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1-Memoria descriptiva 
 

1.1-Objetivo del proyecto 
 
El objetivo principal del presente proyecto es el desarrollo de la Ingeniería Básica de una planta de 
producción de urea de 80000 Tn/año. Esta producción es representativa del tamaño medio de una planta 
de urea actual. Esta tarea se llevará a cabo haciendo uso de un simulador comercial. Como resultado del 
proyecto se elaborará una lista de los equipos principales junto con sus dimensiones, que permitirá 
realizar una estimación de los costes de los equipos y los costes de operación. Asimismo se llevará a cabo 
un análisis de la rentabilidad del proceso. 
 

1.2-Urea 
 
La urea, NH2CONH2, puede ser considerada la amida del ácido carbamico, NH2COOH, o la diamida del 
ácido carbónico, CO(OH)2. Comercialmente, se produce por la deshidratación del carbamato amónico, el 
cual se produce por una reacción de equilibrio entre el dióxido de carbono y el amoníaco. La primera 
reacción es rápida en comparación con la segunda, por lo que se alcanza el equilibrio. La segunda reacción 
será la que limite el proceso. 
 

𝐶𝑂2 + 2 · 𝑁𝐻3 ⇌ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 
 

𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 ⇌ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑁𝐻2 + 𝐻2𝑂 
 
 
 

 
Figura 1:  Estructura de la urea. 

 

1.2.1-Propiedades 
 
Los valores de las propiedades que se muestran a continuación han sido obtenidos de entre los diversos 
documentos presentes en la bibliografía. 
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Tabla 1:  Propiedades generales. 

Propiedad Valor 

Peso molecular (Kg/Kmol) 60,06 

Punto de fusión (ºC) 135 

Densidad, d204 (g/cm3) 1,323 

Forma cristalina 
tetragonal, 

agujas o 
prismas 

Energía libre de formación a 25ºC (J/mol) -197,15 

Calor de fusión (J/g) 251* 

Calor de disolución en agua (J/g) 243* 

Calor de cristalización, 70% urea aquosa (J/g) 460* 

Calor específico (J/Kg·K) a:   

      0ºC 1,439 

    50ºC 1,661 

  100ºC 1,887 

  150ºC 2,109 

*Endotérmica  
 
Tabla 2:  Solubilidad de la urea en agua. 

T (°C) 0 10 20 30 40 60 80 100 

S (kg urea/kg agua) 0,67 0,85 1,05 1,35 1,65 2,5 4 7,3 

S (% peso) 40,12 45,95 51,22 57,45 62,26 71,43 80 87,95 

S (peso) 0,4012 0,4595 0,5122 0,5745 0,6226 0,7143 0,8 0,8795 

 
 
En cuanto a la toxicidad de la urea, esta se considera un componente no tóxico. Se adjunta la hoja de 
datos de seguridad del Instituto Nacional de Seguridad e Higiene en el Trabajo (INSHT), Anexo I. 
 

1.2.2-Usos 
 
La urea sólida con un contenido del 0,8-2,0% de biuret en peso, es principalmente usada por su capacidad 
de proveer a la tierra con nitrógeno. Mezclada con aditivos, la urea es usada en fertilizantes sólidos de 
diversas formulaciones. 
 
Soluciones acuosas de urea, de hasta un 0,3% de biuret en peso, son usadas como fertilización foliar. Las 
soluciones concentradas de urea y nitrato amónico presentan un gran contenido de nitrógeno y bajo 
punto de cristalización, esto permite su fácil transporte mediante el uso de tuberías, así como su 
aplicación como spray. 
 
En la industria de los plásticos se encuentra presente en diversos tipos de adhesivos, plásticos, resinas, 
tintas, productos farmacéuticos y acabados para productos textiles, papel, metales y tabaco.  
 
La urea también puede ser usada como suplemento alimenticio para rumiantes, ya que estos pueden 
metabolizar ciertos compuestos nitrogenados para producir sustitutos de proteínas. 
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1.3-Proceso industrial 
 
La mayoría de las nuevas plantas de producción de urea cuentan con la licencia de Snamprogetti, 
Stamicarbon o Toyo Engineering. Snamprogetti utiliza stripping térmico, mientras que Stamicarbon y Toyo 
utilizan stripping con CO2.  
 

1.3.1-Proceso Snamprogetti 
 
El diagrama de flujo se puede encontrar en Anexo II, el cual pertenece a la empresa Saipem [1]. 
Inicialmente Snamprogetti utilizaba NH3 como agente de stripping, sin embargo se producía una 
sobrecarga de NH3 en las secciones de recirculación aguas abajo. A día de hoy solo se proporciona calor 
al stripper para separar el NH3 y el CO2 que no han reaccionado. Dado el alto contenido de NH3, sigue 
siendo necesario tener dos secciones de recirculación. 
 
El lazo de reciclo de la sección de síntesis, lleva el gas proveniente del stripper a dos condensadores de 
carbamato en serie y a un separador de alta presión. Tras esto, el flujo se lleva al reactor, el cual opera a 
15 MPa (150 bar) con una relación molar de 3,5/1 de NH3/CO2. 
 
El offgas de entrada a los condensadores de carbamato también contiene el carbamato recuperado en las 
secciones de baja y media presión. La planta está optimizada, de forma que el vapor de agua requerido 
es mínimo. 
 

1.3.2- Proceso Stamicarbon 
 
El diagrama de flujo se puede encontrar en Anexo III, al no lograr obtener un diagrama de calidad se ha 
realizado una representación, además se ha incluido una copia coloreando las corrientes de alta y baja 
presión. 
 
Stamicarbon introdujo el primer proceso de stripping. Una de las mayores mejoras fue la reducción del 
vapor de agua necesario por tonelada de urea con respecto al diseño inicial de reciclo total. La reducción 
fue de 1,8 a 0,8-0,95 (dependiendo del diseño final). 
 
La sección de síntesis consiste en un reactor, un stripper, un condensador de carbamato de alta presión y 
un scrubber de alta presión. Para obtener la máxima conversión en el interior del reactor, se requiere una 
presión de 14 MPa (140 bar) y una relación molar de 2,95/1 de NH3/CO2. La corriente líquida proveniente 
del reactor entra en el stripper, un intercambiador de carcasa-tubo de tipo película de cascada. Por fondo 
se alimenta el CO2 a contracorriente, que arrastrará por cabeza al exceso de NH3, produciendo una 
disminución de la presión parcial de este, lo que produce que el carbamato se descomponga parcialmente. 
La solución de urea obtenida por fondo, fluye a la sección de baja presión, 0,4 Mpa (4 bar). A su vez, el 
offgas se envía al condensador de carbamato de alta presión. 
 
En la cabeza del reactor, los gases no condensados se envían al scrubber de alta presión. Este consiste en 
un intercambiador de carcasa-tubo en la parte inferior y una columna de empacamiento en la parte 
superior. En la parte inferior, la mayor parte del NH3 y el CO2 se condensa. En la parte superior, los gases 
que abandonan la parte inferior se ponen en contacto con carbamato, proveniente de la sección de baja 
presión. El offgas del scrubber se lleva a venteo, mientras que la solución de carbamato se lleva al 
condensador de carbamato. 
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En este condensador, las corrientes antes mencionadas, así como la corriente de aporte de NH3 se 
encuentran. Esta corriente condensa en su mayoría, sirviendo para producir vapor de baja presión. Tras 
esto la corriente bifásica se alimenta por fondos al reactor. 
 
El reactor consiste en una columna de burbujeo donde ambos líquido y gas son alimentados por fondo. El 
reactor tiene platos agujereados para proporcionar un buen contacto entre las burbujas y las fases 
líquidas. En cabeza las fases líquida y gaseosa se separan.  
 
La solución de urea proveniente del stripper entra a una columna de rectificado, en esta, los gases 
formados se llevan a un condensador de carbamato y a una bomba que los manda al scrubber.  Tras esto 
la solución de urea se evapora y se granula. 
 

1.3.3- Proceso Toyo 
 
El diagrama de flujo se puede encontrar en Anexo IV, el cual pertenece a la empresa toyo [2]. 
La sección de síntesis consiste en un reactor, un stripper, dos condensadores de carbamato y la presión 
de 17,5 MPa (175 bar). El reactor se opera a 190ºC con una relación molar de 4/1 de NH3/CO2. El NH3 
líquido se alimenta directamente en el reactor con una bomba centrifuga. El CO2 gaseoso es alimentado 
desde el compresor en el fondo del stripper de tipo película de cascada. 
 
La corriente proveniente del reactor, consistente en una mezcla de urea, carbamato amónico no 
convertido, agua y amoníaco, se alimenta por cabeza al stripper. Este tiene dos funciones, la parte 
superior consiste en un conjunto de platos que separan el exceso de amoníaco en la alimentación. Tras 
esto, la corriente pasa por la parte inferior, la cual consiste en un intercambiador de película de cascada 
dónde el carbamato se descompone por efecto del CO2 de stripping y el calor aportado. 
La mezcla de gases obtenida en cabeza se alimenta a los condensadores de carbamato dónde es 
condensada y absorbida por la corriente proveniente del absorbedor.  
Uno de los condensadores se usa para producir vapor de baja presión, 0,45-0,5 MPa (4,5-5 bar). Mientras 
que el otro se utiliza para calentar la corriente de urea proveniente del stripper. La corriente bifásica de 
los condensadores se envía al reactor. 
 
