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RESUMEN EJECUTIVO GENERAL

El presente trabajo desarrolla el disefio integral de una planta de produccion de urea granulada con
capacidad de 1.300.000 ton/aifio, ubicada en el Parque Industrial Ingeniero White, en Bahia Blanca, el
cual aborda su factibilidad técnica, econdmica, energética y ambiental. El proyecto se concibe en
respuesta a la creciente demanda interna y regional de fertilizantes nitrogenados, motivada por la
expansion sostenida de la produccion agropecuaria y la necesidad estratégica de reducir la
dependencia de importaciones. A partir de un estudio preliminar del mercado, las capacidades locales y
la disponibilidad de gas natural como insumo estratégico, se determiné la factibilidad de implementar
una planta orientada tanto al abastecimiento interno como a la exportacién del excedente a Brasil.

A lo largo del trabajo se incorpor6 de manera transversal la dimension ambiental, al reconocer su
creciente relevancia a nivel mundial y su papel central en el desarrollo de nuevos proyectos industriales.
La evaluacion del proceso, la seleccién de la tecnologia y el disefio de las operaciones unitarias se
realizaron al considerar no solo criterios de eficiencia y seguridad, sino también principios de
sostenibilidad, uso responsable de recursos y reduccion de impactos.

En las etapas iniciales se analizan las principales tecnologias disponibles a nivel industrial, y mediante
una evaluaciéon comparativa se selecciona el proceso Stamicarbon AVANCORE®, que presenta el mejor
equilibrio entre rendimiento global, eficiencia energética, simplicidad operacional, costos de operacion,
seguridad operativa y control de emisiones. A partir de ello, se definen las condiciones de operacién, se
establecen las corrientes del proceso y se desarrollan los balances de masa preliminares, que
constituyen la base para la simulacién y el dimensionamiento de equipos.

El proceso productivo se estructura en tres grandes bloques: sintesis, purificacién y granulacién. El
disefo de la seccidon de sintesis se realiza mediante herramientas de simulacion rigurosas, incorpora
modelos termodinamicos acordes al sistema amoniaco—carbamato—urea y representa las etapas claves
del proceso mediante reactores de equilibrio, tanques agitados continuos y unidades de intercambio
térmico. Este enfoque permite determinar variables criticas, tales como numero de etapas,
requerimientos de energia, configuracion optima del reciclo y criterios de aislamiento térmico.

Se disefid la seccion de purificacion al integrar las etapas de absorcién, rectificacion, condensacion,
evaporacion al vacio y desorcion-hidrélisis. Mediante herramientas de simulacion y modelos
computacionales, se dimensionaron los equipos clave, como absorbedores y evaporadores, al evaluar
su desempeno frente a condiciones operativas desfavorables. Este sistema asegura tanto la
recuperacion de materias primas y la correcta disposicion de efluentes, como la obtenciéon de urea
granulada con una pureza del 98% p/p, en cumplimiento con los estandares comerciales internacionales

La etapa de granulacion constituye la etapa final del proceso y resulta determinante para la calidad
comercial de la urea. En este proyecto se selecciona la granulacion por prilling, una tecnologia
ampliamente consolidada que permite obtener perlas esféricas con alta uniformidad, baja
higroscopicidad y excelente comportamiento en almacenamiento y transporte. Se estudian en detalle los
parametros que gobiernan la formacidon de gotas como la temperatura de fusion, temperatura de
solidificacion, parametros del aire y altura de la torre para una correcta solidificacion. El disefio
considera ademas el manejo de polvos, la recirculacion de finos y la reducciéon de emisiones de
amoniaco y particulas, para asegurar un producto de calidad grado fertilizante y cumplir con estandares
ambientales internacionales.

En paralelo, se desarrollé la integracion energética de la planta mediante analisis Pinch, lo que permitié
definir el esquema 6ptimo de intercambio de calor y reducir la demanda de servicios auxiliares. La red
seleccionada alcanza una recuperacion térmica del 69,69%, con una reduccion significativa en el
consumo de vapor y agua de enfriamiento. Asimismo, se seleccionaron calderas, compresores, bombas,
torres de enfriamiento, eyectores y equipos de transporte de sélidos, priorizando criterios de eficiencia,
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disponibilidad comercial y seguridad operativa. Las redes de caferias fueron disefiadas segun normas
ASME e IRAM, empleando materiales aptos para resistir condiciones corrosivas y de alta presion.

La inversion inicial se estimoé en 305 millones de USD y los ingresos anuales en 624 millones de USD.
Se determiné mediante los indicadores financieros que el proyecto es rentable, con una Tasa Interna de
Retorno (TIR) de 42,38%. El analisis de sensibilidad identificé al precio del amoniaco y al precio de
venta de la urea como las variables de mayor impacto, que permitieron definir estrategias de mitigacion
de riesgos y abastecimiento.

Finalmente, se disefié e implementé un Sistema de Gestion Ambiental basado en |ISO 14001:2015,
orientado a controlar los aspectos ambientales significativos del proceso, gestionar emisiones gaseosas
y efluentes liquidos, optimizar el uso de recursos y consolidar una cultura organizacional comprometida
con la sostenibilidad. Se establecieron metas ambientales, procedimientos, un sistema documental
digital y un plan de formacién continua para el personal.

Los resultados demuestran que la instalacion de la planta es técnica y econdmicamente viable,
competitiva a nivel regional y alineada con los lineamientos de produccion sustentable.
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Resumen ejecutivo

El objetivo del proyecto es analizar la factibilidad de instalar una nueva planta de produccién de urea
granulada, para abastecer el mercado interno y exportar el excedente a Brasil.

La urea granulada contiene la mayor concentracion de nutrientes (46%p/p NZ) entre los fertilizantes

nitrogenados disponibles en el mercado. Su versatilidad le permite ser utilizada en diversas industrias;
tales como la agricola, quimica, cosmeética y farmacéutica, entre otras. Su produccion puede llevarse a
cabo mediante tres procesos principales: Stamicarbon, Snamprogetti y Toyo.

En Argentina y a nivel global, el crecimiento poblacional ha impulsado la demanda de fertilizantes
nitrogenados, de los cuales la urea es el mas solicitado debido a su bajo costo y sus beneficios en la
regeneracion de los nutrientes del suelo.

La planta operara con un suministro de gas natural, proveniente de Vaca Muerta, y obtendra nitrégeno y
agua desmineralizada, a través de su procesamiento en las plantas auxiliares. Las cantidades

estimadas de materia prima necesarias para su funcionamiento ascienden a 912.500.000 m3/aﬁo de

gas natural y nitrégeno; y 10.634.000 mg/aﬁo de agua desmineralizada.

Uno de los requisitos de este proyecto es ubicar la planta en el Parque Industrial Ingeniero White, en la
localidad de Bahia Blanca, debido al suministro constante de gas natural; la infraestructura portuaria
avanzada; las conexiones terrestres estratégicas y la demanda regional. Estos factores la convierten en
una ubicacién éptima para la instalacion de una planta de produccién de urea granulada.

De esta manera, se propone desarrollar una planta de produccion de urea granulada que satisfaga la
demanda del mercado interno y permita la exportacion del excedente; y consolidarla como el principal
competidor de la empresa Profertil.
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Introduccion

Objetivo del proyecto

El presente proyecto tiene por objetivo analizar la factibilidad de instalar una nueva planta de produccién
de urea granulada, a partir de gas natural, para abastecer el mercado interno y exportar el excedente a
Brasil.

Urea granulada

La urea es un fertilizante de uso general, que posee la mayor concentracion de nutrientes de todos los
fertilizantes nitrogenados. Debido a su alta concentraciéon de nitrégeno (46%p/p), promueve un
crecimiento saludable de los cultivos y mejora la calidad del suelo. Ademas, ofrece una liberacion
controlada del nitrdgeno a medida que los granulos son disueltos en el suelo, de esta manera se obtiene
un suministro constante de nutrientes durante un periodo prolongado.

A escala industrial, se produce mediante diversos procesos, entre los principales se destacan
Stamicarbon, Snamprogetti y Toyo. Su uso es amplio en sectores como la agricultura, la ganaderia, la
industria cosmética y la farmacéutica. También, es una materia prima clave en la fabricacion de resinas,
adhesivos, revestimientos y otros productos quimicos. Debido a su alta concentracion de nitrégeno, es
un componente esencial en la sintesis de compuestos nitrogenados.

Estado de la industria

La produccion nacional de fertilizantes en Argentina tuvo un aumento significativo en la oferta local,
debido a la puesta en marcha de la planta de urea granulada de Profertil en Bahia Blanca en 2001
(Fertilizar, 2021). Sin embargo, la demanda de fertilizantes ha crecido exponencialmente, lo que
representd aproximadamente el 67% del consumo total en el periodo de 2016 - 2020. En este contexto,
la urea se consolidé como el fertilizante nitrogenado mas utilizado, al representar el 40% del total
aplicado en 2020, con un mercado dominado por importaciones desde Egipto, Argelia y Oman (BCR,
2021).

A nivel global, la produccion y comercializacion de urea estan sujetas a fluctuaciones en los costos del
gas natural. La reciente escalada de precios del gas, especialmente en Rusia, uno de los mayores
productores y exportadores de urea, ha derivado en un encarecimiento del fertilizante y restricciones a
la exportacién. Ademas, la politica de China de priorizar su abastecimiento interno, ha reducido su
participacién en el mercado global, lo que provoca mayor escasez en el comercio internacional. Estos
factores han generado un incremento del 70% en el precio de importacion de la urea en Argentina en un
solo ano, y afectan la rentabilidad del sector agropecuario (BCR, 2021).

El uso de fertilizantes es crucial para garantizar la productividad agricola y la seguridad alimentaria
mundial, especialmente en un escenario de creciente demanda de alimentos (BCR, 2021). Si bien la
produccion nacional ha aumentado, la dependencia de las importaciones y la volatilidad del mercado
internacional plantean desafios estratégicos para el abastecimiento interno. En este sentido, resulta
clave fortalecer la capacidad de produccién local de urea granulada, diversificar las fuentes de
importacion y desarrollar politicas que amortiglien la exposicién del pais a las variaciones en los precios
internacionales y las restricciones de suministro.

Ubicacién de la planta

La instalacion de una planta de produccion de urea granulada en Bahia Blanca se justifica por una
combinacion de factores estratégicos, logisticos y de infraestructura, que optimizan tanto el
abastecimiento de materias primas como la distribucién del producto final.
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En primer lugar, Bahia Blanca cuenta con un suministro constante de gas natural, insumo esencial para
la produccion de urea, gracias a su conexion con los gasoductos provenientes de Vaca Muerta y el sur
del pais. La empresa Transportadora de Gas del Sur (TGS), ubicada en General Cerri, es una de las
encargadas de abastecer de gas natural al parque industrial de Ingeniero White. En la Figura 1.1 se
observa un segmento del mapa de Argentina con los principales gasoductos de la zona.
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Figura 1.1. Gasoductos principales de la regién cercana a Bahia Blanca.

Nota: En rojo se observa el gasoducto TGS que abastece de gas al parque industrial Ingeniero White. Imagen
extraida de ENARGAS (Ente Nacional Regulador del Gas).

Ademas, el Puerto de Bahia Blanca ofrece ventajas logisticas que facilitan tanto la exportacién como la
distribucion nacional de fertilizantes. Su modelo de puerto de aguas profundas, junto con su capacidad
para manejar hidrocarburos, petroquimicos y carga general, lo posiciona como un centro estratégico
para el comercio. La existencia de rutas terrestres que lo conectan con el sudeste bonaerense, Cérdoba
y Santa Fe permite el despacho eficiente de aproximadamente el 45% de los fertilizantes producidos en
la region, y consolidan su papel en la industria agricola.

Por otro lado, la planta tendria acceso a energia de alta tensién, lo cual garantizara un suministro
confiable para su operacion. La infraestructura existente, que incluye oleoductos, poliductos y nuevas
inversiones en almacenamiento y transporte, refuerza la viabilidad del proyecto.

En sintesis, la combinacion de suministro seguro de gas natural, infraestructura portuaria avanzada,
conexiones terrestres estratégicas y demanda regional convierten a Bahia Blanca en el lugar ideal para
la instalacion de una planta de produccion de urea granulada, de esta manera se asegura
competitividad en el mercado y sostenibilidad a largo plazo.

Descripcion del producto, subproducto y materias primas

Materia prima

Amoniaco

El amoniaco (NH3), compuesto inorganico formado por nitrégeno e hidrégeno, es un gas incoloro con un

olor fuerte y caracteristico. En la industria, se obtiene principalmente a partir del proceso de
Haber-Bosch, que combina nitrégeno atmosférico e hidrogeno bajo condiciones de alta presion y
temperatura en presencia de un catalizador. Se trata de un compuesto altamente soluble en agua, que

. . . . s . . +
forma soluciones alcalinas debido a la generacién de iones amonio (NH4).
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Para su almacenamiento y transporte, el amoniaco puede encontrarse en estado gaseoso o liquido,
este ultimo cuando se mantiene a presiones moderadas o temperaturas bajas. Dado su caracter téxico y
corrosivo, su manipulacion requiere medidas de seguridad adecuadas. En la Tabla 1.1, se tabulan sus
propiedades fisicoquimicas.

Tabla 1.1. Propiedades fisicoquimicas del amoniaco.

Férmula molecular NH3

Numero de registro CAS 7664-41-7
Peso molecular [g/mol] 17,04

Densidad liquido [kg/m3] 682

Densidad gas [kg/m’] 0,723
Punto de fusién [°C] -17,7
Punto de ebullicién [°C] -33,4
Presion critica [atm] 114,5

Temperatura critica [°C] 132

Presion de vapor a 20°C [atm] 0,513

Temperatura de autoignicion [°C] 651

Composicion [%p/p] > 99,6

Nota: Elaboracién propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia Estandar del NIST Numero
69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of Standards and Technology) y la Ficha de Datos de
Seguridad brindada por Profertil.

En cuanto a sus principales usos y aplicaciones se destacan:

e Es un elemento fundamental para la produccion de fertilizantes nitrogenados, libera nutrientes
esenciales para el cultivo de plantas.
Es un ingrediente en muchos productos de limpieza para diversas superficies.
Se lo usa como un gas refrigerante y en equipos de aire acondicionado, debido a que puede
absorber cantidades significativas del calor.

e Es usado como un elemento fundamental en la fabricacion de productos como plasticos,
explosivos, telas, pesticidas y tinturas.

e Se utiliza en el tratamiento de aguas por su capacidad para eliminar eficazmente las impurezas y
contaminantes de las fuentes hidricas.

La sintesis industrial del amoniaco se obtiene exclusivamente por el método Haber Bosch. El proceso
consiste en la reaccion directa entre el nitrogeno y el hidrégeno gaseosos (Ecuacion 1.1):

N2 (9) + 3H2 (9) © ZNH3 (9) Ecuacion 1.1

Debido a la estequiometria de la reaccion, y por el principio de Le Chételier, se predice que la formacion
de NH3 se vera favorecida cuando se trabaje a presiones elevadas. Debido a que es una reacciéon

exotérmica, a valores elevados de temperatura se obtienen cantidades relativamente bajas de
amoniaco; esto se debe a que la constante de equilibrio disminuye con el incremento de la temperatura.

Estas consideraciones indican que el rendimiento maximo de amoniaco se alcanzaria si la reaccion se
desarrollara a la menor temperatura posible. No obstante, a temperaturas inferiores a 300 °C, donde el
rendimiento seria elevado, la velocidad de reaccidon es demasiado lenta para su aplicaciéon en un
proceso industrial. Por esta razén, en la produccion a escala industrial se emplea un catalizador de
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hierro, el cual permite que la reaccidon se lleve a cabo a una velocidad elevada en un rango de
temperaturas comprendido entre 400 y 530 °C.

Dioxido de carbono

El diéxido de carbono (COZ) es un gas incoloro e inoloro en condiciones normales. En la industria, se

obtiene a partir de procesos de combustion, fermentacion y de la sintesis de productos quimicos. Es
ampliamente utilizado en la industria de bebidas carbonatadas, en la produccion de urea y en la
industria alimentaria para el enfriamiento y conservacién de alimentos. Ademas, se emplea en procesos
de captura y almacenamiento de carbono para reducir emisiones industriales.

A presiones elevadas y temperaturas moderadas, el CO2 se encuentra en estado supercritico, siendo un

solvente eficaz en la extraccion de compuestos organicos. En la Tabla 1.2, se tabulan sus propiedades
fisicoquimicas.

Tabla 1.2. Propiedades fisicoquimicas del diéxido de carbono.

Férmula molecular CO2

Numero de registro CAS 124-38-9

Peso molecular [g/mol] 44,01

Densidad [kg/m’] 298

Punto de fusién [°C] -56,6

Punto de ebullicién [°C] -78,4

Presion critica [atm] 72,83

Temperatura critica [°C] 31

Presion de vapor a 20°C [atm] 56,45

Nota: Elaboracién propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia Estandar del NIST Niumero
69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of Standards and Technology).

En cuanto a sus principales usos y aplicaciones se destacan:

e FEs utilizado en la industria alimenticia para carbonatar bebidas y evitar el crecimiento de
bacterias y hongos, particularmente en cervezas, gaseosas y vinos.

e En la industria quimica, se utiliza en grandes cantidades como materia prima para la produccion
de metanol y urea.

La obtencion del COZ, como materia prima para producir urea, se da a partir del metano (CH4) que
proviene del gas natural. Inicialmente, el CH4 reacciona con el vapor de agua, en dos etapas de

reformado catalitico con vapor (Ecuacion 1.2), para obtener el gas de sintesis:

ZCH4 + 3H20 - CO0 + COz+ 7H2 Ecuacion 1.2.

Posteriormente, el mondxido de carbono (C0O) obtenido se somete a una reaccién de desplazamiento de
gas de agua (Ecuacioén 1.3), catalizada por hierro y cobre:

cCo + HZO - CO2 + H2 Ecuacién 1.3.
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El CO2 generado debe ser separado y purificado para su uso en la produccion de urea. Por ultimo, en la

Tabla 1.3 se tabulan las especificaciones de calidad que debe cumplir el gas natural que se utiliza en
este proceso.

Tabla 1.3. Especificaciones de calidad de gas natural en condiciones basicas

Parametro Condicién basica Referencia de control

ASTM D1945 / GPA 2261/
IRAM-IAPG A 6862

Total de inertes (CO, + N.) [Yomolar] 4 ASTM D1945 / GPA 2261/ 1SO
2 2 6976 / IRAM-IAPG A 6862

ASTM D1945 / GPA 2261/

Dioxido de carbono [%omolar] 2

Oxigeno [Yomolar] 0,2 IRAM-IAPG A 6862
3 ASTM D1142 / IRAM-IAPG A 6856

Vapor de agua [mg/m’] 65 /1SO 6327

o 3 GPA 2377 / IRAM-IAPG A 6860 /
Sulfuro de hldrogeno [mg/m ] 3 IRAM-IAPG A 6861

3 15 GPA 2377 IRAM-IAPG A 6860 /
Azufre [mg/m’] IRAM-IAPG A 6861
Punto de rocio de hidrocarburo a <4 GPA 2286/ IRAM-IAPG A 6864 y
5500 kPa [°C] Ecuacion de Estado
GPA 2172 /1SO 6976 /
Poder calorifico superior [M]/m3] 37,04 -42,70 IRAM-IAPG A 6854 / ASTM
D3588

indice de Wobbe [M]/m3] 47,30 - 52,20 ISO 6976 / IRAM-IAPG A 6854
Temperatura maxima [°C] 50 -

Nota: De “Especificaciones de calidad para el transporte y la distribucién de gas natural y otros gases analogos”.
ENARGAS (Ente Nacional Regulador del Gas). 2019. Pag 20. [NAG - 602].

Producto de interés - Urea

La urea (CO(NHZ)Z) es un compuesto organico formado por carbono, nitrégeno, oxigeno e hidrégeno.

Se presenta como un sélido blanco y cristalino, altamente soluble en agua. Se produce de manera
natural en los organismos vivos como resultado del metabolismo de las proteinas, especificamente en el
higado, a través del ciclo de la urea, siendo esencial para la eliminacién de los desechos nitrogenados
del cuerpo. En el ambito industrial, la urea se sintetiza a partir de la reaccién entre amoniaco y diéxido
de carbono, bajo condiciones de alta presion y temperatura, formandose carbamato de amonio como
producto intermedio y el cual se deshidrata obteniéndose urea y agua.

Es uno de los fertilizantes nitrogenados mas utilizados a nivel mundial, debido a su alta concentracién
de nitrogeno (46%p/p). Este fertilizante es especialmente eficaz para promover el crecimiento de las
plantas, ya que el nitrégeno es un nutriente esencial en la sintesis de proteinas y otros compuestos
vitales para el desarrollo vegetal. La urea se utiliza en una amplia gama de cultivos, incluidos cereales,
hortalizas y plantas de alto rendimiento como el maiz, que requieren grandes cantidades de nitrégeno
para obtener rendimientos 6ptimos. Su alta solubilidad en agua permite una rapida absorcion por las
raices, lo que favorece un inicio de crecimiento rapido.

La forma granular facilita su aplicacion tanto en campo abierto como en sistemas automatizados de
fertilizaciéon. Ademas, presenta una mejor estabilidad frente a la humedad en comparacién con otras
formas de fertilizantes nitrogenados, lo que reduce las pérdidas por volatilizacién de amoniaco. Puede
ser mezclada con otros fertilizantes para proporcionar una nutricion balanceada a las plantas,
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adaptandose a diferentes condiciones agricolas y de suelo. En la Tabla 1.4, se tabulan sus propiedades
fisicoquimicas.

Tabla 1.4. Propiedades fisicoquimicas de la urea.

Férmula molecular CO(NH,),

Numero de registro CAS 57-13-6
Peso molecular [g/mol] 60,06

Densidad [kg/m’] 1320
Punto de fusién [°C] 133
Granulometria [mm] 2-4

Composicion de N2 [%p/p] 46

Solubilidad Alta

Nota: Elaboracién propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia Estandar del NIST Numero
69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of Standards and Technology) y la Ficha de Datos de
Seguridad brindada por Profertil.

Ademas, tiene los siguientes usos y aplicaciones:

e En la industria quimica, se utiliza en la fabricaciéon de resinas de urea-formaldehido, que son
fundamentales en la producciéon de adhesivos, espumas y materiales de construccién como
paneles de madera contrachapada.

e Se emplea en productos para el cuidado de la piel porque posee propiedades humectantes y
exfoliantes, lo que contribuye a mantener la hidratacién de la piel y a eliminar células muertas de
la epidermis.

e Es un componente esencial en los sistemas de reduccién de emisiones de los vehiculos diésel,
como en la tecnologia SCR (Reducciéon Catalitica Selectiva). En estos sistemas la urea se usa
para convertir los 6xidos de nitrégeno (NOX), presentes en los gases de escape, en nitrégeno y

agua, lo que contribuye a reducir la contaminacion atmosférica.

