: 

• Ln y Gn el cabal molar de salida para el RCTA 

• Xn urea la conversión a urea por paso del RCTA 

Concentración total (kmol/m3): 

𝐶𝑛 𝑡 =
∑ (𝐺𝑛 𝑖 + 𝐿𝑛 𝑖)5

𝑖=2

∑
(𝐺𝑛 𝑖 + 𝐿𝑛 𝑖) · 𝑃𝑀𝑖

𝜌𝑖

5
𝑖=2

 

Siendo: 

• PM el peso molecular del componente i 
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• ρ la densidad de cada componente i 

 

 

Fracción molar: 

𝐶𝑛 𝑡 =
(𝐺𝑛 𝑖 + 𝐿𝑛 𝑖)

∑ (𝐺𝑛 𝑖 + 𝐿𝑛 𝑖)5
𝑖=2

 

Ecuación de diseño del RCTA: 

𝑉 =
((𝐺𝑛 𝑖 + 𝐿𝑛 𝑖) − 𝐼𝑛 𝑖)

−
𝑅

3600

 

Siendo: 

V: el volumen del RCTA (m3). 

R: la velocidad de reacción (ecuación 11.19). 

Con todas estas se propone un sistema de solución donde fijando el volumen de RCTA 

(mismo para todos), se itera variando las conversiones por paso de cada RCTA (Xn) para que 

el balance de materia se cumpla entre todos los RCTA, obtiene una conversión global del 

Pool Reactor, que interesa que sea igual a 0,6, ecuación 11.20. Para la realización de todos 

los cálculos se utiliza un código de Matlab (Apéndice 11.B) 

𝑋𝑔 𝑢𝑟𝑒𝑎 =
(𝐿10 𝑐𝑎𝑟𝑏−𝐿𝑒𝑛𝑡 𝑐𝑎𝑟𝑏+𝐺𝑒𝑛𝑡 𝐶𝑂2·𝑋𝑐𝑎𝑟𝑏)

(−𝐿𝑒𝑛𝑡 𝑐𝑎𝑟𝑏+𝐺𝑒𝑛𝑡 𝐶𝑂2·𝑋𝑐𝑎𝑟𝑏)
   Ecuación 11.20  

Siendo: 

Xg urea la conversión global de carbamato a urea  

Lent carb la entrada liquida de carbamato al Pool Reactor 

Gent CO2 la entrada gas de CO2 al Pool Reactor 

El resultado para los balances globales de todo el proceso son los siguientes: 

Tabla 11.28. Valores entrada del Pool Reactor. 

Componente 
Caudal de líquido (tn/h) 

proveniente del Scrubber 

 
Caudal de gas (tn/h) 

proveniente del Stripper 
 

CO2 0 53,622 

NH3 37,248 33,627 
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Carbamato 21,203 0 

Urea 0,176 0 

Agua 8,431 2,711 

Biuret 0 0 

Aire 0 1,125 

 

Para estos valores, utilizando un valor de volumen de 10,3 m3 para cada RCTA, la resolución 

del sistema de ecuaciones planteado anteriormente resulta en una conversión del 60 % de 

carbamato a urea, y fijando los factores de separación (siendo 0 que todo queda gas y 1 que 

todo queda líquido) como 0 para el dióxido de carbono y aire, 0,72 para el amoniaco y 1 para 

el resto, la salida de Pool Reactor queda como la Tabla 11.29. 

Tabla 11.29. Valores salida del Pool Reactor. 

Componente 
Caudal de líquido (tn/h)  

hacia el Stripper 

 
Caudal de gas (tn/h)  

hacia el Scrubber 
 

CO2 0 0,536 

NH3 21,479 8,353 

Carbamato 46,153 0 

Urea 53,323 0 

Agua 27,118 0 

Biuret 0,138 0 

Aire 0 1,125 

 

11.4.3. Diseño físico 

Con el valor obtenido de 10,3 m3 de RCTA con la modelización, ya se puede realizar un 

diseño físico de cómo quedará el Pool Reactor. Primero se calcula el volumen necesario para 

contener el líquido en general, que es el volumen de cada RCTA por el número de RCTA, 

entonces es obtiene que el volumen del líquido en el reactor es de 103 m3. Para obtener el 

volumen total de reactor, basado en la figura 11.6 se decide dejar un espació de 1/3 del 

volumen del líquido para el gas y sistema de refrigeración. 

Entonces el volumen general de la parte cilíndrica del Pool Reactor queda con 137,33 m3, 

para obtener el diámetro interno y la longitud del reactor se busca que la relación de L/D sea 

de entre 8 y 9, referencia[1], y para esto se encuentra que con una distancia de 2,3 metros 

entre bafles (23 metros en total), resulta un diámetro interno de 2,7573 m, ecuación 11.21, 

para dar una relación L/D de 8,3. 

𝐷𝑖 = 2 · √
𝑉𝑔

𝐿𝑏𝑎𝑓·𝑛·𝜋
  Ecuación 11.21 
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Siendo: 

• Di el diámetro interno del reactor 

• Vg el volumen general del reactor (137,33 m3) 

• Lbaf la longitud entre bafles (2,3 m) 

• n el número de RCTA (10) 

 

Para la altura de los bafles se busca que estos retengan en el límite el líquido para que este 

se mueva por aliviadero, así que se utiliza la fórmula del área del segmento circular ecuación 

11.22 para restar el volumen que ocupará en la sección circular el gas. 

𝐴𝑔 =
𝑟𝑖

2

2
· (𝜃 − sin(𝜃)) Ecuación 11.22  

Siendo: 

• Ag el área destinada al “hold-up” del gas (m2) 

• ri es el radio interno (Di/2) (m) 

• θ el ángulo central que forma los dos extremos del segmento circular (rad) 

Y se encuentra la diferencia de altura (h) entre el diámetro interno y la altura del bafle con la 

ecuación 11.2. 

ℎ = 𝑟 · (1 − cos (
𝜃

2
)) Ecuación 11.23 

Para hacer los cálculos sabiendo que el diámetro es de 2,7573 m y el valor de Ag es la 

diferencia entre el área teniendo en cuenta el espacio para gasees y el área sin tener en 

cuenta ese espacio, ecuación 11.23. 

𝐴𝑔 =
𝑉𝑔−𝑉𝐿

𝐿𝑏𝑎𝑓·𝑛
 Ecuación 11.24 

Siendo: 

• VL el volumen de líquido (103 m2) 

Así el valor del área de “hold-up” resulta ser de 1,430 m2 y se puede realizar un “solver” con 

la ecuación 11.22 para encontrar el valor de theta, es de 2,31 rad y con la ecuación 11.23 se 

encuentra que el valor de h es de 0,8217 m, así que la altura de bafle es de 1,936 m. 

Para el cálculo del grueso del cuerpo del Pool Reactor, se utiliza el código de diseño AD-2000 

Merkblatt[1] con la ecuación 11.24, sabiendo que el reactor está compuesto de dos 

materiales[18] acero inoxidable 316L, como el gran grueso estructural, y en el interior en 
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contacto con los productos altamente corrosivos (debidos a las condiciones) una capa de 

Safurex, además se tiene en consideración los valores de la tabla 11.30. 

Tabla 11.30. Datos para el cálculo del grosor de reactor. 

Variable Valor 

Temperatura de operación 

(ºC) 
185  

Temperatura de diseño (ºC) 215 

Presión de operación (bar) 141  

Presión de diseño (Pd) (bar) 200  

Diámetro interno (Di) (m) 2,7573  

Factor de soldadura (J) 0.85 

Tensión nominal “316L” (F) 

(MPa[4]) 
160  

Factor de corrosión (c) [19] 0,002 

 

Haciendo el cálculo con la ecuación 11.4. y los valores de la tabla 11.30. se encuentra que el 

grosor del reactor en el cuerpo es de 263 mm repartidos en una capa de 5 mm interior de 

Safurex y 258 mm de 316L, y el diámetro exterior del Pool Reactor es de 3,283 m. 

Para los fondos y tapas del reactor se escoge hacer el dimensionamiento de fondos tipo 

Klopper con la ecuación 11.5., el gráfico del Apéndice 11.A. y siguiendo un método iterativo. 

El resultado es que el valor del grosor en el fondo es de 291 mm, y con ello se puede calcular 

con el conjunto de ecuaciones 11.7. las dimensiones características del fondo. Ver tabla 

11.31. y figura 11.8.  

Tabla 11.31. Datos del dimensionamiento del fondo Klopper. 

Variable Valor 

Espesor (t) (m) 0,291  

De (m) 3,283  

R (m) 3,283  

R (m) 0,328  

h1 (m) 1,019  

h2 (m) 0,503  

H (m) 1,812  

Dd (m) 5,529 

V(h2) (m3) 1,971  

Volumen total fondo (m3) 7,808  
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Figura 11.8. Variables del fondo Klopper. 

En cuanto al cálculo del peso del Pool Reactor, se calcula con las siguientes ecuaciones 

11.25 y 11.26, para la parte del cuerpo y ecuaciones 11.27, 11.28, 11.29 y 11.30 para los 

fondos.  

𝑚𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 𝑠𝑎𝑓 = 𝐿𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 · 𝜋 · ((𝑟𝑖𝑛𝑡 + 𝑒𝑠𝑎𝑓)
2

− 𝑟𝑖𝑛𝑡
2 ) · 𝜌𝑠𝑎𝑓𝑢𝑟𝑒𝑥 Ecuación 11.25 

Siendo: 

• mcuerpo saf la masa del cuerpo referente al Safurex (kg). 

• Lcuerpo la longitud del cuerpo del reactor (23 m). 

• esaf el espesor de la capa de Safurex (0,005 m). 

• ρsafurex la densidad del Safurex[17] (7700 kg/m3). 

𝑚𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 316𝐿 = 𝐿𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 · 𝜋 · ((𝑟𝑒𝑥𝑡
2 − (𝑟𝑖𝑛𝑡 + 𝑒𝑠𝑎𝑓)

2
)) · 𝜌316𝐿 Ecuación 11.26 

Siendo: 

• mcuerpo 316L la masa del cuerpo referente al 316L (kg) 

• ρ316L la densidad del 316 (8000 kg/m3) 

 

𝑚𝑐𝑢𝑟𝑣𝑎 𝑠𝑎𝑓 = 𝜌𝑠𝑎𝑓𝑢𝑟𝑒𝑥 · 0,1 · ((𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑒 + 2 · 𝑒𝑠𝑎𝑓)
3

− (𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑒)3) Ecuación 11.27 

 

𝑚𝑐𝑢𝑟𝑣𝑎 316𝐿 = 𝜌316𝐿 · 0,1 · ((𝐷𝑒𝑥𝑡)3 − (𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑒 + 2 · 𝑒𝑠𝑎𝑓)
3

) Ecuación 11.28 

 

𝑚ℎ1 𝑠𝑎𝑓 = 𝜌𝑠𝑎𝑓𝑢𝑟𝑒𝑥 · ℎ1 · 𝜋 · 0,25 · ((𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑒 + 2 · 𝑒𝑠𝑎𝑓)
2

− (𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑒⬚)2) Ecuación 11.29 

 

𝑚ℎ1 316𝐿 = 𝜌316𝐿 · ℎ1 · 𝜋 · 0,25 · ((𝐷𝑒𝑥𝑡)2 − (𝐷𝑒𝑥𝑡 − 2 · 𝑒 + 2 · 𝑒𝑠𝑎𝑓)
2

)Ecuación 11.30 
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Siendo: 

• mcurva saf la masa de la parte toroidal del fondo referente al Safurex (kg). 

• mcurva 316L la masa de la parte toroidal del fondo referente al 316L (kg). 

• t el espesor del fondo (0,291 m). 

• mh1 saf la masa de la parte recta del fondo referente al Safurex (kg). 

• mh1 316L  la masa de la parte recta del fondo referente al 316L (kg). 

 

Los resultados de las masas de los cuerpos se encuentran en la tabla 11.32. 

Tabla 11.32. Resultados pesos del reactor. 

Variable Valor 

mcuerpo saf  7684  

mcuerpo 316L (kg) 451186  

mcurva saf (kg) 169  

mcurva 316L (kg) 12370  

mh1 saf (kg) 333  

mh1 316L (kg) 21943  

 

Además, sabiendo que el área de los 10 bafles es de 4,48 m2 y escogiendo una anchura de 

bafle igual a dos capas de revestimiento de Safurex (0.01 m), se calcula el peso de los bafles 

con la ecuación 11.31. 

𝑚𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 = 𝑛𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 · 𝐴𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 · 𝑒𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 · 𝜌𝑠𝑎𝑓𝑢𝑟𝑒𝑥 Ecuación 11.31  

Siendo: 

• mbafle la masa de los bafles (kg). 

• nbafle  el número de bafles.  

• Abafle el area del bafle (m2). 

• ebafle el espesor del bafle (m). 

El peso de los bafles es de 3448 kg. 

Para el cálculo del peso completo del reactor vacío del Pool Reactor se hace la suma de los 

pesos calculados anteriormente (1 cuerpo y 2 fondos) y el peso del equipo del intercambio de 

calor (valor al final del apartado 11.4.4.), ver ecuación 11.32. 

𝑚𝑣𝑎𝑐𝑖𝑜 = 𝑚𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜  + 2 ⋅ (𝑚𝑐𝑢𝑟𝑣𝑎 + 𝑚ℎ1) + 𝑚𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 + 𝑚𝑡𝑢𝑏 Ecuación 11.32 

Siendo: 
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• mvacío :la masa del reactor vacío (kg). 

El peso del Pool Reactor vacío es de 569343 kg. 

 

11.4.4. Intercambio de calor  

Para calcular el intercambio necesario en el Pool Reactor se considera que el calor que se 

genera y se disipa en el interior proviene de diferentes fuentes, primero tenemos el calor 

asociado al incremento y disminución de temperatura de los reactivos, en fase gas y líquida, 

y a los calores específicos de los componentes, como se mencionó antes estos cálculos los 

hace HYSYS fijando la temperatura de entrada y salida de los corrientes de separador de 

componentes, considerando que el reactor es isotermo en la temperatura de entrada. 

Además, también existen calores asociados al cambio de fase tanto del amoniaco como el 

agua o CO2, y sus calores latentes, cálculos que también hace HYSYS como se hizo con los 

calores específicos. 

Finalmente se tiene en cuenta los calores de reacción mencionados anteriormente, -117 

kJ/mol para la reacción de formación de carbamato y 15,5 kJ/mol para la reacción de 

formación de urea, menospreciando el calor de reacción del biuret al tener una conversión 

muy baja y no encontrar valores consistentes de su calor de reacción, pero al ser seguro una 

reacción endotérmica se estará sobre dimensionado. Con esto y las ecuaciones 11.33 y 11.34 

se encuentran los valores del caudal de energía. 

𝐸𝑅 = 𝜐𝑘 · (𝑁𝑘 𝑆 − 𝑁𝑘 𝐸) · ∆𝐻𝑟 Ecuación 11.33 

Siendo: 

• ER el caudal de energía asociado a la reacción (kJ/h). 

• k el componente clave (CO2 para la reacción del carbamato y urea para la de urea). 

• NS y NE el caudal molar de salida y entrada respectivamente (mol/h). 

• ΔHr el calor de reacción (kJ/mol). 

𝑄 = 𝐸𝐶𝑝 + 𝐸𝐶𝑣 + 𝐸𝑅  Ecuación 11.34 

Siendo: 

• Q: el caudal de energía total (kJ/h). 

• ECp: el caudal de energía asociado a los calores específicos (kJ/h). 