La corriente que abandona el stripper contiene un 12% en peso de urea y se purifica en las secciones de 
media y baja presión. El NH3 y CO2 separados en los descomponedores es absorbido y retornado a la 
sección de síntesis. 
 
La corriente de urea se alimenta a un concentrador a vacío el cual opera a 17,3 kPa (130 mmHg abs) y 
produce urea con un 88,7% en peso. Tras esto, pasa por dos etapas de evaporación si se producen prills 
o una única etapa si se produce granulado. 
  



 

Ingeniería básica de una planta de producción de urea de 80000 Tn/año 

Universidad Politécnica de Cartagena 
Revisión: 2 

Página 5 de 48 

 

 
 

2-Modelización de la planta 
 
Para la modelización de la planta de 80KTn/año de urea se ha seleccionado el modelo de proceso de 
Stamicarbon, descrito en apartados anteriores. Sin embargo, en la simulación han surgido algunas 
diferencias con respecto a la realidad que han obligado a realizar algunos cambios. 
 
Para la materia prima, es decir, amoníaco y dióxido de carbono, se ha considerado que se dispone de una 
planta de amoníaco, la cual produce ambos componentes a partir de metano. Con esto ambos 
componentes entrarían por límite de batería en las condiciones que se indicaran más adelante. 
 
El Biuret, principal subproducto del proceso no se ha incluido al no poder obtener los parámetros cinéticos 
que permitan incluirlo. Las tablas y gráficas que aparecen en documentos de la bibliografía indican que 
tan solo un 0,4% del dióxido de carbono se convierte en Biuret. Tampoco se ha considerado la presencia 
de hidrógeno en la corriente de dióxido de carbono, proveniente de la planta de amoníaco, al ser 
despreciable. Por otro lado, ha sido imposible hacer converger al cristalizador de urea, por lo que aunque 
se muestra en el diagrama del proceso, el cálculo de su dimensionamiento se ha realizado de forma 
manual. 
 
Dado que se dispone de los coeficientes de interacción binaria (BIPs) para el modelo de Wilson, este ha 
sido el utilizado.  
 

 
Figura 2:  BIPs 

Tanto los BIPs como los parámetros cinéticos han sido obtenidos de Mohsen Hamidipour [3]. Sin embargo, 
no se proporcionan datos para la reacción inversa de la segunda reacción, con lo que se han utilizado 
datos de Irazoqui et al[4] para calcularlos. 
 

ln 𝐾(𝑇) =
𝐶1

𝑇
+ 𝐶2 · ln 𝑇 + 𝐶3 · 𝑇 + 𝐶4 

 

𝐾(𝑇) = 𝑒
(

𝐶1
𝑇

+𝐶2·ln 𝑇+𝐶3·𝑇+𝐶4)
 

 

10-3·C1 10·C2 103·C3 C4 

-1,7352 -4,7506 9,3576 5,6601 

 
 

𝐾 =
𝐾1

𝐾−1
  →   𝐾−1 =

𝐾1

𝐾
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𝑘1 = 𝐴 · 𝑒−
𝐸𝐴
𝑅𝑇 = 9 · 1011 · 𝑒

−
94500

𝐾𝐽
𝐾𝑚𝑜𝑙

8,314 
𝐾𝐽

𝐾𝑚𝑜𝑙·𝐾
 · 𝑇

 
 
Tabla 3:  Parámetros cinéticos. 

T (ºC) T (K) Ln K K k1 k-1 1/T 

100 373,15 1,688 5,411 0,053 0,010 0,00268 

110 383,15 1,891 6,625 0,118 0,018 0,00261 

120 393,15 2,087 8,064 0,250 0,031 0,00254 

130 403,15 2,278 9,762 0,513 0,053 0,00248 

140 413,15 2,465 11,759 1,014 0,086 0,00242 

150 423,15 2,646 14,098 1,943 0,138 0,00236 

160 433,15 2,823 16,831 3,613 0,215 0,00231 

170 443,15 2,996 20,012 6,531 0,326 0,00226 

180 453,15 3,166 23,706 11,503 0,485 0,00221 

190 463,15 3,332 27,983 19,771 0,707 0,00216 

200 473,15 3,494 32,925 33,212 1,009 0,00211 

 
 

 
Figura 3:  Constante cinética  de la reacción inversa, k-1 

 

𝑘−1 = 𝐴1 · 𝑒−
𝐸𝐴−1

𝑅𝑇  
 
Identificando parámetros con la curva: 
 

𝐸𝐴−1

𝑅
= 8179    →     𝐸𝐴−1 = 8179 𝐾 · 8,314

𝐾𝐽

𝐾𝑚𝑜𝑙 · 𝐾
= 68000

𝐾𝐽

𝐾𝑚𝑜𝑙
 

 
𝐴−1 = 3 · 107 ℎ−1 

 

y = 3E+07e-8179x

R² = 0,9998

0,000

0,200

0,400

0,600

0,800

1,000

1,200

0,00200 0,00210 0,00220 0,00230 0,00240 0,00250 0,00260 0,00270 0,00280

k-
1

 

1/T (1/K)
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No obstante, al comparar estos valores con datos de reactores reales de M. Dente [5], el volumen 
necesario era mucho mayor al esperado, por lo que se ha realizado una interpolación de valores hasta 
conseguir ajustar el volumen del reactor a la realidad, obteniendo así un valor de: 
 

𝐴−1 = 7 · 106 ℎ−1 
 
 

2.1-Diagrama de flujo, unidades especiales 
 
El diagrama de flujo completo se puede encontrar en el Anexo V. En este apartado se mostrarán los 
equipos que requieren de varias unidades en el programa para poder adaptarse a la realidad. Los equipos 
que consisten en intercambiadores de calor con reacciones en su interior se han simulado como reactores 
o como columnas reactivas, ya que los intercambiadores no permiten incluir reacciones. 
 
Reactor: 
 
Se necesita de un reactor estequiométrico y uno cinético, así como una columna flash para poder 
simularlo. En la realidad, se trata de una columna de burbujeo en la que las corrientes líquida y gaseosa 
se alimentan por fondo, avanzando cómo un modelo flujo pistón hasta llegar a la cabeza, dónde se 
separan los componentes líquidos que se vierten a un sumidero y los gaseosos que salen por cabeza. Para 
evitar el backmixing o retromezcla así como la coalescencia de las burbujas de la base gaseosa, se utilizan 
platos perforados, pudiendo considerarse cada sección entre platos cómo un reactor continuo tanque 
agitado. A continuación se incluyen un esquema del caso real y el esquema de la simulación: 
 

 
Figura 4:  Esquema reactor 
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Scrubber: 
 
Este equipo consiste en una columna, cuya parte inferior es un intercambiador de calor, mientras que la 
parte superior es una columna de platos o de relleno. El intercambiador de calor ha sido simulado como 
un reactor. En su interior, el amoníaco y el dióxido de carbono reaccionan parcialmente para dar 
carbamato amónico, esta reacción es exotérmica, por lo que se necesita de agua de enfriamiento para 
que no se eleve la temperatura excesivamente durante el proceso. A continuación se incluyen un esquema 
del caso real y el esquema de la simulación: 
 

   
Figura 5:  Esquema scrubber 

 
Stripper: 
 
Este equipo es un intercambiador de película de cascada, consiste en un intercambiador de calor de 
carcasa-tubo vertical, en el que se usa un gas de stripping, el CO2. En el interior de los tubos se cruzan la 
fase líquida proveniente del reactor con el gas de stripping, este vapor arrastra parte del amoníaco 
proveniente del reactor. Además, se proporciona calor en el lado de la carcasa usando vapor de agua, que 
hará descomponerse parcialmente al carbamato amónico en amoníaco y dióxido de carbono. Ha sido 
simulado como una columna con la opción de “destilación reactiva activada”, para poder mantener una 
temperatura del líquido de salida de 180ºC, ya que la reacción es endotérmica, se ha tenido que añadir 
un rehervidor con la condición de temperatura constante, que permitiera el intercambio de calor. A 
continuación se incluyen un esquema del caso real y el esquema de la simulación: 
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Figura 6:  Esquema stripper 

 
Condensador de carbamato de alta presión: 
 
Este equipo es un intercambiador de carcasa-tubo en el cual parte del amoníaco y el dióxido de carbono 
reaccionan para dar carbamato amónico. Según la fuente que se consulte, la salida de este equipo es una 
única corriente bifásica o dos corrientes, una gaseosa y una líquida. Dado que ambas corrientes se 
alimentan al reactor, no supone diferencia alguna para la simulación del proceso. 
 

 
Figura 7:  Esquema condensador de carbamato de alta presión 
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2.2-Balances de materia y energía globales 
 

 
 

 
 

2.3-Composición de las corrientes principales 
 
A continuación se muestran los caudales másicos y composiciones de las principales corrientes del 
proceso, como son las alimentaciones de dióxido de carbono y amoníaco, entrada y salida del reactor, así 
como salida del rectificador, esta última es la corriente que se envía al cristalizador. 
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2.4-Listado de los equipos principales y sus capacidades 
 
La mayoría de las capacidades de los equipos se han obtenido a partir de la simulación. Sin embargo, para 
algunas de ellas, al tratarse de unidades especiales, se ha tenido que calcular su capacidad de forma 
individual, por lo que se detallarán los cálculos realizados. 
 