Subproductos

A continuacién, se presentan los subproductos potenciales derivados de las reacciones quimicas
involucradas en la sintesis de urea granulada. Cabe destacar que estos compuestos se generan
principalmente por la descomposicion de la urea bajo condiciones de operacién determinadas, tales
como altas temperaturas y tiempos de reaccién prolongados.

Ademas, se describen brevemente las caracteristicas principales de cada subproducto, junto con sus
usos y aplicaciones en la industria. No se realizard un analisis de mercado de los mismos, dado que
estos compuestos no poseen una demanda comercial significativa. En los capitulos siguientes, se
abordaran estrategias para minimizar su formacion, ya que para el cumplimiento de las especificaciones
de calidad se requiere mantener su concentracion en niveles minimos. En la Tabla 1.5, se tabulan las
propiedades fisicoquimicas de los subproductos.

Biuret (NHZCONHCONHZ): es un sélido blanco, cristalino, soluble en agua y estable a temperatura

ambiente. Se forma a partir de la condensacion de dos moléculas de urea, con la pérdida de una
molécula de amoniaco. Este compuesto es un subproducto de la degradacion térmica de la urea, y su
formacion tiene lugar bajo condiciones de operacién especificas, como alta concentracion de urea, baja
concentracion de carbamato y temperaturas elevadas.
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En la industria de los fertilizantes, es considerado indeseable debido a sus efectos negativos sobre la
absorcion de nitrégeno. En concentraciones elevadas, interfiere con la eficiencia de la urea como fuente
de nitrdgeno para las plantas, ya que es considerado un fitotéxico que inhibe los procesos bioquimicos
de crecimiento tanto vegetal como microbiano. Su presencia interfiere en procesos enzimaticos y
hormonales. Por esta razon, la concentracion de biuret en la urea debe mantenerse por debajo del
0,5%p/p, lo cual se logra mediante el uso de un exceso de amoniaco durante la sintesis de urea.

Debido a su estructura quimica, puede reaccionar con compuestos que contienen iones cupricos, lo que
permite su utilizacion en la prueba de biuret, una técnica bioquimica ampliamente empleada para medir
proteinas en soluciones biologicas. Esta reaccién es fundamental en el diagndstico y seguimiento de
diversas condiciones médicas relacionadas con la funcién renal y hepética.

Triuret ((HZNCONH)ZCO): es un subproducto sélido, blanco e inodoro, en condiciones de temperatura

elevadas, se produce en pequefas cantidades a partir del biuret. Su presencia en fertilizantes afecta la
solubilidad y disponibilidad del nitrégeno en los cultivos.

Acido ciandrico (C3H3N303): es un compuesto ciclico, solido cristalino y blanco, derivado de la

descomposicion de la urea. En la industria se utiliza para la formacion de resinas epoxicas, derivados
clorados, detergentes, antioxidantes, pesticidas, limpiadores industriales, entre otros. Su obtencion a
partir de la sintesis de urea es el método mas tradicional y econémico.

Tabla 1.5. Propiedades fisicoquimicas de los subproductos.

Compuesto Biuret Triuret Acido cianurico
e NH,CONHCONH, (H,NCONH),CO C,H.,N,0,
Numero de registro CAS 108-19-0 556-99-0 108-80-5
Peso molecular [g/mol] 103,08 146,11 129,07
Densidad [kg/m’] 1467 1547 2500
Punto de fusion a 1 atm [°C] 188 - -13,32
Punto de ebullicién a 1 atm [°C] - - 25,7
Solubilidad en agua Soluble Ligeramente soluble Soluble
Téxico
Combustible Inflamable
. Irritante Toxico Cancerigeno
Seguridad Corrosivo Corrosivo Mutagénico
Toxico Inflamable
Venenoso

Nota: Elaboracién propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia Estandar del NIST Numero
69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of Standards and Technology) y fichas de seguridad.

Proceso de obtencion de urea granulada a partir de gas natural

La urea (NHZCONHZ) se produce a escala industrial mediante la reaccién entre amoniaco y didxido de

carbono a alta presion (13 - 30 MPa) y alta temperatura (170 - 200 °C). El proceso inicia con la
obtencion de diéxido de carbono a partir de gas natural, mediante una reaccién conocida como
reformado (Ecuacién 1.2) y el posterior desplazamiento de mondxido de carbono (Ecuacion 1.3). Este
es un método para obtener hidrégeno a partir de hidrocarburos, demanda una cantidad considerable de
energia y requiere de la eliminacion previa de las posibles impurezas que tenga el gas, especialmente el
azufre, ya que interfiere con la accién de los catalizadores.
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A su vez se procesa el nitrégeno proveniente del aire con el hidrégeno, generado en la reaccion
anterior, para obtener el amoniaco (Ecuaciéon 1.1). Luego, el amoniaco y el didoxido de carbono
reaccionan rapida y exotérmicamente para formar carbamato de amonio, un intermediario de reaccion

(Ecuacion 1.4).

CO2 + 2NH3
@ @

o NHZCOONH

O]

AH =—

159 kJ/mol

Ecuacion 1.4.

La velocidad a la que se forma el carbamato de amonio es mucho mayor a la velocidad a la que se
forma la urea, por lo que se acumula carbamato. La conversién de carbamato en urea esta en el orden
de 70%, es decir, que de cada 100 kg de carbamato que se forman, sélo 70 kg pasan a urea
(Universidad José Antonio Palés, 2016). Debido a que es altamente corrosivo, es necesario recircularlo
para degradar lo que no se convierte en urea de nuevo en amoniaco y didéxido de carbono, para luego
volver a formarlo (Ecuacion 1.5).

NHZCOONH4(Z)

© NHZCONH

+H 5 0
O] O]

AH = 26,36 kj/mol

Ecuacion 1.5.

En caso de no tener un buen control de temperatura, se produce la degradacion térmica de la urea, lo
que conlleva a la formacién de un subproducto no deseado, conocido como biuret (Ecuacion 1.6).

2NHZC'0NH2 © NHZCONHCONH2 +NH3

Ecuacion 1.6.

Existen diferentes tipos de procesos para producir urea en las plantas comerciales, dentro de los
principales se encuentran Stamicarbon, Snamprogetti y Toyo. En la Tabla 1.6 se presenta una
comparacion de estos procesos, junto con sus principales caracteristicas. Luego, en las Figuras 1.2; 1.3
y 1.4 se observan los diagramas de flujo para cada uno de los respectivos procesos.

Tabla 1.6. Comparacion de los principales procesos de produccién de urea granulada.

Caracteristicas

Empresa desarrolladora
Disefno
Presion de sintesis [bar]

Temperatura de sintesis [°C]

Separacion de NH,y CO,

Caracteristica del reactor

Descomposicion del carbamato
de amonio

Ventajas

Desventajas

Stamicarbon

Stamicarbon

Snamprogetti

Saipem

Toyo

Toyo Engineering Corporation

Reactor de alta presién con
reciclado total

Reactor de alta presién con
reciclado parcial

Reactor con recirculacion

140 - 200

140 - 200

150 - 300

175-185

186 - 189

170 - 200

Mediante condensacion y
absorcioén

Separacion eficiente de agua
y gases no condensables

Sistema de condensacion

Recubrimiento de acero
inoxidable

Recubrimiento con
aleaciones resistentes a la
corrosion

Recubrimiento con
aleaciones resistentes a la
corrosion

Recuperacion en dos
etapas de alta eficiencia

Separacion y reciclaje interno
de NH. )y CO2

Conversion eficiente

Bajos costos de
mantenimiento y alta
eficiencia de reciclado

Mayor eficiencia energética

Eficiente recuperacion de
calor y menor consumo
energético

Mayor complejidad en la
etapa de reciclado

Requiere mayor tiempo de
residencia en el reactor

Mayor control en la
eliminacion del agua

Nota: Elaboracion propia a partir de datos recopilados de mdltiples fuentes.
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Figura 1.2. Diagrama de flujo del proceso Stamicarbon.

Nota: Imagen extraida de Tecnologia Quimica Industrial.
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Figura 1.3. Diagrama de flujo del proceso Snamprogetti.

Nota: Imagen extraida de Tecnologia Quimica Industrial.
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Figura 1.4. Diagrama de flujo del proceso Toyo.

Nota: Imagen extraida de Tecnologia Quimica Industrial.

Etapas del proceso

Pre tratamiento

El suministro de agua provendra del mar, que debera someterse previamente a un proceso de
desalinizacion para cumplir con los requisitos de calidad del sistema. El agua captada se conducira a la
planta de tratamiento, donde pasara por etapas de filtracion y dsmosis inversa para remover sales
disueltas y sdlidos en suspension. Una vez desalinizada, una fraccion se enviara a las torres de
enfriamiento para su recirculacion en el sistema, mientras que otra sera desmineralizada para su
utilizacion en la generacion de vapor y en los servicios auxiliares que requieren agua de alta pureza.

Como primera aproximacion, se considera viable esta fuente hidrica debido a la disponibilidad continua
del recurso y a la tecnologia de los sistemas de desalinizacion para aplicaciones industriales a gran
escala. Ademas, permite independizar el proceso de fuentes de agua dulce y asegurar un suministro
estable para la operacion.

Por otro lado, como ya se menciond anteriormente, el gas natural debe ser tratado antes de ingresar a
la etapa de reformado, lo que implica la remocién de impurezas como gotas de aceite, particulas de
polvo y compuestos de azufre. Este ultimo es especialmente critico, ya que su presencia puede afectar
el desemperfio de los catalizadores empleados en la conversion del gas.

Paralelamente, el efluente liquido generado en la planta es tratado de acuerdo con los parametros
establecidos por la Resolucion 336/03 de la Autoridad del Agua de la Provincia de Buenos Aires, para
asegurar que su disposicidn en el estuario cumpla con los estandares ambientales vigentes.
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Tratamiento

Debido a que la conversion del carbamato de amonio es del orden del 70% debe reciclarse
continuamente para lograr su transformacion completa. Ademas, al ser altamente corrosivo, se lo
degrada nuevamente en NH3 y COZ, que luego son recombinados en el proceso.

La descomposicion del carbamato de amonio se logra de dos formas:

e Al disminuir la presion y temperatura se desplaza el equilibrio hacia los reactivos. Luego, la
mezcla gaseosa se vuelve a comprimir lo que provoca su recombinacion. Si hay amoniaco en
exceso, este se separa en forma gaseosa de la solucion de carbamato. Para disminuir los costos
totales de la recompresion, esta se realiza en dos etapas.

e Mediante el stripping del amoniaco o del diéxido de carbono: se desplaza la reaccidon hacia
productos. Al bajar la presién parcial del reactivo, el sistema evoluciona hacia su equilibrio y
degrada el carbamato. Esta forma tiene la ventaja de poder hacerse a la presion de sintesis, lo
que reduce el costo de recompresion.

Post tratamiento
Concentracion

La corriente de urea y agua obtenida en la etapa de descomposicién, con aproximadamente un 70% de
urea, es concentrada al 80% en un concentrador de vacio mediante la aplicacion de calor con vapor de
agua. Esta solucién, denominada Urea de Sintesis, es posteriormente bombeada a la unidad de
evaporacion. A través de procesos de separacion adicionales, se alcanza una concentracion de
aproximadamente el 98%, condicion necesaria para la granulacion.

Evaporacion

La corriente concentrada de urea pasa a dos etapas de evaporacion para reducir su contenido de agua.
En la primera etapa, la concentracién de urea alcanza el 95%. En la segunda etapa, bajo condiciones
de vacio, se logra una concentracion del 98%, lo que permite la evaporacion del agua sin descomponer
térmicamente el producto. Como resultado, se obtiene urea fundida con menos del 1,7% de agua, lista
para la etapa de solidificacion en la etapa de granulacion.

Granulacion

La urea fundida es bombeada a la parte superior de una torre de prilling, donde un canasto giratorio
perforado genera una lluvia de gotas de urea que se solidifican durante su caida libre. La circulacion de
aire en contracorriente facilita su enfriamiento y permite obtener perlas de 2 a 4 mm de diametro. El
proceso de granulacién incluye equipos auxiliares como molinos, zarandas y enfriadores, que aseguran
la calidad del producto final.
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Datos macro

A partir de la reaccion de formaciéon de la sintesis de urea (Ecuaciones 1.1, 1.2, 1.3, 1.4 y 1.5) se
determinaron las cantidades preliminares de materias primas necesarias para el proceso de produccion.
En la Tabla 1.7 se tabulan las cantidades requeridas para un volumen de produccion de urea de
1.300.000 ton/afio.

Tabla 1.7. Cantidades preliminares de materias primas.

Materia prima Cantidad requerida

Gas natural [m’/afio] 912.500.000

Nitrégeno [m’/aiio] 912.500.000

Agua desmineralizada [m’/afio] 10.634.000

NOTA: Elaboracion propia mediante datos obtenidos del “Reporte de Sostenibilidad 2023 (Profertil, 2023)
www.profertil.com.

Ademas, se deben tener en cuenta las siguientes consideraciones de los valores reportados en la Tabla
1.7:

e La estimacion realizada del consumo de gas natural abarca no solo la cantidad utilizada como
materia prima, sino también el requerido para la generacion de energia y otros procesos
auxiliares dentro de la instalacién

e FEl requerimiento de nitrogeno se determind mediante un balance estequiométrico, lo que implica
que el valor obtenido representa una sobrestimacion

e La relacidon estequiométrica entre N2 y NH3 es 1:2 por lo que, se requeriran 1.825.000.000

m3/aﬁo de NH3

e El requerimiento de agua se estimé con base en el indicador de consumo de agua por tonelada
de urea producida en la planta de Profertil durante el afio 2021. No se realizé una discriminacion
de los porcentajes de recuperacion de agua provenientes de distintos procesos, tales como la
purga de la torre de enfriamiento, los contralavados y la purga de la torre de urea. La seleccién
del afio 2021 como referencia se fundamenté en que dicho periodo presentd el mayor consumo
de agua de los tres afos reportados. En 2023, la planta experimenté una parada programada, lo
que alteré significativamente el consumo de agua, mientras que en 2022 se reportd un
porcentaje de recuperacion del 12%. Con el objetivo de adoptar un criterio conservador, se
decidié emplear el indicador de 2021 con un porcentaje de recuperacion del 9%

En cuanto a los servicios requeridos, se estima, a partir del Reporte de Sostenibilidad de 2023, que la
cantidad de energia eléctrica total requerida sera de 1.087.744 GJ/afio (Profertil, 2023). En este caso, se
utilizé el indicador del afo 2022 debido a que la produccién anual de urea granulada fue de 1.4
MMton/ano, siendo este valor superior a la capacidad de produccion de la planta a disefar (1.3
MMton/aiio). Nuevamente, se descarta el valor de 2023 debido a que se realizé una parada de planta,
lo que redujo significativamente el consumo de energia.

Se debe tener en cuenta que en esta etapa de estudio, no es posible estimar con precisiéon los
consumos energéticos de la planta, ya que aun no se han definido los equipos especificos ni las
condiciones operativas del proceso. Ademas de la energia eléctrica, se puede anticipar que los
principales suministros necesarios incluiran: vapor de agua, combustible, aire comprimido, entre otros.
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Analisis de mercado de la materia prima

Estudio de mercado global del gas natural

El mercado global de gas natural desempefia un papel fundamental en la industria energética mundial,
consolidandose como un combustible de transicidn hacia una economia mas sostenible. En 2023, su
valor de mercado alcanzé los 1.127,09 mil millones de dodlares, y se proyecta un crecimiento a una tasa
compuesta anual (CAGR) del 7,6%, con expectativas de llegar a 2.179,06 mil millones de ddlares en
2032. El cual esta impulsado por la creciente demanda de energia, el desarrollo de infraestructuras de
gas natural licuado (GNL) y las politicas globales de reduccién de emisiones de carbono.

El gas natural se consolida como un combustible de transicion debido a su menor impacto ambiental en
comparacion con otros combustibles fosiles. Ademas, la creciente infraestructura de GNL y el desarrollo
de energias renovables, refuerzan su importancia. La estabilidad en la produccion mundial de gas en
2023, con un leve crecimiento del 0,7%, evidencia un mercado en proceso de adaptaciéon a nuevas
condiciones geopoliticas y demanda global.

El mercado enfrenta retos y oportunidades derivados de la volatilidad de precios y los cambios en la
estructura de oferta y demanda. La reduccion de exportaciones de gas ruso a Europa ha reconfigurado
las dindmicas comerciales, que genera una mayor competencia por el GNL. Se prevé que el suministro
global aumente un 2,3% en 2025 y 2026, con un protagonismo creciente de Medio Oriente y América
del Norte. En este contexto, el gas de Vaca Muerta emerge como una opcién estratégica para abastecer
el mercado regional y global. En la Figura 1.5 se observan los precios del gas natural en el periodo de
enero de 2021 a octubre de 2024 en EE.UU y Europa.

— (Gas natural, EE. UU. — Gas natural, Europa Gas natural licuado, Japon
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Figura 1.5. Precios del gas natural en USD/MMBTU.

Nota: En el caso de los datos mensuales, la Ultima observacion corresponde a noviembre de 2024. Fuentes:
Bloomberg y Banco Mundial.

Se espera que el consumo mundial de gas natural en 2024-2026 retorne a los niveles previos a la
pandemia (Figura 1.6), impulsado por Asia-Pacifico, Medio Oriente y Eurasia. Mientras la demanda en
Europa y América del Norte se estanca, la creciente competencia por el GNL entre Europa y Asia podria
generar un aumento en los precios.
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Figura 1.6. Cambios en la demanda de gas natural.

Nota: La demanda esta en unidades de Miles de millones de metros cubicos. Fuente: Agencia Internacional de
Energia (AIE) y Banco Mundial.

Se prevé que la escasez de gas natural persista en 2025 y 2026, pese a un aumento de la oferta global.
En 2026, Medio Oriente y América del Norte aportaran el 60% del suministro adicional. Europa enfrenta
un posible déficit si no se renueva el acuerdo de transito de gas ruso por Ucrania, lo que la obligaria a
buscar mas GNL de otros proveedores.

El gas de Vaca Muerta es un recurso estratégico para Argentina, tanto para su economia como para su
mercado interno. La produccion local busca sustituir importaciones mediante el desarrollo de
infraestructura, al reducir costos y fortalecer el abastecimiento nacional. Actualmente, el gas boliviano se
paga 8 USD/MMBTU, el de la cuenca neuquina se mantiene en 3 USD/MMBTU, posicionandolo como
una opcion competitiva a nivel regional. Sin embargo, pese a que Argentina tiene uno de los precios
mas bajos del mundo, el costo en boca de pozo (3,50 USD/MMBTU) sigue siendo superior al promedio
del Henry Hub en EE.UU. (2,04 USD/MMBTU), lo que limita su competitividad en el mercado de GNL.

Para mejorar su acceso a mercados internacionales, Argentina trabaja en la expansién de su
infraestructura gasifera, con proyectos clave como el Gasoducto Norte y la ampliacion del Gasoducto
Presidente Néstor Kirchner. Estas obras permitiran conectar Vaca Muerta con Brasil, un mercado
estratégico ante el declive de Bolivia, que en la ultima década ha reducido sus exportaciones de gas a
Brasil en mas del 50%. Ademas, se analizan otras alternativas de integracién regional, como la
adecuacion del sistema boliviano, la ruta bioceanica por Paraguay y la conexién Uruguayana-Porto
Alegre. Sin embargo, Bolivia enfrenta problemas politicos y comerciales que afectan su viabilidad como
proveedor confiable.

El contexto global también plantea desafios para la exportacién argentina. Si bien la demanda mundial
de GNL crecera un 35% hacia 2030, la oferta lo hara en un 48%, lo que generara un excedente de 55
millones de toneladas anuales (MTPA) después de 2028. Esta sobreoferta presionara los precios y
podria intensificar la competencia en el mercado, de esta manera los valores spot seran mas atractivos
que los contratos a largo plazo. Para Argentina, esto representa una oportunidad y un desafio, debera
optimizar costos y consolidar acuerdos comerciales para garantizar su participaciéon en el mercado
internacional.
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Otro factor determinante es la concentracién del sector. Actualmente, la renta del gas de Vaca Muerta
estd en manos de siete actores principales (YPF, CGC, Vista, Bridas, Pluspetrol, Total y Shell), que
operan con escasa transparencia en términos de competencia. Para que Argentina pueda posicionarse
como exportador, el precio PIST deberia reducirse en un 60%, de manera de tener una mayor
competitividad frente a productores de GNL como EE.UU. y los paises arabes. Sin estas reformas, el
gas argentino enfrentara serias dificultades para insertarse en el mercado global en condiciones

favorables.

Estudio de mercado local del gas natural

El mercado del gas natural en Argentina se encuentra en constante evolucion y es influenciado por
factores productivos, climaticos y econdmicos. En los ultimos afos, la produccién nacional ha mostrado
un crecimiento significativo, en diciembre se obtuvo de 2024 un pico de 124 millones de metros cubicos
diarios, un 9% mas que en diciembre de 2023. Estos avances se deben al desarrollo del gas no
convencional, con Vaca Muerta que representa el 50,1% de la produccion nacional de gas.

El consumo de gas natural en mayo de 2023 fue de 118,9 millones de metros cubicos diarios, con una
disminucion del 3,35% en comparaciéon con el mismo mes del afio anterior, como se observa en la
Figura 1.7. Esta caida se suma a la tendencia observada desde 2016 - 2019, periodo en el que el
consumo disminuyé un 7,49%. Sin embargo, en 2023 el consumo industrial mostré un repunte del
7,71% interanual, el cual alcanzé su valor mas alto en la serie historica (ENARGAS, 2023).
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Figura 1.7. Consumo de gas natural en Argentina desde enero 2010 a mayo 2023.

Nota: Las unidades estén en millones de m’ /dia. Imagen extraida de ENARGAS (Ente Nacional Regulador del
Gas).
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El consumo total de gas no siempre se encuentra influenciado por el nivel de actividad econdmica,
segun datos del Instituto Nacional de Estadistica y Censos (INDEC), durante el mes de mayo 2023, el
Estimador Mensual de la Actividad Econémica (EMAE) registré una baja del 5,51% respecto al mismo
periodo 2022. En la Figura 1.8, puede observarse como la pandemia (COVID19) afecté sensiblemente a
ambas variables.