• ECv: el caudal de energía asociado a los calores latentes (kJ/h). 
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Con la ecuación 11.34 se calcula que el valor de caudal energético asociado a la reacción de 

formación de carbamato es de –1,411·108 kJ/h, el de la formación de urea es de 1,37·107 kJ/h 

y que el caudal energético calculado del HYSYS para el intercambio de la suma de los ECp 

y la ECv es de 1,18·107 kJ/h. Haciendo que el caudal de energía total necesario para refrigerar 

y condensar el reactor es de –1,156·108 kJ/h. 

Para el sistema de refrigeración del reactor se utiliza agua que se convertirá en vapor[20] 

(nombrada como BFW “Boiling Feed Water”) a 5 bares de presión y a 151,9 ºC (temperatura 

de ebullición a dicha presión), haciendo un balance de energía para el agua ecuación 11.35. 

𝑄 = 𝑚𝐻2𝑂 · 𝜆 Ecuación 11.35 

Siendo: 

• mH2O el caudal de agua kg/h 

• λ el calor latente del agua (que lo calcula HYSYS y es alrededor de 2100 KJ/kg) 

Despejando el caudal de agua de la ecuación 11.35 se calcula que el caudal de vapor 

generado a 5 bares es de 54894 (Kg/h). 

Para calcular el área necesaria de intercambio de calor se utiliza la ecuación 11.36 con estas 

simplificaciones, por la complejidad del equipo, tomando el coeficiente global de transferencia 

de calor como 1000(W/m2K) [21]. 

𝑄 = 𝑈 · 𝐴 · 𝐿𝑀𝑇𝐷  Ecuación 11.36 

Siendo: 

• U el coeficiente global de transferencia de calor (W/ m2K) 

• A el área de intercambio de calor (m2) 

LMTD .la diferencia de temperatura media logarítmica (K) “ecuación 11.37” 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
(∆𝑇𝐴−∆𝑇𝐵)

ln(
∆𝑇𝐴
∆𝑇𝐵

)
 Ecuación 11.37 

Siendo: 

• ∆TA la diferencia entre la temperatura de entrada de un fluido y la de salida del otro (K) 

• ∆TB la diferencia entre la temperatura de salida del primer fluido y la de entrada del otro 

(K). 

Para el Pool Reactor los valores calculados se pueden encontrar en la tabla 11.33. 
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Tabla 11.33. Valores calculados para el Pool Reactor. 

Variable Valor 

Tent / Tsort Reactor (ºC) 165 / 185  

Tent / Tsort Agua (ºC) 151,9 / 151,9 

∆TA (ºC) 13,1  

∆TB (ºC) 33,1  

LMTD (ºC) 21,6  

U (W/ m2K) 1000  

Q (kW) 32111,11  

A (m2) 1488.22 

 

Para calcular el número de tubos en U y el diámetro y longitud de estos se fijan dos 

parámetros que la longitud de los tubos sea entre 26-28 m de largo (longitud para formar una 

U hasta la mitad del Pool Reactor) y que la velocidad de vapor generado dentro de los tubos 

se encuentre entre 15 y 25 m/s (velocidades típicas de gases). Estos cálculos se realizan con 

las ecuaciones 11.38 y 11.39 

𝐿𝑡 =
𝐴

𝑁𝑡·𝜋·𝐷𝑒𝑥𝑡
 Ecuación 11.38 

𝑣 =
𝑚𝐻2𝑂·𝑃𝑀·𝑅·𝑇

𝑃
·

4

𝑁𝑡·𝜋·𝐷𝑖𝑛𝑡
2  Ecuación 11.39 

Iterando con valores diferentes de diámetros y numero de tubos se escoge la combinación 

con unos tubos de diámetro nominal de ¾" y un STD de 40, con 835 tubos. Ver todos los 

valores en la tabla 11.34. 

Tabla 11.34. Valores de las dimensiones del sistema de intercambio de calor. 

Variable Valor 

Nt 835 

Lt  (m) 27,07  

De (m) 0,0267  

Di (m) 0,02096  

V (m/s) 20,8 

 

Como el recubrimiento interno del reactor, se escoge Safurex para que sea el material de las 

tuberías. Y sabiendo que la densidad de este es de 7700 kg/m3 se calcula el peso de asociado 

a los tubos del intercambio de calor, ecuación 11.40 

𝑚𝑡𝑢𝑏 = 𝑁𝑡 · 𝐿𝑡 · 𝜋 · (𝑟𝑒𝑥𝑡
2 − 𝑟𝑖𝑛𝑡

2 ) · 𝜌𝑠𝑎𝑓𝑢𝑟𝑒𝑥  Ecuación 11.40 

Siendo: 
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• mtub :la masa de los tubos (kg). 

• ρsafurex :la densidad del Safurex (kg/m3). 

El resultado es de 37392 kg. 

 

11.5. Intercambiadores de calor  

Para el diseño de los intercambiadores de calor, se realizan dos tipos de diseño. Uno riguroso 

hecho con HYSYS, para equipos que se sabe que se pueden dimensionar con el simulador, 

y otro más aproximado para sacar el agua o vapor para dar que se dé el intercambio y un 

área de intercambio aproximada para sacar precios y espacio necesario. Este segundo diseño 

se realiza en equipos donde ya sea por falta de conocimiento de cómo es su funcionamiento 

y como es el equipo o falta de tiempo. 

 

11.5.1. Diseño riguroso 

Para hacer el diseño riguroso con HYSYS, primero se hace una estimación del caudal de 

energía y el caudal de fluido de servicio necesario para conseguir un salto térmico parecido 

al deseado. Para poder tener unos valores estimados al empezar con el diseñador de 

intercambiadores del HYSYS. 

Las variables consideradas en el diseño de los intercambiadores son: velocidades y perdidas 

de presión razonables, que el modelo no presente vibraciones, que el gradiente de 

temperatura sea efectivo según los pasos por tubos o por carcasa. 

Para que estos parámetros se cumplan se prueban diferentes combinaciones de longitudes, 

diámetros, número de pasos por tubos o carcasa para obtener los diseños de a continuación. 

 

11.5.1.1. Intercambiador entrada 1 E-001 

Los intercambiadores E-001, E-002 y E-003 tienen como función enfriar el dióxido de carbono 

que se calienta al ser comprimido, como líquido refrigerante se utiliza el propio amoniaco de 

proceso que necesita ser calentado antes de entrar en la sección de síntesis, aprovechando 

así el calor sobrante del CO2 de la compresión en serie. 

Después de varias pruebas con diferentes parámetros se encuentra los siguientes valores de 

operación, para lo que se considera un diseño aceptable, ver figura 11.9. 
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Figura 11.9. Valores calculados por HYSYS del intercambiador. 

Si se observa la figura 11.9., se puede ver que la temperatura de entrada del amoniaco es de 

17,76 ºC y se calienta hasta 46,91 ºC, mientras la temperatura de entrada del dióxido de 

carbono es de 150,76ºC y se enfría hasta 29,56 ºC para que pueda entrar en el siguiente 

compresor. En el diseño, donde hay mayor resistencia a la transmisión de calor, está el 

dióxido de carbono, y el coeficiente global de transferencia de calor es de unos 260 W/m2K, 

no considerando incrustaciones, porque ninguno de los dos fluidos las presenta normalmente. 

 

11.5.1.2. Intercambiador entrada 2 E-002 

Como en el apartado anterior después de varias pruebas con diferentes parámetros se 

encuentra los siguientes valores de operación, para lo que se considera un diseño aceptable, 

ver figura 11.10. 
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Figura 11.10. Valores calculados por HYSYS del intercambiador. 

 

11.5.1.3. Intercambiador entrada 3 E-003 

Como en el apartado anterior después de varias pruebas con diferentes parámetros se 

encuentra los siguientes valores de operación, para lo que se considera un diseño aceptable, 

ver figura 11.11. 
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Figura 11.11. Valores calculados por HYSYS del intercambiador. 

 

11.5.1.4. Intercambiador recuperación hidrolizador E-702 

Tanto el intercambiador de recuperación del hidrolizador como el del desorbedor tienen como 

función recuperar el calor que gana el fluido en el hidrolizador o el segundo desorbedor debido 

al contacto directo con el vapor y así precalentar la misma entrada en el hidrolizador o el 

primer desorbedor. 

Para el diseño como en los anteriores intercambiadores se prueban diferentes combinaciones 

de diámetro de tubo, longitud de tubos, diámetro de carcasa, etc. Para encontrar un diseño 

que sea satisfactorio. Además, para el diseño no se consideran incrustaciones al ser en su 

mayor parte agua proveniente de la reacción de formación de la urea. Los cálculos que realiza 

HYSYS para el diseño para el E-702 se encuentra en la figura 11.12. 
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Figura 11.12. Valores calculados por HYSYS del intercambiador. 

 

11.5.1.5. Intercambiador recuperación desorbedor  

Como en el apartado anterior después de varias pruebas con diferentes parámetros se 

encuentra los siguientes valores de operación, para lo que se considera un diseño aceptable, 

ver figura 11.13. 

 

Figura 11.13. Valores calculados por HYSYS del intercambiador. 
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11.5.2. Diseño aproximado 

Para hacer el cálculo del diseño aproximado de los equipos de intercambio de calor es 

necesario conocer de cada equipo los siguientes valores. Como son los balances de materia 

de todos los componentes, la temperatura y presión de entrada y salida, para que el HYSYS 

pueda calcular las propiedades de cada corriente y así calcular el balance de energía y el 

caudal de energía necesario para realizar el intercambio de calor. Además, con el caudal de 

energía en el HYSYS después se calcula el caudal de agua o vapor para el intercambio 

determinado la presión, temperatura y fase de este.  

Para el cálculo del área de intercambio se utiliza la ecuación 11.36.  

 

11.5.2.1. Condensador de carbamato de baja presión CD-201 

El condensador de carbamato de baja presión es un equipo donde se producen varios 

fenómenos, la condensación de los gases provenientes de la columna de destilación y del 

tratamiento de aguas y la reacción de formación de carbamato (con una conversión del 

0,99[22]) a partir de amoniaco y dióxido de carbono. Además, la fase que quede líquida del 

condensador será la que se recircule hacia la parte de alta presión, para esto se hubo que 

incluir un caudal extra de agua para que la concertación del carbamato no sea superior al 

70%[23] y una mayor parte del amoniaco pueda ser absorbido, también se escoge una 

temperatura de 85ºC para evitar cristalizaciones y se estima la caída de presión del equipo 

en 0,1 bar. Ver valores de entrada y salida en la tabla 11.40. 

Tabla 11.35. Valores caudales del CD-201. 

Componente Caudal de entrada (tn/h) 
 

Caudal de salida (tn/h) 
 

CO2 11,669 0,117 

NH3 9,694 0,753 

Carbamato 0 20,493 

Urea 0,176 0,176 

Agua 8,474 8,474 

Biuret 0 0 

Temperatura (ºC) 97,5 85 

Presión (ºC) 4,1 4 

 

Los balances de energía se calculan con HYSYS considerando que además de la necesidad 

de retirar calor para que se condensen los componentes, es necesario el retirar calor 

proveniente de la reacción exotérmica de la formación de carbamato (-117 kJ/mol), con estas 
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consideraciones HYSYS calcula que el caudal de calor necesario para extraer energía del 

condensador de carbamato de baja presión es 8947.22 kW. 

Con el caudal de energía se puede calcular el caudal de agua necesario para conseguir este 

enfriamiento, suponiendo que el salto térmico del agua va de 23ºC a 48ºC. El resultado 

calculado del balance de energía hecho con HYSYS da que el caudal de agua necesario es 

de 304914 kg/h. 

Para el diseño físico del condensador de carbamato se supone que este es como un tanque 

con un área de intercambio. Esta área se calcula, suponiendo que el coeficiente de 

transferencia de calor global es de 1000 W/m2 [21], con la ecuación 11.36, sabiendo que: 

∆𝑇𝐴 = 97,5 − 48 = 49,5 

∆𝑇𝐵 = 85 − 23 = 62 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
(49,5 − 62)

ln (
49,5
62

)
= 55,52 

𝐴 =
8947,22

1000 · 55,52
= 161,17 𝑚2 

Para lo que es el cuerpo del condensador suponiendo que se necesita un tiempo de 

residencia aproximado, para que la reacción y el intercambio suceda, de 0,1 horas, el cabal 

másico es de 29487 kg/h y una densidad de 910,2 kg/m3, se calcula el volumen del tanque 

con la ecuación 11.1 y 11.2. 

𝑉𝐿 =
0,1 · 29487

910,2
= 3,24 𝑚3 

𝑉𝑇 = 3,24  + 3,24 · 0,2 = 3,89 𝑚3 

Suponiendo un factor de sobredimensionamiento de 0,2 para el espacio de gases y el 

intercambiador. 

Suponiendo una relación L/D igual a 1,5 y con la ecuación 11.3, 11.4, 11.6, las ecuaciones 

11.7. Se obtienen los resultados de la tabla 11.36. y 11.37. 

Tabla 11.36. Datos del diseño del cuerpo del condensador de carbamato.  

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 123 

Presión de diseño (bar) 7,40 
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L (m) 2,233 

Di (m) 1,489 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 191 

Coeficiente de seguridad (S) 1,50 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 8,89 

Espesor (td) (mm) 14,10 

 

Tabla 11.37. Datos del diseño del fondo del condensador de carbamato.  

Variable Valor 

β 3,2 

Espesor (td fondo) (mm) 17,20 

De (m) 1,517 

R (m) 1,517 

r (m) 0,1517 

h1(m) 0,060 

h2(m) 0,286 

H (m) 0,363 

Dd (m) 1,795 

V(h2) (m3) 0,326 

Volumen total fondo (m3) 0,430 

Vvacio (m3) 4,77 

 

11.5.2.2. Condensador 

Para el condensador, donde van los gases del tanque flash y los dos evaporadores, el diseño 

se hace similar al de carbamato. Sabiendo que en este equipo solo hay cambio de fase y 

cambio de temperatura, se sabe que el caudal de másico de cada componente no cambiará 

(tabla 11.38) y solo lo hará la temperatura y la presión. Con HYSYS se calcula que el caudal 

de energía necesario para enfriar los gases de 103,6 a 70 ºC y estimando la caída de presión 

del equipo en 0,1 bar (de 1,2 a 1,1), resulta en 15525 kW.  

Tabla 11.38. Valores caudales del CD-202. 

Componente Caudal másico (tn/h) 

CO2 0,099 

NH3 0,878 

Carbamato 0 

Urea 2,657 

Agua 45,562 

Biuret 0 
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Con el mismo HYSYS se calcula que el caudal de agua necesario, realizando un 

calentamiento desde 23 a 48ºC, es de 529077 kg/h. Ya realizando los mismos cálculos que 

en el apartado anterior se obtienen los resultados de la tabla 11.39., 11.40. y 11.41. 

Tabla 11.39. Valores calculados para el condensador. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 103,6 / 70  

Tent / Tsort Agua (ºC) 23 / 48 

∆TA (ºC) 55,6 

∆TB (ºC) 47  

LMTD (ºC) 51,18  

U (W/ m2K) [21] 1200 

Q (kW) 15525 

A (m2) 252,79 

 

Tabla 11.40. Datos del diseño del cuerpo del condensador de carbamato. 

Variable 
 

Valor 
 

Caudal (kg/h) 50643 

Densidad (kg/m3) 967,7 

τ (h) 0,1 

Temperatura de diseño (ºC) 132 

Presión de diseño (bar) 4,5 

L (m) 2,620 

Di (m) 1,747 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 188 

Coeficiente de seguridad (S) 1,50 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 8,89 

Espesor (td) (mm) 12,6 

 

Tabla 11.41. Datos del diseño del fondo del condensador de carbamato.  