2.4.1-Cálculos mediante el programa de simulación 
 
Reactor R-101, de su propia ventana podemos obtener el volumen: 
 

 
Figura 8:  Ventana del reactor cinético 

𝑉 = 12,12 𝑚3  
 
Comparando con los reactores reales anteriormente mencionados [5], podemos observar que un reactor 
que produce 300 toneladas por día, es decir, 12,5 toneladas por hora, requiere un volumen de 16 m3, 
mientras que nuestro reactor, que produce 9,8 toneladas por hora (caudal másico de urea a la salida del 
reactor) requiere un volumen de 12,12 m3. 
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Rectificador C-201, mediante 𝑆𝑖𝑧𝑖𝑛𝑔 → 𝐷𝑒𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 → 𝑇𝑟𝑎𝑦𝑠 podemos obtener la siguiente ventana: 
 

 
 
Como podemos ver, el primer plato es aquel con el mayor tráfico, esto hace que requiera un mayor 
diámetro, siendo el diámetro de referencia para la torre. 
 

Á𝑟𝑒𝑎 = 𝑃𝑖 ·
𝐷2

4
= 0,65𝑚2 

 
A partir del valor del área, sabiendo el número de platos que tenemos y el espaciado entre estos, podemos 
calcular el volumen de la columna: 
 

𝑉𝑜𝑙 = Á𝑟𝑒𝑎 · 𝐸𝑠𝑝𝑎𝑐𝑖𝑎𝑑𝑜 · (𝑁º + 1) = 0,65 · 0,61 · 10 = 3,97 𝑚3 
 
 
Rehervidor E-201, mediante 𝑆𝑖𝑧𝑖𝑛𝑔 → 𝐻𝑒𝑎𝑡 𝑒𝑥𝑐ℎ𝑎𝑛𝑔𝑒𝑟 → 𝑆ℎ𝑒𝑙𝑙 𝑎𝑛𝑑 𝑡𝑢𝑏𝑒 se obtiene la siguiente 
ventana: 

 
De este resumen del dimensionamiento del intercambiador obtenemos el área requerida de 12,62 m2. 
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Intercambiador E-102: 

 
 
Intercambiador E-202: 
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Compresor P-201, de su propia ventana podemos obtener la potencia necesaria: 

 
Figura 9:  Ventana del compresor 

 

𝑊 = 8406,91
𝑀𝐽

ℎ
·

1000
𝐾𝐽
𝑀𝐽

3600
𝑠
ℎ

 
= 2335,25 𝐾𝑊 

 
 

2.4.2-Cálculos sin el programa de simulación 
 
Comenzaremos con las columnas. 
 
Cualquier columna de platos puede ser calculada mediante el siguiente método, para poder comenzar, 
necesitaremos caudales y densidades tanto de vapor como de líquido en todos los platos. 
Con estos datos y conocido el espaciamiento entre platos, podremos realizar uso de la siguiente gráfica 
para obtener el coeficiente de capacidad, 𝐶𝑠𝑏. 
 

𝐹𝐿𝑉 =
𝐿

𝑉
· √

𝜌𝑉

𝜌𝐿
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Figura 10:  Gráfica coeficiente de capacidad de inundación 

 
Con este coeficiente y el factor de espuma (𝑆𝑓), podemos obtener la velocidad lineal de inundación (𝑢𝑓) 

en ft/s. 
 

𝑠𝑓 = (
𝜎

20
)

0,2

 

 

𝑢𝑓 = 𝐶𝑠𝑏 · 𝑆𝑓 · √
𝜌𝐿 − 𝜌𝑉

𝜌𝑉
 

 
A continuación utilizaremos el factor de inundación (𝐹𝑓), el cual toma valores de 0,8-0,85 para columnas 

atmosféricas y de 0,65 para columnas a vacío, para poder obtener el área neta de paso (𝐴𝑛). 
 

𝐴𝑛 =
𝑉

𝑢𝑓 · 𝐹𝑓
 

 
Tras esto, utilizaremos el método de Glitsch para el cálculo de la capacidad de vertedero. 
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𝑢𝑑 = 𝑚𝑖𝑛 {

𝐾1 · 𝑆𝑓

𝐾2 · 𝑆𝑓 · √𝜌𝐿 − 𝜌𝐺

𝐾3 · 𝑆𝑓 · √𝑡𝑠 · (𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)

 

 

Dónde:   {

𝐾1 = 0,1698
𝐾2 = 0,007
𝐾3 = 0,008

  y 𝑢𝑑 se obtiene en m/s usando 𝑡𝑠 en m. 

 
Por lo tanto podemos obtener el área de vertedero (𝐴𝑑) como: 
 

𝐴𝑑 =
𝐿

𝑢𝑑
 

 
Por último se obtiene el diámetro de la torre como: 
 

 
Figura 11:  Sección de una columna de platos 

𝐴𝑡 = 𝜋 ·
𝐷2

4
= 𝐴𝑛 + 𝐴𝑑 

 

𝐷 = √
4 · (𝐴𝑛 + 𝐴𝑑)

𝜋
 

 
Todo el proceso de cálculo de diámetro se realiza para todos los platos, tras esto se selecciona aquel cuyo 
valor de diámetro sea mayor, este será el diámetro de la columna. 
 
Columna scrubber C-101B: 
 
En nuestro caso solo tenemos que calcular una columna, ya que daba un error a la hora de tratar de 
dimensionarla, se trata de la sección superior del scrubber. En el programa, vamos a 𝑟𝑒𝑝𝑜𝑟𝑡 →
𝑑𝑖𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 → 𝑡𝑟𝑎𝑦 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑒𝑟𝑡𝑖𝑒𝑠 y obtenemos los siguientes datos: 
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Con estos datos se realizará el cálculo para el plato 4, que es el más restrictivo. 

 

𝐹𝐿𝑉 =
𝐿

𝑉
· √

𝜌𝑉

𝜌𝐿
= 1,84 

 
Con un espaciamiento de 0,6093 m o 23,99 pulgadas obtenemos: 
 

𝐶𝑠𝑏 = 0,0673 
 

𝑠𝑓 = (
𝜎

20
)

0,2

= (
0,2 𝑑𝑖𝑛𝑎𝑠/𝑐𝑚2

20
)

0,2

= 0,3981 

 
 

𝑢𝑓 = 𝐶𝑠𝑏 · 𝑆𝑓 · √
𝜌𝐿 − 𝜌𝑉

𝜌𝑉
= 0,0673 · 0,3981 · √

542,27 − 372,95

372,95
= 0,0181

𝑓𝑡

𝑠
= 0,0055

𝑚

𝑠
 

 

𝐴𝑛 =
𝑉

𝑢𝑓 · 𝐹𝑓
=

6860
𝐾𝑔
ℎ

·
1

372,95
𝐾𝑔
𝑚3 · 3600

𝑠
ℎ

0,0055 · 0,8
= 1,1595 𝑚2 

 



 

Ingeniería básica de una planta de producción de urea de 80000 Tn/año 

Universidad Politécnica de Cartagena 
Revisión: 2 

Página 18 de 48 

 

 
 

𝑢𝑑 = 𝑚𝑖𝑛 {

𝐾1 · 𝑆𝑓

𝐾2 · 𝑆𝑓 · √𝜌𝐿 − 𝜌𝐺

𝐾3 · 𝑆𝑓 · √𝑡𝑠 · (𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)

= 𝑚𝑖𝑛 {

0,1698 · 0,3981

0,007 · 0,3981 · √568,25 − 140,0153

0,008 · 0,3981 · √0,6093 · (568,25 − 140,0153)

 

 

𝑢𝑑 = 𝑚𝑖𝑛 {
0,0676
0,0363
0,0324

 →    𝑢𝑑 = 0,0324 𝑚/𝑠 

 

𝐴𝑑 =
𝐿

𝑢𝑑
=

15221
𝐾𝑔
ℎ

·
1

542,57
𝐾𝑔
𝑚3 · 3600

𝑠
ℎ

0,0324 𝑚/𝑠
= 0,2407 𝑚2 

 

𝐷 = √
4 · (𝐴𝑛 + 𝐴𝑑)

𝜋
= √

4 · (1,1595 + 0,2407)

𝜋
= 1,3352 𝑚 

 
Intercambiadores de calor: 
 
 
Para el cálculo de los intercambiadores de calor, simulados cómo reactores, se han realizado los siguientes 
cálculos: 
 

𝑄 = 𝑈 · 𝐴 · 𝐿𝑀𝑇𝐷 
 

𝐴 =
𝑄

𝑈 · 𝐿𝑀𝑇𝐷
 

 
Siendo Q la carga de intercambio de calor necesaria. 
 
 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
∆𝑇1 − ∆𝑇2

ln (
∆𝑇1
∆𝑇2

)
 

Teniendo en cuenta que: 
∆𝑇1 =  𝑇𝑐1 − 𝑇𝑓1 
∆𝑇2 =  𝑇𝑐2 − 𝑇𝑓2 

 
Dónde los subíndices 1 representan las entradas y los subíndices 2 las salidas, mientras que 𝑐 se refiere a 
caliente y 𝑓 a frío. En algunos de los equipos, la temperatura de entrada de la corriente caliente es inferior 
a la de salida, esto sucede al producirse una reacción exotérmica en el interior. 
 