Consumo de gas natural (% vari.a.) = EMAE (% vari.a.)
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Figura 1.8. Estimador Mensual de la Actividad Econémica (EMAE) y consumo de gas natural en Argentina.
Variacion interanual. 2016 - 2023

Nota: Las unidades estén en millones de m’ /dia. Imagen extraida de ENARGAS (Ente Nacional Regulador del
Gas).

El saldo comercial del gas natural en Argentina ha estado marcado por un déficit estructural, donde el
volumen importado supera al exportado. No obstante, a partir de 2018, las exportaciones han mostrado
un incremento sostenido debido a la caida del consumo interno y a las inversiones en infraestructura
para la exportacion de gas licuado. Entre octubre de 2022 y abril de 2023, se registraron saldos
comerciales positivos en el sector.

En términos de precios, el gas producido en Argentina tuvo un costo promedio de 3,5 USD por millén de
BTU en octubre de 2024. Durante 2024, el precio promedio del gas fue de 4,77 USD, con el 90% del
suministro proveniente de produccion local. Para 2025, se proyecta una reduccion del precio promedio a
4,10 USD por millon de BTU debido a la disminucion de importaciones.

La produccion bruta de gas para el periodo enero-mayo 2023 fue de 130,24 millones de m3/dia, y se
registr6 un incremento interanual del 0,74%. Por otro lado, en mayo de 2023 se obtuvo una baja

interanual del 0,82%, de un total de 134,93 millones de m3/dia. Por ultimo, como se puede observar en
la Figura 1.9, entre 2016 - 2019 se registra un aumento en la produccién de gas natural del 8,61%,

equivalente a 10,49 millones de m’/dia.
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Produccidn de gas natural en millones de m*/dia de 9.300 keal.
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Figura 1.9. Produccion bruta de gas natural en Argentina desde enero 2010 a mayo 2023.

Nota: Las unidades estén en millones de m’ /dia. Imagen extraida de ENARGAS (Ente Nacional Regulador del
Gas).

En octubre de 2024, la produccion total de gas natural en Argentina alcanzé los 133 MMm3/dia. Vaca

Muerta aporté el 50% del gas producido el cual fue de 70 MMmg/dia. Al comparar los valores de
produccién de gas natural de 2024 con los requerimientos totales del proceso de produccién, se observa
que la demanda fue satisfecha. Por ello, se espera que en el afo actual la cantidad requerida continte

cubriéndose.

Por ultimo, se llevé a cabo exclusivamente un estudio de mercado del gas natural, debido a que se
considera que la planta dispone de una unidad de tratamiento de agua y una planta de produccion de

amoniaco.

Analisis de mercado de la urea

Estudio de la oferta de la Urea granulada en el mercado global y local

El mercado global de urea representé un valor de 136,93 mil millones de dolares en 2024 y se espera
que crezca a 139,71 mil millones de ddlares en 2025. Se proyecta que para 2034 supere los 167,41 mil
millones de ddlares, lo que representa una tasa de crecimiento anual compuesta (CAGR) de 2,03%
entre 2024 y 2034, véase Figura 1.10. Asia Pacifico ha sido la regién con mayor participacion en los
ingresos del mercado en 2023, con un dominio claro en el sector de fertilizantes, el cual captur6 la
mayor parte del mercado. En cuanto a aplicaciones, el segmento agricola representé mas del 75% de

los ingresos globales en 2023, lo que demuestra la relevancia de la urea en la produccion de alimentos.
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Figura 1.10. Tamafio del mercado de la Urea de 2023 a 2034.

Nota: Elaboracion propia, donde el precio esta en billones de dblares.

La produccion mundial de urea se concentra principalmente en tres paises: China, Estados Unidos y
Canada, véase Figura 1.11, los cuales generan mas del 60% del total de fertilizantes en el mundo. Un
cuarto de la urea mundial se produce en China, que ademas es un importante consumidor, véase Figura
1.12, y el segundo exportador mundial de este fertilizante. La produccion y distribucion de urea han
estado sujetas a variaciones debido a restricciones comerciales y fluctuaciones en los precios de sus
componentes principales.

Sin embargo, en los ultimos afos, la industria se ha visto afectada por la guerra en Ucrania, la crisis
energeética y las sanciones impuestas a Rusia y Bielorrusia, principales exportadores de urea. Estas
restricciones han generado disrupciones en la cadena de suministro global.
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Figura 1.11. Principales exportadores de Urea granulada.

Nota: Elaboracion propia a partir de datos recopilados de multiples fuentes.
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Figura 1.12. Principales importadores de Urea granulada.

Nota: Elaboracion propia a partir de datos recopilados de multiples fuentes.
Algunas de las empresas productoras a nivel internacional y local son:

Profertil: Es una empresa argentina ubicada en Bahia Blanca con mas de 20 afios de experiencia en el
sector. Esta conformada en partes iguales por Nutrien Inc. y YPF SA. En septiembre de 2000 inaugurd
una planta de produccién de amoniaco y urea granulada, que abastece por completo el mercado interno
argentino, al satisfacer una demanda anual de 750.000 toneladas de urea granulada.

Pequiven: Es una empresa estatal venezolana con participacion de capital privado, fundada en 1958.
Utiliza el petréleo y el gas natural como materias primas para producir productos quimicos, los cuales se
dividen en cinco grandes categorias: plasticos, fibras sintéticas, cauchos sintéticos, detergentes y
fertilizantes nitrogenados. En 2014, aumentd su produccién de urea granulada en un 40% para cubrir la
demanda del mercado nacional y exportar a Brasil, asi como a los paises de la regiéon, como los
miembros del Alba y Petrocaribe.

Grupo Acron: Es una empresa rusa dedicada a la produccion y comercializacion de fertilizantes
minerales, materiales industriales y a la mineria. Es un productor global de fertilizantes minerales
complejos como NPK, asi como de fertilizantes nitrogenados, como la urea, el nitrato de amonio y el
nitrato de urea-amonio. Sus principales mercados incluyen Rusia, Brasil, Europa y Estados Unidos.

CF Industries Holdings: Es una empresa estadounidense que se especializa en la fabricacion y
distribucion de fertilizantes, amoniaco, urea, nitrato de amonio y otros productos nitrogenados. Se
encuentra entre los principales productores de amoniaco del mundo y es un destacado fabricante y
distribuidor de fertilizantes agricolas en los Estados Unidos.

Industria Quimica Hubei Yihua Co., Ltd: Es una empresa estatal china especializada en la fabricacién y
comercializacion de productos quimicos vy fertilizantes. Es uno de los principales fabricantes de urea en
China, conocida por producir urea de alta calidad, utilizada tanto en aplicaciones agricolas como
industriales.

Fertilizantes Koch, LLC: Es una de las principales compafiias a nivel mundial en la produccién y
distribucion de fertilizantes, que contribuye a la agricultura y aplicaciones industriales en todo el mundo.
Este conglomerado multinacional estadounidense, con sede en Wichita, Kansas, es la segunda
empresa privada mas grande de Estados Unidos.
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Coromandel International Limited: Es una de las principales empresas de la India en la produccion y
venta de fertilizantes, pesticidas y nutrientes especiales. Es un proveedor destacado de soluciones
agricolas en el pais.

SABIC: Es la cuarta empresa quimica mas diversificada del mundo y uno de los lideres globales en la
produccién de productos quimicos, fertilizantes, plasticos avanzados y metales. Su sede se encuentra
en Riad, Arabia Saudita.

Compafriia de Fertilizantes de Qatar: Es una empresa dedicada a la produccion y suministro de
amoniaco y urea tanto en Qatar como en mercados internacionales.

EuroChem: Es una multinacional suiza dedicada a la produccion de fertilizantes y otros productos para
la nutriciéon de cultivos. ElI grupo EuroChem cuenta con instalaciones de fabricacion, logistica y
distribucién en Rusia, Bélgica, Lituania, Brasil, China, Kazajistan, Estonia, Alemania y Estados Unidos.

Yara International ASA: Es una empresa quimica noruega que produce y distribuye fertilizantes
minerales nitrogenados y productos industriales relacionados. Se posiciona como lider mundial en la
produccion y venta de fertilizantes y productos industriales asociados.

La crisis energética tiene un impacto significativo en el precio de la urea granulada, ya que esta industria
depende en gran medida de los precios de los componentes basicos necesarios para su produccion,
como el gas natural, el didoxido de carbono y el amoniaco. En marzo de 2023, el precio de la urea
alcanzé un maximo histérico debido a estos factores. Actualmente, el precio promedio global por
tonelada de urea granulada es de aproximadamente 350 USD/ton, equivalentes a 322 €/ton.

En contraste, en Argentina, los precios mayoristas no han reflejado completamente la dinamica del
mercado global, debido a que los valores locales no acompafaron el alza internacional de los ultimos
meses; asciende de 271 USD/ton en septiembre de 2020 a 460 USD/ton en el mismo mes de 2021, y
refleja un aumento del 70% en ddlares. No obstante, algunos importadores ya ajustaron sus referencias
a valores de 600 USD/ton, asociados a los costos de reposicion.

Las politicas gubernamentales y los subsidios desempenan un papel clave en la produccién vy
comercializacién de urea en Argentina, al facilitar las actividades de importacion y exportacién. En 2021,
la produccién de urea en el pais se estim6 en aproximadamente 806.678 toneladas. Sin embargo, los
precios de los fertilizantes nitrogenados en el mercado mayorista argentino no han reflejado
completamente la dinamica del mercado global.

El mercado de la urea en Argentina enfrenta un contexto internacional complejo, caracterizado por una
creciente dependencia de las importaciones de fertilizantes y la fluctuacion de los costos de produccion.
A pesar de estos desafios, el sector desempefia un papel fundamental en la industria agricola del pais,
con expectativas de crecimiento sostenido en los proximos anos.

Estudio de la demanda de la Urea granulada en el mercado global y local

La creciente demanda de alimentos a nivel mundial ha generado una transformacion en la industria
agricola, impulsada por factores como el crecimiento demografico, los cambios en las preferencias
dietéticas y la urbanizacién acelerada. En este contexto, la utilizacion de fertilizantes nitrogenados,
desempefia un papel fundamental en la optimizacion del rendimiento de los cultivos y en la
sostenibilidad de la produccién agricola.

El mercado global de la urea ha experimentado una evolucion significativa en los ultimos afios,
impulsado por la creciente demanda en el sector agricola y los cambios en las dinamicas econdmicas y
regulatorias de diversas regiones. En 2023, Asia Pacifico liderd la cuota de mercado con un 36,25%,
equivalente a una valoracién de 50.830 millones de délares. Este liderazgo se debe principalmente a la
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alta demanda en paises como China e India, ambos con economias agricolas expansivas y politicas
gubernamentales que fomentan el uso de fertilizantes nitrogenados.

En China, el gobierno ha implementado una serie de incentivos para estimular el uso de urea, que
incluyen subsidios para su adquisicion y programas educativos destinados a optimizar su aplicacion en
los cultivos. Estas medidas han favorecido un crecimiento constante en la demanda del fertilizante, y
consolidan la posicién de Asia Pacifico como el mercado mas relevante a nivel mundial.

Por otro lado, América del Norte presenta una tendencia de crecimiento acelerado, con una tasa
proyectada del 4,24% entre 2024 y 2031. En Canada, las inversiones gubernamentales en investigacion
y desarrollo agricola han incentivado el uso de fertilizantes eficientes, de esta manera promueven el uso
de la urea como parte de las estrategias de optimizacién agricola.

En Europa, la regulacién ambiental ha desempefiado un papel determinante en la configuracion del
mercado de la urea. A su vez, Ucrania moderniza su sector agricola, y promueve el uso de fertilizantes
mas eficientes para mejorar la productividad en el contexto de un mercado en transformacion.

El mercado de la urea también se ha visto afectado por fluctuaciones en los precios de la energia,
especialmente en la Unién Europea, cuya dependencia del gas importado de Rusia ha generado
importantes desafios en la produccion y abastecimiento del fertilizante. Rusia ha experimentado un
incremento en los precios del gas, lo que ha encarecido su produccién y ha llevado al gobierno ruso a
imponer restricciones en la exportacién de fertilizantes para priorizar el abastecimiento interno.

Como consecuencia de esta situacion, la demanda de urea en la Unidn Europea no ha logrado cubrirse
completamente con la produccién local, lo que ha generado una creciente necesidad de importaciones
desde el norte de Africa. Egipto y Argelia han emergido como proveedores clave para el bloque
europeo, al elevar significativamente sus precios de exportacion y afectar la dinamica del mercado
global de fertilizantes.

Por otro parte, el mercado de la urea en Sudamérica se distingue por la expansién de sus actividades
agricolas y la progresiva implementacion de tecnologias modernas en el sector. Brasil y Argentina
lideran la demanda regional debido a la importancia de sus cultivos extensivos, como la soja y el maiz,
que requieren fertilizantes nitrogenados para optimizar la productividad. Brasil, como el mayor productor
agricola de Sudamérica, domina el mercado de la urea con un consumo elevado, mientras que
Argentina ha mostrado un crecimiento acelerado en los ultimos afos.

En términos de consumo, la urea representd el 40% del total de fertilizantes aplicados en Argentina en
el ultimo afo. Si se consideran otros fertilizantes nitrogenados, estos alcanzan el 56% del total de
fertilizantes utilizados anualmente. La demanda de estos insumos se ha triplicado en las ultimas dos
décadas.

A pesar del crecimiento del mercado, Argentina enfrenta desafios relacionados con la dependencia de
importaciones y la volatilidad de los precios internacionales. Las estrategias de desarrollo de la
produccion local y la promocion de practicas agricolas sostenibles seran determinantes para garantizar
la estabilidad y el crecimiento continuo del mercado de la urea en el pais.
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Premisas

A partir de la capacidad de la planta elegida en 1.3 Mton/afio, se estima que el proceso requerira aproximadamente 912.500.000 m3/aﬁo de gas natural y

nitrégeno; y 10.634.000 m3/aﬁo de agua desmineralizada, con un precio de venta inicial del producto de 480 USD/ton, lo que posiciona a la planta en

competencia directa con empresas lideres del sector, como Profertil.

En cuanto a las caracteristicas del proceso de produccién de urea granulada, queda pendiente determinar, en capitulos posteriores, el método especifico
para su obtencidon. Sin embargo, todos los procesos considerados tienen como base la reaccion quimica entre didxido de carbono y amoniaco. En la
Figura 1.13 se presenta el diagrama de bloques del proceso, que proporciona una vision general de su configuracion preliminar.

MNH5 exceso
{= 99,6 %p/p)
1825 millones m*afio

COe2
912.5 millones m*afio

MH3 + carbamato + H;O + CO;

h 4

Reactor de sintesis

Urea + H,0

170-200 °C
130-200 atm

carbamato + NHs

Nota: Elaboracion propia a partir de diagramas recopilados de multiples fuentes.

¥

Descomposicion

Urea + H;O |

l

Biuret

Concentracion

Urea + H,O

H-0

T

Figura 1.13. Diagrama de bloques del proceso.

Evaporacion

Urea

Granulacion

—>

Urea granulada
(46 %p/p Na)

1.3 millones ton/afio

La eleccion de Bahia Blanca como ubicacion estratégica, se justifica en su acceso privilegiado a los gasoductos provenientes de Vaca Muerta a través de
la Transportadora de Gas del Sur (TGS), en General Cerri, que aseguran un suministro constante de gas natural, insumo clave en la produccion de urea.

Desde una perspectiva logistica, el puerto de Bahia Blanca ofrece capacidades avanzadas de exportacion y distribucion nacional, gracias a su modelo de
puerto de aguas profundas y su especializacion en el manejo de hidrocarburos, petroquimicos y carga general. Ademas, las rutas terrestres que conectan
la region con las principales zonas agricolas del pais facilitan el despacho de fertilizantes al sudeste bonaerense, Cérdoba y Santa Fe; lo que representa

aproximadamente el 45% de la produccién regional.
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Justificacion preliminar del proyecto

El mercado local y global de la urea granulada ha experimentado un crecimiento sostenido, debido al
aumento demografico que generé una mayor demanda alimentaria. Como resultado, se incrementé el
consumo de fertilizantes nitrogenados, por sus propiedades regenerativas para los suelos.

El biuret es el principal subproducto derivado del proceso de sintesis de urea granulada. Dada su
toxicidad, este compuesto y sus derivados carecen de un mercado especifico. Por tal motivo, es
primordial minimizar su formacion, para cumplir con las especificaciones técnicas del producto de
interés y reducir los costos asociados a los posteriores procesos de separacion.

El presente proyecto tiene como principal objetivo instalar una nueva planta de producciéon de urea
granulada, a partir de gas natural, para abastecer el mercado interno y exportar el excedente a Brasil.

Conclusion

El analisis desarrollado en este capitulo permitié establecer los fundamentos técnicos, productivos y
estratégicos que justifican la instalacion de una nueva planta de urea granulada en Bahia Blanca. Se
caracterizaron en detalle las materias primas, el proceso de sintesis y las tecnologias de produccion
disponibles, junto con las condiciones logisticas y de infraestructura que hacen viable el proyecto. Se
realizé un analisis de los procesos disponibles lo que permitira la seleccion del método de produccién
mas adecuado para su posterior desarrollo. Asimismo, el estudio del mercado de gas natural y de urea,
tanto a nivel global como local, evidencié un contexto de demanda creciente, dependencia elevada de
importaciones y oportunidades competitivas para incrementar la produccion nacional. En conjunto, estos
resultados confirman la pertinencia de avanzar en las etapas posteriores del disefio, orientadas a
evaluar en profundidad las alternativas de proceso, los requerimientos operativos y la factibilidad integral
de la propuesta.
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Resumen ejecutivo

En el presente capitulo se detalla el disefio del proceso de produccion de urea granulada, se realiza un
analisis comparativo entre las tecnologias principales (Snamprogetti y ACES) y se elige como opcién
optima Stamicarbon AVANCORE ®. Esta eleccion se basa en criterios como OPEX, CAPEX, consumo
energético, recuperacion de agua, rendimiento global, seguridad y tratamiento de efluentes, entre otros.

Se describen las reacciones quimicas claves del proceso: la sintesis rapida y exotérmica de carbamato
de amonio a partir de amoniaco y dioxido de carbono, y su posterior conversién, mas lenta y
endotérmica, en urea y agua. También, se analiza la formacion no deseada de biuret como subproducto
a altas temperaturas.

Las condiciones experimentales de operacién se determinan en un rango de temperatura de 180 -
210°C, 14 - 25 MPa y una relacién molar NH3/C02 de 3 - 5, con un valor de referencia de 3. Estas

condiciones permiten maximizar la conversion a urea y minimizar la formacién de subproductos.

El proceso propuesto consta de las siguientes etapas: sintesis, separacién y reciclo de materia prima
remanente, purificacion y granulacion; con el fin de obtener un producto con una pureza del 98% p/p de
urea. Se determina una eficiencia global del proceso del 85%, y se plantean los balances de masa
preliminares, a partir de la capacidad instantanea de la planta (174,6 ton/hr) como base para el disefo.
Finalmente, se esquematiza el diagrama de bloques del proceso.
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Definicion de la tecnologia de proceso

En el Capitulo 1 se llevé a cabo un analisis comparativo de las principales tecnologias de produccion de
urea granulada, en el cual se caracterizaron aspectos como el disefio del reactor; los rangos de
operacién de presion y temperatura; los métodos de separaciéon de reactivos y las estrategias de
descomposicion del carbamato de amonio.

A partir de esta informacion, se identificaron tanto las ventajas como las limitaciones de cada tecnologia,
al tener en cuenta las variables operativas, consideraciones energéticas y de eficiencia. En la Tabla 2.1
se realiza una comparacién cualitativa entre las tres tecnologias principales.

Tabla 2.1. Comparacion cualitativa de las tecnologias principales.

Variable Stamicarbon Snamprogetti ACES (Toyo Engineering)
OPEX (Costo operativo) e Bajo Medio Medio
CAPEX (Inversién inicial) Medio + Bajo Medio
Consumo energético e Bajo Medio Medio
Recuperacion de agua e Buena Medio e Buena
Consumo de vapor e Bajo Medio e Bajo
Consumo de materia ] ) )
prima (NH3 y COz) o Bajo Medio e Bajo
Rendimiento global e Buena Medio Medio
Seguridad operativa e Buena Medio e Buena
Reciclos e Bajo e Alto Medio
Tratamientos de e Buena Medio Medio
efluentes

Nota: Elaboracion propia a partir de datos recopilados de multiples fuentes.

Para definir la tecnologia a utilizar, se realiz6 una evaluacion cuantitativa mediante un promedio
ponderado de las variables analizadas. Para ello, se asignaron valores numéricos a cada categoria
segun la siguiente escala: verde = 5, amarillo = 3 y rojo = 1. La Tabla 2.2 resume los resultados
obtenidos, donde se observa que la tecnologia Stamicarbon alcanza el mayor promedio ponderado.

Tabla 2.2. Promedio ponderado.

Tecnologia de proceso Puntuacion

Stamicarbon

Snamprogetti

ACES (Toyo Engineering)

Nota: Elaboracion propia a partir de las variables definidas en la Tabla 2.1.

En funcién de estos resultados, se concluye que la tecnologia seleccionada es Stamicarbon. Aunque el
proceso Snamprogetti presenta una menor inversién inicial y Toyo (ACES) destaca por su bajo consumo
energético y recuperacion de agua, la opcion Stamicarbon representa la mejor alternativa gracias a su
equilibrio entre eficiencia operativa, seguridad del proceso, costos de operacion y rendimiento general.
Su disefio permite reducir significativamente la generacién de corrientes recirculadas y simplificar el
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tratamiento de efluentes, lo que mejora tanto la sustentabilidad del proceso como la robustez del
sistema.

Respecto a las versiones disponibles, se analizaron las alternativas 2000 plus ® — Pool Condenser
Concept, 2000 plus ® — Pool Reactor Concept y AVANCORE ®. Aunque todas representan una
evolucion respecto a configuraciones previas, la version AVANCORE ® incorpora mejoras significativas
en integracién térmica, simplificacion de la etapa de sintesis y reduccion de pérdidas de carga. Estas
caracteristicas permiten optimizar el consumo energético y reducir la complejidad operativa,
consolidandola como la opcién mas adecuada para el disefo propuesto.

Reaccion quimica

En el Capitulo 1 en la seccidn Proceso de obtencion de urea granulada a partir de gas natural se realizd
el anadlisis de las etapas para la obtencion del producto y las reacciones quimicas involucradas. A
continuacion, se definiran las condiciones de operacion y conversiones alcanzadas. Esto permitira
comprender con mayor detalle el comportamiento termodinamico y cinético de cada etapa del proceso
de obtencion de urea granulada.