Variable Valor 

β 3,6 

Espesor (td fondo) (mm) 15,7 

De (m) 1,772 

R (m) 1,772 

r (m) 0,1772 

h1(m) 0,055 
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h2(m) 0,336 

H (m) 0,406 

Dd (m) 2,069 

V(h2) (m3) 0,527 

Volumen total fondo (m3) 0,658 

Vvacio (m3) 7,60 

 

11.5.2.3. Intercambio del tanque pulmón de agua amoniacal 

Para el cálculo del área de intercambio necesaria para enfriar el agua amoniacal en el tanque 

pulmón y así evitar posibles fugas de amoniaco en fase gas, como en los casos anteriores se 

simula con el propio tanque de HYSYS que caudal de calor se tendría que extraer para enfriar 

el conjunto de aguas provenientes del condensador y los absorbedores a 55ºC. Resultando 

en caudal de energía necesario de 870 kW, que equivale a 29653 kg/h de agua fijando el 

salto térmico de este entre 23 y 48 ºC. 

Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 800 (W/ m2K) [21], con la 

ecuación 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.42. 

Tabla 11.42. Valores calculados para el intercambio en el tanque pulmón. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 70 / 55 

Tent / Tsort Agua (ºC) 23 / 48 

∆TA (ºC) 22 

∆TB (ºC) 32 

LMTD (ºC) 26,69 

U (W/ m2K)  800 

Q (kW) 870 

A (m2) 40,75 

 

11.5.2.4. Intercambiador Urea concentrada 

Para el cálculo del área de intercambio necesaria para calentar la urea que sale del 

evaporador y no se cristalice la urea y se pueda transportar la solución de urea concentrada. 

Como en los casos anteriores se simula con el propio HYSYS, que hace los cálculos del 

balance de energía, y sabiendo que el caudal de urea aumenta desde 63 a 135 ºC. El caudal 

de calor calculado que se tiene que aportar es de 1539,72 kW, que equivale a 2631 kg/h de 

vapor a 5 bar que cambie de fase generado en el reactor. 

Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 1000 (W/ m2K) [21], con la 

ecuación 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.43. 
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Tabla 11.43. Valores calculados para el intercambiador urea concentrada. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 63 / 135 

Tent / Tsort Vapor (ºC) 151,9 / 151,9 

∆TA (ºC) 16,9 

∆TB (ºC) 88,9 

LMTD (ºC) 43,4 

U (W/ m2K)  1000 

Q (kW) 1539,72 

A (m2) 44,33 

 

11.5.2.5. Calentador del aire de granulación 

Para el cálculo del área de intercambio necesaria para calentar el aire que entra en el 

granulador. Como en los casos anteriores se simula con el propio HYSYS y sabiendo que la 

temperatura del aire aumenta desde 15 a 105 ºC, siendo un caudal de aire de 276, tn/h. El 

caudal de calor calculado que se tiene que aportar es de 6889 kW, que equivale a 11770 kg/h 

de vapor a 5 bar que cambie de fase generado en el reactor. 

Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 500 (W/ m2K) [21], con la 

ecuación 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.44. 

Tabla 11.44. Valores calculados para el intercambiador aire granulación. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 15 / 105 

Tent / Tsort Vapor (ºC) 151,9 / 151,9 

∆TA (ºC) 46,9 

∆TB (ºC) 136,9 

LMTD (ºC) 84,02 

U (W/ m2K)  500 

Q (kW) 6889 

A (m2) 163,99 

 

11.5.2.6. Frio para reutilizar el agua hacia los absorbedores 

Para poder reutilizar el agua que sale de los desorbedores en el condensador de carbamato 

de baja presión, el absorbedor de baja presión y el scrubber ácido, se calcula que el caudal 

necesario de agua a recircular es de aproximadamente 14900 kg/h. Esta agua se encuentra 

a 5,44 bar y 95ºC y se requiere a 4,2 bar y 44ºC haciendo el balance de energía con HYSYS 

se obtiene que el caudal de energía a extraer es 888,6 kW y si se opta por hacer esto con 

agua de refrigeración de 23 a 48ºC, un caudal de agua de 30287 kg/h. 
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Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 1000 (W/ m2K) [21], con la 

ecuación 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.45. 

Tabla 11.45. Valores calculados para el intercambiador de la reutilización del agua 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 95 / 44 

Tent / Tsort Agua (ºC) 23 / 48 

∆TA (ºC) 47 

∆TB (ºC) 21 

LMTD (ºC) 32,27 

U (W/ m2K)  1000 

Q (kW) 888,6 

A (m2) 27,53 

 

11.6.  Compresores 

Para el diseño de los compresores necesarios para aumentar la presión de los corrientes de 

gas del proceso, es indispensable determinar la potencia de los compresores. Se ha tenido 

en cuenta los caudales y fluidos a impulsar, así como las condiciones de presión, temperatura 

y compresibilidad de la corriente.  

Se calcula la potencia del compresor a partir de calcular antes la relación de presiones de 

entrada y salida y el número de etapas. Se calcula también la relación de presiones (α) 

mediante la ecuación siguiente: 

𝛼 =
𝑃 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑖ó𝑛

𝑃 𝑎𝑠𝑝𝑖𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛
  Ecuación 11.41. 

Y el número de etapas a partir del valor de α y r. Para el valor de la relación de compresión 

(r) para los compresores centrífugos oscila entre 2,5 y 5. Para el cálculo se ha utilizado un 

valor intermedio de 3,75. 

 Ecuación 11.42. 

Una vez obtenido el valor del número de etapas, se calcula la potencia del compresor 

mediante la siguiente ecuación: 

Ecuación 11.43. 

Siendo: 
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• W: es la potencia del compresor (J/kg).  

• N: es el número de etapas.  

• γ: es la relación Cp/Cv . 

• Z: es el factor de compresibilidad. 

• R: es la constante de los gases (8,31 J/mol·K). 

• Te: es la temperatura de entrada al compresor. 

• PM: es el peso molecular del fluido. 

• Pi: es la presión de impulsión.  

• Pa: es la presión de aspiración. 

Para obtener la potencia del compresor en W se multiplica por el caudal másico como se 

muestra a continuación. Teniendo en cuenta el rendimiento del compresor (η), la potencia 

real se calcula como se muestra en la ecuación 11.45. 

Ecuación 11.44. 

 Ecuación 11.45. 

11.7. Bombas  

Para el dimensionamiento de las bombas, se calcula la potencia necesaria de esta para poder 

impulsar el fluido mediante el balance de energía mecánica. 

𝑃 = Q · ρ · g · h 

Siendo: 

• P: potencia teórica de la bomba (W). 

• 𝜌 :densidad del fluido (Kg/m3). 

• g: gravedad (9,81 m/s2). 

• Q: caudal volumétrico (m3/s). 

• h: carga total de la bomba (m). 

Las cargas de impulsión y aspiración se han calculado mediante el valor de las pérdidas de 

carga en el tramo anterior y posterior del equipo. 

ℎ = ((𝑧2 − 𝑧1) +
1

𝑔
(

𝑃2−𝑃1

𝜌
) +

1

2
(

𝑣2
2

𝛼
−

𝑣1
2

𝛼
) + 𝑒𝑣)  Ecuación 11.46. 
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Siendo: 

• P1 y P2: son las presiones de entrada y salida de la bomba (kPa).  

• ρ:es la densidad del fluido (kg/m3). 

• z1 y z2: es el incremento de la altura (m).  

• α: es la constante del flujo (laminar=0,5 y turbulento=1).  

• v1 y v2: es la variación de la velocidad del fluido (m/s).  

• w: es el trabajo realizado por la bomba (J/kg).  

• ev: es la perdida de carga total proveniente de los accidentes o los tramos rectos 

(m2/s2=J/Kg). 

Para Reynolds menores a 2100, el régimen es laminar. Consecuentemente, el factor f se 

considera de 16/Re. En cambio, para Reynolds mayores a 2100, se considera que es un 

régimen turbulento y por lo tanto es necesario determinar el factor f mediante el Ábaco de 

Moody (figura 11.14) a partir del número del Reynolds y la rugosidad relativa del material. El 

numero adimensional de Reynolds se calcula mediante la velocidad (m/s), el diámetro (m), la 

densidad del líquido (kg/m3) y la viscosidad del fluido (kg/m·s). 

Ecuación 11.47. 

Figura 11.14. Ábaco de Moody. 

Posteriormente, es necesario realizar el cálculo de las pérdidas de carga mediante la 

determinación de las perdidas por los tramos rectos (t.r) y los accidentes (ac). 
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Ecuación 11.48. 

Para los tramos rectos se utiliza la ecuación siguiente que mediante el valor de la fricción 

determinado por Reynolds y la rugosidad relativa del material (4f), la velocidad (v), la longitud 

(L) y el diámetro (m) de las tuberías. 

Ecuación 11.49. 

Siendo: 

• L: longitud de la tubería (m). 

• D: diámetro de la tubería (m). 

• v: velocidad del fluido (m/s). 

• f: factor de fricción de Fanning. 

Para determinar el factor de fricción de Fanning se utilizará la figura 11.15, donde se puede 

encontrar el valor de 4f en función del Reynolds que se ha calculado para la tubería y su 

rugosidad relativa. 

Figura 11.15. Gráfico del factor Fanning en función del valor de Reynolds. 
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Mientras que la rugosidad relativa es la relación entre la porosidad del material y el diámetro 

de la tubería. 

Ecuación 11.50. 

Siendo: 

•  𝜀 : rugosidad (m). 

• D: diámetro interno de la tubería (m). 

Una vez se conoce el material de la tubería, la rugosidad se obtendrá a partir de la tabla 

11.46., que hay a continuación. 

 

Tabla 11.46. Tabla de rugosidad respecto al material de tubería. 

 

Una vez obtenido el valor de las perdidas por tramos rectos, se calcula las perdidas por 

accidentes mediante la ecuación 11.51. 

Ecuación 11.51. 

Siendo: 

• K: coeficiente que varía en función del accidente. 
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Figura 11.16. Tabla de valores de coeficiente K para diversos accidentes. 

 

Una vez obtenidos los valores de pérdidas de cargas, y sustituyendo los demás valores 

encontrados, es posible calcular la carga total de la bomba con la ecuación 11.46. 

Obtenida la carga total, se procede a multiplicarla por el caudal volumétrico, la densidad y la 

gravedad para obtener la potencia teórica de la bomba como indica la ecuación 11.52. La 

potencia que se obtiene se dividirá entre el rendimiento de la bomba, que ha sido supuesto 

como un 75%. 

Ecuación 11.52. 

Para evitar posibles cavitaciones se ha comprobado que el NPSH disponible del fluido sea 

mayor al requerido. Para ello se ha calculad el NPSH disponible mediante la ecuación 11.53. 

Ecucación 11.53. 

Mientras que en el caso del NPSH requerido, se ha calculado mediante la ecuación 11.54. 

Ecuación 11.54. 
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11.7.1. Ejemplo de cálculo de bombas 

 En este apartado se realizará un ejemplo de diseño de bombas de la planta de UREALITY. 

Para ello, se ha escogido la bomba P-001, se calculará la potencia necesaria para impulsar 

el amoniaco del tanque de almacenamiento T-001 del área 000, de almacenamiento de 

reactivos hacía el intercambiador E-002. Los datos utilizados provienen del Capítulo 4. 

Tuberías, válvulas y accesorios. Todas las ecuaciones utilizadas provienen del apartado 11.7. 

Diseño de bombas. 

Primero de todo, se determina el diferencial de presión, el diferencial de altura de la bomba y 

la velocidad de aspiración e impulsión. Cuenta con ΔP=50 bar, Δz= 0 m. A continuación, se 

podrá observar en las tablas 11.47. y 11.48., los datos de aspiración e impulsión de la bomba 

P-001. 

Tabla 11.47. Datos de aspiración de la bomba P-001. 

Variable Valor 

Velocidad (m/s) 0,927 

Diámetro interno de la tubería (m) 0,113 

Viscosidad (Kg/m·s) 0,001 

Densidad (Kg/m3) 611,60 

 

Tabla 11.48. Datos de impulsión de la bomba P-001. 

Variable Valor 

Velocidad (m/s) 2,055 

Diámetro interno de la tubería (m) 0,113 

Viscosidad (Kg/m·s) 5·10-5 

Densidad (Kg/m3) 494,00 

 

Reaspiración=
611,60⋅0,927⋅0,113

0,0001
=5,83·105 

Reimpulsión=
494⋅2,055⋅0,113

5⋅10−5 =2,09·106 

Como se pueden ver los resultados de los Reynolds tanto de aspiración como de impulsión 

son de régimen turbulento, por tanto, α=1. 

La rugosidad dado que el material es acero comercial, tendrá un valor de 4,6·10-5. 

Rugosidad relativa =
4,6·10−5

0,113
 =4,07·10-4. 

Como el material y el diámetro interno de la tubería de aspiración e impulsión son iguales, las 

rugosidades relativas de ambos serán del mismo valor. 



PLANTA DE PRODUCCIÓN DE UREA 
CAPÍTULO 11: MANUAL DE CÁLCULOS 

 

Página | 53  
 

Con el valor de la rugosidad relativa y los Reynolds de ambos, y con ayuda de la figura 11.15., 

se han obtenido los valores de 4f de ambos. Siendo de 0,017 para el caso de aspiración y 

0,016 para el caso de impulsión. 

ev.t.r. aspiración= 0,017 ·
20

0,114
⋅

0,9272

2
= 1,28 m2/s2. 

ev.t.r. impulsión=0,016 ·
18

0,114
⋅

2,0552

2
=5,33 m2/s2. 

ev total= 1,28+5,33= 6,61 m2/s2.  

Teniendo en cuenta los accidentes contemplados en las tuberías, se llega a un valor de 

pérdidas de 10,87 m2/s2.  

A partir de este valor, se puede calcular la carga del sistema como: 

ℎ = ((𝑧2 − 𝑧1) +
1

𝑔
(

𝑃2 − 𝑃1

𝜌
) +

1

2
(

𝑣2
2

𝛼
−

𝑣1
2

𝛼
) + 𝑒𝑣) 

ℎ = ((2 − 4) +
1

9,81
(

7.092.750 − 2.026.500

611,6
) +

1

2
(

2,0552

1
−

0,9272

1
) + 10,87) = 843,68 𝑚 

Por último, se calcula la potencia de la bomba, partiendo de un cálculo ideal y, posteriormente, 

tendiendo en cuenta el rendimiento del sistema (potencia real) y el rendimiento de la bomba:  

𝑃𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 = Q · ρ · g · h = (47,2
3600⁄ ) · 611,6 · 9,81 · 843,68 = 66.367,49 𝑊 

𝑃𝑟𝑒𝑎𝑙 =
𝑃𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙

0,75
=

66.367,68

0,75
= 88.489,98 𝑊 

𝑃𝑟𝑒𝑎𝑙 =
𝑃𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙

0,75
=

88.489,98

0,75 · 1000
= 126,41 𝑘𝑊 

Para acabar de definir la bomba, hay que cuantificar el NPSH disponible en el sistema, para 

asegurar que la bomba no cavite:  

𝑁𝑃𝑆𝐻𝑑𝑖𝑠𝑝𝑜𝑛𝑖𝑏𝑙𝑒 = (4 − 2) +
1

9,81
· (

2.026.500 − 860.000

611,6
+

0,9272

2 · 1
− 2,18) = 196,24 
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11.8. Evaporadores 

Los evaporadores es un equipo donde mediante el aporte de calor regulación de la presión y 

un separador de fases, se consigue concentrar la urea retirando el agua que la acompaña. 