𝑈 =
ℎ𝑖 · ℎ0

ℎ𝑖 + ℎ0
 

Para el interior de los tubos: 
 

ℎ𝑖 · 𝐿

𝑘
= 0,023 · 𝑅𝑒0,8 · 𝑃𝑟𝑛    

𝑛 = 0,4 (ℎ𝑒𝑎𝑡𝑖𝑛𝑔)

𝑛 = 0,3 (𝑐𝑜𝑜𝑙𝑖𝑛𝑔)
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Para el exterior de los tubos utilizaremos las ecuaciones de Daniel [6]: 
 

ℎ0 · 𝐷

𝑘
= 𝐶 · (

𝐷 · 𝐺

𝜇
)

0,6

· (
𝑐 · 𝜇

𝑘
)

0,33

· (
𝜇

𝜇𝑤
)

0,14

 

 
Dónde C es una constante, D es el diámetro externo de los tubos en pies, G es la velocidad másica en 
lb/(h·ft2), μ la viscosidad en lb/(h·ft), c la capacidad calorífica en B.t.u/(lb·ºF), k la conductividad térmica 
en Btu/(h·ft·ºF) y μw la viscosidad a la temperatura de la pared del tubo en lb/(h·ft). 
 
Dado que le fluido de proceso consiste en una mezcla de distintos componentes y que además se 
producen reacciones, el valor de ℎ𝑖 es una media de los valores calculados a la entrada y salida del 
intercambiador. 
 
Por otro lado, para poder realizar el cálculo de ℎ0, se ha realizado un proceso iterativo, utilizando como 
estimaciones iniciales valores comprendidos entre los mostrados en las siguientes tablas: 
 

 
Figura 12:  Parámetros para estimación de intercambiadores de calor. 
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Figura 13:  Número de tubos en función del diámetro de carcasa. 

𝑁º 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 =
𝐴

𝐴𝐿
 

 
Siendo 𝐴𝐿 el área lateral del tubo. Tras esto, se comprueba que para las estimaciones iniciales, el 
número de tubos calculados es menor al máximo que cabe en la carcasa, en caso de no hacerlo, se 
deberá de volver a realizar el cálculo con nuevas estimaciones. 
 
 
Intercambiador Scrubber C-101A: 
 
En el caso del scrubber, al tratarse de un conjunto intercambiador de calor-columna, tenemos que el 
diámetro de la carcasa y la columna tiene que ser el mismo, al tratarse de una sola unidad en la realidad. 
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Tabla 4:  Estimaciones iniciales Scrubber. 

Parámetro Unidades Valor 

Espesor 

BWG 14 

Pulgadas 0,083 

m 0,0021 

Diámetro interno 
Pulgadas 1 

m 0,0254 

Diámetro externo m 0,0275 

Longitud de tubo 
Pies 8 

m 2,44 

Diámetro carcasa 
Pulgadas 52,57 

m 1,34 

 
 
Comenzamos con el cálculo de la diferencia media logarítmica de las temperaturas (LMTD, log mean 
temperature difference). 
 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
∆𝑇1 − ∆𝑇2

ln (
∆𝑇1
∆𝑇2

)
 

 
∆𝑇1 =  𝑇𝑐1 − 𝑇𝑓1 = 81,07 − 20 = 61,07º𝐶 

∆𝑇2 =  𝑇𝑐2 − 𝑇𝑓2 = 120 − 40 = 80º𝐶 
 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
61,07 − 80

ln (
61,07

80
)

= 70,11º𝐶 

 
Este valor sería el mismo si lo calculáramos en kelvin, ya que se trata de una media de temperaturas, 
𝐿𝑀𝑇𝐷 = 70,11 𝐾. 
 
Para el interior de los tubos, tenemos que se produce reacción al tratarse del fluido de proceso, luego 
tomaremos la media de los valores a la entrada y a la salida. Los valores de las distintas propiedades han 
sido obtenidos del programa de simulación mediante 𝑟𝑒𝑝𝑜𝑟𝑡 → 𝑆𝑡𝑟𝑒𝑎𝑚 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑒𝑟𝑡𝑖𝑒𝑠. Primero calculamos 
para la entrada: 
 

ℎ𝑖 · 𝐿

𝑘
= 0,023 · 𝑅𝑒0,8 · 𝑃𝑟𝑛    

𝑛 = 0,4 (ℎ𝑒𝑎𝑡𝑖𝑛𝑔)

𝑛 = 0,3 (𝑐𝑜𝑜𝑙𝑖𝑛𝑔)
 

 

𝑢 =
𝑉̇

𝐴
=

18,97
𝑚3

ℎ
·

ℎ
3600𝑠

𝜋 · 0,02542 𝑚2

4

= 10,40
𝑚

𝑠
 

 

𝑅𝑒 =
𝐷𝑖 · 𝑢 · 𝜌

𝜇
=

0,0254𝑚 · 10,40
𝑚
𝑠 · 1000

𝑘𝑔
𝑚3

85,72 · 10−6 𝐾𝑔
𝑚 · 𝑠

= 3081477,99 



 

Ingeniería básica de una planta de producción de urea de 80000 Tn/año 

Universidad Politécnica de Cartagena 
Revisión: 2 

Página 22 de 48 

 

 
 

 

𝑃𝑟 =
𝜇 · 𝜌 · 𝑐𝑝

𝑘
=

85,72 · 10−6 𝐾𝑔
𝑚 · 𝑠

· 1000
𝑘𝑔
𝑚3 · 5,40

𝐾𝐽
𝐾𝑔 · 𝐾

0,16
𝑤

𝑚 · 𝐾

= 2,91 

 

ℎ𝑖 = 0,023 · 𝑅𝑒0,8 · 𝑃𝑟𝑛 ·
𝑘

𝐿
= 0,023 · 3081477,990,8 · 2,910,4 ·

0,16
𝑤

𝑚 · 𝐾
2,44 𝑚

= 356,75
𝑤

𝑚2 · 𝐾
 

 
Si realizamos estos cálculos para la salida obtenemos: 
 

ℎ𝑖 = 0,023 · 𝑅𝑒0,8 · 𝑃𝑟𝑛 ·
𝑘

𝐿
= 305,83

𝑤

𝑚2 · 𝐾
 

 

ℎ𝑖̅ = 331,29 
𝑤

𝑚2 · 𝐾
 

 
Continuamos con el exterior de los tubos, es decir, el lado de la carcasa. En este caso el fluido será agua y 
se utilizarán las propiedades para su temperatura media, 30ºC. 
 
 

ℎ0 · 𝐷

𝑘
= 𝐶 · (

𝐷 · 𝐺

𝜇
)

0,6

· (
𝑐 · 𝜇

𝑘
)

0,33

· (
𝜇

𝜇𝑤
)

0,14

 

 

 
Figura 14:  Esquema de  los tubos de un intercambiador. 

 
𝑆𝑛 = 1,55 · 𝐷 = 1,55 · 0,0275𝑚 = 3,44 · 10−2𝑚 

 
𝑙 = 𝑆𝑛 − 𝐷 = 0,55 · 𝐷 = 6,88 · 10−3𝑚 

 
𝐸𝑠𝑝𝑎𝑐𝑖𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑒𝑓𝑙𝑒𝑐𝑡𝑜𝑟𝑒𝑠 = 𝐸𝐷 = 0,45 · 𝐷𝑆 = 0,45 · 1,34 = 0,60𝑚 
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Á𝑟𝑒𝑎 𝑑𝑒 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 =
𝐷𝑆 · 𝑙 · 𝐸𝐷

𝑆𝑛
=

1,34𝑚 · 6,88 · 10−3𝑚 · 0,6𝑚

3,44 · 10−2𝑚
= 0,16 𝑚2 

 

𝑚̇ =
𝑄

𝑐𝑝 · ∆𝑇
=

4344,51 · 106 𝐾𝐽
ℎ

4,18
𝐾𝐽

𝐾𝑔 · º𝐶
· (40 − 20)º𝐶

= 50967,82
𝐾𝑔

ℎ
 

 

𝐺 =
𝑚̇

Á𝑟𝑒𝑎 𝑑𝑒 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜
=

50967,82
𝐾𝑔
ℎ

· 2,20
𝑙𝑏𝑠
𝐾𝑔

0,16𝑚2 · 10,76
𝑓𝑡2

𝑚2

= 63338,91
𝑙𝑏𝑠

𝑓𝑡2 · ℎ
 

 

𝜇(30º𝐶) = 7,08 · 10−4
𝐾𝑔

𝑚 · 𝑠
·

2,20
𝑙𝑏𝑠
𝐾𝑔 · 3600

𝑠
ℎ

3,28
𝑓𝑡
𝑚

 = 1,71 
𝑙𝑏𝑠

𝑓𝑡 · ℎ
 

 

𝐷 = 2,75 · 10−2𝑚 · 3,28
𝑓𝑡

𝑚
= 0,09𝑓𝑡 

 

𝑐 = 9,97 · 10−1  
𝐵. 𝑡. 𝑢.

𝑙𝑏𝑠 · º𝐹
 

 

𝑘 = 0,36
𝐵. 𝑡. 𝑢.

𝑓𝑡 · ℎ · º𝐹
 

 

𝜇𝑤 = 0,86 
𝑙𝑏𝑠

𝑓𝑡 · ℎ
 

 
𝐶 = 𝑐𝑡𝑒 = 0,22 

 
𝐷 · 𝐺

𝜇
= 3495,65 

 
𝑐 · 𝜇

𝑘
= 4,74 

 
𝜇

𝜇𝑤
= 1,75 

 

ℎ0 · 𝐷

𝑘
= 𝐶 · (

𝐷 · 𝐺

𝜇
)

0,6

· (
𝑐 · 𝜇

𝑘
)

0,33

· (
𝜇

𝜇𝑤
)

0,14

 

 

ℎ0 = 0,22 · (3495,65)0,6 · (4,74)0,33 · 1,750,14 ·
0,36

𝐵. 𝑡. 𝑢.
𝑓𝑡 · ℎ · º𝐹

9,02 · 10−2𝑓𝑡
= 223,85

𝐵. 𝑡. 𝑢.