Etapa 1: Sintesis de carbamato de amonio

La primera etapa consiste en la reaccion directa entre amoniaco (NH3) y didxido de carbono (COZ), para
generar carbamato de amonio (NH,COONH,) segin Ecuacion 2.1, donde la conversion del CO, es

practicamente del 100%.

2NH co © NH4C00NH

3(D) + 20 AH =— 156,64 kj/mol Ecuacién 2.1.

2

Esta reaccion es rapida y altamente exotérmica por lo que requiere una eficiente remocidn de calor para
evitar un aumento excesivo de la temperatura que pueda afectar el equilibrio y la seguridad del proceso.
Dado que el proceso opera con reactivos en fase liquida, se trabaja a una presion elevada para
mantener el CO2 y el NH3 en estado liquido. La velocidad de reaccion y el grado de conversién se ven

favorecidas por operar a alta presion, generalmente por encima de la presion de vapor del carbamato de
amonio, para mantenerlo en fase liquida y evitar su disociacion.

Esta etapa es clave para establecer la base de la sintesis posterior de urea, ya que la cantidad y
estabilidad del NH4COONH2 formado condicionan el rendimiento global del proceso.

Etapa 2: Conversién de carbamato en urea y agua

En esta segunda etapa, el NH4COONH2 se descompone de forma lenta y endotérmica para formar urea

(NHZCONHZ) y agua, como se indica en la Ecuacion 2.2.

NH4COONH2 o< NHZCONH2 o + HZO o AH = 26,36 kJ/mol Ecuacion 2.2.

La conversion de NH4COONH2 a urea comienza a temperaturas iguales o inferiores a 100 °C, pero a ese

nivel la velocidad de reaccién es extremadamente lenta: se requieren entre 20 y 30 horas para lograr
una conversién apreciable. Sin embargo, al incrementar la temperatura a 185 °C, aproximadamente el
50% del NH4COONH2 se convierte en urea en tan solo 30 minutos, lo que evidencia la fuerte

dependencia de la cinética de reaccion respecto a la temperatura.
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Para mejorar este rendimiento, se suele operar con un exceso de amoniaco, el cual desplaza el
equilibrio hacia la formacion de urea, sin embargo la presencia de agua en el sistema tiene el efecto
contrario y limita la conversion. Esta reaccion solo ocurre en fase liquida, y actualmente no se dispone
de catalizadores comerciales eficaces que puedan acelerar el proceso.

Durante esta etapa también puede producirse la formacion del biuret, un producto no deseado, que
ocurre por la degradacion térmica de dos moléculas de urea, como se indica en la Ecuacién 2.3.

2NH2C0NH2 o © NHZCONHCONH2 o + NH3 o Ecuacioén 2.3.
La formacién de biuret es también endotérmica y ocurre a temperaturas elevadas cuando la
concentracion de urea es alta y la de amoniaco es baja. Aunque es una reaccién lenta, su generacion
puede afectar negativamente la calidad del producto final, por lo que es fundamental minimizar el tiempo
de residencia y limitar la temperatura en el reactor. Operar con un exceso de amoniaco también
contribuye a inhibir esta reaccién secundaria.

Cabe destacar que solo el amoniaco, el diéxido de carbono y el agua pueden pasar de la fase liquida a
la fase vapor debido a su alta volatilidad, mientras que la urea y el biuret permanecen en fase liquida.
En la industria los reactores de sintesis de urea operan tipicamente en un rango de 170 a 210°C y
presiones de entre 13 y 30 MPa. Estas condiciones operativas buscan maximizar la velocidad de
reaccion y la conversion de materias primas, garantizar la estabilidad del carbamato intermediario y
reducir la formacién de biuret.

Condiciones de operacion

En esta seccidon se analizan las condiciones de operacion del proceso de sintesis de urea, con el
objetivo de identificar los parametros 6ptimos para maximizar la conversion y eficiencia. La produccion
de urea se basa en dos reacciones quimicas en equilibrio, ver Ecuaciones 2.1 y 2.2. Estas etapas
requieren condiciones cuidadosamente controladas de temperatura, presion, composicion y tiempo de
residencia.

La temperatura de operacion influye directamente en la cinética de ambas reacciones: temperaturas
inferiores a 150 °C limitan la velocidad de descomposicion del carbamato. Por lo tanto, se ha establecido
un rango 6ptimo de temperatura de 170 a 220 °C, con un tiempo de retencion de 0,3 a 1 hora. En cuanto
a la presion, se requieren condiciones elevadas, tipicamente entre 13 y 30 MPa, para favorecer la
formacion de carbamato y aumentar la conversion global.

Aunque la relacion estequiométrica NH3/CO2 es de 2:1, se emplea un exceso de amoniaco (relacién

molar éptima entre 3,1 y 4,1) para acelerar la reaccidén y desplazar el equilibrio hacia la formacion de
urea. Sin embargo, la presencia de agua reduce la conversion, por lo que su proporcion en la mezcla
inicial debe minimizarse (relacion HZO/CO2 baja). La composicion de esta fase liquida suele expresarse

en términos de las relaciones molares NH3/CO2 y HZO/COZ, las cuales permiten evaluar el

comportamiento del sistema.

El proceso contempla también el reciclo total de los reactivos no convertidos. El CO2 y NH3 presentes en

la corriente de salida del reactor se recuperan mediante etapas de descomposicién del carbamato y
separacion de gases en sistemas de alta y baja presion. Parte del CO2 fresco se utiliza como agente de

desorcion en estas etapas, para facilitar la recuperacién de los componentes. Posteriormente, los gases
se condensan, se comprimen nuevamente y se reciclan al reactor.
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Diversos estudios han contribuido a comprender y optimizar estas condiciones. La tecnologia
desarrollada por Stamicarbon, documentada en la Ullmann’s Encyclopedia of Industrial Chemistry
(2012), proporciona una base sélida para el disefio del proceso. A su vez, se consideran los trabajos de
otros autores que abordan la problematica desde un enfoque complementario: Meessen y Petersen
estudian el comportamiento de la conversion mediante datos experimentales, mientras que
Zendehboudi et al. (2014) y Hamidipour et al. (2005) realizan simulaciones detalladas y analisis de datos
provenientes de plantas industriales, lo cual permite validar modelos cinéticos y evaluar el impacto de
las variables operativas bajo condiciones reales de operacion.

Temperatura

La conversién de carbamato de amonio en urea aumenta con la temperatura, siempre que la presion
sea lo suficientemente alta para mantener los reactivos en fase liquida. A una presion de
aproximadamente 18 MPa, la conversidon de carbamato a urea es del 50% en el rango de 170 °C a
190 °C, y puede alcanzar valores aun mayores a temperaturas elevadas, con tiempos de residencia de
0,3 a 1 hora entre 170 °C y 200 °C. No obstante, el aumento de temperatura también incrementa los
problemas de corrosién. Por esta razén, el rango 6ptimo de operacion en la mayoria de los procesos
industriales se ubica entre 180 °C y 210 °C (Capitulo XI, Urea, 1982).

Para comprender mejor este comportamiento, resulta relevante analizar las dos reacciones principales
que ocurren en el reactor de sintesis de urea, ver Ecuacion 2.1y 2.2.

Tal como se observa en la Figura 2.1, la conversién de CO2 a carbamato disminuye con la temperatura.

Por el contrario, la conversion de carbamato a urea se incrementa con la temperatura, supera el 90%
cerca de los 250 °C. Estos efectos contrapuestos dan lugar a una temperatura 6ptima en la que la
formacion de carbamato es suficientemente alta y la conversién a urea es eficiente, y maximizar asi la
generacién de calor en el reactor.
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Figura 2.1. Efecto de la temperatura en la conversién de equilibrio en condiciones tipicas (16 MPa)

Nota: Imagen extraida del articulo “Modeling the synthesis section of an industrial urea plant” (2004, p. 9)

A temperaturas por debajo del punto de fusion del carbamato (~155 °C), se puede formar un film sélido
sobre las paredes internas del reactor y dificultar la transferencia de calor. En cambio, a temperaturas
elevadas, si bien se favorece la reaccion hacia urea, aumenta la corrosion. Para mitigar este problema,
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se emplean materiales como Safurex, que presentan alta resistencia a la corrosién y mejoran el

intercambio térmico.

En estudios experimentales y simulaciones con una relacidn molar inicial de NH3/COZ: 35y

HZO/COZ: 0,25 , se ha determinado que la temperatura 6ptima para maximizar la conversion de los

reactivos se encuentra en torno a los 192 °C, como se observa en las Figuras 2.2 y 2.3, donde se
muestran los perfiles de conversion de 602 y NH3 en fase liquida.
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Nota: Imagen extraida del articulo Revamping Urea Synthesis Reactor using Aspen Plus .

Cabe destacar que, si bien en el estudio de Meessen y Petersen no se especifica la presion utilizada, la
comparacion con simulaciones realizadas en ASPEN HYSYS por Saima Abdul Rasheed (publicadas en
Ureaknowhow) indica resultados similares bajo distintas presiones. A partir de esta comparacion gréfica,
se infiere que dichos ensayos podrian haberse realizado a una presion cercana a 16 MPa.
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Figura 2.4. Conversion de CO , Vs Temperatura para un rango de presiones.

Nota: Imagen extraida del Articulo Revamping Urea Synthesis Reactor using Aspen Plus
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Temperatura y largo del reactor

En el estudio realizado por Zendehboudi et al. (2014), se analizaron estos efectos mediante
simulaciones y se compararon con datos reales de una planta comercial. La investigacion se desarrolld
para una relacién molar de alimentacion NH3/COZ: 28y HZO/COZ: 0,44, en un intervalo de temperatura

entre 442 Ky 456 K, bajo una presion promedio de 13,40 MPa.

La Figura 2.5 muestra el perfil de temperatura a lo largo del reactor (de aproximadamente 130 m° de
volumen), donde se observa un aumento progresivo de la temperatura desde la base hasta la parte
superior. Este comportamiento se explica por el caracter exotérmico de la reaccién global de sintesis de
urea, producto de la combinacion de la formacion de carbamato de amonio (exotérmica) y su posterior
conversién a urea (endotérmica). La leve disminucién hacia el final del reactor puede deberse a efectos

de transferencia de calor o a una disminucién en la velocidad de reaccién debido al agotamiento de los
reactivos.
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Figura 2.5. Perfil de temperatura en el reactor de urea segun los resultados de la simulacion y los datos de la
planta comercial.

Nota: Imagen extraida de Zendehboudi et al. (2014, p. 8).

Ademas, se observa que un incremento en la temperatura de alimentacion acelera la reaccién y permite
alcanzar mas rapido el equilibrio. Como se indica en la Figura 2.6, a mayor temperatura de entrada, se
requiere una menor altura de reactor para lograr la misma conversion. Este efecto es util desde el punto
de vista de disefio, ya que permite reducir el tamafio del reactor, lo que se traduce en menores costos
de inversion. Sin embargo, esta ventaja debe evaluarse frente al mayor consumo energético necesario
para precalentar la corriente de alimentacion.
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Figura 2.6. Efecto de la temperatura de alimentacion sobre la altura del reactor.

Nota: Imagen extraida de Zendehboudi et al. (2014, p. 9).

Aunque el incremento de temperatura de alimentacion analizado en la Figura 2.6 es relativamente
pequeno (del orden de unos 10K), su impacto sobre la longitud necesaria del reactor es significativo; lo
que permite alcanzar mas rapidamente el equilibrio quimico de esta segunda etapa, y reduce la longitud
de reactor requerida para lograr una conversion dada.

No obstante, el aumento de temperatura ademas favorece la formacion del biuret. Tal como se muestra
en la Figura 2.7, al superar los 440 K, se incrementa significativamente la conversion de CO2 a biuret.
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Figura 2.7. Conversion de CO ,a biuret en funcién de la temperatura de alimentacion del reactor de 28.5 m de

altura y 2.5 m de diametro.

Nota: Imagen extraida de Zendehboudi et al. (2014, p. 9).
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La distribucion del biuret dentro del reactor también muestra una fuerte correlacion con la temperatura.
La Figura 2.8 evidencia que la conversion de €o, a biuret aumenta con la altura del reactor, lo que

indica que las zonas superiores del reactor, con temperaturas mas elevadas, favorecen esta reaccion
secundaria.
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Figura 2.8. Variacion de la tasa de produccion de biuret en la planta comercial con la altura del reactor.

Nota: Imagen extraida de Zendehboudi et al. (2014, p. 10).

Finalmente, estudios complementarios como el de Hamidipour et al. también destacan los efectos
contrapuestos del aumento de temperatura sobre la conversion de CO2 a carbamato (favorecida a bajas

temperaturas) y de carbamato a urea (favorecida a altas temperaturas), lo que refuerza la necesidad de
encontrar la temperatura 6ptima para maximizar la conversion de CO2 a urea y minimicen la formacion

de biuret; sin comprometer la integridad del sistema o la calidad del producto final.

Tiempo

Diversos estudios han demostrado que la conversién de carbamato de amonio en urea aumenta con el
tiempo de residencia en el reactor, hasta alcanzar un valor maximo, a partir del cual un mayor tiempo ya
no genera mejoras significativas. Este comportamiento se observa claramente en las Figuras 2.9 y 2.10,
y se debe a la naturaleza de la reaccion representada en la Ecuacion 2.3, la cual es limitada por el
equilibrio quimico. Dado que la conversién no es completa, sera necesario implementar etapas de
reciclo para recuperar reactivos no convertidos.

El estudio de Frejacques fue realizado para una alimentacion con relacion NH3/C02: 2 y una presion de

30 MPa, mientras que para el trabajo de Brouwer no se especifica esta relacion, lo cual limita una
comparacion cuantitativa exacta entre ambos trabajos. Sin embargo, ambos estudios coinciden en
mostrar un patrén comun: la conversién aumenta inicialmente con el tiempo, pero alcanza un limite.
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Figura 2.9. Variacion de la conversién de carbamato de amonio en urea con el tiempo para distintos valores de
temperatura.

Nota: Imagen extraida de Frejacques (1948, p. 26)
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Figura 2.10. Variacion de la conversién de carbamato de amonio en urea en funcion del tiempo para distintos
valores de temperatura.

Nota: Imagen extraida de Thermodynamics of the Urea Process (2009, p. 3)

En ambos graficos también se observa que el aumento de la temperatura favorece la conversién, como
fue discutido en secciones anteriores. No obstante, a partir de los 170 °C, existe un tiempo 6ptimo de
residencia en el que se alcanza la conversibn maxima, y mas alla de ese punto, la conversion puede
incluso disminuir. Esto se debe a que, si bien una mayor temperatura incrementa la velocidad de

reaccion, también puede promover reacciones secundarias, la descomposicion del carbamato o el
retroceso de la reaccion principal.

Cabe destacar que, aunque los estudios fueron realizados bajo condiciones experimentales diferentes,
ofrecen una vision cualitativa del comportamiento esperado dentro del reactor. Dado que el carbamato
de amonio es volatil a temperaturas elevadas, ambos trabajos utilizaron presiones suficientemente altas

para asegurar que la reaccion ocurra en fase liquida, condiciéon fundamental para la sintesis eficiente de
urea.
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Relaciéon molar

En la zona de reaccion las relaciones molares: NH3/CO2 y H20/6‘02 representan la composicién de una

mezcla hipotética compuesta exclusivamente por amoniaco, didéxido de carbono y agua, al considerar
que las reacciones de formaciéon de carbamato y urea no han tenido lugar. La optimizacién de estas
relaciones tiene un impacto significativo en la eficiencia del proceso.

Un exceso de amoniaco (relacion NH3/CO2 > 2) favorece el desplazamiento del equilibrio hacia la
formacién de urea, aumenta la velocidad de reaccion y la conversién de COZ, aunque disminuye el
porcentaje de NH, convertido a urea. Por este motivo, los procesos industriales suelen operar con

relaciones NH3/C02 entre 3 y 5, se alcanza incluso un 50% de exceso de amoniaco (Capitulo XI, Urea,
1982).

En un estudio realizado por Zendehboudi et al. (2014), se analizaron los efectos de las relaciones
molares sobre la conversion de CO2 a urea en condiciones de equilibrio a 445 Ky 16 MPa, como se

muestra en la Figura 2.11.
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Figura 2.11. Porcentaje de conversién de CO: a urea a 445 K.
Nota: Imagen extraida de Zendehboudi et al. (2014, p. 10).
Se observa que a medida que aumenta la relacién NH3/COZ, también lo hace la conversion de COZ, en
todo el rango de relaciones HZO/CO2 analizadas. Sin embargo, este aumento tiende a aplanarse a partir

de una relacién NH3/CO2 de 4, alcanza un maximo alrededor de 5, donde la mejora en conversion no es

significativa, ver Figuras 2.12 y 2.13.
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Nota: Imagen extraida del articulo “Urea” en Ullmann 's Encyclopedia of Industrial Chemistry (2012, p. 5).

Este comportamiento se explica por el principio de Le Chételier: al aumentar la concentracion de NH3 en

la mezcla, el equilibrio de las reacciones se desplaza hacia la formacion de productos (urea y agua).
Ademas, el exceso de amoniaco mejora la solubilidad del C02, favorece la formacion del intermediario

carbamato de amonio, y contribuye a una mayor conversion global. Por estas razones, la relacion molar
NH,/CO, constituye un parametro fundamental tanto desde el punto de vista termodindmico como

operacional.

En contraposicion, la conversion de CO2 disminuye a medida que aumenta la relacion HZO/COZ, ya que

el agua es un producto de la reaccion y su acumulacién desplaza el equilibrio hacia los reactivos. Este
efecto limita el rendimiento global del proceso.

La influencia de estas relaciones también puede observarse en los perfiles de los caudales molares a lo
largo del reactor, segun el modelado y los datos experimentales presentados en la Figura 2.14. Se
evidencia una disminucion progresiva de los caudales de NH3 y COZ, lo cual indica su consumo a

medida que avanza la reaccion. En cambio, los caudales de urea y agua aumentan a lo largo del
reactor, y evidencian la conversion de reactivos a productos.
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Figura 2.14. Caudales de los componentes de la mezcla a lo largo del reactor segun los resultados del modelado
y los datos reales.

Nota: Imagen extraida de Zendehboudi et al. (2014, p. 9).

El perfil de NH3 muestra una caida menos pronunciada que el de COZ, dado que se encuentra en
exceso a lo largo del reactor. Esta condicién permite no solo maximizar la conversién de COz’ sino

también minimizar la formacion de subproductos indeseados. Finalmente, al comparar los resultados
obtenidos mediante el modelo con los datos reales, no se observaron diferencias significativas, lo cual
valida la confiabilidad del enfoque utilizado por Zendehboudi et al., y justifica su uso como referencia en
el presente analisis.

Presion

La conversion de CO2 a urea se ve influenciada por la presion del sistema, especialmente cuando los

reactivos se encuentran en fase liquida. A temperatura constante, un aumento de presion favorece la
conversién hasta alcanzar un punto critico, donde la fase de vapor desaparece casi por completo y los
reactivos permanecen en estado liquido. Sin embargo, por encima de este punto, incrementos
adicionales de presion dejan de ser beneficiosos. Este comportamiento se observa en un rango de
presion operativa que usualmente oscila entre 14,19 y 25,33 MPa para temperaturas comprendidas
entre 180 °C y 210 °C (Capitulo Xl, Urea, 1982).

La Figura 2.15 muestra el efecto de la presion en el condensador de carbamato sobre la conversion de
CO2 a biuret y el porcentaje en masa de biuret en la corriente liquida de salida del reactor. Aunque la

presion no determina directamente la temperatura del reactor, operar a presiones mas altas suele
requerir un mayor aporte de calor para mantener las fases en equilibrio. Este incremento en la demanda
térmica puede conducir indirectamente a temperaturas de operacién mas elevadas si no se regula
adecuadamente el calor intercambiado, lo que a su vez puede potenciar la formacién de biuret.
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Figura 2.15 Efecto de la presion en la carcasa del condensador de carbamato sobre la conversién de CO ,a biuret
y el porcentaje en masa de biuret en la corriente de salida liquida del reactor.

Nota: Imagen extraida del articulo “Modeling the synthesis section of an industrial urea plant” (2004, p. 9).

A menudo se asocia un incremento de presién con un aumento de la temperatura del sistema, aunque
este efecto no es intrinseco. La presién no determina directamente la temperatura del reactor; esta
ultima se controla mediante sistemas de intercambio térmico ubicados estratégicamente en el circuito.
Sin embargo, la seleccién de una presidon mas alta suele ir acompafiada de mayores requerimientos
térmicos para mantener las fases en equilibrio, lo cual puede conducir indirectamente a temperaturas de
operacion mas elevadas si no se regula correctamente el calor intercambiado.

Para definir las condiciones de operacion, se consideran tanto la viabilidad econdmica como las
limitaciones técnicas del proceso. Si bien la conversion de CO2 aumenta con la temperatura hasta

alcanzar un valor maximo, no resulta conveniente operar al maximo porcentaje de conversion, ya que
esto implicaria tiempos de residencia excesivos y mayores costos por reciclado de reactivos y tamafio
del equipo; ademas temperaturas elevadas favorecen la formacion de biuret.

Por lo tanto, se selecciona como rango de trabajo optimo: temperaturas entre 160°C y 210 °C,
presiones de 14,19 a 25,33 MPa, y relaciones molares NH3/CO2 de 3 a 5. Estos parametros permiten

asegurar la fase liquida de operacion, minimizar la formacion de biuret y maximizar la produccién de
urea por unidad de tiempo. Los cuales seran ajustados con mayor precisiéon en funcion de los resultados
obtenidos en la simulacion en el Capitulo 3.

Etapas de tratamiento

Tratamiento materia prima

El tratamiento del agua, el gas natural y el amoniaco ya fue detallado en el Capitulo 1 en la seccion Pre
tratamiento. En dicho apartado se explicd que el agua utilizada proviene del mar y se requiere tratarla
con el fin de cumplir con los requisitos técnicos del proceso.

También, se abordd el acondicionamiento del gas natural, ya que se deben remover compuestos de
azufre y otros contaminantes que podrian afectar negativamente el desempefio del catalizador
empleado en la etapa de sintesis del NH3 y COZ.
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En cuanto al amoniaco, se indicé que este se obtiene a partir del aire mediante el proceso Haber-Bosch,
a partir de la sintesis entre nitrégeno y el hidrégeno derivado del reformado del gas. Cabe aclarar que,
para el desarrollo del presente analisis, se asume que el amoniaco y el didxido de carbono ingresan al
sistema en fase liquida, puros y en las condiciones de operacion requeridas para el proceso .