Así que para el diseño del evaporador se utiliza el diseño riguroso de los intercambiadores 

de calor y un tanque separador de fase. 

 

11.8.1. Evaporador 1 EV-201  

Para el primer evaporador las condiciones de operación escogidas son de 0,42 bar[24] y 

sabiendo que la temperatura de entrada después de la perdida de presión es de 80 ºC este 

se calienta hasta 87 ºC para que la suma de la fracción de agua y urea que sale en fase gas 

de los dos evaporadores sea optima y no se pierda mucha urea. Utilizando el vapor de agua 

a 5 bar proveniente del reactor como fluido caliente (13000 kg/h), se diseña con HYSYS la 

parte del intercambiador de calor, ver figura 11.17. 

 

Figura 11.17. Valores calculados por HYSYS del intercambiador del evaporador. 

Al observa la figura 11.14., lo primero que hace falta mencionar es que el diseño propuesto 

es provisional. Al no considerar varios factores como el resultado en el que el diseño pueda 

presentar vibraciones (más común al trabajar en presiones subatmosféricas) y que no se 
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consideren posibles incrustaciones, cuando es posible cristalización de urea en los 

evaporadores. 

Sabiendo las condiciones de salida se puede calcular como quedan los balances de materia 

para la separación en la parte de la separación de fases. 

Tabla 11.49. Datos del corriente del evaporador 1. 

Variable Valor 

Caudal de líquido (mL) (kg/h) 57600 

Densidad del líquido (ρL) (kg/m3) 1098 

Caudal de gas (mG) (kg/h) 15110 

Densidad del gas (ρG) (kg/m3) 0,27 

Temperatura de operación (Top) 

(ºC) 
85 

Presión de operación (Pop) (bar) 0,4 

 

Siguiendo un método de cálculo similar al de los tanques de separación con y con los 

parámetros de diseño de la tabla 11.50 se obtienen los resultados de la tabla 11.51. 

Tabla 11.50. Parámetros de diseño del tanque de separación del condensador de carbamato. 

Variable Valor 

L/D 1,5 

tiempo de “hold-up” (min) 1,4 

tiempo de “surge” (min) 1 

 

Tabla 11.51. Datos del diseño del cuerpo del tanque de separación del condensador de carbamato.  

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 113  

Presión de diseño (bar) 3,8 

dN (pulgadas) 30 

HLLL (m) 0,381 

HH (m) 0,363 

HS (m) 0,252 

HLIN (m) 1,067 

HD (m) 1,050 

L (m) 3,114 

Di (m) 2,100 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 195  

Coeficiente de seguridad (S) 1,50 
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Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 8,89 

Espesor (td) (mm) 13 

 

Considerando fondos Klopper para los evaporadores y siguiendo el mismo método que, con 

los tanques de separación, se obtiene los siguientes valores de la tabla 11.52 y 11.53. 

Tabla 11.52. Datos del diseño del fondo del evaporador 1. 

Variable Valor 

β 3,8 

Espesor (td fondo) (mm) 15,9 

De (m) 2,126 

R (m) 2,126 

r (m) 0,2126 

h1(m) 0,0557 

h2(m) 0,4041 

H (m) 0,4757 

Dd (m) 2,4628 

V(h2) (m3) 0,918 

Volumen total fondo (m3) 1,110 

 

Tabla 11.53. Resultados de volúmenes y peso del evapoorador1. 

Variable Valor 

Vvacio (m3) 13,006 

Vext (m3) 11,054 

Vext f (m3) 1,158 

Mvacio (Kg) 2923 

 

11.8.2. Evaporador 2 EV-202  

Para el segundo evaporador las condiciones de operación escogidas son de 0,056 bar[24] y 

sabiendo que la temperatura de entrada después de la perdida de presión es de 54 ºC este 

se calienta hasta 66 ºC para no se pierda mucha urea, pero si suficiente agua para que el 

granulador trabaje a condiciones óptimas. Como en el otro evaporador se vuelve a utilizar el 

vapor de agua a 5 bar proveniente del reactor como fluido caliente (4000 kg/h), y el diseño 

con HYSYS de la parte del intercambiador de calor se puede ver en la figura 11.18. 
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Figura 11.18. Valores calculados por HYSYS del intercambiador del evaporador. 

Sabiendo los datos de la tabla 11.53. y siguiendo el mismo procedimiento que con el primer 

evaporador se obtienen las tablas 11.54., 11.55. y 11.56. 

Tabla 11.55. Datos del corriente del evaporador 1. 

Variable Valor 

Caudal de líquido (mL) (kg/h) 51560 

Densidad del líquido (ρL) (kg/m3) 1165 

Caudal de gas (mG) (kg/h) 6046 

Densidad del gas (ρG) (kg/m3) 0,042 

Temperatura de operación (Top) 

(ºC) 
66 

Presión de operación (Pop) (bar) 0,056 

 

Siguiendo un método de cálculo similar al de los tanques de separación con y con los 

parámetros de diseño de la tabla 11.55. se obtienen los resultados de la tabla 11.56. 

Tabla 11.55. Parámetros de diseño del tanque de separación del condensador de carbamato. 

Variable Valor 

L/D 1,5 

tiempo de “hold-up” (min) 2,2 
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tiempo de “surge” (min) 1 

 

Tabla 11.56. Datos del diseño del cuerpo del tanque de separación del condensador de carbamato.  

Variable 
 

Valor 
 

Temperatura de diseño (ºC) 94 

Presión de diseño (bar) 3,456 

dN (pulgadas) 30 

HLLL (m) 0,381 

HH (m) 0,460 

HS (m) 0,213 

HLIN (m) 1,067 

HD (m) 1,050 

L (m) 3,171 

Di (m) 2,100 

Material 316L 

K del material a Td
[4] (MPa) 202 

Coeficiente de seguridad (S) 1,50 

Coeficiente de junta (J) 0,85 

Coeficiente de corrosión (c) (mm) 8,89 

Espesor (td) (mm) 12 

 

Considerando fondos Klopper para los evaporadores y siguiendo el mismo método que, con 

los tanques de separación, se obtiene los siguientes valores de la tabla 11.57. y 11.58. 

Tabla 11.57. Datos del diseño del fondo del evaporador 1. 

Variable Valor 

β 3,9 

Espesor (td fondo) (mm) 15,2 

De (m) 2,124 

R (m) 2,124 

r (m) 0,2124 

h1(m) 0,0532 

h2(m) 0,4041 

H (m) 0,4725 

Dd (m) 2,4561 

V(h2) (m3) 0,918 

Volumen total fondo (m3) 1,101 
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Tabla 11.58. Resultados de volúmenes y peso del evaporador1. 

Variable Valor 

Vvacio (m3) 10,983 

Vext (m3) 11,236 

Vext f (m3) 1,147 

Mvacio (Kg) 2754 

 

11.8.3. Evaporador Granulación EV-301 

Para el diseño del evaporador de la granulación, que trabaja a 1,1 bar y calienta de 60 ºC a 

104 ºC, solo se busca hacer una aproximación del caudal de calor y caudal de vapor necesario 

para conseguir separa el máximo de agua sin perder urea. Se calcula el caudal de energía 

necesario con HYSYS y da 2033 kW y equivale a 3473 kg/h de vapor. 

Realizando un diseño aproximado como en el diseño de los intercambiadores se obtiene para 

el caudal másico de la tabla 11.59 los valores de la tabla 11.60. 

Tabla 11.59. Caudal másico evaporador granulación. 

Componente Caudal másico  

Dióxido de carbono 0 

Amoniaco 0,0135 

Urea 2353 

Agua 3407 

Carbamato 0 

Biuret 0 

Aire 0 

 

Tabla 11.60. Valores calculados para el evaporador de la granulación. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 60 / 104 

Tent / Tsort Agua (ºC) 151,9 / 151,9 

∆TA (ºC) 47,9 

∆TB (ºC) 91,9 

LMTD (ºC) 67,53 

U (W/ m2K) [21] 1000 

Q (kW) 2033 

A (m2) 30,11 
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11.9. Absorbedores, desorbedores y hidrolizador 

En nuestra planta hay un total de 9 equipos actúan como absorbedores o desorbedores, y 

estos depende de en qué zona se encuentran cumplen una u otra función. Por ejemplo, en la 

zona de alta presión se encuentra el Stripper (ST-101) y el Scrubber (SC-101), estos dos 

equipos tienen la función de intentar recircular la mayor cantidad de dióxido de carbono y 

amoniaco al reactor. Y son dos equipos que donde además de producirse una desorción y 

una absorción respectivamente, también hay reacción química e intercambio de calor.  

En la zona de tratamiento de gases hay dos absorbedores (que trabajan a presiones bajas) 

con el objetivo de limpiar los gases que salen de la producción de urea y conseguir una mayor 

recirculación de amoniaco. Y el scrubber ácido con el propósito de que el NH3 que no se ha 

conseguido absorber revalorizar-lo convirtiéndolo en sulfato de amonio, y así minimizar las 

emisiones. 

En la zona de tratamiento de agua el objetivo de los desorbedores e hidrolizador es con vapor 

de agua separar el amoniaco y urea que quedaran en el líquido, para que las aguas tengan 

un mínimo contenido en amoniaco. 

Y finalmente en la zona de granulación existe un scrubber de polvo para evitar las emisiones 

de polvo de urea y amoniaco del aire utilizado en la granulación. 

Para el diseño de los equipos se realizan 3 tipos de diseños. Para los dos equipos de alta 

presión, por la complejidad del equipo y las condiciones de operación, y tras varios intentos 

de simulación con HYSYS fallidos, se decido utilizar diseños ya existentes de estos equipos. 

Para los absorbedores y desorbedores se realiza el diseño con HYSYS. Y para el scrubber 

acido y el scrubber de polvo por falta de tiempo y de capacidad de diseño con el HYSYS se 

realiza un diseño aproximado con balances de materia e información bibliográfica. 

 

11.9.1. Stripper ST-101 

Como se ha mencionado anteriormente para el diseño del Stripper se utiliza los valores de la 

referencia [25][26], donde se obtiene el diseño que se puede ver en la figura 11.16. 
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Figura 11.16. Valores del diseño del Stripper. 

Además, con los valores recogidos en la bibliografía [26][27] se pueden realizar los balances de 

materia y energía del Stripper. Para el balance de materia se fuerza que el valor de los 

porcentajes en masa de los compuestos sea de una magnitud similar a los de la referencia 

[22] y que también se cumpla la termodinámica calculada con el HYSYS. 

Para ello se encuentra que la descomposición de carbamato a CO2 y amoniaco es de 

alrededor de un 62% y se menosprecia la formación de biuret. Para la separación en la salida 

del Stripper se considera que la separación de productos es de, ver tabla 11.61. 

Tabla 11.61. Factores de separación de los compuestos (0 gas / 1 líquido). 

Componente Valor 

Dióxido de carbono 0 

Amoniaco 0,01 

Urea 1 

Agua 0,9 

Carbamato 1 

Biuret 1 

Aire 0 
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Con estos valores se calcula que los balances en el Stripper resultan, ver tabla 11.62. 

Tabla 11.62. Entradas y salidas Stripper.  

Componente (tn/h) 
Entrada de 
gas (CO2 

entrada) 

Entrada de 
líquido (desde el 

reactor) 

Salida de gas 
(hacia el reactor) 

Salida de líquido 
(hacia separador) 

Dióxido de carbono 37,5 0 53,627 0 

Amoniaco 0 21,479 33,622 0,340 

Urea 0 53,323 0 53,324 

Agua 0 27,118 2,712 24,406 

Carbamato 0 46,153 0 17,535 

Biuret 0 0,138 0 0,138 

Aire 1,125 0 1,125 0 

Temperatura (ºC) 143,4 185 186,5 177 

Presión (bar) 142 141 141 141 

 

Para realizar los balances de energía se utiliza el HYSYS que realiza el cálculo con las 

propiedades que este calcula con el paquete termodinámico, mismo que en el caso del Pool 

Reactor. Teniendo en cuenta las temperaturas y presiones de entrada y salida del Stripper 

[28], tabla 11.62., y el calor de reacción de la descomposición de carbamato (117 kJ/mol). 

Se calcula que tanto el calor latente como el sensible y como el de reacción hacen que en el 

Stripper se aporte un caudal de calor de 17983,33 kW.  Haciendo que el balance de energía 

resultante del HYSYS del vapor necesario a 215,9 ºC y a 25 bar necesario para que al 

condesar produzca el intercambio desasado. 

 

11.9.2. Scrubber SC-101 

Para el diseño del Scrubber de alta presión de la referencia [22] se encuentra que los factores 

de separación para los componentes que participan en el scrubber son los que se encuentran 

en la tabla 11.63 y que en el scrubber hay reacción de formación de carbamato de un 70%, 

además el scrubber viene equipado con intercambio de calor para asegurar que los 

componentes que entran en este no bajen demás la temperatura de salida del scrubber. 

Tabla 11.63. Factores de separación de los compuestos (0 gas / 1 líquido). 

Componente Valor 

Dióxido de carbono 0 

Amoniaco 0,995 

Urea 1 

Agua 1 

Carbamato 1 
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Biuret 1 

Aire 0 

 

Con los valores mencionados anteriormente se pueden hacer los cálculos de los balances de 

materia, teniendo en cuenta que se cumpla la termodinámica que calcula el HYSYS, con esto 

se calculan los valores de la tabla 11.64. y 11.65. 

Tabla 11.64. Entradas del Scrubber. 

Componente (tn/h) 
Entrada de gas 

(desde el reactor) 

Entrada de 
líquido 

(amoniaco) 

Entrada de 
líquido 

(recirculación) 

Dióxido de carbono 0,536 0 0,35 

Amoniaco 8,353 28,865 0,527 

Urea 0 0 0,176 

Agua 0 0 8,431 

Carbamato 0 0 20,493 

Biuret 0 0 0 

Aire 1,125 0 0 

Temperatura (ºC) 177 95 90,23 

Presión (bar) 141 142 141 

 

Tabla 11.65. Salidas del Scrubber. 

Componente (tn/h) 
Salida de líquido 
(hacia el reactor) 

Salida de gas 
 (hacia absorción) 

Dióxido de carbono 0 0,171 

Amoniaco 37,248 0,187 

Urea 0,176 0 

Agua 8,431 0 

Carbamato 21,203 0 

Biuret 0 0 

Aire 0 1,125 

Temperatura (ºC) 160,8 145 

Presión (bar) 141 141 

 

Con los valores del balance de materia se realiza el balance de energía para determinar el 

caudal de fluido calefactarte necesario para el scrubber. Este como en el Stripper se realiza 

considerando los valores que se obtienen del HYSYS, donde este tiene en cuenta el calor 

sensible, el calor latente y el calor de reacción. El valor obtenido en el HYSYS para el caudal 

de calor necesario en el scrubber es de 2107 kW, y esto se hace con el vapor generado en 
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el reactor ya que la temperatura es de 152 ºC, superior a las de entrada de los líquidos del 

scrubber, con el HYSYS se obtiene que el caudal de vapor necesario es de 3600 kg/h. 

Para el diseño físico, se puede ver un diseño aproximado en la figura 11.17.[29], y se escogen 

las especificaciones de la referencia [30], se pueden encontrar los valores en la tabla 11.66. 

 

Figura 11.17. Diseño aproximado del Scrubber. 

Tabla 11.66. Valores del diseño del Scrubber. 