𝑓𝑡2 · ℎ · º𝐹
 

 

ℎ0 = 212,13
𝐵. 𝑡. 𝑢.

𝑓𝑡2 · ℎ · º𝐹
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Usando un convertidor de unidades [7]: 
 

ℎ0 = 1203,84
𝑤

𝑚2 · 𝐾
 

 

𝑈 =
1

1
ℎ0

+
1
ℎ𝑖

=
ℎ0 · ℎ𝑖

ℎ0 + ℎ𝑖
=

1203,84 · 331,29

1203,84 + 331,29
= 259,80

𝑤

𝑚2 · 𝐾
 

 

𝐴 =
𝑄

𝑈 · 𝐿𝑀𝑇𝐷
=

4344,51
𝑀𝐽
ℎ

· 106 𝐽
𝑀𝐽 ·

ℎ
3600 𝑠

259,80
𝑤

𝑚2 · 𝐾
· 94,67 𝐾

= 66,26𝑚2 

 

𝑁º 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 =
𝐴

𝐴𝐿
=

66,26 𝑚2

𝜋 · 0,0254𝑚 · 2,4384𝑚
= 340,5 ≈ 341 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 

 
Dado que el número máximo de tubos para el tamaño de carcasa seleccionada es de 1577 y en este caso 
no existen longitudes de tubo menores a la seleccionada, se dan por válidas las estimaciones iniciales. 
 
Stripper C-102: 
 
En el caso del stripper, al tratarse de un intercambiador de película de cascada, el coeficiente global de 
transferencia de calor no puede ser calculado. Para poder realizar el cálculo de la capacidad del 
intercambiador, se ha tomado un valor comprendido en el rango 900-1200 𝑤 𝑚2 · 𝐾⁄  [8]. Este rango es 
válido para intercambiadores de carcasa-tubo dónde el fluido caliente es vapor de agua y el fluido frío es 
un componente orgánico ligero. El valor seleccionado es de 900 𝑤 𝑚2 · 𝐾⁄ , al ser el más desfavorable. 
 
Tabla 5:  Estimaciones iniciales Stripper. 

Parámetro Unidades Valor 

Espesor 

BWG 14 

Pulgadas 0,0830 

m 0,0021 

Diámetro interno 
Pulgadas 1 

m 0,0254 

Diámetro externo m 0,0275 

Longitud de tubo 
Pies 20 

m 6,0960 

Diámetro carcasa 
Pulgadas 17,25 

m 0,4382 

 
Teniendo en cuenta que en el interior del stripper se está descomponiendo el carbamato amónico en 
amoníaco y dióxido de carbono, reacción endotérmica: 
 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
∆𝑇1 − ∆𝑇2

ln (
∆𝑇1
∆𝑇2

)
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∆𝑇1 =  𝑇𝑐1 − 𝑇𝑓1 = 200 − 173,07 = 26,93 
∆𝑇2 =  𝑇𝑐2 − 𝑇𝑓2 = 200 − 159,18 = 40,82 

 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
26,93 − 40,82

ln (
26,93
40,82)

= 33,40𝐾 

 

𝐴 =
𝑄

𝑈 · 𝐿𝑀𝑇𝐷
=

5263,35
𝑀𝐽
ℎ

· 106 𝐽
𝑀𝐽 ·

ℎ
3600 𝑠

900
𝑤

𝑚2 · 𝐾
· 31,14 𝐾

= 48,64𝑚2 

 

𝑁º 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 =
𝐴

𝐴𝐿
=

48,64 𝑚2

𝜋 · 0,0254𝑚 · 2,4384𝑚
= 99,99 ≈ 100 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 

 
Dado que el número máximo de tubos para el tamaño de carcasa seleccionada es de 147, se dan por 
válidas las estimaciones iniciales. 
 
Condensador de carbamato de alta presión, E-101: 
 
En el interior del condensador de carbamato, parte de los componentes reaccionan para dar carbamato 
amónico, reacción exotérmica, con lo que se produce un aumento de la temperatura en el fluido caliente. 
 
Tabla 6:  Estimaciones iniciales condensador carbamato alta presión. 

Parámetro Unidades Valor 

Espesor 

BWG 14 

Pulgadas 0,083 

m 0,0021 

Diámetro interno 
Pulgadas 1 

m 0,0254 

Diámetro externo m 0,0275 

Longitud de tubo 
Pies 10 

m 3,05 

Diámetro carcasa 
Pulgadas 8 

m 0,20 

 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
∆𝑇1 − ∆𝑇2

ln (
∆𝑇1
∆𝑇2

)
 

 
∆𝑇1 =  𝑇𝑐1 − 𝑇𝑓1 = 127,69 − 20 = 107,69 

∆𝑇2 =  𝑇𝑐2 − 𝑇𝑓2 = 159 − 40 = 119 
 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
107,69 − 119

ln (
107,69

119 )
= 113,25𝐾 

 
Realizando los mismos cálculos que para el scrubber: 
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𝑈 =
1

1
ℎ0

+
1
ℎ𝑖

=
ℎ0 · ℎ𝑖

ℎ0 + ℎ𝑖
=

1690,13 · 529,72

1690,13 + 529,72
= 403,31

𝑤

𝑚2 · 𝐾
 

 

𝐴 =
𝑄

𝑈 · 𝐿𝑀𝑇𝐷
=

167,16
𝑀𝐽
ℎ

· 106 𝐽
𝑀𝐽

·
ℎ

3600 𝑠

403,31
𝑤

𝑚2 · 𝐾
· 113,25 𝐾

= 1,01 𝑚2 

 

𝑁º 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 =
𝐴

𝐴𝐿
=

1,01 𝑚2

𝜋 · 0,0254𝑚 · 3,05𝑚
= 4, ,18 ≈ 5 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 

 
Dado que el número máximo de tubos para el tamaño de carcasa seleccionada es de 27, se dan por válidas 
las estimaciones iniciales. 
 
Cristalizador X-201: 
 
Al no conseguir que converja el cristalizador en el programa de simulación, se opta por realizar el 
dimensionamiento a mano. Para ello, utilizaremos las ecuaciones de balance global de materia (BG), 
balance de componente (para urea, BC) y balance de energía (BE), así como los datos de la solubilidad de 
la tabla 2. 
 

{

𝐹 = 𝑉 + 𝐿 + 𝑆 
𝐹 · 𝑋𝑓 = 𝑉 · 𝑋𝑣 + 𝐿 · 𝑋𝐿 + 𝑆 · 𝑋𝑠

𝐹 · 𝐻𝑓 = 𝑉 · 𝐻𝑣 + 𝐿 · 𝐻𝐿 + 𝑆 · 𝐻𝑠 

 

 
 

𝐵𝐺:              𝑉 = 𝐹 − 𝐿 − 𝑆 = 12708,04 − 𝐿 − 𝑆 
 
 
 

𝐵𝐸:             𝐹 · 𝐻𝑓 = 𝑉 · 𝐻𝑣 + 𝐿 · 𝐻𝐿 + 𝑆 · 𝐻𝑠 

 

𝐻𝑣 = 𝜆𝑤 + 𝐶𝑝 · 𝑇 = 2400
𝐾𝐽

𝐾𝑔
 + 4,18

𝐾𝐽

𝐾𝑔 · º𝐶
· 20º𝐶 = 2483,6

𝐾𝐽

𝐾𝑔
 

 

𝐻𝐿 = 𝐶𝑝(𝐿) · 𝑇 = 2,58
𝐾𝐽

𝐾𝑔 · º𝐶
· 20º𝐶 = 51,6

𝐾𝐽

𝐾𝑔
 

 

𝐻𝑠 = 𝐻𝐿 − 𝜆𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡 = 50,77 − 243 = −191,40
𝐾𝐽

𝐾𝑔
 

 

𝐻𝑓 = 𝐶𝑝(𝑓) · 𝑇 = 2,53
𝐾𝐽

𝐾𝑔 · º𝐶
· 148,36º𝐶 = 376,63

𝐾𝐽

𝐾𝑔
 

 
 

𝐵𝐸:             𝐹 · 𝐻𝑓 = 𝑉 · 𝐻𝑣 + 𝐿 · 𝐻𝐿 + 𝑆 · 𝐻𝑠 
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4,78 · 106 = 2483,6 · (12708,04 − 𝐿 − 𝑆 ) + 51,6 · 𝐿 − 191,4 · 𝑆 

 

4,78 · 106 = 2483,6 · (12708,04 − 𝐿 − 𝑆 ) + 51,6 · 𝐿 − 191,4 · 𝑆 

 
26,77 · 106 = 2432 · 𝐿 + 2675 · 𝑆 

 

𝐿 =
26,77 · 106 − 2675 · 𝑆 

2432
= 11009,66 − 1,1 · 𝑆 

 
 
 

𝐵𝐶:             𝐹 · 𝑋𝑓 = 𝑉 · 0 + 𝐿 · 𝑋𝐿 + 𝑆 · 1 

 
𝐵𝐶:             9774,31 = 𝐿 · 0,51 + 𝑆 

 
𝐵𝐶:             9774,31 = (11009,66 − 1,1 · 𝑆) · 0,51 + 𝑆 

 
9774,31 = 5639,15 + 0,44 · 𝑆 

 
𝑆 = 9470,80 𝐾𝑔/ℎ 

 
𝐿 = 11009,66 − 1,1 · 𝑆 = 592,56 𝐾𝑔/ℎ 

 
 𝑉 = 12708,04 − 𝐿 − 𝑆 = 2644,68 𝐾𝑔/ℎ 

 
Una vez obtenido el flujo másico de urea sólida (S) podemos aplicar un conjunto de ecuaciones que nos 
permiten obtener el volumen del cristalizador, sin embargo, al aplicar estas ecuaciones el resultado 
obtenido es de 0,013 m3. Este resultado es demasiado pequeño en relación a las dimensiones de la planta. 
Debido a esto, se han utilizado las ecuaciones propuestas por Allan Myerson [9] y se han comparado con 
valores de equipos reales [10]. Los valores de la densidad de cristales en el magma (𝑀𝑡) y el tiempo de 
residencia (𝜏) se han obtenido de estas fuentes y son válidos para un amplio rango. 
 