Tratamiento productos y subproductos

Las operaciones de post tratamiento aplicadas a la urea una vez sintetizada también fueron
desarrolladas en el Capitulo 1 en la seccion Post tratamiento. Alli se explicd que el producto atraviesa
una serie de etapas (concentracion, evaporacion y granulacion) necesarias para alcanzar las
condiciones fisico-quimicas requeridas para su comercializacion.

En resumen, estas etapas tienen como objetivo reducir progresivamente el contenido de agua de la
solucion de urea, desde una concentracion inicial de alrededor del 70% hasta alcanzar una pureza del
99,6% en forma fundida. Posteriormente, se describe el proceso de solidificacion mediante tecnologia
de granulacion en torre de prilling o lecho fluidizado, para obtener un producto final en forma de
granulos.

Diagrama de bloques de la planta

Reciclos materiales

Dado que la velocidad de formacién del carbamato de amonio es considerablemente superior a la
velocidad de sintesis de la urea, resulta necesario reciclar la corriente dentro del proceso debido a su
alta corrosividad. Para ello, la fraccién de carbamato de amonio no convertida se descompone
nuevamente en NH,y COZ, para su reutilizacion. Asimismo, el NH,y CO2 que no reaccionan durante la

etapa de sintesis deben ser separados del producto mediante un proceso de stripping con COZ.

En las etapas posteriores a la sintesis, se implementa un reciclo para recuperar tanto el amoniaco como
el didxido de carbono remanentes en la corriente de salida del reactor de urea, con el objetivo de
maximizar el uso de las materias primas.

Diagrama del proceso

A continuacion, en la Figura 2.16, se observa el diagrama de bloques de la planta de produccion de
urea.
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Figura 2.16. Diagrama de bloques del proceso de produccién de urea granulada.
Nota: Elaboracion propia.

A fines practicos, para los calculos preliminares de las corrientes del diagrama de bloques, se unificaron
el reactor de urea y el condensador de carbamato de amonio en un unico bloque; al igual que la etapa
de concentracion. Estas corrientes seran definidas con mayor detalle en los proximos capitulos.

Composiciones y caudales de las corrientes de proceso

Capacidad de la planta

La capacidad de una planta industrial puede definirse de dos formas: capacidad nominal y capacidad
instantanea. La primera hace referencia a la produccion planificada en funciéon de variables de tipo
comercial y estratégico, como la disponibilidad de materias primas, el capital invertido y la demanda
proyectada del producto. En cambio, la capacidad instantanea se vincula al disefio técnico de los
equipos e instalaciones, y representa la produccion maxima que podrian alcanzar en condiciones
ideales, sin considerar interrupciones e ineficiencias.

Para estimar la capacidad instantanea, se introduce el concepto de efectividad global del proceso
(EGP), que contempla las principales pérdidas del rendimiento real respecto del potencial. Este
indicador se construye a partir de tres componentes: la disponibilidad (availability), que refleja el tiempo
en que los equipos estan efectivamente en funcionamiento; porcentaje de producto conforme (right first
time), que indica el porcentaje producido dentro de especificacion respecto de la totalidad producida; y
el performance, que compara la capacidad de produccion con la capacidad estandar.

Aunque este valor suele determinarse empiricamente para cada planta en operacion, en este trabajo se
adopta un valor de referencia del 85% para la EGP, ya que representa una meta comunmente aceptada
en el ambito industrial a nivel global para una planta de fabricacion de fertilizantes.
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Balances de masa

Los balances de masa se plantean en términos de la capacidad instantanea. Para ello, se calcula el
valor del caudal masico instantdneo de la produccion de urea requerida, con el valor del EGP del 85%
previamente definido, ver Ecuacién 2.4.

__ 148,40 ton/hr

F13 - 0,85

= 174,6 ton/hr  Ecuacidn 2.4.

Segun los datos bibliograficos obtenidos la pureza de la urea es del 98%p/p, siendo el 0,4%p/p de biuret
y 1,6%p/p de agua. Con esta informacién, se determiné la cantidad de biuret presente y el caudal total
de la corriente de salida de producto (corriente F;).

Flovrea = Figr 0,98 = 171, 1 ton/hr
F13H20 = F,.0,016 = 2,8ton/hr
13 Biuret = F13. 0,004 = 0,7 ton/hr

Para simplificar los calculos, por estequiometria (ver Ecuaciéon 2.3) se calcula la cantidad de urea
equivalente al caudal de biuret formado, debido a que el mismo es considerablemente inferior al resto
de componentes, y se trabajara con un caudal de urea levemente mayor.

PM

2 mol urea UREA
= F ) . . = 0,8 ton/hr
Urea equiv 13 Biuret * 1mol Biuret * PM, .. ’ /

Por lo tanto, la cantidad de urea es:

Flivrea = 171, 1ton/hr + 0,8 ton/hr = 171,9 ton/hr

A partir de la estequiometria de la reaccion global Ecuacion 2.5, que resulta de la suma de las
Ecuaciones 2.1 y 2.2, se calcul6 la cantidad de co, necesaria, ya que es el reactivo limitante de la

reaccion.

CO2 + 2NH3 “ NHZCONHZ(D + HZO(D Ecuacion 2.5.

PM
Co
F =F = F . ~ = 126,0ton/hr
6 6o, 13 Urea” PM /
PM,,
F3=F = F6.0,5.PM — = 97,5 ton/hr
3 NH, NH,

Con base en estos requerimientos, se determiné la cantidad de gas natural necesaria para la produccién
de COZ, ver Ecuacién 2.6, asi como la cantidad de aire requerida, al tener en cuenta que, la composicién

de nitrégeno es del 79% , ver Ecuacion 2.7.

CH4 + 2H20 —>6'02 + 4H2 Ecuacién 2.6.

N 3H 2NH Ecuacién 2.7.
2 T Mo © 3(9) cuacion
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Se calculan primero los valores de las corrientes para cada componente:

PM

1 N,
F = F L= ~— = 80,2 ton/hr
1N, 3NH, " 2 PM, /
021 Mo
F1102= Flo2 = FlNz.m. P, = 24,3 ton/hr
Laire = FlN2 + FlO2 = 104, 5 ton/hr
PM,,
F1H2 = FlNZ . 3. P = 17,3 ton/hr
Por lo tanto: F1 = F1N2 + F102 + FlH2 = 121,8 ton/hr
PM,,
FZCH4 = Fecoz' P = 45,9 ton/hr
PM,,
F2H20 = FZCH4 L2. P = 103, 2 ton/hr
Por lo tanto: F2 = F2 cH, + Fzyzo = 149,1 ton/hr

El H, se recircula a la planta de produccién de NH, ya que, en las plantas integradas, este exceso se

aprovecha para producir amoniaco con fines comerciales. En este caso no se contempla la formacion
de amoniaco con esta corriente de hidrogeno pero si se la recircula para contemplarlo en un futuro:

4molH2 PMHZ
F12 = F11HZ _F6C02' TmolCo, * PH_ = 23,1 ton/hr

co,

F11 = F11H2 + F1102 = 47,4 ton/hr

Luego, al utilizando una relacién NH,/CO, de 3:1 se determina la cantidad de amoniaco en exceso que

se requiere (F + F,+F

5NH3 14NH3

3mol NH, PMNHg
FNHstot - Fecoz' 1molCO, ' PM, 146,2 ton/hr

2

Se sabe que F3 es estequiométrica, por lo tanto el exceso ingresa por F5 y F14:

= 146,2 ton/hr — 97,5 ton/hr = 48,7 ton/hr

NH3 exc

El 80% de este exceso de NH3 se recupera en el stripper y el 20% restante se recupera en la etapa de

Concentracion (Brouwer, 2025).

F14 v, = 48,7 ton/hr. 0,8 = 38,9 ton/hr
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F 7N, =F SN, = 48,7 ton/hr — 38,9 ton/hr = 9,8 ton/hr

Se considera que la urea producida se forma a partir del carbamato sélo en el reactor de urea, ver
Ecuacion 2.2; y que el 70% del carbamato se descompone para formar urea Chauhan (2022), a partir de
este dato se calcula la cantidad de carbamato requerido:

PMCARB 100
= 171,9 ton/hr ——. =~ = 319,2ton/hr

Carb requerido vrea 70

A continuacion, se calcula la cantidad de CO2 necesaria para formar la cantidad de carbamato

previamente determinada:

PMCO

F5€02 + F14602 = 319, 2 ton/hr. = 180, 0 ton/hr

Al conocer la alimentacion de CO2 se calcula la cantidad del mismo que se produce en el Stripper debido

a la descomposicion del carbamato en sus reactivos:

F o = 180,0 ton/hr — 126,0 ton/hr = 54,0 ton/hr
2

El 80% de CO , Se recupera en el stripper y el 20% restante se recupera en la etapa de Concentracion
(Brouwer, 2025):

F14 co, = 180,0 ton/hr. 0,8 = 144,0 ton/hr
F7coz = Fscoz = 180,0 ton/hr — 144,0 ton/hr = 36,0 ton/hr
F5= FSNH3 + Fscoz = 45,8 ton/hr
F14= F14NH3 +F14602= 182,9 ton/hr

A partir de este dato, se estima la cantidad de carbamato que queda sin reaccionar en el Reactor de
ureay el NH3 que se desorbe en el Stripper:

PM

— CARB_ __
F4 CARB = 54,0 ton/hr. M, = 95,8 ton/hr

2mol NH, PM, .

= 95,8ton/hr. ———-. PMCAR; = 41,8ton/hr

NH3 Stripper

Segun estudios de modelado (Tamayo et al., 2024) se estima que el 58% del CO2 que ingresa al

Condensador de carbamato se convierte en carbamato de amonio:

= 180,0 ton/hr.0,58 = 104, 4 ton/hr

CO2 condensador

F15 o = 180,0 ton/hr — 104,4 = 75,6 ton/hr
2

Entonces, la cantidad de carbamato de amonio que se forma en el Condensador de carbamato es:
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1 mol CARB PMCARB
1 mol CO2 PMco

2

F = 104, 4 ton/hr .
15 CARB

= 185,2 ton/hr

Por lo tanto, la cantidad de NH , que reacciona en el Condensador de carbamato es:

2mol NH, PM, .

= 104, 4 ton/hr. TmolCo, ° PMc; = 80,8 ton/hr

2

NH3 reacciona

F15 . 146, 2 ton/hr — 80,8 ton/hr = 65,4 ton/hr
3

F15 = F15 CARB + F15 co, + F15 NH, = 326,2 ton/hr

Dado que en el proceso Stamicarbon el 99,9% del €o,se transforma en carbamato Chauhan (2022), se
asume, por simplicidad, una conversion completa del CO2 a carbamato en el Reactor. Por lo tanto, la
cantidad de NH, que reacciona en el reactor es:

Zm()lNH3 PMNH

FNH3 =F; co," Tmolco, "M, = 58,5ton/hr

2

La cantidad de NH3 a la salida del reactor es:

F4NH = 65,4 ton/hr — 58,5ton/hr = 6,9 ton/hr
3

Ademas, se contempla que toda la urea producida en el reactor es la misma que la de las corrientes F4,
F,F,F_yF_:
7 8 10 13

13 Urea - F4 Urea - F7 Urea - F8 Urea - FlO Urea = 1719 ton/hr

Luego, con el balance de masa en la etapa de Granulacion se obtiene que:

13H,0 = F10 H,0 = 2,8ton/hr

F10 =F10H20 +F10urea = 174,7 ton/hr

Por estequiometria, se calcula la cantidad de agua producida en el reactor:

PM
HO
F4 H,0 - F4 Urea” PM, . = 51,6 ton/hr
Fy=F o + Fawn ¥ Fucapy + Fuyo = 3262 ton/hr

Se asume que la cantidad de agua permanece constante en F4, F7 y F8:

F4H0 =F7H0 =F8H20 = 51,6 ton/hr

F8 = F8H20 + FSurea = 223,5ton/hr
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F7 =F7H20 +F7urea +F7COZ + F7NH3 = 269, 3 ton/hr

Por ultimo, del balance en la etapa de Evaporacion se obtiene F,y se asume que es solo agua ya que,

si hubiera otros componentes en dicha corriente son trazas y pueden despreciarse.

F9H20 = F9 = F8 — F10 = 48,8 ton/hr
En la Tabla 2.3 se tabulan los valores de los caudales masicos para cada corriente y componente
involucrado en el balance global del proceso. Ademas, en la Tabla 2.4 se detallan las composiciones

masicas correspondientes.
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Tabla 2.3. Caudales masicos instantaneos para las corrientes.

Componente / Caudal masico F1 F2 F3 F4 F5 F6 F7 F8 F9 F10 F11 F12 F13 F14 F15
Gas natural [ton/hr] 0,0 45,9 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Hidrégeno [ton/hr] 17,3 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 23,1 231 0,0 0,0 0,0
Nitrégeno [ton/hr] 80,2 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Oxigeno [ton/hr] 243 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 24,3 0,0 0,0 0,0 0,0
Amoniaco [ton/hr] 0,0 0,0 97,5 6,9 9,8 0,0 9,8 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 38,9 65,4
Dioxido de carbono [ton/hr] 0,0 0,0 0,0 0,0 36,0 126,0 36,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0] 144,0 75,6
Urea [ton/hr] 0,0 0,0 0,0] 171,9 0,0 0,0 171,91 1719 0,0 1719 0,0 0,0 171,9 0,0 0,0
Carbamato [ton/hr] 0,0 0,0 0,0 95,8 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,01 1852
Agua [ton/hr] 0,0] 103,2 0,0 51,6 0,0 0,0 51,6 51,6 48,8 2,8 0,0 0,0 2,8 0,0 0,0

Caudal total [ton/hr] 121,8( 149,1 97,5 326,2 45,8| 126,01 2693 223,5 48,8 174,7 47,4 23,1 174,71 1829 326,2

Con las corrientes calculadas se puede verificar el balance de masa:

Entrada = F1 + F2 = 270,9 ton/hr

Salida = F9 + F11 + F13 = 270,9 ton/hr



Tabla 2.4. Composiciones masicas de cada corriente.

Componente / fraccion  F1 F2 F3 F4 F5 F6 F7 F8 F9 F10 F11 2 V3 F13 F14 F15

Gas natural 0,000f 0,308] 0,000/ 0,000 0,000f 0,000 0,000 0,000| 0,000 o0,000f 0,000 0,000 O0,000{ 0,000] 0,000
Hidrégeno 0,142| 0,000( 0,000( 0,000 0,000 o0,000( O0,000( 0,000( O0,000f 0,000 0,488] 1,000/ 0,000/ 0,000 0,000
Nitrégeno 0,658 0,000| 0,000| 0,000 0,000f 0,000 0,000 0,000| 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000{ 0,000] 0,000
Oxigeno 0,200/ 0,000( O0,000( o0,000( 0,000 O0,000( O,000( 0,000 O0,000f 0,000 0,512] 0,000 0,000/ 0,000 0,000
Amoniaco 0,000f 0,000| 1,000 0,021| 0,214 0,000 0,036( 0,000f 0,000 0,000 0,000 o0,000f 0,000 0,213] 0,200
Di6xido de carbono 0,000/ 0,000( O0,000( 0,000 0,786 1,000 0,134 0,000( 0,000( 0,000/ 0,000) 0,000 0,000 0,787 0,232
Urea 0,000f 0,000| o0,000| 0,527| 0,000 0,000 0,638 0,769| 0,000] 0,984 0,000 0,000( 0,984] 0,000] 0,000
Carbamato 0,000f 0,000| 0,000/ 0,294| 0,000 0,000 0,000 0,000| 0,000 o0,000f 0,000 0,000 O0,000{ 0,000 0,568
Agua 0,000f 0,692| o0,000| 0,158| 0,000 0,000 0,192 0,231 1,000 0,016 0,000( 0,000( 0,016] 0,000] 0,000

Fraccion total

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

1,00

Es importante aclarar que estas cantidades representan las minimas requeridas para un estudio preliminar, ya que como se mencioné anteriormente, al
reactor de urea y al condensador de carbamato se los agrupé en un unico bloque. No obstante, serdn empleados como base de calculo una vez definido el

tipo de reactor a utilizar en capitulos posteriores.
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Conclusion

En este capitulo se definié en detalle la tecnologia de proceso seleccionada para la produccion de urea
granulada y se establecieron las condiciones operativas preliminares que fundamentan el disefio de la
planta. A partir del analisis comparativo de las principales alternativas tecnoldgicas, la evaluacion
cualitativa y cuantitativa permitié confirmar a Stamicarbon AVANCORE® como la opcién 6ptima, debido
a su equilibrio entre eficiencia energética, seguridad operacional, rendimiento global y simplicidad en el
manejo de efluentes y reciclos.

Asimismo, se caracterizaron las reacciones involucradas en la sintesis de urea y se analizaron los
efectos de la temperatura, presion, relacion molar y tiempo de residencia sobre el equilibrio y la cinética
del proceso. Estos estudios permitieron delimitar un rango operativo adecuado, que maximiza la
conversion de carbamato a urea y minimiza la formacion de biuret.

Finalmente, se establecié el diagrama de bloques, se determinaron las corrientes del proceso y se
realizaron los balances de masa preliminares al tomar como base una efectividad global del 85%. Estos
resultados constituyen la base técnica necesaria para el disefio detallado de los equipos que se
desarrollaran en los capitulos siguientes.
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Resumen ejecutivo

En este capitulo se desarrolla el disefio y la simulacion de la seccion de sintesis de una planta de
produccion de urea granulada, con el simulador UniSim Design. Se definen los componentes del
sistema, se selecciona el modelo termodinamico mas adecuado y se incorporan las reacciones quimicas
principales: la formacién de carbamato de amonio y su posterior deshidratacion para obtener urea. Para
la representacién del equilibrio liquido-vapor, se adopté el modelo UNIQUAC combinado con gas ideal,
se incorporaron los parametros de interaccion binaria ajustados a las condiciones de operacién, lo que
permite una simulacion precisa y consistente con datos reportados en la bibliografia.

El reactor de sintesis de urea se modela como una serie de 12 reactores de equilibrio liquido-vapor y

tanques agitados continuos adiabaticos de 23 m° cada uno, con un diametro de 2,50 m, una altura total

de 56,23 m, un espesor de aislante de 404 mm y un volumen total de 276 m3, que operaa 15 MPa y es
alimentado a 167,20 °C, para alcanzar una produccion de 171,90 ton/hr de urea.

El condensador de carbamato, modelado como un reactor de equilibrio, favorece la formacién rapida y
altamente exotérmica de carbamato de amonio a partir de NH3 y COZ. Se requiere intercambiar
-1, 98 x 10° kj/hr para obtener una temperatura de salida de 167,20 °C. Sus dimensiones son un

didmetro de 4,27 m, un largo de 6,41 m, un espesor de aislante de 166 mm y un volumen de 92 m3.

Por su parte, el stripper se disefia como un reactor de conversion, opera a 15 MPa y una temperatura de
salida de 239 °C, este permite descomponer el carbamato en NH3 y CO2 con una conversion

aproximada del 80%; para ello se requiere intercambiar 1, 26 x 10° kJ/hr. Ademas se recicla la corriente
gaseosa hacia el condensador para optimizar la conversion global del proceso. Sus dimensiones son un
diametro de 4,13 m, un largo de 6,20 m, un espesor de aislante de 361 mm y un volumen de 83 m.

Finalmente se presenta el diagrama de flujo, las propiedades y los caudales de todas las corrientes que
forman parte del proceso. Los resultados obtenidos establecen las bases para un dimensionamiento
eficiente y seguro de la seccidon de sintesis, que permiten su correcta integracién con las etapas
posteriores, para asegurar un disefio confiable y operativo de la planta.
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Introduccion

La seccion de sintesis es una etapa critica dentro del proceso global de produccion, en la cual el didxido
de carbono y el amoniaco reaccionan en condiciones de alta presién y temperatura para formar urea,
biuret y agua como productos finales. El disefio adecuado del reactor es fundamental para garantizar
una conversién eficiente, minimizar la formacion de subproductos y asegurar condiciones seguras de
operacion.

Este capitulo aborda el disefio y simulacion de la seccion de sintesis, compuesta por una serie de
reactores de equilibrio L-V y tanques agitados continuos (TACs), un condensador de carbamato de
amonio y un stripper, como se observa en la Figura 3.1. Se consideran las reacciones quimicas
principales y sus respectivas cinéticas asi como un modelo termodinamico para estimar los equilibrios
L-V. La eleccién de modelar el reactor como una serie de equilibrios L-V + TACs en régimen adiabatico
responde tanto a consideraciones practicas como a la descripcién mas adecuada del régimen de flujo
real y la cinética del sistema.

Scrubber

Pool Condenser

NH3

Figura 3.1. Seccion de sintesis de la planta de produccién de urea para la tecnologia Stamicarbon.
Nota: El scrubber sera considerado en la etapa de concentracion. Imagen extraida de Chinda et al. (2017).

Con el sistema planteado, se simulan diferentes condiciones de operacién a fin de optimizar el disefio
del reactor y estimar el volumen de los equipos complementarios. Este analisis permite establecer las
bases del dimensionamiento para la implementacion eficiente y segura de la seccidon de sintesis de
urea.

Componentes

Para comenzar a modelar es necesario definir los componentes que participan en el proceso. En el
entorno Basis Environment se seleccionan los compuestos disponibles en la base de datos del
simulador, tales como agua (HZO), amoniaco (NH3) y diéxido de carbono (COZ).

Por otra parte, la urea y el carbamato de amonio no se encuentran incluidos en la base de datos, por lo
que se los define como Hypo Components. En el Capitulo 2 se detallé que el biuret no sera considerado
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de manera explicita en la simulacion; en su lugar, se emplea un caudal de urea ligeramente mayor, que
contempla la fracciéon que se descompone para formar este compuesto.

La definicibn de un componente hipotético no requiere el ingreso de todas sus propiedades
fisicoquimicas. A partir de una cantidad minima de informacion y mediante la opcidon Estimate Unknown
Props, el simulador UniSim Design estima las propiedades criticas, asi como las variables necesarias
para el calculo de la presion de vapor.

Las propiedades ingresadas en el simulador para la urea y el carbamato de amonio, obtenidas de
diversas fuentes bibliograficas, se presentan en la Tabla 3.1y la Tabla 3.2, respectivamente.

Tabla 3.1. Propiedades fisicoquimicas para el carbamato de amonio como componente hipotético.