Variables Valor 

Diámetro esfera (m) 2,740  

Longitud (m) 7  

nº de tubos de intercambio 330 

Material 

Recubrimiento de Safurex y 

estructura de acero al 

carbono 

Peso (kg) 
 

40000  

 

11.9.3. Absorbedor de baja presión A-501 

Como se ha mencionado anteriormente para los cálculos, se utiliza el diseño de absorbedores 

o desorbedores del HYSYS, el diseño de este se realiza sabiendo el caudal de gas a tratar, 

ver tabla 11.67. y se busca utilizar un caudal de agua que minimice las emisiones de amoniaco 
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del absorbedor de baja presión, pero a su vez que también minimice las emisiones de 

amoniaco del absorbedor atmosférico. 

Tabla 11.67. Valores de entrada de gas al absorbedor de BP. 

Componente Caudal (tn/h) 

Dióxido de carbono 0,1714 

Amoniaco 0,187 

Urea 0 

Agua 0 

Carbamato 0 

Biuret 0 

Aire 1,125 

 

Con estos valores se encuentra que con un caudal de 10 tn/h de agua se consigue absorber 

la mayoría de amoniaco, ver tabla 11.68. Donde HYSYS calcula los caudales de salida 

después de proponer un número de paltos de equilibrio equivalentes. 

Tabla 11.68. Valores de las salidas del absorbedor de BP. 

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de líquido (tn/h) 

Dióxido de carbono 0,1686 0,0028 

Amoniaco 0,0006 0,1865 

Urea 0 0 

Agua 0,018 9,982 

Carbamato 0 0 

Biuret 0 0 

Aire 1,125 0 

 

Con los balances de materia ya calculados, y sabiendo que el absorbedor no necesita de un 

intercambio de calor, el resto de los valores de diseño del absorbedor se calculan con el 

diseño predeterminado del HYSYS, habiendo determinado la presión de operación del 

absorbedor determinando la presión en la cual opera y unas temperaturas orientativas para 

que pueda empezar con más facilidad el “solver” del HYSYS, de la referencia [24]. Ver figura 

11.18., 11.19., 11.20. y 11.21. 
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Figura 11.18. Introducción de datos para el cálculo del HYSYS. 

 

Figura 11.19. Especificaciones del diseño interno del absorbedor. 
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Figura 11.20. Comprobación de la efectividad del diseño y comportamiento hidráulico. 

 

Figura 11.21. Resultados del diseño del absorbedor. 

Para dimensionar el absorbedor de baja presión, primero se determina el número de etapas 

equivalentes de este y el caudal de agua necesario para que la absorción sea satisfactoria, 

con un método iterativo de prueba y error hasta encontrar que los valores de la salida son 

aceptables. Para esto, con el caudal de agua mencionado antes, para poder absorber en el 

absorbedor atmosférico, y un número de etapas de 5 la absorción es suficiente para dejar de 

buscar una mejor combinación. 

En la figura 11.19. es donde se determina la longitud, el diámetro y el tipo de paltos o 

empacamiento del absorbedor y estos han de hacer que el comportamiento de los fluidos 

dentro de la columna (ver figura 11.20.) no den ningún tipo de problema, como puede ser 

problemas de “hold-up”, pérdidas de carga, etc. Internado con diferentes valores (a base de 

prueba y error) se encuentra que con un empacamiento tipo PALL metálico con un 
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dimensionamiento de 25 mm, una altura de 1,4 metros y un diámetro de 0,5 metros. El 

comportamiento de los fluidos en el absorbedor es correcto y no da ningún tipo de error o 

advertencia por encontrar-se en el límite de operabilidad (figura 11.20.). Finalmente, en la 

figura 11.21. hay un resumen de los resultados del HYSYS. 

 

11.9.4. Absorbedor atmosférico A-502 

Para el absorbedor atmosférico se sigue los mismos pasos que en el absorbedor de baja 

presión, sabiendo que el caudal de líquido viene dado por la salida del absorbedor de baja 

presión, y que el caudal de gas a tratar viene del condensador del flash y evaporadores y 

condensador de carbamato, ver tabla 11.69. Con el diseño realizado con HYSYS se obtiene 

que los caudales de salida son los de la tabla 11.70. 

Tabla 11.69. Valores de las entradas del absorbedor atmosférico. 

Componente 
Caudal de gas 

CCBP (tn/h) 

Caudal de gas 

condensador (tn/h) 
Caudal de líquido 

(tn/h) 

Dióxido de carbono 0,0817 0,0897 0,0028 

Amoniaco 0,2258 0,0527 0,1865 

Urea 0 0 0 

Agua 0,0424 0,0365 9,982 

Carbamato 0 0 0 

Biuret 0 0 0 

Aire 0 0 0 

 

Tabla 11.70. Valores de las salidas del absorbedor atmosférico. 

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de líquido (tn/h) 

Dióxido de carbono 0,1727 0,0015 

Amoniaco 0,1437 0,3213 

Urea 0 0 

Agua 0,0392 10,0216 

Carbamato 0 0 

Biuret 0 0 

Aire 0 0 

 

Estos valores de los caudales se obtienen del diseño realizado con el HYSYS siguiendo el 

mismo procedimiento que con el anterior absorbedor, dando presiones de operación y 

temperaturas de referencia [24]. Ver los resultados como en el apartado anterior en la figura 

11.22., 11.23., 11.24. y 11.25. 
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Figura 11.22. Introducción de datos para el cálculo del HYSYS. 

 

Figura 11.23. Especificaciones del diseño interno del absorbedor. 
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Figura 11.24. Comprobación de la efectividad del diseño y comportamiento hidráulico. 

 

 

Figura 11.25. Resultados del diseño del absorbedor. 

 

En la figura anteriores se pude sacar que el diseño del absorbedor atmosférico tiene 6 etapas 

equivalentes de equilibrio, una altura de 1,5 metros, un diámetro de 0,5 metros y un 

empacamiento de PALL metálico de 25 mm. Para que el diseño sea efectivo y no de errores. 
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11.9.5. 1.er desorbedor DS-401 

Para el diseño de tanto los dos desorbedores como el hidrolizador en el HYSYS se tiene que 

hacer conjunto debido a que el sistema presenta 2 recirculaciones (del hidrolizador al primer 

desorbedor y del segundo desorbedor a el primer desorbedor) que hacen que los balances 

de los tres equipos dependan del diseño de cada uno de ellos. Los corrientes de entrada y 

salida se encuentran en las tablas 11.71. y 11.72. respectivamente. 

Tabla 11.71. Valores de las entradas del 1er desorbedor. 

Componente 
Caudal de gas 

hidrolizador (tn/h) 

Caudal de gas 

desorbedor (tn/h) 
Caudal de líquido 

(tn/h) 

Dióxido de carbono 1,788 0,086 0,01 

Amoniaco 1,147 1,215 1,1365 

Urea 0 0 2,657 

Agua 2,528 2,817 55,547 

 

Tabla 11.72. Valores de las salidas del 1er desorbedor. 

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de líquido (tn/h) 

Dióxido de carbono 1,8835 0,002 

Amoniaco 2,572 0,927 

Urea 0,096 2,561 

Agua 2,844 58,049 

 

En la figura 11.26. se puede ver los parámetros resultantes de las diversas iteraciones para 

encontrar un diseño aceptable de los tres equipos, donde como en el resto de los casos se 

introducen las presiones de operación y las temperaturas estimadas [31] y se obtiene que el 

número de etapas equivalentes es de 10 y la etapa de la entrada del gas del hidrolizador. 

 

Figura 11.26. Introducción de datos para el cálculo del HYSYS. 
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Para el diseño interno del desorbedor, como en los otros dos casos, se realiza el diseño a 

base de ensayo y error probando diferentes tipos platos, diámetros, alturas entre platos, 

número de agujeros y diámetro de los agujeros, figura 11.27., 11.28. y 11.29. Para que el 

diseño hidráulico de la columna no tenga problemas, como puede ser de goteo, haciendo que 

haya problemas de goteo o altas caídas de presión, ver figura 11.30. Para ello se ha tenido 

que separar la columna en dos secciones donde la principal diferencia entre ellas es que los 

paltos de la sección entre la entrada del gas del segundo desorbedor y el hidrolizador deben 

de tener más agujeros. 

 

Figura 11.27. Especificaciones del diseño interno del desrobedor. 

 

 

Figura 11.28. Características de los platos del primer conjunto. 
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Figura 11.29. Características de los platos del segundo conjunto. 

 

 

Figura 11.30. Comprobación de la efectividad del diseño y comportamiento hidráulico. 

 

Del diseño del HYSYS se obtiene que la distancia entre paltos es de 0,6 metros, y un diámetro 

de 1,3 metros, además se escogen platos perforados, donde para las etapas de 1 a 8 tienen 

un diámetro de 20 mm y una cantidad de 200 agujeros. Y las etapas de 9 a 10 diámetro de 

12 mm y 300 agujeros. El resto de los valores de condiciones y diseño se encuentran en las 

figuras 11.31. y 11.32. 
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Figura 11.31. Resultados del primer grupo de paltos del diseño del 1er desorbedor. 

 

 

Figura 11.32. Resultados del segundo grupo de paltos del diseño del 1er desorbedor. 
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11.9.6. Hidrolizador H-700 

Para el diseño del hidrolizador se considera que la reacción de deshidrolización de la urea es 

completa (CH4N2O + H2O ⮂ CO2 + 2 NH3) y para estimar el vapor de agua necesario se busca 

que la separación sea satisfactoria para los desorbedores y el propio equipo, eso se hace 

internado con varios valores de caudal de vapor y número de paltos obteniendo que un caudal 

de 3 tn/h de vapor saturado a 35,5 bar y variando también el número de platos.  

Después del cálculo del hidrolizador por el HYSYS se obtienen los siguientes resultados de 

entradas y salida, ver tabla 11.73 y 11.74. 

Tabla 11.73. Valores de la entrada del hidrolizador. 

Componente 
Caudal de líquido 

(tn/h) 

Dióxido de carbono 0,002 

Amoniaco 0,927 

Urea 2,561 

Agua 58,049 

 

Tabla 11.74. Valores de las salidas del hidrolizador. 

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de líquido (tn/h) 

Dióxido de carbono 1,788 0,086 

Amoniaco 1,147 1,23 

Urea 0 0 

Agua 2,528 57,755 

 

Estos valores de los balances de materia se obtienen después de probar con varias 

iteraciones, tanto para encontrar el valor del caudal de vapor como el valor de numero de 

etapas de equilibrio (6). Además, de utilizar los valores de presión de operación y temperatura 

estimada de la referencia [31]. 

Los valores de diseño del plato resultantes para el hidrolizador calculados con el HYSYS para 

que el comportamiento del hidrolizador sea correcto son de un diámetro de 1,5 metros, con 

una altura entre paltos de 0,8 metros, con platos tipo campana. Ver figura 11.33., 11.34., 

11.35., 11.36., y 11.37., para ver los resultados calculados en el HYSYS. 
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Figura 11.33. Introducción de datos para el cálculo del HYSYS. 

 

Figura 11.34. Especificaciones del diseño interno del hidrolizador. 
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Figura 11.35. Características de los platos del hidrolizador. 

 

Figura 11.36. Comprobación de la efectividad del diseño y comportamiento hidráulico. 
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Figura 11.37. Resultados del diseño del hidrolizador. 

 

11.9.7. 2º desorbedor DS-402 

Para el diseño del segundo desorbedor se realiza un diseño parecido al hidrolizador, donde 

los balances de materia de entrada y salida se encuentran en las tablas 11.75. y 11.76., y 

después de varias iteraciones se determina que para los balances generales de los tres con 

un caudal de 4 tn/h de vapor de agua saturado a 6 bar y 10 etapas de equilibrio equivalentes 

el resultado es aceptable, ver figura 11.38. 

Tabla 11.75. Valores de la entrada del 2º desorbedor. 

Componente 
Caudal de líquido 

(tn/h) 

Dióxido de carbono 0,086 

Amoniaco 1,23 

Urea 0 

Agua 57,755 

 

Tabla 11.76. Valores de las salidas del 2º desorbedor. 

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de líquido (tn/h) 

Dióxido de carbono 0,086 0 

Amoniaco 1,215 0,0140 

Urea 0 0 

Agua 2,817 58,939 
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Figura 11.38. Introducción de datos para el cálculo del HYSYS. 

 

Para lo que es el diseño interno del desorbedor, como en el resto de los casos con un método 

de ensayo y error se encuentra que, con la combinación de 1,3 metros de diámetro, 0,6 metros 

de altura entre paltos, platos perforados, con un diámetro de 12,7 mm y 200 agujeros por 

plato, el diseño hidráulico sale correctamente. Ver figura 11.39., 11.40., 11.41. y 11.42. 

 

Figura 11.39. Especificaciones del diseño interno del 2º desorbedor. 
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Figura 11.40. Características de los platos del 2º desorbedor. 

 

Figura 11.41. Comprobación de la efectividad del diseño y comportamiento hidráulico. 
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Figura 11.42. Resultados del diseño del 2º desrobedor. 

 

11.9.8. Scrubber ácido SC-501 

Para el diseño del scrubber ácido solo se especifica el valor de los caudales necesarios de 

agua y ácido sulfúrico para que el balance del equipo se cumpla con los valores obtenidos 

bibliográficamente [32]. 

Donde sabiendo la concentración de sulfato de amonio líquido en la recirculación y purga del 

scrubber y sabiendo la cantidad de amoniaco que el scrubber no es capaz de absorber, ver 

tabla 11.77. Y Se calcula los caudales necesarios de agua (con 0,000237 kg de amoniaco/kg 

de agua) y ácido sulfúrico (98%). 

Tabla 11.77. Parámetros de diseño scrubber ácido. 

Parámetro Valor 

Concentración recirculación 20% 

Capacidad de absorción 99,90 % 

 

La entrada de gas a tratar es la suma de las dos salidas de los absorbedores del proceso de 

urea resultando en los valores de la tabla 11.78. 

Tabla 11.78 Entrada al scrubber ácido. 

Compuesto Caudal (kg/h) 

Amoniaco 144,31 
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CO2 341,30 

Agua  57,24 

Aire 1125,00 

 

Y haciendo un “solver” se calcula: 

Que cuando el caudal de agua es de 2179,41 kg/h agua y 0,52 kg de NH3, amoniaco que 

entra es de 144,82 kg/h, entonces: 

𝑁𝐻3 𝑎 𝑛𝑒𝑢𝑡𝑟𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑟 = 144,82 ⋅ 0,999 = 144,678 

𝐻2𝑆𝑂4 𝑝𝑢𝑟𝑜 = 144,678 𝑘𝑔 𝑁𝐻3 ·
1 𝑘𝑚𝑜𝑙

17,03 𝑘𝑔
·

1 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐴𝑆

2 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
·

98,08 𝑘𝑔 𝐴𝑆

1 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐴𝑆
= 416,61 𝑘𝑔 𝐻2𝑆𝑂4/ℎ 

𝐻2𝑆𝑂4 98% = 416,61 ·  
1

0,98
= 425,11 𝑘𝑔/ℎ 

𝐿𝐴𝑆 = 416,61 𝑘𝑔 𝐴𝑆 ·  
1 𝑘𝑚𝑜𝑙

98,08 𝑘𝑔
·

1 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐿𝐴𝑆

1 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐴𝑆
·

132,14 𝑘𝑔

1 𝑘𝑚𝑜𝑙
= 516,29 𝑘𝑔/ℎ 

𝐴𝑔𝑢𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 57,24 + 2179,41 + 8,5 = 2245,15 𝑘𝑔/ℎ 

𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑟𝑒𝑐𝑖𝑟𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 =
516,29

51,29 + 2245,15
· 100 = 20% 

Es decir, el caudal de ácido sulfúrico al 98% necesario para el scrubber ácido es de 425,11 

kg/h, y el caudal de agua para el scrubber ácido es de 2179,93 kg /h. Entonces los balances 

de las salidas quedan, ver tabla 11.79. 