𝑞 =
𝑆

𝑀𝑡
=

9470,80
𝐾𝑔
ℎ

450
𝐾𝑔𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙

𝑚𝑚𝑎𝑔𝑚𝑎
3

= 21,05
𝑚3

ℎ
 

 

𝑉 = 𝑞 · 𝜏 = 21,05
𝑚3

ℎ
· 3,4ℎ = 71,56 𝑚3 

 
𝑉𝑡 = 2 · 𝑉 = 143,11𝑚3 

 
El volumen real es el doble del calculado con estas ecuaciones, al considerarse el cristalizador dividido en 
dos secciones, superior e inferior. Aunque al utilizar estas ecuaciones estamos aceptando que 
cometeremos un cierto error de dimensionamiento. Sin embargo, si comparamos el resultado obtenido 
con cristalizadores reales, podemos ver que los resultados muestran una correlación lineal. 
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Tabla 7:  Volumenes de cristalizadores. 

 Kg/h m3 

Real 3125 23,47 

Real 4530 34,74 

Calculado 9470,80 71,56 

 

 
Figura 15:  Comparación de volúmenes de cristalizadores. 

 

2.4.3-Redes de intercambio de calor 
 
Para un mejor aprovechamiento económico se ha realizado el cálculo de la red de intercambio de calor, 
esto permite el intercambio de calor entre las distintas corrientes de proceso, optimizando así el 
resultado. 
 
Tenemos los siguientes equipos: 
 
Tabla 8:  Intercambiadores de calor. 

Corriente Equipo Tipo Te (ºC) Ts (ºC) 
Calor 

(MJ/h) 

1 Scrubber Caliente 81,07 120 -4344,51 

2 Condensador Hp Caliente 127,69 159 -167,16 

3 Stripper Fría 183 180 5263,35 

4 E-102 Fría 20 56 980,62 

5 E-201 Fría 147,58 148,36 3570 

6 E-202 Caliente 793 71 -18930,98 

7 Reactor Caliente 159 183 -18990,61 

 Total caliente   -42433,26 

 Total fría   9813,97 
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Como podemos ver fácilmente, la necesidad de intercambio de calor de las corrientes calientes es mayor 
que las de las frías, por lo tanto intentaremos cruzar algunas de las calientes con las frías. Comenzamos 
intentando cruzar solo la corriente 6, perteneciente al intercambiador E-202 con las frías. 
 

 
Figura 16:  Representación de red de intercambio de calor. 

 
Para el cálculo comenzaremos ordenando las temperaturas de entrada y salida de los intercambiadores, 
tras esto, calculamos los intervalos de temperatura existentes, así como el calor intercambiado en dicho 
intervalo. 
 

𝑄𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑣𝑎𝑙𝑜 = ∑ (
∆𝑇𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑣𝑎𝑙𝑜

∆𝑇𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
· 𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙) 

 

𝑄 =
610

722
· −18930,98 = −15994 

 

𝑄 =
3

722
· −18930,98 +

3

3
· 5263,35 = 5185 

 
Para el cálculo de las cascadas, se comienza en 0 para la primera cascada y para cada cálculo posterior se 
resta el valor de la cascada anterior menos el calor intercambiado en ese intervalo. 
 

𝐶𝑎𝑠𝑐𝑎𝑑𝑎 1 = 0 − (−15994) = 15994 
 

𝐶𝑎𝑠𝑐𝑎𝑑𝑎 1 = 15994 − 5185 = 10810 
 
Una vez se llega al último punto, se usa este como inicial para la cascada 2, para la que se repite el proceso: 
 

𝐶𝑎𝑠𝑐𝑎𝑑𝑎 2 = 9117 − (−15994) = 25111 
 

𝐶𝑎𝑠𝑐𝑎𝑑𝑎 2 = 25111 − 5185 = 19927 
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Si en ningún punto la cascada 2 se vuelve negativa, es que al cálculo es correcto.  
 
Tabla 9:  Cascadas red intercambio de calor. 

Intervalo ΔT Q (MJ/h) Cascada 1 Cascada 2 

793 - - 0 9117 

183 610 -15994 15994 25111 

180 3 5185 10810 19927 

148,3 31,7 -831 11641 20758 

147 1,3 3536 8105 17222 

71 76 -1993 10098 19215 

56 15 0 10098 19215 

20 36 981 9117 18234 

 
Cómo en nuestro caso, no tenemos más corrientes de fluido frías este resultado es definitivo. Dado que 
todo el calor de la corriente del intercambiador E-202 no puede ser aprovechada y ya que el stripper es 
simulado como una columna, con lo que no podemos cruzar las corrientes, se ha decidido introducir un 
intercambiador ficticio que permita realizar el intercambio de calor con las corrientes frías antes de entrar 
la corriente al intercambiador E-202. Tras esto se ha vuelto a realizar el cálculo de la capacidad de dicho 
intercambiador. 
 

 
Figura 17:  Esquema del intercambiador ficticio. 
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3-Balance económico del proceso 
 
En este apartado se evaluarán los principales costes y beneficios asociados al proceso, realizando un 
análisis de rentabilidad. 
 

3.1-Costes de los equipos 
 
El cálculo de los costes de los equipos se ha realizado mediante el método de Guthrie, a continuación se 
muestra el ejemplo para el volumen del reactor. 
Dado que el coeficiente cepci se calcula una vez transcurrido el año, se ha realizado el cálculo teniendo 
en cuenta el valor de 2016. Los valores de las constantes (K1, K2 y K3), así como el año de referencia 
(2001) han sido obtenidos del Turton [11]. 
 

log(𝐶𝐸,0) = 𝐾1 + 𝐾2 · log(𝑄) + 𝐾3 · (log(𝑄))2 

 

log(𝐶𝐸,0) = 3,4974 + 0,4485 · log(12,12) + 0,1074 · (log(12,12))2 

 
𝐶𝐸,0 = 12865,78 $ 

 
𝐶𝐸 = 𝐶𝐸,0 · 𝐹𝑚 · 𝐹𝑝 = 12865,78 · 2,1 · 1,9 = 51334,47 $ 

 

𝐶𝐸(2016) = 𝐶𝐸 ·
𝐶𝑒𝑝𝑐𝑖 (2016)

𝐶𝑒𝑝𝑐𝑖 (2001)
= 51334,47 ·

556,8

397
= 71997,56 $ 
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Tabla 10: Coste de referencia de los equipos. 

 

Unidades 
Capacidad 

Equipo Código Tipo Capacidad Material Presión K1 K2 K3 log(Ceo) 
Ceo (2001) 

$ 

Volumen m3 Reactor R-101 Columna de burbujeo 12,12 SS 140 3,4974 0,4485 0,1074 4,11 12865,78 

Área m2 Reactor R-101 Platos reactor 0,64 SS 140 3,3322 0,4835 0,3434 3,25 1780,24 

Área m2 Scrubber C-101A Intercambiador scrubber 66,25 SS 140 4,8306 -0,8509 0,3187 4,34 21776,64 

Volumen m3 Scrubber C-101B Columna scrubber 4,27 SS 140 3,4974 0,4485 0,1074 3,82 6650,64 

Área m2 Scrubber C-101B Platos Columna scrubber 1,40 SS 140 3,3322 0,4835 0,3434 3,41 2571,68 

Área m2 Stripper C-102 Intercambiador stripper 48,64 SS 140 4,8306 -0,8509 0,3187 4,30 20051,21 

Volumen m3 Rectificador C-201 Columna 3,97 SS 4 3,4974 0,4485 0,1074 3,80 6372,35 

Área m2 Rectificador C-201 Platos Columna 0,65 SS 4 3,3322 0,4835 0,3434 3,25 1794,14 

Área m2 Rehervidor E-201 Rehervidor Kettle 12,62 SS 4 4,4646 -0,5277 0,3955 4,36 23070,03 

Área m2 Intercambiador E-102 Intercambiador Carcasa tubo 8,43 SS 140 4,8306 -0,8509 0,3187 4,32 20700,90 

Área m2 
Condensador 
carbamato HP 

E-101 Intercambiador Carcasa tubo 1,02 SS 140 4,8306 -0,8509 0,3187 4,82 66795,82 

Área m2 
Condensador 
carbamato LP 

E-202 Intercambiador Carcasa tubo 99,90 SS 4 4,8306 -0,8509 0,3187 4,40 25317,21 

Kw Compresor P-201 Compresor axial 2335,25 SS 140 2,2897 1,3604 -0,1027 5,71 509073,85 

Volumen m3 Cristalizador X-201 Recipiente vertical 143,11 SS 1 3,4974 0,4485 0,1074 4,96 91895,97 
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Tabla 11: Coste actual de los equipos. 