Peso molecular [g/mol] 78,07

Densidad ideal del liquido [kg/m’] 600
Temperatura de ebullicién normal [°C] 1.100
Temperatura critica [°C] 785,30
Presion critica [MPa] 1,10

Volumen critico [m’/kmol] 1,63

Factor acéntrico 1,16

Calor de formacion (25°C) [k]/kmol] —4,5x10°a — 6,45x10°

Nota: Los valores reportados fueron obtenidos de Sazali, R. A. B. (2007). Steady state modeling of urea synthesis

loop. El valor de calor de formacién que se utiliz6 es — 5,50 x 10° kJ/kmol para que el calor de reaccién se
asemeje a los reportados en bibliografia.

Tabla 3.2. Propiedades fisicoquimicas para la urea como componente hipotético.

Peso molecular [g/mol] 60,06

Densidad ideal del liquido [kg/m3] 1.230
Temperatura de ebullicién normal [°C] 318

Temperatura critica [°C] 4319
Presion critica [MPa] 9,05

Volumen critico [m’/kmol] 0,013

Factor acéntrico 0,76

Calor de formacion (25°C) [k]/kmol] —2,46x10°a — 3,33x10°

Nota: La temperatura de ebullicion se obtuvo de los datos reportados por el Chemical Abstracts Service (CAS);
las demas variables reportadas fueron obtenidas de Sazali, R. A. B. (2007). Steady state modeling of urea

synthesis loop. El valor de calor de formacién que se utilizé es — 2,46 x 10° kJ/kmol para que el calor de reaccion
se asemeje a los reportados en bibliografia.

Modelo termodindmico

La adecuada seleccion del modelo termodindmico es un aspecto fundamental en el desarrollo de
cualquier simulacién de procesos, ya que de ella depende la precisién en el calculo de las propiedades
fisicoquimicas y termodinamicas necesarias para resolver los balances de materia y energia, asi como
para el dimensionamiento de los equipos. En cualquier planta quimica, los compuestos circulan entre
diferentes unidades de operacion en una amplia variedad de composicién, condiciones de presion y
temperatura; por lo tanto, contar con modelos confiables para predecir su comportamiento resulta
imprescindible.
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Si la eleccion del modelo de prediccion de propiedades no es adecuada para el sistema en estudio, los
resultados de la simulacién pueden diferir significativamente de la realidad. Por ello, la seleccion del
modelo termodinamico debe realizarse cuidadosamente, mediante busquedas bibliograficas
especializadas. Se deben considerar las caracteristicas particulares de la mezcla y las condiciones de
operacion del proceso.

En el presente trabajo, se utilizé la metodologia de seleccion mostrada en la Figura 3.2, que permite
identificar el modelo mas adecuado en funcion de la polaridad de los compuestos, la presencia de
electrolitos, la presién de operacion y la disponibilidad de parametros de interaccién binaria. Se concluyé
que el mas adecuado es el modelo UNIQUAC para representar el comportamiento de la fase liquida,
combinado con el modelo de gas ideal para la fase gaseosa.

Decision tree for the selection of the thermodynamic property model

of state model

Pressure
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Any polar
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Yes

Electrolyte NRTL
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Peng-Rebinsan {PR)
Spave-Redlich-Kwong (SRK)
Lee-Kesler-Placker ¢'

No

Yes

y

Ideal
Braun K-10

Chao-Seader
Grayson-Stresd
Braun K-10

Operating pressure low
to medium < 10 bar?

PSREK
PR or RKS with MHV2 mixing rules

Einary iteration
oefficlents availabl

Binary iteration

gefficients available No

Schwartzentruber-Renon
PR or RKS with WS mixingrules  [elf——Yp Wilsan
PR or RKS with MHVY2 mixing rules MRTL
UNIQUAC

Liguid-liguid
equilibrium?

Liguid-liguid
equilibrium?

MRTL

UNIQUAC UNIFAC LLE

Figura 3.2. Arbol de decisién para la seleccién del modelo termodinamico.
Nota: Imagen extraida de Elias, A. P. (2023). Quick reference for selection of thermodynamic activity models.

Posteriormente, se consulté el trabajo de Sazali, R. A. B. (2007), en el que se recomienda utilizar el
modelo seleccionado, donde se verifica la eleccion del mismo.

En la configuracion del paquete termodinamico se incorporaron los parametros de interaccién binaria
correspondientes a la ecuacion de UNIQUAC para los componentes del sistema, ajustados a las
condiciones de sintesis de urea. Este ajuste permite que las predicciones del modelo se alineen con los
datos experimentales y las condiciones operativas reales de planta. Los parametros de interaccion
binaria se tabulan en la Tabla 3.3.
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Tabla 3.3. Parametros del modelo UNIQUAC.

Componente

HZNCOONH4

CO(NH.)
Z 2

co, -3.534,00 -3.842,70 -2100,70
NH, 69,68 . 0,00 1.272,09 234,06
H,0 183,70 0,00 - 1.182,00 1.862,86
H,NCOONH, 69,68 1.595,00 1.135,00 . 171,08
COINH), 69,68 650,00 1.050,00 197,94 -

Nota: Los parametros reportados fueron obtenidos de Sazali, R. A. B. (2007). Steady state modeling of urea
synthesis loop (Tesis de maestria, Universiti Teknologi Petronas).

Reacciones quimicas

Definidos los componentes del proceso y seleccionado el modelo termodinamico, se ingresan las
reacciones a utilizar. En el Capitulo 1 en la seccion Proceso de obtencion de urea granulada a partir de
gas natural, se present6 el andlisis de las etapas involucradas en la obtencién del producto, asi como
las reacciones quimicas correspondientes.

En el Capitulo 2 en la seccion Reacciéon quimica, se abordd el anadlisis de las condiciones de operacion
ideales para cada una. A continuacién, se presenta el modelo cinético considerado para cada reaccion
involucrada.

Reaccion 1;: Formacion de carbamato de amonio

La primera reaccion corresponde a un equilibrio quimico en el cual el didxido de carbono reacciona con
el amoniaco para formar carbamato de amonio. Se trata de una reaccién rapida y altamente exotérmica
que, bajo condiciones tipicas de operacion, alcanza rapidamente el equilibrio. La estequiometria de la
reaccion se presenta en la Ecuacion 3.1.

2NH co © NH4C00NH

3(9) + 2(9) Ecuacion 3.1.

2D
En el simulador, esta reaccién se modela como un equilibrio quimico, lo que hace necesario definir la
constante de equilibrio (Keq). Para describir su dependencia con la temperatura, UniSim Design emplea

la siguiente Ecuacion 3.2.

In(K, (1)) = A+ =+ C.In(T) +D. T Ecuacién 3.2.
Los valores de los parametros fueron reportados en Hamidipour et al. (2005) y sus valores son
A= 22,167, B=—7.657, C =0y D = 0. Se seleccion6 como base de calculo (Basis) la presion
parcial [atm], puesto que la Keq disponible en la bibliografia se expresa en dichas unidades.

Asimismo, se escogié la opcion Overall combined phase; si bien la reaccion ocurre Unicamente en fase
liquida, la presencia de reactivos en estado gaseoso requiere de dicha seleccion para poder resolver el

sistema de manera adecuada.

. . . . 5 .
Finalmente, el simulador estima un calor de reaccién a 25 °C de — 1,10 x 10" kJ/kmol, valor consistente
con lo esperado en esta reaccion de caracter exotérmico.
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Reaccion 2: Formacion de urea

El carbamato de amonio (NH4COONH2) se descompone de forma lenta y endotérmica, por lo tanto se

puede simular como una reaccion irreversible como se indica en la Ecuacion 3.3. Sin embargo, el calor
liberado en la reaccién de formacion de carbamato se utiliza para suministrar la energia necesaria a
esta etapa y, dado que el tiempo de residencia en el reactor es suficientemente elevado, en la
tecnologia de Stamicarbon es entre 0,3 y 1 hora, la reaccién puede completarse de manera efectiva
dentro del equipo.

NH4COONH - NHZCONH +HO Ecuacién 3.3.

2 (D) 2 2

Para la expresién cinética se utilizé el modelo de ley de potencia reportado por Chinda et al. (2017),
como se observa en la Ecuacion 3.4.

—Ea
0.39
r=A4Ae" Ecuacién 3.4.
carbamato

Donde la velocidad esta expresada en unidades de kmol/mSS, el factor preexponenciales A = 12.000;
la energia de activacion es Ea =— 62.802 kJ/kmol y la concentracion de carbamato esta expresada en

kmol/m™. Una vez cargados los parametros de reaccion, el simulador estima el calor de reaccion en

6, 90 x 10* kJ/kmol a 25 °C, cuyo orden es menor que el de la Reaccién 1 y consistente con la
bibliografia.

Alimentacién y reciclos

La alimentacion global a la planta se define de forma estequiométrica en relacién con la produccién de
disefio de 171,90 ton/hr de urea, los principales insumos involucrados son CO2 y NH3. El exceso de

NH, requerido para favorecer la conversidn se obtiene a partir de los reciclos definidos previamente en

el Capitulo 2.
Cabe destacar que se consideran dos corrientes de reciclo principales:

e La primera corresponde a la salida de vapor del stripper, que retorna al condensador (F14)' Su

valor se determina directamente a partir de la simulacion
e La segunda se estima como la cantidad de COZ, NH3, H20 y carbamato de amonio presentes, en

la corriente liquida que abandona el stripper (F5); alimenta la etapa de concentracion y retorna al
condensador de carbamato. Su valor exacto se determinara en el Capitulo 4
Esta metodologia permite estimar adecuadamente los excesos de reactivos y optimizar la conversion
global del proceso.
El proceso de obtencion de CO2 es a baja presién, aproximadamente entre 2 y 2,5 MPa por lo que es
necesario incrementar su presion hasta el valor de la presion de operacion utilizado en la etapa de
sintesis, el cual esta comprendido en el rango de 14 a 25 MPa.
Por otra parte, el NH, se encuentra normalmente licuado a presiones moderadas entre 2 y 3 MPa, es
alimentado al condensador de carbamato mediante bombas que lo elevan hasta la presion de sintesis.
Para la simulacion desarrollada, se obtuvo una presion de operacion 6ptima de 15 MPa por lo que
ambas corrientes se alimentaron a dicho valor. En esta seccidon no se consideran los equipos de

compresion y bombeo, los cuales seran abordados en capitulos posteriores.
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Las temperaturas de alimentacion fueron seleccionadas segun lo reportado en Isla et al. (1993), en la
Tabla 3.4 se resumen las especificaciones de las corrientes de reactivos y reciclos. En estado
estacionario, el simulador calcula la relaciéon molar NH3/CO2 en 2,85. Este exceso favorece la formacion

de carbamato, maximiza la conversion a urea y reduce la formacién de biuret.

Tabla 3.4. Especificaciones de alimentacion

Variable

Temperatura [°C]
Presion [MPa]

Caudal masico [ton/hr]

Nota: Ver nomenclatura de corrientes en seccion Diagrama de Flujo.
Dimensionamiento y configuracion de equipos

Reactor de sintesis de urea

El reactor de sintesis de urea es una torre vertical equipada con platos perforados, a través de los
cuales ascienden las burbujas de gas, principalmente co,y NH3, en contacto con una fase liquida rica

en carbamato de amonio. Esta configuracién favorece el contacto entre fases al limitar el mezclado axial
mediante los platos internos y promueve un flujo secuencial ascendente que optimiza la transferencia de
materia y calor.

En el informe presentado por Irazoqui et al. (1993), se aproxima el sistema como una serie de reactores
agitados continuos en estado estacionario (TACs). Este enfoque permite simplificar el tratamiento
matematico, ya que facilita la resolucién directa de los balances de materia y energia. En esta
representacion, la reaccion progresa de manera escalonada en cada unidad, bajo condiciones
adiabaticas.

Para describir adecuadamente el comportamiento del reactor de sintesis de urea, se adopta un modelo
que combina reactores de tipo Equilibrio Liquido-Vapor (ELV) y TACs dispuestos en serie, tal como se
muestra en la Figura 3.3. Esta representacion responde a la naturaleza de las dos reacciones
principales que tienen lugar en el interior del equipo:

e La formacién de carbamato de amonio, una reaccidén rapida, exotérmica y controlada por el
equilibrio
e La sintesis de urea, una reaccion mas lenta, endotérmica y de caracter cinético

_+
Vi P1-V
F15 'ﬁ
ELV-1
P1
_q_
L1 P1-L

Figura 3.3. Disposiciéon adoptada para la simulacién del reactor de sintesis de urea.
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La disposicion secuencial ELV-TAC permite ademas aprovechar el calor liberado por la reaccién de
carbamato para suministrar la energia requerida por la formacién de urea, al considerar que el reactor
opera bajo condiciones adiabaticas.

Desde el punto de vista fluidodinamico, el modelado mediante una serie de reactores TAC permite una
representacién mas realista del régimen hidrodinamico. Las corrientes de alimentacion, una liquida rica
en carbamato y otra gaseosa compuesta por CO2 y NH,, ingresan por la base del reactor, ascienden

conjuntamente y generan un régimen de burbujeo que favorece la mezcla en la fase liquida.
Andlisis de volumen y niimero de etapas del reactor

Dado que el simulador no requiere la definicion de un volumen especifico para el reactor de ELV, el
volumen total de cada etapa de reaccidén queda determinado por el TAC. Esto se debe a que la reaccion
de formacion de carbamato alcanza el equilibrio de manera instantanea en las condiciones tipicas del
proceso, por lo que el volumen del reactor se puede considerar despreciable respecto al volumen
necesario para la reaccion de formacioén de urea.

. . 3
Por lo tanto, el volumen de cada plato se estima aproximadamente en 20 m~ Rasheed, (2011) con un
numero minimo de 10 etapas, para alcanzar una conversion de CO2 a urea cercana al 54% Irazoqui et

al., (1993). El reactor se alimenta con didxido de carbono en proporcion estequiométrica y con una
relacién molar inicial NH3/CO2 = 3. En esta etapa del analisis se estudia cémo el caudal de carbamato de

entrada influye en la temperatura de salida del reactor. No obstante, dicho valor debe considerarse
preliminar, ya que la temperatura real de operacion quedara determinada al integrar el reactor con el
resto de los equipos de la seccién de sintesis. En ese escenario, el intercambio térmico global del
sistema modifica significativamente la temperatura final, la cual se reduce hasta aproximadamente 225
°C una vez conectado todo el tren de sintesis.

. . . . . 3
Para analizar el numero de platos, se realizaron simulaciones a un volumen constante de 20 m™ por
etapa. Para cada configuraciéon se registré el caudal de carbamato reciclado necesario para cumplir los
balances de masa y la produccion de urea obtenida. Los resultados se presentan en la Tabla 3.5.

Tabla 3.5. Andlisis del numero de etapas a volumen constante.

Etapas Caudal de carbamato Produccién

[ton/hr] [ton/hr]
S 105,00 161,30
10 26,10 171,90
11 20,20 171,90
12 15,70 171,90
13 15,00 173,20
14 14,50 174,40
15 14,00 175,00

Los datos muestran que, al incrementar el niumero de etapas, el caudal de carbamato requerido
disminuye. Con 12 etapas se alcanza la produccién objetivo de 171,90 ton/hr, sin requerir caudales
excesivos de recirculacion. Cuando el numero de etapas es inferior a 10, el reactor no logra alcanzar la
produccion objetivo aun con caudales de recirculacion de carbamato elevados. Esto ocurre porque el
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exceso de carbamato actua como un sumidero térmico: absorbe calor y reduce la temperatura del
medio. En consecuencia, la conversién a urea se ve limitada. Dado que el reactor trabaja en
condiciones adiabaticas, no existe la posibilidad de suministrar calor externo mediante fluidos auxiliares,
por lo que la pérdida térmica no puede compensarse y el proceso queda restringido por esta limitacion.
En estas condiciones extremas, las composiciones obtenidas se alejan de los rangos fisicos de
equilibrio.

En cambio, al superar las 13 etapas la produccion de urea se incrementa por encima del valor previsto,
pero esta condicién resulta desfavorable desde el punto de vista de la calidad del producto. La menor
cantidad de carbamato presente en el medio reduce el efecto de enfriamiento y genera un aumento de
la temperatura de reaccion. Bajo estas condiciones, la urea se vuelve mas inestable y tiende a
descomponerse en biuret, un subproducto no deseado que compromete la pureza de la corriente final.

De este analisis se concluye que 12 etapas representan una configuracion éptima, al permitir alcanzar la
produccién prevista con un caudal de recirculacion razonable. Disefios con menos etapas, aunque
compactos en términos de volumen total, requieren recirculaciones mucho mayores, lo que incrementa
significativamente los costos de bombeo y compresion, asi como el dimensionamiento de los equipos
aguas abajo.

A partir de esta conclusion, se estudié el efecto del volumen asignado a cada etapa al mantener fijo el
numero de etapas en 12. En este caso se evaluaron, ademas del caudal de carbamato y la produccion,
las temperaturas de salida del reactor, cuyos resultados se presentan en la Tabla 3.6.

Tabla 3.6. Analisis del volumen a niumero de etapas constante.

Volumen [m3] Sobredimensionamiento Caudal[foen%;;) amato Prafl):?;i?n Te";gﬁrda:[':g]a =
20 1 15,70 171,90 297,90
22 1,10 12,50 171,90 298,50
23 1,15 11,20 171,90 298,70
24 1,20 10,00 171,90 299,00

Nota: La temperatura de salida del reactor disminuy6 una vez que se conectaron el resto de los equipos de la
seccion de sintesis. Ver el valor final en la seccion Diagrama de flujo.

Se observa que, al aumentar el volumen el caudal de recirculaciéon disminuye debido al mayor tiempo de
residencia disponible para la conversion. Sin embargo, la temperatura de salida se ve afectada: con
volumenes menores, el caudal de carbamato es mayor y produce un enfriamiento excesivo, una vez
conectados los equipos reduce la temperatura por debajo del rango adecuado de operacion. En el

. 3 :
extremo opuesto, para volumenes de 24 m", el caudal de carbamato es tan bajo que el efecto de
enfriamiento se reduce, la temperatura a la salida es mas elevada que también resulta inadecuada para
la estabilidad del proceso.

Dado lo mencionado anteriormente, se determiné que el numero 6ptimo de etapas es de 12, con un

volumen individual de 23 m3, lo que resulta en un volumen total de 276 m’ y una produccién de urea de
171,90 ton/hr. En estas condiciones, se cumple la relacion molar NH3/C02 mayor a 2 y la reaccién

global se mantiene exotérmica.

Para los equipos seleccionados, se utilizara Safurex como material de construccion, a la presion de
trabajo (15 MPa) se debe utilizar un espesor del material de 32 mm segun Rajasekaran, N. (2010). Se
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recomienda agregar un margen de seguridad por corrosion de 3 mm por lo que el espesor sera de 35
mm. En la Tabla 3.7 se resumen las dimensiones del reactor de urea.

Tabla 3.7. Dimensiones del reactor de urea.

Variable

Numero de platos

Volumen [m3]

Diametro [m]

Altura total de la torre [m]

Espesor de la pared [mm]

Andlisis de la multiplicidad de estados estacionarios

Como se menciond anteriormente, el sistema se modela mediante dos reactores con diferentes
caracteristicas y reacciones quimicas. Aunque la reaccion global de sintesis de urea es exotérmica, el
comportamiento termodinamico y cinético de cada reactor difiere considerablemente.

En el reactor de equilibrio (ELV) ocurre unicamente la reaccién de formacién de carbamato, la cual libera
una cantidad significativa de calor y provoca un aumento de la temperatura de la corriente que ingresa
al TAC. En cambio, en los reactores TAC la reaccién principal es la deshidratacién del carbamato para
formar urea, la cual es endotérmica. Por este motivo, el calor generado en el ELV se aprovecha como
aporte energético para satisfacer los requerimientos energéticos del TAC. Se analizara la posibilidad de
tener multiples estados estacionarios en cada uno de estos equipos por separado.

Reactor de equilibrio

En este reactor ocurre la formacion del carbamato de amonio a partir del diéxido de carbono y el
amoniaco. Como se menciond anteriormente, la reaccién alcanza el equilibrio de forma instantanea y
puede considerarse irreversible; por lo tanto, el volumen asociado a la reaccidn se considera
despreciable. Al ser un sistema adiabatico, el calor liberado por la reaccion se traduce directamente en
un aumento de temperatura de la corriente que alimenta al reactor TAC.

Si bien este es el Unico equipo en el que podria existir la multiplicidad de estados estacionarios, en la
practica el reactor de equilibrio no presenta este fendmeno. Esto se debe a que, al tratarse de una
reaccion muy rapida, el sistema alcanza el equilibrio de forma inmediata, sin los acoplamientos entre
velocidad de reaccién y transferencia de calor que suelen dar origen a multiples estados estacionarios.

Reactores TAC

En los reactores TAC pueden existir distintos puntos de estado estacionario, aunque no todos son
estables. La multiplicidad de estados estacionarios se presenta en operaciones adiabaticas y en
operaciones no isotermas ni adiabaticas (NINA). Para analizar este fendmeno, se emplean los
conceptos de calor transmitido y calor generado, que surgen de reescribir el balance de energia del
reactor. En la Ecuacion 3.5 se expresa el balance de energia para este equipo.

n
ar_ _ _ = _ _ ”
m.Cp. el El( AHn_.rL,). V +G. Cp. (T0 TS) + U. A.(TC TS) Ecuacion 3.5

Se descarta el término correspondiente al intercambio de calor con el fluido de servicio debido a que el
reactor opera de manera adiabatica y en estado estacionario. Por lo tanto, el balance de energia se
simplifica y queda expresado segun la Ecuacién 3.6.
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0 =(—AH .7).V +G.C .(T —T) Ecuacién 3.6
ri i p 0 s

A partir de este balance, se definen las expresiones de calor transmitido y calor generado, como se
observan en las Ecuaciones 3.7 y 3.8 respectivamente.

$,.=G. C_p. T.-T) Ecuacion 3.7 ¢, = (= AH . rl,) 4 Ecuacion 3.8

En el caso de las reacciones endotérmicas, el calor generado es negativo y el grafico tiene la misma
forma para sistemas reversibles e irreversibles, como se ilustra en la Figura 3.4. Este es el unico
escenario en el que no se presenta multiplicidad de estados estacionarios, debido a que la curva de
calor generado queda siempre por debajo de la recta de calor transmitido y sélo pueden intersectarse en
un punto.
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Figura 3.4. Curvas de calor de reaccion.

Nota: Imagen extraida de la clase “Balance de energia en el TAC” de la asignatura Ingenieria de las Reacciones
Homogéneas, dictada por la Prof. Laura Fasce, Facultad de Ingenieria, Universidad Nacional de Mar del Plata.