 Tabla 11.79. Salidas del scrubber ácido. 

Compuesto Caudal gas (kg/h) Caudal líquido (kg/h) 

Amoniaco 0,14  

CO2 341,30  

Agua  0 2245,15 

Aire 1125,00  

Sulfato de Amonio  561,29 

 

Para el diseño físico se determina que la mayoría de los parámetros de diseño (altura, 

diámetro, tipo de revestimiento, tipo de espray deseado) depende de la cantidad de purga del 

sistema que a su vez depende de la cantidad y propiedades del gas que se está tratando, y 

se deja a elección del proveedor. 
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11.9.9. Scrubber de polvo SC-600 

Para el diseño del scrubber de polvo como en el scrubber ácido se realiza el balance fijando 

la concentración de urea y agua en la salida de líquido del equipo, considerad que toda la 

urea en polvo y amoniaco que entran con el aire son absorbidos.  

Tabla 11.80. Entrada al scrubber de polvo. 

Compuesto Caudal (kg/h) 

Amoniaco 4,10 

Urea 2352,70 

Agua  1407,10 

Aire 414431,30 

 

El valor de la concentración másica de urea de entre un 40 y 45% para que el evaporador 

pueda trabajar en condiciones aceptables y hecho que se cumple si el caudal de reposición 

de agua es de 2000 kg/h, con 0,094 kg/h de amoniaco proveniente del condensador post-

evaporador de la granulación. 

Tabla 11.81. Purga Scrubber de polvo. 

Compuesto Caudal (kg/h) 

Amoniaco 13,5 

Urea 2352,70 

Agua  3407,10 

Aire 0 

 

Como en el apartado anterior el diseño físico depende de la cantidad porcentual de purga, 

para que el Scrubber pueda funcionar en unas condiciones óptimas y se deja a elección del 

proveedor. 

 

11.10. Destiladores 

11.10.1. Columna de rectificación D-201  

Para diseñar la columna de rectificación después del Stripper, se sabe que este equipo cubre 

varias funciones, y que, como todos los destiladores, separa los diferentes componentes 

químicos según su volatilidad, y en el rehervidor de la columna, se produce una reacción de 

descomposición de carbamato en CO2 y NH3, del 99% [22] incluyendo la descomposición por 

la pérdida de presión en la válvula. 
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Para hacer el diseño, se utiliza HYSYS donde antes de la columna hay la reacción de 

descomposición, después se determina el tipo de condensador a utilizar (de reflujo total en 

nuestro caso, es el que más se parece al diseño sin condensador), se determinar las 

presiones de operación y las temperaturas orientativas y se utiliza de la referencia[22] los 

factores de separación del amoniaco y el agua, 0,1 y 0,88 respectivamente, para cerrar todos 

los grados de libertad y que HYSYS pueda calcular los balances. Ver tabla 11.82. 

Tabla 11.82. Valores de las entradas y salida de la columna de destilación. 

Componente 
Caudal de entrada 

(tn/h) 

Caudal de gas de 

salida (tn/h) 
Caudal de líquido de 

salida (tn/h) 

Dióxido de carbono 0 9,786 0 

Amoniaco 0,340 7,122 0,791 

Urea 53,324 0,080 53,244 

Agua 24,406 2,929 9,982 

Carbamato 17,535 0 0,175 

Biuret 0,138 0 0,138 

Aire 0 0 0 

 

Para completar el diseño se baja el número de platos al mínimo para que siga cumpliendo 

con los balances, que resultan ser 5 y el palto de entrada, ver figura 11.43. Además, con 

HYSYS se calcula las necesidades energéticas del condensador y el rehervidor, 1276,11 kW 

y 8161,11 kW respectivamente y teniendo en cuenta la reacción de descomposición del 

carbamato. 

Figura 11.43.  Introducción de datos para el cálculo del HYSYS y número de paltos. 
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Para hacer un cálculo aproximado del área de intercambio necesario tanto para el 

condensador como para el rehervidor se utiliza la ecuación 11.36. Calculando que el caudal 

de agua de 23 a 48 ºC para el condensador es de 43489 kg/h y el caudal de vapor a 5 bar y 

151,9 ºC es de 13100 kg/h y suponiendo que el coeficiente de transferencia de calor es de 

1000 y 600 W/m2K respectivamente. Se obtienen los resultados de la tabla 11.83 y 11.84. 

Tabla 11.83. Valores calculados para el condensador. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 105 / 95.73 

Tent / Tsort Vapor (ºC) 23 / 48 

∆TA (ºC) 57 

∆TB (ºC) 72,73 

LMTD (ºC) 64,55 

U (W/ m2K) [21] 1000 

Q (kW) 1276,11 

A (m2) 19,77 

 

Tabla 11.84. Valores calculados para el rehervidor. 

Variable Valor 

Tent / Tsort  (ºC) 113 /124.8 

Tent / Tsort Vapor (ºC) 151,9 / 151,9 

∆TA (ºC) 27,1 

∆TB (ºC) 38,9 

LMTD (ºC) 64,55 

U (W/ m2K) [21] 600 

Q (kW) 8161,11 

A (m2) 416,66 

 

11.11. Granulador 

Para el diseño del granulador solo se realiza los balances del equipo según la referencia [33] 

donde se toma en consideración que la cantidad de formaldehido a añadir a la urea es para 

que la concentración en el producto final sea de un 0,3% [34] y que los factores de separación 

en el granulador son de que se pierde un 3% de la urea en forma de polvo y el aire consigue 

arrastrar el 95% del agua [33]. Para el aire necesario para la granulación se considera la 

referencia [33], que dice que el aire caliente de fluidización necesario para la granulación tiene 

una ratio de 88 Nm3/h por kg/h de urea producida y considerando que se necesita un caudal 

parecido de aire para la atomización y la fluidización fría se hace el cálculo como: 
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𝑉𝑁 𝑎𝑖𝑟𝑒 = 50587
𝑘𝑔 𝑢𝑟𝑒𝑎

ℎ
· 88 = 106398,7 

𝑁𝑚3 𝑎𝑖𝑟𝑒

ℎ
 

𝑚𝑎𝑖𝑟𝑒 = 𝑉𝑁 𝑎𝑖𝑟𝑒 · 𝜌𝑎𝑖𝑟𝑒 = 106398,7 · 1,293 = 138143,8
𝑘𝑔  𝑎𝑖𝑟𝑒

ℎ
 

𝑚𝑎𝑖𝑟𝑒 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 138143,8
𝑘𝑔  𝑎𝑖𝑟𝑒

ℎ
· 3 = 414431,3 

𝑘𝑔

ℎ
 

Los balances de los corrientes de entrada y salida del granulador queden, ver tabla 11.85 y 

11.86. 

Tabla 11.85. Valores de las entradas del granulador. 

Componente 
Caudal de entrada 

(kg/h) 

Recirculación de 

evapordor (kg/h) 
Recirculación 

gránulos finos (kg/h) 

Dióxido de carbono 0 0 0 

Amoniaco 0,004 0 0 

Urea 50587 2352,7 25483,7 

Agua 915 541,4 24,8 

Carbamato 0 0 0 

Biuret 138 0 69 

Aire 414431,3 0 0 

Formaldehido 154,9 0 78 

 

Tabla 11.86. Valores de las salidas del granulador. 

Componente 
Caudal de gránulos 

(kg/h) 

Caudal de polvo 

(kg/h) 

Dióxido de carbono 0 0 

Amoniaco 0 0,004 

Urea 76070,7 2352,7 

Agua 74 1407 

Carbamato 0 0 

Biuret 207 0 

Aire 0 414431,3 

Formaldehido 233 0 

 

Considerando que en el tamizador un 25% de los gránulos no son suficientemente grandes y 

que un 8,5 % son demasiado grandes, hecho que permite obtener que la recirculación de 

gránulos que actúan como núcleos de cristalización de la urea sea de aproximadamente un 

50% de la entrada [33]. 
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11.12. Cubeta de retención 

En este apartado se explica y se dimensiona un elemento que forma parte de todos los 

tanques de almacenamiento, que es imprescindible para la seguridad de la planta que es la 

cubeta de retención.  

Una cubeta de retención es una obra civil de hormigón, que se construye a una cierta distancia 

toda rodeando el almacén. Por la parte superior también está envuelta de una valla metálica, 

donde esta debe tener dos puertas de acceso juntamente con unas escaleras de hormigón 

para poder entrar y salir del interior de la cubeta de retención. El objetivo principal es retener 

en caso de fuga el volumen total del tanque que contiene ese depósito, ya que este puede 

ser un líquido inflamable y combustible o una sustancia química corrosiva, tóxica y/o 

cancerígena. Por tanto, se debe impedir que cause daños a otros equipos o bien que puedan 

provocar un problema de salud íntegra o física algún operario. Al mismo tiempo, se evita que 

este puede ir a una alcantarilla y provoque que se contamine el medio ambiente, ya que la 

cubeta de retención contiene un sistema de drenaje distintiva entre agua pluvial y el circuito 

que se dirige a una zona de tratamiento para que luego un camión se lo lleve a gestión 

externa. 

Como los tanques de almacenamiento deben de tener un mínimo de 2 metros de distancia 

según la normativa ITC MIE APQ, entre tanque y tanque. La disposición que tiene el almacén 

será de 2 hileras de 2 tanques (figura 11.44.). Al estar cerca, se instalará una sola cubeta de 

retención para todos ellos. Según la normativa anterior, la cubeta debe tener suficiente 

volumen para contener el 100% del líquido almacenado del tanque más grande, en este caso, 

el de amoniaco con un volumen de 120 m3 y la distancia entre la pared del cubeto y el tanque 

es de 1 m. La cubeta debe de tener un mínimo de 1 metro de altura, y estar hechos de 

hormigón como se ha comentado anteriormente. Así que, la cubeta de retención tendrá una 

forma cuadrada, y sus dimensiones se calculan de la siguiente manera: 

 

 Figura 11.44. Disposición de los tanques de almacenamiento y la cubeta de retención. 
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En la figura 11.44. Se puede observar la disposición de los tanques de almacenamiento. Con 

una distancia de 1 m de la pared al tanque y de 2m entra tanque y tanque.  

L= ds + dp + 2·De Ecuación 11.55. 

L= 2+2·1 + 2·5,01=14,02 m 

Vc=L2 ·Hc Ecuación 11.56. 

Vc=14,022·1= 200m3 

Siendo: 

L: longitud del lado de la cubeta (m). 

ds: distancia de seguridad (m). 

dp: distancia respecto la pared (m). 

De: diámetro externo del tanque de amoniaco (m). 

Vc: volumen de la cubeta (m3). 

Hc: altura de la cubeta (m). 

 

11.13. Balances de energía 

Para poder saber los servicios de planta necesarios y estimar como es energéticamente 

nuestra planta se hace un resumen de todos los balances de energía, ver tabla 11.97. 

Tabla 11.97. Balances de energía por equipos. 

 Equipo 
Caudal de calor 

(kW) 
Fluido de 
servicio 

Caudal (kg/h) 

CALOR 

Stripper 17983,33 Vapor (25 bar) 35066,20 

Scrubber 2106,67 Vapor (5 bar) 3600,00 

Rehervidor 8161,11 Vapor (5 bar) 13100,00 

Pre-Evaporador 8130,56 Vapor (5 bar) 13000,00 

Evaporador 2797,22 Vapor (5 bar) 4000,00 

Calentador urea 1539,72 Vapor (5 bar) 2631,00 

Calentador aire 6888,89 Vapor (5 bar) 11770,00 

Evaporador granulación 2033,33 Vapor (5 bar) 3474,00 
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DIRECTO 
Hidrolizador - Vapor (35.5 bar) 3000,00 

Desorbedor - Vapor (6 bar) 4000,00 

FRÍO 

Pool Reactor 32111,11 
Agua para 

hervidor 
54894,20 

Condensador destilación 1276,11 Agua refrigeración 43489,45 

Condensador de 

carbamato 
8947,22 Agua refrigeración 304914,00 

Condensador 15525,00 Agua refrigeración 529077,00 

Tanque agua amoniacal 870,00 Agua refrigeración 29653,00 

Recirculación Agua 

Absorción 
888,61 Agua refrigeración 30287,00 

MIX 

Intercambiador entrada 1 1193,06 - - 

Intercambiador entrada 2 1047,50 - - 

Intercambiador entrada 3 1060,28 - - 

Recuperador hidrolizador 5444,44 - - 

Recuperador desorbedor 4180,56 - - 

 

Si se observa la tabla 11.97. se puede calcular que del vapor que se genera en el reactor 

sobran solo 3319 kg/h, que es equivalente a 453,61 kW. Con este vapor sobrante se podría 

intentar hacer algún precalentamiento de agua o intentar utilizarla en algún otro lado y si no 

se tendría que volver a condensar de algún otro modo o con agua refrigerante para que vuelva 

a entrar al reactor y pueda volver a intercambiar la energía necesaria. También se observa 

que no los intercambiadores de aprovechamiento de calor se ahorran unos 12900 kW de calor 

y frio para llevar a cabo el proceso. Y que el agua de refrigeración total suma unos 950000 

kg/h de agua de refrigeración necesaria 27507 kW. 

 

11.14. Servicios de planta 

En este apartado se calculan los servicios necesarios para la planta de producción 

UREALITY, como es el caso del agua de refrigeración que sale de las torres de refrigeración, 

el vapor de servicio, proveniente de las calderas de vapor, el agua descalcificada y 

desionizada necesaria para estos equipos, el gas natural consumido por las calderas y la 

electricidad para la estación transformadora. 

 



PLANTA DE PRODUCCIÓN DE UREA 
CAPÍTULO 11: MANUAL DE CÁLCULOS 

 

Página | 90  
 

11.14.1. Agua descalcificada y desionizada   

A la planta de UREALITY se necesitan grandes caudales de agua para ciertos equipos de 

planta. En la tabla 11.88 se muestran los equipos que necesitan agua desionizada con sus 

respectivos caudales.  

Tabla 11.88. Caudal de agua desionizada.  

Equipo Caudal de agua (kg/h) 

ST-101 39.396,33 

SC-101 3.947,33 

D-201 15.291,73 

EV-201 2.885,02 

EV-202 15.234,48 

E-301 5.241,24 

EV-301 3.761,52 

P-121 4.902,94 

E-001 2.235,47 

E-002 1.962,73 

E-003 1.986,68 

DS-401 4.651,48 

DS-402 4.965,22 

TOTAL 106.462,17 

 

Dando un caudal total necesario de agua desionizada es de 106.462,17 kg/h como se muestra 

en la tabla 11.88. Teniendo en cuenta que es un circuito cerrado, es decir, que todo este 

caudal no se está introduciendo constantemente y que siempre se tienen perdidas en el 

circuito, estimando estas en un 5% para estos equipos que son necesarios para las calderas. 

Se estiman estas pérdidas para poder calcular el caudal en estado estacionario.  

𝐶𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑜 𝑒𝑛 𝐸. 𝐸 =
5

100
· 106.462,17 

𝑘𝑔

ℎ
·  

1𝑚3

1000𝑘𝑔
= 5,32 

𝑚3

ℎ
 

De modo que se decide comprar el modelo “Sistema de ósmosis inversa MO6 de 8” de la 

empresa Ecosoft [35], que proporciona un caudal de permeado de hasta 6 m3/h, más que 

suficiente, sabiendo que el consumo será de unos 5,32 m3/h.  

Por otro lado, la planta UREALITY también necesita agua descalcificada para muchos otros 

equipos. En la tabla 11.89 se muestran los equipos que necesitan agua desionizada con sus 

respectivos caudales.  
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Tabla 11.89. Caudal de agua desionizada. 