 

Unidades 
Capacidad 

Equipo Código Tipo Capacidad 
Ceo (2001) 

$ 
Fm Fp Ce $ (2001) Ce $ (2016) 

Volumen m3 Reactor R-101 Columna de burbujeo 12,12 12865,78 2,1 1,9 51334,47 71997,56 

Área m2 Reactor R-101 Platos reactor 0,64 1780,24 2,1 1,9 7103,15 9962,30 

Área m2 Scrubber C-101A Intercambiador scrubber 66,25 21776,64 2,9 1,9 119989,31 168287,28 

Volumen m3 Scrubber C-101B Columna scrubber 4,27 6650,64 2,1 1,9 26536,07 37217,34 

Área m2 Scrubber C-101B Platos Columna scrubber 1,40 2571,68 2,1 1,9 10261,02 14391,27 

Área m2 Stripper C-102 Intercambiador stripper 48,64 20051,21 2,9 1,9 110482,16 154953,32 

Volumen m3 Rectificador C-201 Columna 3,97 6372,35 2,1 1 13381,93 18768,42 

Área m2 Rectificador C-201 Platos Columna 0,65 1794,14 2,1 1 3767,68 5284,25 

Área m2 Rehervidor E-201 Rehervidor Kettle 12,62 23070,03 2,9 1,9 127115,87 178282,41 

Área m2 Intercambiador E-102 Intercambiador Carcasa tubo 8,43 20700,90 2,9 1,9 114061,94 159974,03 

Área m2 
Condensador 
carbamato HP 

E-101 Intercambiador Carcasa tubo 1,02 66795,82 2,9 1,9 368044,97 516190,03 

Área m2 
Condensador 
carbamato LP 

E-202 Intercambiador Carcasa tubo 99,90 25317,21 2,9 1 73419,91 102972,82 

Kw Compresor P-201 Compresor axial 2335,25 509073,85 2,1 1,9 2031204,68 2848802,93 

Volumen m3 Cristalizador X-201 Recipiente vertical 143,11 91895,97 2,1 1 192981,53 270660,24 

      Coste total equipos $ (2016): 4557744,17 
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3.2-Costes de operación 
 
En este apartado se realizarán los cálculos de los costes por año asociados al proceso. 
 

3.2.1-Materias primas 
 
Dado que se ha considerado la existencia de una planta de amoníaco y dióxido de carbono que pertenezca 
al mismo propietario y que proporcione estos componentes desde el límite de batería, el coste de 
materias primas iría asociado a las materias primas para la producción de estos. 
 

𝐶𝑂2 + 2 · 𝑁𝐻3 ⇌ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 
 

𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 ⇌ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑁𝐻2 + 𝐻2𝑂 
 
Luego se requiere un mol de 𝐶𝑂2 y dos moles de 𝑁𝐻3 por mol de urea. 
 

𝐶𝐻4 + 2 · 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂2 + 4 · 𝐻2 
 

𝑁2 + 3 · 𝐻2 → 2 · 𝑁𝐻3 
 

1

2
· 𝑂2 + 𝐻2 → 𝐻2𝑂 

 
Considerando estas reacciones, podemos obtener: 
 

𝐶𝐻4 + 𝑁2 +
1

2
· 𝑂2 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂2 + 2 · 𝑁𝐻3 

 
Dado que tanto el nitrógeno como el oxígeno se obtienen del aire y que se produce un mol de agua por 
mol de urea, el coste asociado a las materias primas se corresponde únicamente con el del metano (gas 
natural). 
 
El precio del gas natural (GN) puede ser obtenido de diversas páginas web y es variable con el tiempo, se 
ha tomado el valor 0,0254 €/kW·h [12]. 
 

𝑃𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 (𝑝𝑒𝑠𝑜) = 0,0254
€

𝑘𝑊 · ℎ
· 52210

𝑘𝐽

𝑘𝑔
·

1 ℎ

3600 𝑠
= 0,368

€

𝐾𝑔
 

 
Tomando una composición del 97% molar de metano en el gas natural: 
 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝐶𝐻4 =

80𝑘𝑇𝑛 𝑢𝑟𝑒𝑎
𝑎ñ𝑜 ·

106𝐾𝑔
𝑘𝑇𝑛

60,06
𝐾𝑔

𝐾𝑚𝑜𝑙
 𝑢𝑟𝑒𝑎

·
1

𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝐻4
𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑢𝑟𝑒𝑎

·
1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐺𝑁

0,97 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝐻4
· 18,2

𝐾𝑔
𝐾𝑚𝑜𝑙

 𝐺𝑁 · 0,368
€

𝐾𝑔

106 𝑀𝑀€
€

 

 
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝐶𝐻4 = 8,66 𝑀𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €/𝑎ñ𝑜 
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3.2.2-Agua de refrigeración 
 

𝑚̇𝑊 = 𝑚̇𝐷𝐵 + 𝑚̇𝑣𝑎𝑝 + 𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑 

 

𝑚̇𝑣𝑎𝑝 =
𝑄

∆𝐻𝑣𝑎𝑝 
=

32619293
𝐾𝐽
ℎ

2257
𝐾𝐽
𝐾𝑔

= 14452,50
𝐾𝑔

ℎ
 

 

𝑚̇𝑡𝑜𝑤𝑒𝑟 =
𝑄

𝐶𝑝 · (𝑇𝑅 − 𝑇𝑆)
 

 
𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑 = (0,1 − 0,3%) · 𝑚̇𝑡𝑜𝑤𝑒𝑟 = 0,001 · 𝑚̇𝑡𝑜𝑤𝑒𝑟 

 

𝑚̇𝐷𝐵 =
𝑠𝑤 · 𝑚̇𝑣𝑎𝑝 + 𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑 · (𝑠𝑤 − 𝑠𝐷𝐵)

𝑠𝑤 − 𝑠𝐷𝐵
=

𝑚̇𝑣𝑎𝑝

4
− 𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑 

 

𝑚̇𝑊 = 𝑚̇𝐷𝐵 + 𝑚̇𝑣𝑎𝑝 + 𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑 = (
𝑚̇𝑣𝑎𝑝

4
− 𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑) + 𝑚̇𝑣𝑎𝑝 + 𝑚̇𝑤𝑖𝑛𝑑 

 

𝑚̇𝑊 =
5

4
· 𝑚̇𝑣𝑎𝑝 =

5

4
· 14452,50

𝐾𝑔

ℎ
= 18065,63 

𝐾𝑔

ℎ
 

 

𝑞𝑤 =
𝑚̇𝑊

𝜌𝑤
=

18065,63 
𝐾𝑔
ℎ

1000
𝐾𝑔
𝑚3

= 18,07
𝑚3

ℎ
 

 

𝑊𝑝 =
∆𝑃 · 𝑞𝑤

𝜂
=

2,5𝑏𝑎𝑟 · 18,07
𝑚3

ℎ
0,75

= 60,22 𝐾𝑊 

 

 
Figura 18:  Pérdida de carga en bombas. 

 

𝑊𝐹 = 242,32 · 𝑞𝑤 = 242,32 · 18,07
𝑚3

ℎ
= 4377,66 𝐾𝑊 
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Figura 19: Coste eléctrico. 

 
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑓𝑟𝑖𝑔𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = (𝐶𝑤 + 𝐶𝐴𝐷) · 𝑞𝑤 + 𝐶𝐸 · (𝑊𝑝 + 𝑊𝐹) 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑓𝑟𝑖𝑔𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = (1,5 + 0,178)
€

𝑚3
· 18,07

𝑚3

ℎ
+

0,092€

𝐾𝑊 · ℎ
· (60,22 𝐾𝑊 + 4377,66 𝐾𝑊) 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑓𝑟𝑖𝑔𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 438,60
€

ℎ
= 3,7

𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €

𝑎ñ𝑜
 

 

3.2.3-Electricidad bombas y compresores 
 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑖𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 = 𝐶𝐸 · 𝑊𝑐 = 0,092 
€

𝐾𝑊 · ℎ
· 2335,25 𝐾𝑊 = 214,84

€

ℎ
= 1,81 

𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €

𝑎ñ𝑜
 

 
El total de los costes de operación sería el siguiente: 
 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠 = 8,66 
𝑀𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €

𝑎ñ𝑜
+ 3,7

𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €

𝑎ñ𝑜
+ 1,81 

𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €

𝑎ñ𝑜
= 14,18 

𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 €

𝑎ñ𝑜
 

 

3.3-Análisis de rentabilidad 
 
Para resolver el análisis de rentabilidad, utilizaremos nuestros valores del coste de los equipos y los costes 
de operación. Además, emplearemos ciertos datos procedentes de bibliografías como son el coste de los 
terrenos y los ingresos por ventas. 
 
Los datos para resolver el análisis de rentabilidad de nuestro proyecto serán: 

 El coste de los terrenos es de 1,5 MM€. 

 El coste de la planta llave en mano (equipos). 

 Para pagar los terrenos y la planta se pedirá un préstamo a un interés del 5% a amortizar en 3 
años. 

 La duración prevista para la construcción de la planta es de dos años. 

 El capital circulante necesario es de 5MM€. 

 La planta entrará en funcionamiento al final del segundo año y tendrá una vida, a efectos 
económicos de 20 años. 
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 Se estiman los ingresos por ventas para el primer año y se considerará que crecerán a un ritmo 
del 4% los años siguientes. 

 A efectos de amortización supóngase un valor residual de la instalación de 0% del capital 
inmovilizado. La amortización será uniforme. 

 En el país donde se desarrollará la actividad los impuestos son de un 40% de los beneficios brutos. 