Por consiguiente, para el modelo propuesto no se tienen problemas de multiplicidad de estados
estacionarios en ninguno de los reactores simulados.

Andlisis del efecto de la temperatura

Se modelaron los perfiles de flujo masico de urea en el reactor a una presion de 15 MPa y un rango de
temperaturas de alimentacion comprendido entre 150 °C y 170 °C. Los resultados obtenidos se
presentan en la Figura 3.5.
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Flujo masico de urea [ton/hr]
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Figura 3.5. Perfil de flujo mésico de urea vs numero de platos.

No se aprecia una tendencia marcada que indique que un aumento en la temperatura de alimentacién
favorezca significativamente la produccion de urea. Este comportamiento puede explicarse por la
influencia de dicha variable en las condiciones de operacion de la etapa de sintesis global, ya que su
variacion modifica los reciclos y las temperaturas de trabajo tanto a la salida del stripper como a la
entrada del condensador.

Con el objetivo de analizar con mayor detalle la zona préxima a la produccion deseada, se amplia el
grafico en el intervalo de etapas comprendido entre 10y 12, ver la Figura 3.6.

Flujo masico de urea [ton/hr]

w= T[150°C] == T[155°C] == T[160°C] T[165°C] == T[167.2°C] == T[170°C] == Produccion
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169
10,0 10,5 11,0 11,5 12,0
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Figura 3.6 Ampliacion del perfil del flujo masico de urea vs nimero de platos.
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Se observa que, para temperaturas de alimentacion de 155 °C, 160 °C y 165 °C, el flujo masico de urea
supera la produccion objetivo. Este comportamiento se quiere evitar, porque implica una mayor
formacion de biuret. Por este motivo, dichas temperaturas se descartan como puntos de operacion.

Por otra parte, una temperatura de 150 °C no resulta conveniente, ya que para alcanzar la produccién
requerida seria necesario incrementar significativamente el nimero de etapas o, en su defecto,
aumentar el volumen del reactor. Finalmente, se selecciona una temperatura de operacion de 167,2 °C
en lugar de 170 °C, dado que esta ultima supera el rango de temperatura de salida recomendado para
el reactor.

Andlisis de la presion de operacion

El rango de presion de operacion considerado se redujo a 14 - 15 MPa, dado que trabajar con presiones
elevadas favorece la formacioén de biuret. Tal como se mencion6 en el Capitulo 2, la mayoria de los
procesos industriales operan dentro de este intervalo de presiones Capitulo XI, Urea, (1982).

Durante el modelado del reactor, a una presion de 14 MPa se analizé el comportamiento del mismo al
variar la temperatura de alimentacion. Los resultados mostraron que, para alcanzar la produccion de
urea deseada, seria necesario incrementar considerablemente el numero de etapas o, en su defecto,
aumentar el volumen del reactor.

Ademas, se requiere trabajar a temperaturas mas elevadas, lo que provoca que la temperatura de salida
del reactor también sea mayor. Este efecto no es deseable, ya que favorece aun mas la formacion de
biuret y, en algunos casos, eleva la temperatura a valores superiores a la critica del sistema, por lo que
se evita operar en dichas condiciones.

Por lo tanto, se decidio trabajar a una presion de 15 MPa, esta condicion permite alcanzar la produccién
requerida, controlar las temperaturas de salida y minimizar la formacion de biuret.

Perfiles de flujo
En las Figuras 3.7 y 3.8 se observan los perfiles de flujo para la fase gaseosa y liquida en el reactor

para la condicion de operacién elegida, la alimentacién a este equipo se detalla en la seccidon Diagrama
de Flujo.
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== Dioxido de Carbono == Amoniaco Agua Urea Carbamato de amonio
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Figura 3.7. Perfiles de flujo masico en fase liquida en el reactor.

Se observa una disminucién en el flujo masico de amoniaco y diéxido de carbono como consecuencia
de la formacion de carbamato. A su vez, el perfil de este compuesto intermedio muestra un incremento
en su flujo masico hasta alcanzar un punto maximo, luego comienza a disminuir debido a su conversion
en urea. Finalmente, el perfil de la urea evidencia un aumento progresivo hasta alcanzar el nivel de
produccién deseado.

El minimo observado en el caudal de amoniaco se puede explicar al analizar en simultaneo el perfil de
flujo masicos en la fase vapor (ver Figura 3.8) donde en ese mismo intervalo se detecta un aumento del
caudal de amoniaco. Este comportamiento esta asociado a la temperatura de operacién del reactor
entre las etapas 1 y 2, parte del amoniaco presente en la fase liquida se evapora, incrementa
temporalmente su concentracion en la fase vapor y, a medida que la temperatura en el reactor
disminuye, se condensa y retorna a la fase liquida.

79



== Dioxido de Carbono == Amoniaco Agua Urea Carbamato de amonio

25

20

15

10

Flujo masico [ton/hr]

0 2 4 6 8 10 12

Numero de plato

Figura 3.8. Perfiles de flujo masico en fase vapor en el reactor.

Se considerd en el dimensionamiento del reactor un volumen tal que permita alcanzar una produccion
de urea superior a la requerida, al incorporar 0,80 ton/hr adicionales. Este exceso corresponde a la
cantidad de urea equivalente al biuret generado en el reactor, como se explicé en el Capitulo 2. De este
modo, la simplificacién adoptada queda contemplada en la produccion de urea obtenida para el volumen
de reactor seleccionado.

Perfil de temperatura

En la Figura 3.9 se presenta el perfil de temperaturas del reactor de sintesis de urea. Dado que el
modelado utilizado no permite obtener un perfil de temperatura continuo a lo largo de todo el reactor,
sino unicamente los valores de entrada y salida de cada equipo, se optd por representar el perfil a partir
de la temperatura de salida de cada TAC de manera de describir el comportamiento térmico global.

Durante la simulacion se observo que la temperatura de salida del ELV y la del TAC no coincidian. Sin
embargo, como ambos equipos representan de manera conjunta cada etapa del reactor, se verifico si
era necesario ajustar la temperatura de salida del reactor de equilibrio para igualarla con la del TAC. Al
realizar esta verificacion, se comprobé que el perfil térmico no se modificaba, ya que el sistema operaba
con una conversion de CO2 a carbamato practicamente unitaria en el primer ELV. Debido a esto:

e La composicién que ingresa a cada TAC es practicamente constante entre etapas
e El calor liberado por la reaccién no varia de una etapa a otra
e Latemperatura de salida de cada TAC permanece inalterada

Como resultado, el TAC se comporta de manera isotérmica a lo largo de todas las etapas. Esto explica
por qué igualar o no las temperaturas del ELV y del TAC no altera el perfil final: con conversion casi
completa, el balance de energia es el mismo y la temperatura resultante coincide en ambos casos.

En funcién de esta verificacion, se adoptdé como criterio representar la temperatura de cada etapa
mediante la temperatura de salida del TAC, ya que es la que refleja el estado termodinamico final y
consistente de cada plato dentro del modelo.
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Figura 3.9. Perfil de temperatura para cada plato.

Al analizar la curva obtenida, la misma presenta un comportamiento caracteristico de un sistema
adiabatico en el cual se llevan a cabo reacciones consecutivas, una exotérmica y otra endotérmica.

Inicialmente se registra un aumento progresivo de la temperatura, debido a la formaciéon de carbamato
de amonio. Esta reaccién es fuertemente exotérmica y, dado que el reactor opera bajo condiciones
adiabaticas el calor generado se acumula dentro del sistema, y provoca un ascenso de la temperatura.

Posteriormente, la temperatura alcanza un valor maximo, luego comienza a descender a medida que
avanza la conversion del carbamato en urea y agua. Ademas, la velocidad de generacion de calor
disminuye conforme se reduce la concentracion de reactivos primarios, lo cual contribuye al descenso
térmico.

Este comportamiento térmico es consistente con la cinética de las reacciones implicadas en la sintesis
de urea, y debe ser cuidadosamente considerado en el disefio y la operacion del reactor para asegurar
condiciones 6ptimas de conversion y seguridad.

Condensador de carbamato

En la simulaciéon se lo representa como un reactor de equilibrio horizontal (ver Figura 3.10). Si bien este
equipo corresponde fisicamente a un intercambiador de calor tubular Chinda et al. (2017), su funcién es
intercambiar calor para favorecer la reaccion entre NH3 yco,y formar carbamato de amonio.

MIX-3 ﬂ:

MIX-3

Condensador
de carbamato F5

—
H—

M2 F3
MIX-2

b

Q2 14

F15-L

Figura 3.10. Disefio del condensador de carbamato.
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La eleccion de este equipo para su simulacién se fundamenta en que la reaccion de formacion de
carbamato es rapida y altamente exotérmica. Resulta apropiado modelar mediante un reactor de
equilibrio, al tener en cuenta que no se dispone de datos confiables sobre el volumen del condensador
de carbamato y que este equipo no requiere dicha especificacion para su calculo.

Inicialmente se evalud la posibilidad de representarlo mediante un reactor TAC con una cinética
reversible rapida. Sin embargo, las expresiones disponibles en la bibliografia presentaban
inconsistencias en la definicion de las unidades de las constantes, lo que condujo a resultados erroneos
en la simulacién. Por este motivo, y con el fin de evitar ambigliedades, se opté por el modelo de
equilibrio.

De acuerdo con Chinda et al. (2017), el volumen del condensador de carbamato representa
aproximadamente un tercio del volumen total del reactor de sintesis, lo que permite estimar un volumen

de 92 m’. Analogamente a lo considerado para el reactor, se estima un espesor de pared de 34 mm
para la presion de trabajo Rajasekaran, N., (2010). En la Tabla 3.8 se resumen las dimensiones del
condensador.

Tabla 3.8. Dimensiones del condensador.

Variable

Volumen [m3]

Diametro [m]

Largo [m]

Espesor [mm]

Ademas, la Ecuacion 3.2 representa adecuadamente la formacion y el equilibrio de la reaccion respecto
de las cinéticas reportadas en diversas fuentes. Finalmente, bajo las condiciones de alta presion y
temperatura en las que opera el condensador, se puede asumir que el sistema alcanza el equilibrio
quimico.

Como se menciond anteriormente, a fines practicos se asume que desde la etapa de concentracion, se
recicla la totalidad del COZ, NHS, HZO y carbamato de amonio, presentes en la corriente liquida a la

salida del stripper. Este supuesto inicial se adopta a modo de simplificacion y sera calculado
posteriormente en el Capitulo 4.

Como la reaccién es altamente exotérmica y se requiere que la temperatura a la salida del condensador
disminuya dentro del rango de 150 - 220 °C Chinda et al., (2017), se contempla el intercambio de calor

en el equipo con un valor simulado de — 1,98 x 10° kj/hr.

Como disefio preliminar se asume que el agua de servicio para el condensador de carbamato ingresa a
25 °C; esto se basa en que el aire que alimenta la torre de enfriamiento entra a 31,1 °C y 52% de
humedad relativa, y se asume que el agua sale unos 5 °C por encima del bulbo humedo del aire
Treybal, (1988). El equipo se dimensiona bajo las condiciones mas desfavorables (aire caliente y
saturado durante los meses calidos en Bahia Blanca), cuyo calculo final se presentara en el Capitulo 5.

Ademas, no se eleva la temperatura del agua caliente por encima de 60 °C ya que, a temperaturas
mayores, la presién de vapor del agua crece significativamente, lo que puede generar mayores pérdidas
por evaporacion ASHRAE, (2016), reducir la eficiencia de la torre y aumentar el costo operativo. Esta
practica es comun en disenos de torres, donde se limita la temperatura de entrada para evitar la
evaporacion excesiva.
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Como el fluido caliente es una mezcla, se adoptd un coeficiente global de transferencia de calor U

intermedio dentro del rango tipico de condensacion de vapor de agua (1.500 - 3.000 W/mZK), que
resulta realista y seguro para la etapa de simulacion preliminar Cao, (1983); la Tabla 3.9 resume los
resultados obtenidos.

A partir del calor estimado en la simulaciébn, el caudal de agua se calcula mediante
Q =w. Cp. (T. —T ),y el area de intercambio con Q = U. A. LMTD. Como ya se menciono,

inw out,w
este es un disefio preliminar ya que, en el Capitulo 5 al abordar la integracion energética, es posible que
cambien los valores reportados.

Tabla 3.9. Propiedades del fluido de servicio.

Temperatura de entrada [°C] 25,00

Temperatura de salida [°(C] 50,00

Capacidad calorifica [k]/kg °C] 4,18

DTML [°C] 131,12

Coeficiente global de transferencia de calor U [W/m K] 2.250

Area de intercambio [m’] 186,43

Caudal masico [ton/hr] 1.894,74

Stripper

El stripper es un intercambiador de calor de pelicula descendente tipo tubo y coraza, utilizado en la
etapa de sintesis de urea Chinda et. al, (2017). El efluente liquido procedente del reactor ingresa en los
tubos laterales del equipo y circula a contracorriente junto con el diéxido de carbono, mientras que en la
carcasa se inyecta vapor a alta presion.

El calor suministrado por el vapor, junto con la reduccion de la presion parcial de amoniaco causada por
el COZ, favorece la descomposicién del carbamato de amonio en NH, yCOZ. Como resultado, la fase

gaseosa compuesta principalmente por NH, yCOZ, se dirige al condensador de carbamato, mientras

que la fase liquida, que contiene el producto de interés, se dirige a la etapa de concentracion.

Para representar su funcionamiento dentro de la planta, el stripper se modela como un reactor de
conversioén en el cual se incluye la reaccion de descomposicién del carbamato. De acuerdo con la
tecnologia Stamicarbon, en esta unidad se alcanza una conversién aproximada del 80% Brouwer,
(2025). En condiciones tipicas de operacion, el equipo trabaja a presiones cercanas a 15 MPa vy
temperaturas superiores a 200 °C, que generan una corriente gaseosa rica en NH,y CO,.

En el simulador, esto se implementa al definir los componentes involucrados y los coeficientes
estequiométricos de la reaccién, positivo para producto y negativo para reactivo, sin necesidad de
especificar cinéticas adicionales, dado que el modelo de reactor de conversién solo requiere esos datos
para reproducir el desempeno esperado de la unidad.

El equipo se alimenta con la corriente de salida (tope y fondo) del ultimo TAC junto con una alimentacion
estequiométrica de dioxido de carbono, distribucion caracteristica de la tecnologia Stamicarbon.
Ademas, debido al caracter endotérmico de la reaccion de descomposicion del carbamato de amonio,
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se debe suministrar calor para lograr una separacion eficiente. El valor estimado por el simulador del
. . 8

calor a intercambiar es de 1,26 x 10 kJ/hr.

Se setea la temperatura a la salida del equipo de manera tal de alcanzar una concentracién de urea en

el fondo cercana al 70%p/p, como se indico la seccidon de Post tratamiento del Capitulo 1. El esquema
adoptado se observa en la Figura 3.11.

14
F4-v
—) Stripper
——y—— —>l M1 PP
F4-L
MIX-1
——
F6 _’_|_'
Q1 F?r

Figura 3.11. Diserio del stripper.

Nuevamente, UniSim Design no requiere la especificacion del volumen del equipo para su simulacion, el
mismo se estima entre un 10 y 30% del volumen del reactor Guadalupe et al, (1978). Se decide

. . 3
estimarlo como un 30% del volumen del reactor, el cual corresponde a un valor aproximado de 83 m".

Para el intercambio de calor en este equipo se utilizara un fluido térmico, el area de transferencia y las
propiedades de dicho fluido se determinaran en el Capitulo 5. Por ultimo, se estima el espesor de pared
requerido en 34 mm. En la Tabla 3.10 se resumen las dimensiones del stripper.

Tabla 3.10. Dimensiones del stripper.

Variable

Volumen [m3]

Diametro [m]

Largo [m]

Espesor de pared [mm]

Aislacion

El aislamiento térmico constituye un aspecto fundamental en el disefio y operacién de instalaciones
industriales, ya que permite minimizar pérdidas energéticas, garantizar la estabilidad de los procesos y
proteger tanto al personal como a los equipos. En particular, en la planta de sintesis de urea, equipos
como el reactor de sintesis, el stripper y el condensador de carbamato operan en condiciones de
presion y temperatura elevadas, por lo que requieren un estudio especifico del aislamiento.

De acuerdo con las Guias de Buenas Practicas en el Aislamiento Industrial, |las razones principales para
implementar aislamiento son: la reducciéon de pérdidas de calor y el consumo energético; la limitacion de
la temperatura superficial para prevenir accidentes y dafios materiales y la reduccion de emisiones de
CO2 asociadas al gasto energético. Se recomienda que las pérdidas maximas de disefio no superen los

90 W/m2 en procesos industriales.
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Para los equipos seleccionados, se utilizara el Safurex como material de construcciéon. Aunque no existe
bibliografia respecto a la conductividad térmica del material se estima como la de los aceros duplex, la
cual suele estar entre 14 y 18 W/m. K a temperatura ambiente, y puede disminuir ligeramente con el
aumento de temperatura. Asimismo, se selecciona lana de vidrio como aislante dado que es ideal para
las temperaturas de trabajo.

En el presente analisis se adopta como hipétesis que la temperatura de pared del equipo es equivalente
a la temperatura del fluido en su interior, y que la conductividad térmica del material aislante se
mantiene constante con la temperatura. Asimismo, se consideran tanto las pérdidas a través de la
superficie lateral como las de los extremos.

La superficie lateral se modela como conduccién cilindrica y los extremos se aproximan por cascaras
esféricas huecas. La pérdida total se evalia como la suma de la pérdida lateral (cilindro) mas la pérdida
por los dos extremos (equivalente a una esfera completa). Con este enfoque se obtiene una estimacion
mas conservadora y representativa de las pérdidas reales, y se permite calcular de forma consistente el
espesor de aislacion necesario para cumplir con un requisito de pérdida maxima.

Las dimensiones geométricas (longitud y radio interno) se obtuvieron a partir del volumen total estimado
en el simulador. El céalculo del aislamiento en la seccion lateral de los equipos se realiza mediante la
Ecuacion 3.9, dicha expresion es la definicion de conduccion de calor para geometrias cilindricas.

k.2m.r h.(T —T)
Q = . Ecuacion 3.9
In(=%)
1

Donde las variables involucradas son:

e (: calor intercambiado con los alrededores
k: conductividad térmica de la lana de vidrio (0, 045 W /m K)
T radio externo del equipo

h: altura del equipo
T1: temperatura del equipo, se elige como criterio conservador la maxima temperatura que

alcanza el equipo
o T, temperatura de la pared, como criterio se toma en 40 °C

o 1, radio externo del equipo con aislante

Por otro lado, para estimar las pérdidas de calor a través de los extremos del equipo, éstos se modelan
como cascaras esféricas huecas de espesor igual al aislante. La expresion utilizada corresponde a la
conduccién radial en geometria esférica, ver Ecuacién 3.10.

k.4n.(T1—T2)
= Ecuacion 3.10

2

L

T r
1 2

Donde las variables involucradas son:

Q: calor intercambiado con los alrededores
k: conductividad térmica de la lana de vidrio (0, 045 W /m K)
o 1 radio externo del equipo

T1: temperatura del equipo, se elige como criterio conservador la maxima temperatura que

alcanza el equipo
TZ: temperatura de la pared, como criterio se toma en 40 °C

o 1 radio externo del equipo con aislante
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Finalmente, la pérdida total de calor del equipo se obtiene como la suma de las Ecuaciones 3.9 y 3.10.
La Ecuacioén 3.11 representa el modelo adoptado para la estimacion de pérdidas de calor, y constituye la
base de calculo empleada para determinar el espesor de aislacion necesario en cada equipo, en funcion
de las dimensiones geométricas y de los criterios de disefio establecidos.

k.2n.r .h.(T,—T)) k.an. (T —T)
1 12 12 i
Q = " + T 1 Ecuacién 3.11
In(+5) i
1

De esta forma, el calculo del requerimiento de aislamiento se plantea como una estimacién de la pérdida
de calor equivalente a un porcentaje del calor transferido en el equipo, se adopta como valor aceptable
una pérdida de 0,02%. Este criterio busca asegurar un disefo eficiente, que mantenga la temperatura
de pared dentro de rangos seguros y maximice el aprovechamiento energético de la instalacion.

Reactor de urea

El reactor trabaja de manera adiabatica por lo que, es de suma importancia que el intercambio de calor
con el ambiente sea minimo. En primera instancia se calcula el calor maximo generado por el equipo,
como si todo su volumen se mantuviera a la temperatura maxima de reaccion y sin considerar la
aislacion. Para el calculo del aislamiento en este equipo se utiliza la Ecuacién 3.11 y los datos de la
Tabla 3.11.

Tabla 3.11. Variables para el célculo de Qmax.

Variable

k, Conductividad térmica, Safurex [W /m. K]

oY radio reactor [m]

T radio reactor + espesor 1]

h, altura reactor [m]

T, temperatura del reactor [°C]

T, temperatura pared [°C]

Se obtiene un Qmax =1,1x 10° W, que se utiliza para calcular el espesor de aislante requerido. En la

Tabla 3.12 se tabulan los valores de las variables requeridas.

Tabla 3.12. Variables para el calculo del espesor del aislante en el reactor.

Variable

Q, Calor de reaccién [W] 0,02%Q

k, Conductividad térmica, aislante [ /m. K] 0,045

o radio reactor [m] 1,28

h, altura reactor [m] 56,23

T1’ temperatura del reactor [°C] 355,41

Tz’ temperatura pared [°C] 40,00

Para el calculo del espesor del aislante, se impone que el calor perdido sea un 0,02% del calor
intercambiado sin aislacion, se obtiene asi un espesor de fibra de vidrio de 404 mm.
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Condensador de carbamato

Para el calculo del aislamiento térmico de este equipo se emplea la Ecuacion 3.11 junto con los datos de
la Tabla 3.13. Dicho calculo se realiza con el objetivo de garantizar una condicién segura de operacion,
limitando la temperatura superficial del equipo ante un eventual contacto del personal.

Tabla 3.13. Variables para el calculo del espesor del aislante para el condensador.

Variable

0,02% Q a extraer (en médulo) [W]

k, Conductividad térmica, aislante [W /m. K]

o radio reactor [m]

h, altura reactor [n]

T1’ temperatura del equipo, [°C]

T, temperatura pared [°C]

Se obtiene un espesor de material de aislaciéon de 138 mm.

Stripper
Para el calculo del aislamiento en este equipo se utiliza la Ecuacion 3.11 y los datos de la Tabla 3.14.