Equipo Caudal de agua (kg/h) 

ST-101 39.396,33 

SC-101 3.947,33 

D-201 15.291,73 

EV-201 2.885,02 

EV-202 15.234,48 

E-301 5.241,24 

EV-301 3.761,52 

P-121 4.902,94 

E-001 2.235,47 

E-002 1.962,73 

E-003 1.986,68 

DS-401 4.651,48 

DS-402 4.965,22 

R-101 1.110.047,85 

CD-201 43.923,44 

CD-202 308.133,97 

T-203 534.928,23 

T-401 29.952,15 

A-502 30.622,01 

TOTAL 2.164.069,83 

 

En la tabla 11.89 se muestra el caudal de agua proporcionado de 2.164.069,83 kg/h. Para los 

mismos equipos que en el apartado anterior se estima el mismo porcentaje del 35%. En 

cambio, para los otros equipos, se estiman unas pérdidas del 5%, ya que son los necesarios 

para las torres de refrigeración, todo esto para obtener el valor del caudal en estado 

estacionario como se ha hecho antes.  

𝐶𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑜 𝑒𝑛 𝐸. 𝐸 =
5

100
· 2.164.069,83 

𝑘𝑔

ℎ
·  

1𝑚3

1000𝑘𝑔
= 104,4 

𝑚3

ℎ
 

Así pues, el caudal total de agua descalcificada es de 104,4 m3/h. Se decide comprar dos 

equipos del modelo “MODELO WS3H” de la empresa Hidro-Water[36], que proporciona un 

caudal de hasta 56 m3/h cada uno, más que suficiente, sabiendo que el consumo será de 

unos 104,4 m3/h. 

 

11.14.2. Calderas de vapor 

La planta UREALITY necesita de un suministro de vapor de agua constante para algunos 

equipos de proceso, incluso, se necesita vapor a diferentes presiones según el equipo a 

operar.  
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Algunos de estos equipos que requieren de vapor de agua para su funcionamiento son el 

stripper, el scrubber, los evaporadores, intercambiadores de calor, etc. 

En la tabla 11.90 se muestran todos los equipos que requieren de caudal de vapor de agua 

para su funcionamiento.   

Tabla 11.90. Caudal de vapor de agua por equipo. 

Equipo Caudal de vapor (kg/s) 

ST-101 9,74 

SC-101 1,00 

D-201 3,64 

EV-201 3,61 

EV-202 1,11 

E-301 0,73 

EV-301 0,97 

E-801 3,27 

H-401 0,83 

DS-402 1,11 

 

La tabla 11.90 muestra el caudal de vapor requerido para el proceso, teniendo en cuenta que 

el vapor que utilizan la mayoría de los equipos es proveniente del que se ha formada en el 

reactor, se encentra que de necesidades de vapor para las calderas son, los vapores directos 

de los 2 desorbedores y el vapor del Stripper. Como se ha mencionado antes, algunos 

equipos necesitan vapor a diferentes presiones, por lo que la temperatura máxima, la presión 

de operación y el calor latente de la caldera será diferente. El vapor necesario en el ST-101, 

requiere de una presión de 25 bar, el DS-401 con una presión de 6 bar y el DS-402 con una 

presión de 35,5 bar. 

A continuación, con la ecuación 11.5. se calcula la potencia útil de la caldera a partir de los 

valores de las entalpías de vaporización del agua[37] para las diferentes presiones de 

operación y el caudal de agua.  

𝑄ú𝑡𝑖𝑙 = 𝑚 · 𝜆   Ecuación 11.57. 

Siendo:  

• Qútil: la potencia útil de la caldera (kW) 

• m: el caudal másico de agua (kg/s)  

• λ: el calor latente de vaporización (kJ/kg) 
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Con la ecuación 11.57 se calcula que la potencia útil del stripper es de 17983,33 kW mientras 

que para formar el vapor del hidrolizador y el segundo desorbedor se necesitan 2007,5 y 

2616,7 kW respectivamente. Con estos valores se calcula la potencia consumida con el 

rendimiento de la caldeara con la ecuación 11.58. y a partir de esta potencia se calculan el 

número de calderas necesarias.  

𝑄𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
𝑄ú𝑡𝑖𝑙

𝜂
                                Ecuación 11.58. 

Siendo:  

• Qconsumida :la potencia que consume la caldera (kW) 

• Qútil :la potencia útil de la caldera (kW)  

• 𝜂   :el rendimiento de la caldera (0,91) 

 𝑄𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
17.983,33 𝑘𝑊

0,91
= 19.761,90 𝑘𝑊 

𝑄𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
2.007,50 𝑘𝑊

0,91
= 2.206,04 𝑘𝑊 

𝑄𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
2.616,67 𝑘𝑊

0,91
= 2.875,46 𝑘𝑊 

Por lo tanto, se decide comprar dos calderas del modelo “Modelo HTP” de la empresa VCY 

Industrial[38] para las dos primeras potencias calculadas, la primera caldera escogida es de 

20.145 kW para la primera potencia calculada (correspondiente a la presión de 25 bar) y la 

segunda de 2.325 kW para la segunda potencia calculada (correspondiente a la presión de 

35,5 bar), ya que proporciona una potencia de hasta 28.000 kW y altas presiones de 

operación que son necesarias para su operación.  

También se compran otras dos calderas del modelo “Modelo H” de la empresa ATTSU[39]   

debida a que esta empresa permite potencias de calderas mayores, pero a menor presión de 

vapor, ya que, para estas dos últimas potencias calculadas no necesitan tanta presión de 

operación. Siendo una caldera de 2.930 kW para la tercera potencia calculada 

(correspondiente a una presión de 6 bar). 

 

11.14.3. Torres de refrigeración 

La planta UREALITY también necesita de un suministro de agua de refrigeración para algunos 

equipos de proceso.  Algunos de estos equipos que necesitan agua de refrigeración para su 

correcta operación son el reactor y varios condensadores. En la tabla 11.91 se muestran 

todos los equipos que necesitan agua de refrigeración para su funcionamiento.   
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Tabla 11.91. Caudal de agua de refrigeración por equipo. 

Equipo Caudal de agua (kg/s) 

R-101 15,3 

D-201 12,8 

CD-201 84,7 

CD-202 147,0 

T-301 8,24 

E-802 21,04 

 

Como se ve en la tabla 11.91, se muestra el caudal de agua necesario, considerando que el 

agua del reactor se vaporiza i se consume en otros equipos del proceso, se encuentra que el 

agua dedica a la refrigeración en las torres de refrigeración es de 273,78 kg/s, aproximado 

considerando que puede necesitarse algo más para enfriar los gránulos el condensador de 

los gránulos y el vapor excedente del reactor se consideran 300 kg/s. 

 

Una vez calculado el caudal de agua de refrigeración necesario se puede calcular con la 

ecuación 11.36 la potencia necesaria de las torres de refrigeración: 

 𝑄ú𝑡𝑖𝑙 = 300 
𝑘𝑔

𝑠
· 4.18 

𝑘𝐽

𝑘𝑔º𝐶
· (48 − 23)º𝐶 = 31350 𝑘𝑊 

Una vez calculada la potencia útil se calcula la potencia consumida con la ecuación 11.58. 

que se ha usado antes, y a partir de esta potencia se calculan el número de torres de 

refrigeración necesarias, suponiendo un rendimiento de 0,95. 

 

 𝑄𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
31350

0.95
 𝑘𝑊 = 33000 𝑘𝑊 

Con este valor se mira en la referencia[40] donde se encuentra que con 4 torres del modelo 

EWB 5750 se pueden disipar un total de 36772 kW, cumpliendo los requisitos de refrigeración 

de la planta. 

 

11.14.4. Gas natural  

En la planta, el gas natural es esencial para poder generar el vapor de las calderas, i así 

alimentar el vapor para los equipos de proceso anteriormente mencionados.  

Para ello se necesita la energía en kWh/año que se muestra en la tabla 11.92.   
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Tabla 11.92. Energía útil al año por equipo. 

Equipo Energía útil (kWh/año) 

ST-101 142.285.680 

H-401 15.883.200 

DS-402 20.703.600 

 

Obtenido un valor de 178.872.480 kWh/año y así calcular la energía consumada al año con 

el rendimiento de las caladeras a partir de la ecuación 11.58. Para después poder calcular el 

caudal de gas natural en Nm3/año a partir del valor del poder calorífico inferior (PCI) [41] de 

este con la ecuación 11.59.  

𝑔𝑎𝑠𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
𝐸𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎

𝑃𝐶𝐼
                                           Ecuación 11.59. 

Siendo:  

gasconsumido el consumo de gas natural (Nm3/año) 

Econsumida la energía consumida al año (kWh/año)  

 PCI Poder calorífico inferior del gas natural (kWh/Nm3) 

𝑔𝑎𝑠𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 =
178872480

10.83
= 16516387 

𝑁𝑚3

𝑎ñ𝑜
 

Dando así un consumo de gas natural de 16.516.387 Nm3/año para alimentar las calderas de 

la planta.  

 

11.14.5. Electricidad  

La electricidad es un servicio esencial en la planta, ya que esta suministra la energía para 

cualquier equipo de la planta que se necesita para su correcto funcionamiento.   

En la tabla 11.93 se muestra la energía eléctrica consumida anualmente de equipos como 

bombas, compresores y la torre de refrigeración.   

Tabla 11.93. Potencia eléctrica por equipo. 

Equipo Potencia eléctrica (kW) 

P-121 26 

K-001 1.294 

K-002 1.340 

K-003 1.276 

K-004 610,2 

P-001 69,94 
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P-002 181,3 

P-201 165,3 

P-401 9,92 

P-402 76,95 

P-203 3,19 

T.ref 33 

TOTAL 5.085,80 

 

A partir del valor de la potencia total de estos equipos se aplica la ecuación 11.60., la cual da 

el valor de potencia aparente con el factor de potencia (PF) [42]. 

  

𝑆 =
𝑃

𝑃𝐹
   Ecuación 11.60. 

Siendo:  

S: la potencia aparente (kVA) 

P: la potencia activa (kW)  

PF: el facto de potencia  

𝑆 =
5.085,80 𝑘𝑊

0,7
= 7.265,43 𝑘𝑉𝐴 

Por lo tanto, se decide comprar tres estaciones transformadoras para suplir esta demanda 

energética con el modelo “NAUVA” de la empresa CAHORS[43] , con una potencia aparente 

de 2.500 kVA, ya que proporciona una potencia aparente máxima de 3.150 kVA. 

 

11.15. Diseño de tuberías 

Para poder llevar a cabo el proceso de producción de urea, es necesario realizar el diseño de 

las distintas tuberías que forman parte de la planta. Lo primero de todo antes de poder diseñar 

las tuberías, se debe definir los siguientes parámetros para cada tubería: 

• Caudal volumétrico de la corriente que circulará por la tubería. 

• Fluido que circula por la tubería. 

• Presión y temperatura de trabajo. 

Posteriormente se elige el material adecuado para las tuberías, en este caso, el material 

escogido es el acero inoxidable 316L. El motivo por lo que se he escogido este material se 

encuentra en el Capítulo 4. Tuberías, válvulas y accesorios. 
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Una vez escogido el material y definidos los parámetros de las corrientes que circularán por 

las tuberías, se procederá a suponer una velocidad de circulación del fluido que se encuentre 

dentro del rango típico de velocidades, donde se puede observar en la tabla 11.94., para que 

de esta manera poder menospreciar las pérdidas de carga que habría en cada tubería. Dichas 

velocidades típicas dependen de si el fluido se encuentra en estado gas o líquido y del tipo 

de conducción de la que se trate, como por ejemplo la entrada de una bomba. 

Tabla 11.99. Velocidades típicas de circulación de fluidos por tuberías. 

 

 

Para las corrientes de gases se ha escogido las velocidades un rango dentro de 9-30 m/s. 

Para corrientes líquidas en el caso de una entrada de bomba se ha escogido el rango dentro 

de 0,3-0,9 m/s, en cuanto a la salida de una bomba el rango dentro de 1,2-3 m/s, y para 

finalizar para el resto de las tuberías se ha escogido dentro del rango de 1,2-2,4 m/s.  

Una vez se han supuesto las velocidades para cada tipo de corriente, se procede ahora si al 

cálculo del diámetro interno con la ecuación 11.61. utilizando el valor del caudal volumétrico 

que circula por la tubería y la velocidad típica supuesta anteriormente. 

𝜈 =
𝑄

𝐴
=

𝑄
𝜋

4
⋅𝐷𝑖2

  →  𝐷𝑖 = √
𝑄⋅4

𝜋⋅𝜈
                                                             Ecuación 11.61. 

Siendo: 

𝜈 : velocidad típica supuesta de circulación por la tubería (m/s). 

Q: caudal volumétrico (m3/s). 

A: área de sección de la tubería (m2). 

Di: diámetro interno de la tubería (m). 
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El diámetro interno calculado será el necesario para conseguir la velocidad típica supuesta. 

Sin embargo, se debe determinar la medida real del diámetro. Para esto, se procede a utilizar 

la tabla 11.95., donde se encuentran los diferentes valores de diámetro externos para tuberías 

de acero inoxidable reales, y el grueso de las paredes dependiendo del Schedule escogido. 

Para ello, es necesario definir el Schedule de la tubería. 

Se empezará por elegir un Schedule 5S y se elegirá un diámetro externo (OD pulgadas) 

mayor pero que se asemeje al diámetro interno calculado, posteriormente se determinará el 

valor del grueso de las paredes de la tubería (Tamaño Nominal del Tubo) para el Schedule 

5S, y se calculará la máxima presión admitida por la tubería con la ecuación 11.62. [44], código 

de tuberías a presión ASME B31.3. 

𝑃 =
2⋅𝑡⋅𝑆⋅𝐸

𝐷−2⋅𝑡⋅𝑌
                              Ecuación 11.62. 

Siendo: 

P: máxima presión admisible (psi). 

t: grueso de las paredes de la tubería (in). 

S: tensión de tracción permitida por el material de la tubería a la temperatura de diseño 

(psi). 

E: factor de calidad de la tubería de acuerdo con el código ASME B31.3. 

D: diámetro externo de la tubería (in). 

Y: coeficiente del grueso de la pared de acuerdo con el código ASME B31.3. 
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Tabla 11.95. Grosor de pared de tuberías según el diámetro nominal para acero INOX 316L. 

 

 

Primeramente, para obtener los valores de S para la ecuación 11.62. (tensión de tracción 

permitida por el material de la tubería a la temperatura de diseño) se ha utilizado la siguiente 

tabla 11.96. 
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Tabla 11.96. Tensión de tracción S permitida por el acero inoxidable 316L a diferentes temperaturas 

de diseño. 

 

Los valores utilizados son los de la columna TP316L ya que hacen referencia a Tubular 

Products (TP) del material SS316L. Dependiendo de la temperatura de diseño de la tubería 

se ha seleccionado un valor u otro para S. Para obtener la temperatura de diseño de la tubería 

se han aplicado las indicaciones del Capítulo 4. Tuberías, válvulas y accesorios. 

Seguidamente, para obtener el valor de Y de la ecuación 11.62., se ha utilizado la tabla 11.97., 

que ha sido obtenida del código ASME B31.3 [44]. 

Debido a que todas las tuberías se encontrarán a menos de 482ºC y el acero inoxidable 316L 

es un acero austenítico, se tiene un coeficiente Y=0,4 para todos los casos. Como se ha 

mencionado antes, este coeficiente Y tendrá en cuenta la suma de las tolerancias mecánicas 

de la tubería, las tolerancias de corrosión y la erosión del material. 
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Tabla 11.97. Coeficientes del grueso de la pared Y de acuerdo con el código ASME B31.3. 