 Rentabilidad aceptable para la unidad de negocio: IRR>15%. 
 
 
 
Para los cálculos realizados a continuación, se indicará entre corchetes cuando se calcule el valor para un 
año concreto, en caso de ser iguales para múltiples años se usará un intervalo [2-3]. Se puede encontrar 
los valores para todos los años en la tabla 13. 
 

𝑉𝑒𝑛𝑡𝑎𝑠 [3] = 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 · 𝑃𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 = 80000
𝑇𝑛

𝑎ñ𝑜
· 590

€

𝑇𝑛
·

𝑀𝑀€

106 €
= 47,20 𝑀𝑀€ 

 

𝑉𝑒𝑛𝑡𝑎𝑠 [4] = 𝑉𝑒𝑛𝑡𝑎𝑠[3] · (1 + 𝑐𝑟𝑒𝑐𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜) = 70,20 · (1 +
4

100
) = 49,09 𝑀𝑀€ 

 
 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛[3 − 20] = 14,18
𝑀𝑀€

𝑎ñ𝑜
     (𝑐𝑎𝑙𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 3.2) 

 
 

𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑜𝑠 [3] = 𝑉𝑒𝑛𝑡𝑎𝑠 [3] − 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛[3] = 33,02 𝑀𝑀€ 
 
 

𝐴𝑚𝑜𝑟𝑡𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 [3 − 20] =
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑝𝑙𝑎𝑛𝑡𝑎 (𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠)

𝑎ñ𝑜𝑠 𝑎𝑚𝑜𝑟𝑡𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛
=

4557744,17 $ ·
€

1,186$

18 𝑎ñ𝑜𝑠
·

𝑀𝑀€

106€
= 12,36 𝑀𝑀€ 

 
 

𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠 (𝑎𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠) = 𝑏𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠𝑏𝑟𝑢𝑡𝑜𝑠 − 𝑎𝑚𝑜𝑟𝑡𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 
 

𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠 (𝑎𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠)[3] = 32,80 𝑀𝑀€ 
 
 

𝐼𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠 = 𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠 (𝑎𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠) · 0,4 = 32,80 𝑀𝑀€ · 0,4 = 13,12 𝑀𝑀€ 
 
 

𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠(𝑡𝑟𝑎𝑠 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠) = 𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠 (𝑎𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠) − 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠
= 𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠 (𝑎𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠) · 0,6 = 

 
𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠(𝑡𝑟𝑎𝑠 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠)[3] = 32,80 · 0,6 = 19,68 𝑀𝑀€ 
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𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙[1 − 3] = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑝𝑙𝑎𝑛𝑡𝑎 𝑐𝑜𝑛 𝑡𝑒𝑟𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 ·
(1 + 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠)𝑎ñ𝑜𝑠

(1 + 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠)𝑎ñ𝑜𝑠 − 1

=  4557744,17 $ ·
€

1,186$
·

(1 + 0,05)3

(1 + 0,05)3 − 1
·

𝑀𝑀€

106€
= 39,24 𝑀𝑀€ 

 
El capital circulante de 5MM€ se invierte en el año anterior a comenzar el funcionamiento de la planta y 
se recupera al final. 
 
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝑠 𝑛𝑒𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑗𝑎 = 𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜𝑠(𝑡𝑟𝑎𝑠 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠) − 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 + 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑙𝑎𝑛𝑡𝑒 = 

 
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑛𝑒𝑡𝑜 [2] = 0 − 39,24𝑀𝑀€ − 5𝑀𝑀€ = −44,24 𝑀𝑀€ 

 
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑛𝑒𝑡𝑜 [3] = 19,68 − 39,24 + 0 = −19,56 𝑀𝑀€ 

 
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑛𝑒𝑡𝑜 [4] = 20,82 𝑀𝑀€ − 0 + 0 = 20,82 𝑀𝑀€ 

 
 

𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛[3] =
1

(1 +
𝐼𝑅𝑅
100)

𝑁º(𝑎ñ𝑜)
=

1

(1 +
15

100)
3 = 0,658 

 
 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑗𝑎 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑠 = 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝑠 𝑛𝑒𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑗𝑎 · 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 
 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜 [3] = −19,56 𝑀𝑀€ ∗ 0,658 = −12,859 𝑀𝑀€ 
 

𝑉𝐴𝑁 = ∑ 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑗𝑎 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑠 = 29,716 𝑀𝑀€ 

 
El Valor Actual Neto (VAN), permite calcular el valor presente de un determinado número de flujos de caja 
futuros, originados por una inversión. Al resultar un valor positivo, la inversión es rentable. 
 
Payback se corresponde con el año en que la suma de los flujos de caja actualizados es mayor o igual a 0, 
su cálculo puede ser encontrado en la tabla 12. Cómo el año de payback es anterior al de finalización del 
proceso, la inversión es rentable. 
 

𝑃𝑎𝑦𝑏𝑎𝑐𝑘 = 𝑎ñ𝑜 13 
 
TIR o tasa interna de rentabilidad es aquel valor máximo de interés para el cual el VAN sería 0, con Excel 
podemos calcularlo  con la función 𝐷𝑎𝑡𝑜𝑠 → 𝐴𝑛á𝑙𝑖𝑠𝑖𝑠 𝑑𝑒 ℎ𝑖𝑝ó𝑡𝑒𝑠𝑖𝑠 → 𝑏𝑢𝑠𝑐𝑎𝑟 𝑜𝑏𝑗𝑒𝑡𝑖𝑣𝑜 definiríamos la 
celda del VAN con el valor cero y haríamos variar el interés. 
 

𝑇𝐼𝑅 = 19,716 % 
 
Al ser un valor de interés superior al que se ha asumido para el proceso, la inversión es rentable. 
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Tabla 12: Payback 

Año 

Flujo de 
caja 

actualizado 
(MMeuros) 

Payback 

1 -34,121 -34,121 

2 -33,451 -67,573 

3 -12,859 -80,432 

4 11,901 -68,530 

5 10,935 -57,596 

6 10,038 -47,558 

7 9,208 -38,350 

8 8,440 -29,910 

9 7,731 -22,179 

10 7,077 -15,102 

11 6,474 -8,628 

12 5,920 -2,708 

13 5,409 2,701 

14 4,941 7,642 

15 4,511 12,153 

16 4,116 16,269 

17 3,755 20,024 

18 3,423 23,447 

19 3,120 26,567 

20 3,148 29,716 
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Tabla 13: Análisis económico del proceso. 

Año 
Ventas 

(MMeuros) 

Costes 
operación 

(MMeuros) 

Beneficios 
brutos 

(MMeuros) 

Amortización 
(MMeuros) 

Beneficios 
antes 

impuestos 
(MMeuros) 

Impuestos 
(40%) 

(MMeuros) 

Beneficios 
despues 

impuestos 
(MMeuros) 

Costes 
capital 

(MMeuros) 

Capital 
circulante 

(MMeuros) 

Flujos 
netos de 

caja 
(MMeuros) 

Factor 
actualización 

(15%) 

Flujo de 
caja 

actualizado 
(MMeuros) 

1 0 0 0,00 0 0,00 0 0,00 39,24   -39,24 0,870 -34,121 

2 0 0 0,00 0 0,00 0 0,00 39,24 -5 -44,24 0,756 -33,451 

3 47,20 14,18 33,02 0,21 32,80 13,12 19,68 39,24   -19,56 0,658 -12,859 

4 49,09 14,18 34,91 0,21 34,69 13,88 20,82     20,82 0,572 11,901 

5 51,05 14,18 36,87 0,21 36,66 14,66 21,99     21,99 0,497 10,935 

6 53,09 14,18 38,91 0,21 38,70 15,48 23,22     23,22 0,432 10,038 

7 55,22 14,18 41,04 0,21 40,82 16,33 24,49     24,49 0,376 9,208 

8 57,43 14,18 43,24 0,21 43,03 17,21 25,82     25,82 0,327 8,440 

9 59,72 14,18 45,54 0,21 45,33 18,13 27,20     27,20 0,284 7,731 

10 62,11 14,18 47,93 0,21 47,72 19,09 28,63     28,63 0,247 7,077 

11 64,60 14,18 50,41 0,21 50,20 20,08 30,12     30,12 0,215 6,474 

12 67,18 14,18 53,00 0,21 52,78 21,11 31,67     31,67 0,187 5,920 

13 69,87 14,18 55,69 0,21 55,47 22,19 33,28     33,28 0,163 5,409 

14 72,66 14,18 58,48 0,21 58,27 23,31 34,96     34,96 0,141 4,941 

15 75,57 14,18 61,39 0,21 61,17 24,47 36,70     36,70 0,123 4,511 

16 78,59 14,18 64,41 0,21 64,20 25,68 38,52     38,52 0,107 4,116 

17 81,74 14,18 67,55 0,21 67,34 26,94 40,40     40,40 0,093 3,755 

18 85,00 14,18 70,82 0,21 70,61 28,24 42,37     42,37 0,081 3,423 

19 88,40 14,18 74,22 0,21 74,01 29,60 44,41     44,41 0,070 3,120 

20 91,94 14,18 77,76 0,21 77,55 31,02 46,53   5 51,53 0,061 3,148 

           VAN= 29,716 
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Anexos 
Anexo I: Ficha internacional de seguridad 
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Anexo II: Diagrama de flujo de Snamprogetti 
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Anexo III: Diagrama de flujo de Stamicarbon 
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Anexo IV: Diagrama de flujo de Toyo 
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Anexo V: Diagrama de la simulación 
 

 