 

El factor de calidad de la tubería E, se ha obtenido de la tabla 11.98. de acuerdo con el código 

ASME B31.3 [44]. Las tuberías en UREALITY se tratan de tuberías tipo A312 que son tuberías 

austeníticas de acero inoxidable que han pasado el examen radiográfico al 100%. Por lo tanto, 

se tiene un valor de E=1. 

Tabla 11.98. Factores de calidad E, para diferentes tipos de tuberías. 

 

Una vez obtenidos E, S e Y, se obtiene la máxima presión admitida con la ecuación 11.62. y 

posteriormente se multiplica por 0,875, es decir, la máxima presión admitida será finalmente 

un 87,5% de la calculada con la ecuación 11.62. para de esta manera tener un margen de 

seguridad del 12,5%. 

Posteriormente, se calculará el porcentaje de sobrepresión que admite la tubería con respecto 

a la presión de diseño que será 1,2 veces la presión de trabajo salvo en excepciones. Si el 

porcentaje de sobrepresión admitida es menor a un 20% se procederá a escoger un Schedule 

mayor (10S, 20S, 30S, 40S, 80S o XS) y se realizará el cálculo de presión máxima admitida 

de nuevo, hasta tener una sobrepresión admitida igual o mayor al 20% 
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Una vez se tiene definida la tubería, se calcula el diámetro interno real restándole al diámetro 

externo dos veces es grueso de las paredes de la tubería, y con el diámetro obtenido se 

calcula el área de sección real de la tubería. Finalmente, se calcula la velocidad real como se 

indica en la ecuación 11.61., y se comprueba que sea similar a la velocidad supuesta y esté 

dentro de los rangos de velocidades típicas. 

 

11.15.1 Ejemplo de cálculo de tubería 

En este apartado se demuestra un ejemplo de cálculo de tubería de la planta de urea de 

UREALITY. Dichas ecuaciones de cálculo provienen del apartado 11.15. Diseño de tuberías. 

En este caso se realiza el diseño de la tubería por la cual circula el corriente 1 del proceso. 

Dicha corriente se encuentra a 16ºC, 20 bares y su caudal volumétrico es de 47,20 

m3/h=0,013 m/s. En este caso, la corriente 1 se encuentra en estado líquido y se encuentra 

en una entrada a una bomba, por lo tanto, se supone como una velocidad igual a 0,55 m/s. 

Una vez tenemos una velocidad escogida y los parámetros de operación del corriente 

escogido pasamos a calcular el diámetro interno de la tubería con la ecuación 11.61. 

Di=√
0,013⋅4

𝜋⋅0,8
=0,144m=144mm=5,56in 

Una vez calculado el diámetro interno se procederá a ir a la tabla 11.95. y en la columna de 

diámetro externo (pulgadas) deberá ser similar al diámetro interno obtenido anteriormente. 

En este caso el diámetro interno es de 5,56 in y el diámetro externo similar es el de 5,563 in. 

Por lo tanto, se escogerá el Schdule 5s y el grueso de las paredes sería de 0,109in. 

Una vez se sabe el diámetro externo e interno se procede a calcular la presión máxima 

admitida por la tubería, con la ecuación 11.62. Para el cálculo de la tensión de tracción 

permitida del material, se observa en la tabla 11.96., la temperatura del corriente 1 se 

encuentra en el rango de (-30-40)ºC, la S=99,7 MPa=97,9=14199,19psi. Para el factor de la 

tubería el valor es de 1, ya que las tuberías son de tipo A312 que son las tuberías de acero 

inoxidable. Y, por último, para el valor del coeficiente del grueso de la pared y dada la 

temperatura de 16ºC, valor será de 0,4. 

P=
2⋅0,109⋅14199,19⋅1

5,563−2⋅0,109⋅0,4
=565,29 psi 

P=565,29·0,875=494,63 psi 

La operación anterior se debe a la disminución de un 12,5% de la presión máxima admitida 

por seguridad, por lo que la presión máxima final es de 494,63 psi. 
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La presión de la corriente 1 es de 20 bares, que equivale a 290,08 psi, por lo que, la presión 

de diseño es de 1,2 veces la presión de trabajo. Finalmente, la presión será de 348,10 psi. 

Una vez se obtiene la presión de diseño, se calculará la sobrepresión con respecto a la 

presión de diseño, cuyo resultado es de un 142% de sobrepresión admitida. Como este 

resultado es superior al 20%, la tubería de Schedule 5s será suficiente para evitar problemas 

de sobrepresión. Si no superase el 20 %, se tendría que volver atrás y escoger un Schedule 

superior y volver hacer los cálculos anteriores. 

𝜈 =
0,013

𝜋

4
⋅(0,141−2⋅0,002)2

=0,88 m/s 

La velocidad final se encuentra dentro del rango típico de velocidades de entradas a bombas, 

se considera que el diseño se ha realizado correctamente. 

 

11.15.2 Aislamiento de tuberías 

En esta planta, se opera a altas temperaturas en los equipos, y es por ello que por la 

seguridad tanto de la planta, como de los trabajadores se debe de aislar la mayor parte de 

tuberías de UREALITY. Dadas las condiciones de operación de la planta de urea se ha 

necesitado 2 tipos de aislantes para las tuberías. El primer aislante escogido para las tuberías 

es el poliuretano, por su baja conductividad, tener una vida útil alta y su rango de trabajo se 

encuentra entre los –50-100ºC. El proveedor para el suministro es la empresa Isoflex y su 

aislamiento puede trabajar hasta los -200ºC, muy útil ya que, los tanques de almacenamiento 

de dióxido de carbono se encuentran en esos rangos de temperaturas bajas. El segundo 

aislante escogido es la lana de roca, ya que su rango de trabajo supera los 650ºC, y el 

poliuretano no consigue sobrepasar los 100ºC. Un inconveniente de la lana de roca es que a 

temperaturas bajas pierde mucha eficacia, es por ello por lo que, se utilizarás estos 2 tipos 

de aislantes. El proveedor de la lana de roca es Isover y sus características se pueden ver en 

el Capítulo 4. Tuberías, válvulas y accesorios. Para el resto de las tuberías que se 

encuentren entre los 10 y 40 ºC, se ha seguido el Reglamento de Instalaciones Térmicas de 

los Edificios (RITE), que indica que las tuberías que se encuentren en ese rango de 

temperatura estarán exentas de aislamiento. 

𝑑 =
𝐷

2
[exp (

𝜆

𝜆𝑟𝑒𝑓
⋅ ln

𝐷+2·𝑑𝑟𝑒𝑓

𝐷
) − 1] Ecuación 11.63. 

 

Siendo: 

d: espesor mínimo del aislante (mm). 
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D: diámetro interior del material aislante, es igual al diámetro externo de la tubería (mm). 

𝜆 ref: conductividad térmica de referencia a 10ºC (W/m·K). 

𝜆 : conductividad térmica del material empleado, a la temperatura de la tubería aislada 

(W/m·K). 

dref: espesor mínimo de referencia (mm). 

Para obtener la conductividad térmica del material empleado a la temperatura de la tubería 

aislada se ha utilizado la tabla 11.99.  

Tabla 11.99. Conductividades térmicas de la lana de roca de Isover. 

 

Para obtener el espesor mínimo de referencia dref se ha utilizado la tabla 11.100. En la cual 

se presenta en función de la temperatura del fluido que circula por la tubería y del diámetro 

externo, el mínimo de aislante que se tendría que colocar.  
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Tabla 11.100. Espesor del aislamiento de lana de roca indicado por el proveedor Isover.

 

Para cada tubería a la hora de aislar se sustituyen los valores obtenidos a partir de las tablas 

anteriores y es posible obtener el diámetro que deberá tener el aislante para mantener las 

tuberías a las condiciones de temperatura necesarias o para evitar accidentes debido a las 

altas o bajas temperaturas de los fluidos en algunas tuberías. 

 

11.15.3. Ejemplo de cálculo de aislante de tubería 

Para el ejemplo del cálculo del aislante de una tubería, se ha escogido la tubería que tiene el 

nombre de la línea DN200-URP-S3-1004 del área 100, por la que circula la corriente 9 y se 

encuentra 185 ºC. Esta corriente se encuentra en la salida del reactor. Dado que la 

temperatura es superior a los 100ºC, el aislante que se utilizará para esta tubería será la lana 

de roca. 

Para tuberías cuya temperatura es menor a 300ºC, la conductividad térmica de referencia 

será de 0,038 (W/m·K). El diámetro externo es de 219,10 mm. Con todos los datos que 

contamos se irá a la tabla 11.100., para hallar el espesor mínimo de referencia. Dado que la 

temperatura de operación es de 185ºC, se utilizará en la tabla la temperatura de 200ºC y 

juntamente con el diámetro de 219,10 mm. El valor de espesor mínimo es de 120mm. 

Finalmente, se necesitará saber la conductividad térmica donde se irá a la tabla 11.99., donde 

el material utilizado es el PS-MT 4.1 y la temperatura de referencia es de 200ºC. Así que, la 

conductividad térmica en este caso es de 0,063 (W/m·K). 
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Ahora sí, se procede a calcular el espesor mínimo de aislante de lana de roca para la 

corriente 9. 

d=
219,10

2
[exp (

0,063

0,038
⋅ ln

219,10+2⋅120

219,10
) − 1]=137,39mm 

  



PLANTA DE PRODUCCIÓN DE UREA 
CAPÍTULO 11: MANUAL DE CÁLCULOS 

 

Página | 107  
 

Apéndice 11.A 
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Apéndice 11.B 

function ureapool 
clc; clear all; close all; 
  
% CO2=A NH3=B Carbamat=C Urea=D Agua=E 
  
%=======Inputs======= 
XLScruber=xlsread("Balanços Pool.xlsx",'O19:O23'); 
XLStripper=xlsread("Balanços Pool.xlsx",'O34:O36'); 
  
GA=XLStripper(2); LA=XLScruber(2); %Ton/h 
GB=XLStripper(1); LB=XLScruber(1); %Ton/h 
LC=XLScruber(3); %Ton/h 
LD=XLScruber(5); %Ton/h 
GE=XLStripper(3); LE=XLScruber(4); %Ton/h 
  
%=====Propietats======= 
PM=[44 17 78 60 18]'; %kg/kmol 
Dens=[616.07 730 1100 1230 997.99]'; %kg/m3 
  
Rec1=[-1 -2 1 0 0]'; 
Rec2=[0 0 -1 1 1]'; 
  
%=====Pretractament==== 
G0=[(GA+LA) 0 0 0 0]'; %Ton/h 
L0=[0 (GB+LB) LC LD (GE+LE)]'; %Ton/h 
  
GN0=G0*1000./PM; %Cabal molar kmol/h 
LN0=L0*1000./PM; %Cabal molar kmol/h 
  
%=====Dades Bibliogràfiques=== 
NR=10; %Numero reactors 
  
R=8.314; 
Tin=165+273; Tout=185+273; 
Temp=linspace(Tin,Tout,NR); 
  
k0=2.5*10^8;    %s-1 
Ea=100*10^3;    %J/molK 
  
for i=1:length(Temp) 
    KeqUrea(i)=exp((-1.7352/(10^-3))/Temp(i)-
(4.75067/(10^2))*log(Temp(i))+(9.35767/(10^3))*Temp(i)+5.6601); 
  
    k1(i)=k0*exp(-Ea/R/Temp(i)); %s-1 
end 
%====Reactor Condicons==== 
  
VReact=10.3; %Volum Reactors        
XCarb=0.99; 
NR=10; %Numero reactors 
NentRec=5; 
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G0ent=GN0/NR 
L0ent=LN0/NentRec 
XReactor=XCarb; 
  
X=[0.57 0.4 0.32 0.25 0.22 0.19 0.17 0.14 0.13 0.12 0.1]; 
  XREAL=fminsearch(@EqReactS,X); 
  
MINR=EqReactS(XREAL) 
Nsort=ClonN(XREAL); 
  
NCarb=LN0(3)+GN0(1)*XCarb;  %mol/h 
  
XConv=(Nsort(3)-NCarb)/-NCarb 
  
Msort=Nsort.*PM     %kg/h 
  
BM=sum(Msort)-(sum(G0)+sum(L0))*1000 
  
QLsort=Msort(2:end)./Dens(2:end); 
  
VTotal=VReact*NR 
  
TempsResi=60*VReact*10/sum(QLsort) %min 
  
VReal=VTotal+VTotal*1/3 
  
LBaffel=2.3 
AproxLlarg=LBaffel*NR 
  
ASeccio=VReal/LBaffel/NR 
DiamReac=sqrt(ASeccio/pi/0.25) 
ABaffel=VReact/LBaffel 
AproxLD=AproxLlarg/DiamReac 
  
Aholdup=ASeccio-ABaffel 
  
Angle=fzero(@EqASEC,0) 
Anglegrad=180*Angle/pi 
  
difh=(DiamReac/2)*(1-cos(Angle/2)) 
  
    function DifArea=EqASEC(alfa) 
        Radi=DiamReac/2; 
        ASeCir=(Radi^2)*(alfa-sin(alfa))/2; 
        DifArea=ASeCir-Aholdup; 
    end 
%=====Representació Reactor======== 
p = nsidedpoly(1000, 'Center', [0 0], 'Radius', DiamReac/2); 
plot(p) 
hold on 
plot([-DiamReac/2 DiamReac/2],[(DiamReac/2-difh) (DiamReac/2-difh)]) 
axis equal 
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     function ZER=EqReactS(XCalc) 
        for i=1:NR 
            if i==1 
                INTeq(:,i)=L0ent-(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            elseif i<=NentRec 
                INTeq(:,i)=L0ent+INTre(:,i-1)-
(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            else 
                  INTeq(:,i)=INTre(:,i-1)-
(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            end 
            INTeq(1,i)=0; 
             Scape(:,i)=G0ent-(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            INTre(:,i)=INTeq(:,i)-(INTeq(3,i).*Rec2*XCalc(i)/Rec2(3)); 
             
            Scape(2:end,i)=0; 
             
            NMoM=Scape+INTre; 
  
            QR2(:,i)=NMoM(:,i).*PM./Dens; 
  
            FracS(:,i)=NMoM(:,i)/(sum(NMoM(2:end,i))); 
            Ct(i)=sum(NMoM(2:end,i))/sum(QR2(2:end,i)); 
  
            rate(i)=k1(i)*Ct(i)*(FracS(3,i)-
(FracS(4,i)*FracS(5,i))/(FracS(3,i)*KeqUrea(i))); 
  
            Vcalc(i)=(INTre(3,i)-INTeq(3,i))/(-rate(i))/3600; 
  
            zer(i)=(Vcalc(i)-VReact)^2; 
        end 
         
        ZER=sum(zer);     
     end 
  
    function CabalN=ClonN(Xdef) 
        for i=1:NR 
            if i==1 
                INTeq(:,i)=L0ent-(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            elseif i<=NentRec 
                INTeq(:,i)=L0ent+INTre(:,i-1)-
(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            else 
                  INTeq(:,i)=INTre(:,i-1)-
(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            end 
            INTeq(1,i)=0; 
             Scape(:,i)=G0ent-(G0ent(1).*Rec1*XReactor/Rec1(1)); 
            INTre(:,i)=INTeq(:,i)-(INTeq(3,i).*Rec2*Xdef(i)/Rec2(3)); 
             
            Scape(2:end,i)=0; 
        end 
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        NCO2=sum(Scape(1,:)); 
        NCO2(2:5,:)=0; 
        CabalN=NCO2+INTre(:,end); 
    end 
  
end 
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