Tabla 3.14. Variables para el calculo del espesor del aislante para el stripper.

Variable

0,02% Q a entregar [IW]

k, Conductividad térmica, aislante [W/m. K]

g radio reactor [m]

h, altura reactor [m]

T1' temperatura del equipo, [°C]

T,, temperatura pared [°C]

Asi, el valor de espesor de lana de vidrio para aislar el stripper resulta igual a 317 mm.

En conclusién, el procedimiento adoptado permite estimar de manera preliminar un espesor de aislacion
térmica de los equipos planteados, coherente con los valores tipicamente utilizados en la industria. Esta
metodologia contribuye a optimizar la eficiencia energética del equipo y asegura condiciones operativas
adecuadas con los requerimientos del proceso de produccion de urea.

Como se decidio utilizar un enfoque conservador, se puede asegurar que las pérdidas seran minimas a
lo largo del afo, independientemente de las fluctuaciones de temperatura dentro y fuera del reactor.
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Diagrama de flujo

A continuacion, en la Figura 3.12 se muestra un diagrama simplificado de los equipos abordados en

este capitulo y en la Tabla 3.15 se reportan las propiedades y caudales de todas las corrientes
involucradas.

Q
RC - 01 2
Fi5-V «—— F5
M, «—— M,
R | —
<
F15-L
MIX -3 MIX -2
Fis
Fia
N
________ /—\
-------- Fu-V

ST-01

MIX -1

Figura 3.12. Diagrama de flujo de la planta.
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Tabla 3.15. Propiedades y Composicion.

ST, Propiedades Composicion [ton/hr]
Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presiéon [MPa] Caudal masico [ton/hr] Diéxido de carbono = Amoniaco Agua Urea Carbamato de amonio
F3 0,00 96,00 15,00 97,50 0,00 97,50 0,00 0,00 0,00
F4-V 1,00 224,50 15,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
F4-L 0,00 224,50 15,00 301,92 0,00 31,46 59,80 171,91 38,75
F5 0,00 86,60 15,00 31,44 5,63 17,91 0,14 0,00 7,75
F6 1,00 89,40 15,00 126,00 126,00 0,00 0,00 0,00 0,00
F7 0,00 239,00 15,00 254,94 5,63 17,91 51,74 171,90 7,75
F14 1,00 239,00 15,00 172,97 137,84 27,07 8,06 0,01 0,00
F15-V 1,00 167,20 15,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
F15-L 0,00 167,20 15,00 301,91 95,75 105,54 8,20 0,01 92,41
F15 0,00 167,20 15,00 301,90 95,75 105,54 8,20 0,01 92,41
M1 0,28 200,86 15,00 427,92 126,00 31,46 59,80 171,91 38,75
M2 0,25 170,63 15,00 301,91 143,47 142,48 8,20 0,01 7,75
M3 0,00 167,20 15,00 301,91 95,70 105,51 8,20 0,01 92,49

Por ultimo, se verifica el balance de masa:

Entrada = F6 + F5 + F3 = 254,94 ton/hr Salida = F7 = 254,94 ton/hr
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Conclusion

En este capitulo se establecieron los fundamentos de disefio de la seccion de sintesis de urea y se logré
modelar de forma precisa el comportamiento del sistema bajo diferentes condiciones operativas. La
eleccion del modelo termodinamico y el ajuste de parametros de interaccién binaria permitieron obtener
predicciones consistentes con datos experimentales, lo que respalda la validez de la simulaciéon
desarrollada.

La eleccion de un sistema compuesto por reactores de equilibrio L-V + TACs en régimen adiabatico,
junto con equipos auxiliares como el condensador de carbamato y el stripper, permitieron alcanzar los
objetivos de produccion establecidos, al minimizar la formacion de subproductos y optimizar el
aprovechamiento energético. Ademas, el analisis de variables criticas como temperatura, presion,
numero de etapas y perfiles de flujo aportdé fundamentos sdlidos para el dimensionamiento de los
equipos y la definicion de condiciones 6ptimas de operacion.

El estudio del aislamiento térmico complementa el disefio desde una perspectiva de sustentabilidad y
seguridad, asegura la estabilidad térmica del sistema y reduce las pérdidas energéticas. En conjunto,
los resultados obtenidos no solo validan la metodologia empleada, sino que también sientan las bases
para la integracion eficiente con las etapas posteriores del proceso, al consolidar un disefo integral,
confiable y alineado con las exigencias de la industria quimica moderna.

90



Referencias

American Society of Heating, Refrigerating and Air-Conditioning Engineers. (2016). ASHRAE
Handbook—HVAC Systems and Equipment: Chapter 39, Cooling Towers. ASHRAE.

Baboo, P. (s.f.). Ammonium carbamate temperature vs. specific heat [Chart]. National Fertilizers Ltd.,
India.

Baboo, P. (2015). Reactor Kinetics of urea formation. National Fertilizers Ltd., India. Recuperado el [7 de
julio de 2025] de: researchgate.net

Brouwer, M. (2025). How fo solve stripper efficiency issues. UreaKnowHow. Recuperado el [14 de
agosto de 2025], de ureaknowhow.com.

Chinda, R. (2017). Modeling and simulating the synthesis section of an industrial urea plant analyzing
the biuret formation, Pag 5 - 12. Recuperado el [14 de agosto de 2025] de ureaknowhow.com.

Fasce, L. (2024). Balance de energia en el TAC. Ingenieria de las Reacciones Homogéneas, Facultad
de Ingenieria, Universidad Nacional de Mar del Plata.

Guia de Buenas Practicas de Aislamiento en la Industria. (s.f.). Asociaciéon Nacional de Instaladores de
Sistemas de Aislamiento Industrial (ANDIMAI). Recuperado el [8 de septiembre de 2025].

Guadalupe et al. (1978, mayo). United States Patent Process for the production of urea having a low
carbamate content. Recuperado el [6 de septiembre de 2025] de ureaknowhow.com

Hamidipour M. (2005), Modeling the synthesis section of an industrial urea plant. Chemical Engineering
Journal, Volume 106, Issue 3, Pag. 249 - 260.

Irazoqui, H. A, Isla, M. A., & Genoud, C. M. (1993). Simulation of a urea synthesis reactor. 2. Reactor
model. Pag 7. Industrial & Engineering Chemistry Research, 32(11), 2671-2680.

Isla, M. A., Irazoqui, H. A., & Genoud, C. M. (1993). Simulation of a urea synthesis reactor. 1.
Thermodynamic framework. Industrial & Engineering Chemistry Research, 32(11), 2662—2670.

Pandya, J. (2015, julio). Manufacture of urea by Snamprogetti process [Publicacion de ResearchGate].
Lok Jagruti Kendra Institutes. Recuperado el [4 de julio de 2025] de researchgate.net

Rajasekaran, N. (2010). ASME Section VIII Div. 1 Basics: Pressure Vessels Guide [Guia técnical.
Recuperado el [30 de septiembre de 2025] de /studylib.net

Rajesh, A. S. , et al (2019), Study on the Production of Urea by Snam Ammonia Stripping Process and
Stami Carbon Dioxide Stripping Process. International Journal for Scientific Research & Development.
Vol. 7, Issue 03, 2019.

Rasheed, S. A. (2011, septiembre). Revamping urea synthesis reactor using Aspen Plus. Agritech
Limited, Pag. 5. Recuperado el [16 de julio de 2025] de ureaknowhow.com.

Sandvik, (s.f.), SAFUREX® Datasheet, Sandvik Materials. Recuperado el [6 de septiembre de 2025] de
ureaknowhow.com

Sazali, R. A. B. (2007, julio), Steady State Modeling of Urea Synthesis Loop, Pag 64. Universiti
Teknologi Petronas.

Elias, A. P. (2023). Quick reference for selection of thermodynamic activity models. Recuperado el [30 de
agosto de 2025] de linkedin.com.

91


https://www.researchgate.net/publication/284593787_REACTOR_KINETICS_OF_UREA_FORMATION
https://ureaknowhow.com/wp-content/uploads/2025/05/2025-06-Brouwer-How-to-Solve-Stripper-Efficiency-Issues.pdf
https://ureaknowhow.com
https://ureaknowhow.com/pdflib/123_1978%20Guadalupi%20Snamprogetti%204092358%20Urea%20Process%20HP%20NH3%20stripper.pdf?utm_source
https://www.researchgate.net/publication/279525020
https://studylib.net/doc/26159525/asme-sec-viii-div-1?utm_source=chatgpt.com
https://ureaknowhow.com
http://ureaknowhow.com
https://ureaknowhow.com/wp-content/uploads/2020/08/datasheet-safurex-en-v2019-09-09-09_44_version_1.pdf
https://www.linkedin.com/posts/anup-paul-elias-73b22513_quick-reference-for-selection-of-thermodynamic-activity-7049603030312259584-YtGh/

Zhang, X.P.. (2001). Simulation of urea reactor of industrial process. Institute of Process Systems
Engineering, Dalian University of Technology, China. Transactions on Engineering Sciences vol 30,
Recuperado de witpress.com.

92


http://www.witpress.com

Universidad Nacional de Mar del Plata
Facultad de Ingenieria
Departamento de Ingenieria Quimica

DISENO DE UNA PLANTA DE
PRODUCCION
DE UREA GRANULADA

CAPITULO 4

DISENO DEL SISTEMA DE
PURIFICACION

Fertilif?ar




Resumen ejecutivo

En el Capitulo 4 se completa el disefio de la seccion de sintesis y se definen las etapas posteriores del
proceso de produccion de urea, al integrar en un mismo esquema los equipos de separacion,
concentracion, evaporacién, desorcion e hidrélisis y granulacion. El objetivo principal es establecer las
condiciones de operacion y la viabilidad de cada unidad, para garantizar el cumplimiento de las
exigencias de pureza del producto, la recuperacién de materias primas y la reducciéon de emisiones.

La primera parte del capitulo aborda el depurador de alta presion (SC - 07), equipo caracteristico de la
tecnologia Stamicarbon, cuya funcion es recuperar el amoniaco y reducir las emisiones gaseosas del
circuito de sintesis. Se analizan su configuracion particular, ventajas operativas y criterios de simulacion.

Posteriormente, se analiza la etapa de concentracion, conformada por absorbedores, condensadores,
una columna rectificadora y un separador flash. El objetivo de esta seccion es maximizar la
recuperacion de materia prima y concentrar la corriente liquida de urea de 70%p/p hasta 80%p/p. Para
ello, se dimensionan los absorbedores de baja presion (A - 01) y atmosférico (A - 02) mediante la
herramienta Tray Sizing en UniSim Design. La columna rectificadora (D - 01) se representa como un
separador flash con reaccion; el condensador (C - 02) como un reactor de equilibrio; los condensadores
(C-03); (C-04)y el separador (S - 01) como un separador flash.

En la etapa de evaporacion, se modela un esquema de doble evaporacion al vacio (pre-evaporador
(EV - 01) y evaporador (EV - 02)), que permite alcanzar una pureza en la urea del 98% p/p y bajo
contenido de humedad, previo a ingresar a la etapa de granulacion.

La etapa de desorcion e hidrélisis se representa como un unico equipo (DH - 01) simplificado en UniSim
Design, dada la dependencia entre los desorbedores y el hidrolizador. El objetivo de esta seccion es
eliminar la urea residual de las aguas, hidrolizandola en amoniaco y diéxido de carbono para su
posterior recirculacion.

Finalmente, se desarrolla el disefio de la torre de prilling para ello, se plantearon balances de energia y
transferencia de calor en Mathcad, y se establecié el requerimiento de aire en las condiciones mas
desfavorables (38 °C y 100% de humedad relativa en Bahia Blanca), asi se pudo calcular el diametro, la
altura y el volumen del equipo.
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Introduccion

Mientras que en el Capitulo 3 se presentaron los criterios de dimensionamiento para los tres primeros
equipos, en esta instancia se aborda en detalle la simulacion del scrubber de alta presion; para
completar el disefio de la seccion de sintesis de la planta, la cual esta conformada por un reactor, un
stripper, un condensador y un scrubber que operan a una presion de 15 MPa.

De manera complementaria, se definen los equipos correspondientes a las etapas de concentracion,
evaporacion y granulacion, lo cual permite establecer la integracién de toda la planta en su conjunto.
Para ello, resulta fundamental identificar los rangos de presion caracteristicos de cada etapa:

e Alta presion: entre 12 y 30 MPa, con un rango operativo preferente de 13 a 16 MPa
e Media presion: entre 1y 7 MPa, para la tecnologia Stamicarbon, no se opera en dicho intervalo
e Baja presion: entre 0,1 y 1 MPa, con un rango operativo preferente de 0,2 y 0,5 MPa

Estos valores de referencia se establecen de acuerdo con la informacion técnica reportada en la patente
AU2018366077A1 y la patente W02021/137701A1.

Asimismo, en este capitulo se completan las especificaciones de todas las corrientes de proceso, al
detallar el caudal, la composicion, la temperatura y la presién. Con esta informacion se procede al
disefo de los equipos de separacion mediante simulaciones en UniSim Design, a excepcion de la etapa
de granulacién, cuya resolucion se lleva a cabo de manera algebraica mediante el uso de Mathcad. De
esta forma, se obtiene una descripcion integral del proceso y se establecen las bases para la evaluacion
del desempeno global de la planta.

Depurador de alta presién (SC - 01)

En la tecnologia Stamicarbon, el depurador de alta presion (scrubber) cumple un rol fundamental dentro
de la seccidn de sintesis. Su funcion principal consiste en reducir las emisiones y recuperar el amoniaco
residual presente en la corriente gaseosa a la salida del reactor. Consta de un recipiente de alta presion
con un intercambiador de calor disefado para minimizar las emisiones de la sintesis de urea, ver Figura
4.1.

Figura 4.1. Esquema del depurador de alta presién de la tecnologia Stamicarbon.

Nota: Imagen extraida de Stamicarbon equipment.
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La composicidn de los vapores tratados depende del material de construccion de los equipos de la
seccion de sintesis y de la version de la tecnologia implementada. En este trabajo se considera la
variante Urea 2000 Plus, caracterizada por el empleo del material Safurex. Este material, exclusivo de
Stamicarbon, ofrece una elevada resistencia a la corrosién, lo que elimina la necesidad de ingresar aire
pasivador junto con la alimentacion de COZ.

Cabe destacar que la presencia simultanea de H, NH,y aire de pasivacion implica riesgos de explosion

de no ser controlado adecuadamente. Al incorporar el scrubber en la etapa de sintesis, se mitiga este
tipo de riesgos. Ademas, como se menciono en el Capitulo 2, el H2 generado durante la produccién de

CO2 se recircula hacia la planta de amoniaco, con el fin de reducir aun mas dichos riesgos y favorecer la
integracion entre ambas plantas. No obstante, la posibilidad de contaminacion de la corriente de co,

constituye un desafio operativo adicional que también justifica la eleccion de esta tecnologia.

El gas que ingresa al scrubber contiene principalmente NH3 y H,0. En el interior del equipo, esta

corriente entra en contacto con el liquido procedente del primer condensador de baja presién (C - 02) y
con una corriente de agua pura. Bajo estas condiciones, el amoniaco se transfiere a la fase liquida y se
recircula al condensador de carbamato (C - 01), lo que incrementa la eficiencia del proceso. La fraccion
gaseosa se dirige al absorbedor de baja presidén, donde continua la recuperacién de materias primas,
mientras que la fase liquida del scrubber se conduce a un eyector accionado con amoniaco puro, el cual
se dimensionara en el Capitulo 5.

La inclusién de este equipo en la seccion de sintesis, exclusiva de la tecnologia Stamicarbon,
proporciona ventajas relevantes frente a otros procesos de produccion de urea. Al incrementar la
recuperacion de reactivos mediante la absorcién de vapores arrastrados, mejora el rendimiento global
de la planta. A su vez, reduce de forma significativa las emisiones de amoniaco, lo que asegura el
cumplimiento de normas ambientales y disminuye los requerimientos de tratamiento posterior de gases.
También, protege a los equipos ubicados aguas abajo ya que evita la formacion de depdsitos de
carbamato que pueden ocasionar obstrucciones y fenomenos de corrosion. De este modo, se prolonga
la vida util de la planta y se reducen los costos asociados a mantenimiento.

En este capitulo, el scrubber se simula mediante dos equipos: la parte superior se modela como un
intercambiador de calor vertical de un paso por los tubos y un paso por la coraza, mientras que la parte
inferior se considera un absorbedor empacado. Este enfoque permite representar de manera rigurosa
los fendmenos de transferencia de masa y calor que tienen lugar en su interior. Para la simulacién se
emplea el mismo paquete termodinamico utilizado en el Capitulo 3, basado en el modelo UNIQUAC
para la fase liquida y en la hipotesis de gas ideal para la fase vapor.

Como referencia para las dimensiones del equipo se tomaron los datos reportados por Christof Group
para scrubbers de alta presion, que especifican 330 tubos, un diametro de coraza de 2,74 m y una
longitud de 7 m. Con el criterio de minimizar el caudal de fluido de intercambio, se adoptaron dichas
dimensiones como base de disefio, las cuales se resumen en la Tabla 4.1.
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Tabla 4.1. Disefio del intercambiador esférico

Diametro de la carcasa [m] 2,74

Ndmero de tubos 330
Espesor del tubo [m] 0,002

Area de transferencia de calor [m’] 124,40

Volumen de la coraza [m3] 34,76

Capacidad total de transferencia de calor [k]/°C hr] 1,705 x 10°

Nota: Los valores de caudales y las condiciones de operacion se reportan en la seccion Diagrama de flujo.

Por otra parte, para la seccion inferior del scrubber se tom6 como referencia la longitud de 7 m
reportada en la bibliografia. Dado que no se dispone de informacion mas detallada sobre las
dimensiones del absorbedor, se decidid ajustar la cantidad de etapas de equilibrio como variable de
diseno, con el fin de maximizar la recuperacion de NH,y utilizar el menor caudal posible de agua pura.

Los valores obtenidos se tabulan en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Disefo del absorbedor empacado.

Diametro [m] 2,00

Altura del empaque [m] 7,00

Volumen [m3] 34,76

Recuperacion de NH3 [%] 90,00

Nota: Los valores de caudales y las condiciones de operacion se reportan en la seccion Diagrama de flujo.

Etapa de concentracion

La etapa de concentracion esta integrada por los siguientes equipos: un absorbedor de baja presion, un
absorbedor atmosférico, una columna de rectificacién, tres condensadores de baja presion y un
separador flash.

Esta seccién tiene dos objetivos, en primer lugar, maximizar la recuperacion de materia prima para que
los gases liberados al ambiente cumplan con las normativas vigentes en cuanto a emisiones de NH,, al

recircular a la seccion de sintesis la materia prima sin reaccionar. En segundo lugar, concentrar la
corriente de urea proveniente del stripper de 70%p/p hasta 80%p/p, nivel de pureza requerido para su
posterior procesamiento.

Para ello, se ingresa al descomponedor la corriente liquida que sale del stripper. En este equipo, el
carbamato remanente se descompone; se separa el agua y la urea de los gases residuales de
amoniaco y didéxido de carbono. La solucion liquida resultante ingresa a un tanque flash, donde se
reduce la presion para favorecer la evaporacién del agua a menor temperatura, o que permite obtener
una corriente de urea con mayor concentracion.

Por otro lado, el resto de los equipos mencionados se destinan a la recuperaciéon de materia prima sin
reaccionar. En los apartados siguientes se describe en detalle el funcionamiento de cada uno de ellos y
su disposicion dentro de la planta.

97



Como criterio conservador, se optdé por simular todos los equipos de esta etapa a 0,5 MPa, valor que
corresponde al limite superior sugerido por la patente AU2018366077A1. Ademas, las tesis consultadas
trabajan con presiones de sintesis de 14 MPa y consideran 0,4 MPa para esta etapa. Dado que la
planta simulada en este trabajo opera a una presién de sintesis superior (15 MPa), se considerd que
adoptar 0,4 MPa no resulta representativo debido a la ausencia de documentacién oficial que indique la
presion de operacidon de esta seccion.

Absorbedor

Un absorbedor es un equipo donde un gas y un liquido se ponen en contacto con el objetivo de
transferir determinados componentes de la fase gaseosa hacia la fase liquida. El proceso de absorcién
se basa en la afinidad del soluto por el disolvente, lo que permite su separacion del resto de la corriente
gaseosa. Para que esta operacion resulte eficiente, se requiere una amplia superficie de contacto entre
las fases y un tiempo de residencia suficiente que favorezca la transferencia de materia.

La configuracion seleccionada para su simulacién es la torre empacada. Se trata de una columna
cilindrica que contiene un lecho relleno, cuya funcién es asegurar una gran superficie de contacto entre
las fases. El gas ingresa en la parte inferior de la torre y asciende a través de los intersticios del relleno,
mientras que el liquido se introduce en la parte superior y desciende en contracorriente. El disefio
permite manejar caudales importantes de gas y liquido con una caida de presién reducida, que lo
convierte en una opcion eficiente para la absorcion.

En la etapa de concentracion se utilizan dos absorbedores, uno de baja presion (A - 01) y otro
atmosférico (A - 02). Ambos emplean agua como liquido absorbente para extraer amoniaco de
corrientes gaseosas. Este procedimiento evita la emision de contaminantes y permite la recuperacion de
reactivos que poseen un valor significativo en el proceso. El primero asegura la calidad del producto
final, ya que elimina gases residuales y el segundo opera cerca de la presiéon atmosférica y se encarga
de purificar los gases que provienen del condensador de carbamato y de los evaporadores.

Absorbedor de baja presion (A - 01)

Su funcién principal es absorber el NH,y el CO2 que no reaccionaron en el circuito de sintesis, para

evitar pérdidas de reactivos. Opera a una presion de 0,5 MPa a fin de facilitar la absorcion selectiva de
los gases mencionados.

Este equipo recibe la corriente gaseosa procedente del scrubber de alta presion y permite separar la
mezcla de NH,y COZ. Esta corriente ingresa por la parte inferior de la columna, la cual contiene un

relleno que proporciona una extensa superficie de contacto entre las fases. A medida que el gas
asciende a través del empaque, entra en contacto con agua pura a 43 °C y 0,1 MPa, lo que permite la
disolucion de NH3 y CO2 en la corriente liquida. El gas tratado, ya libre de estos componentes, abandona

la columna por la parte superior y se ventea a la atmdsfera, mientras que la corriente liquida se dirige a
la seccion de purificacién de agua, donde se recuperan los compuestos absorbidos.

En UniSim Design, el equipo se simulé como un absorbedor empacado con 5 etapas tedricas, segun lo
reportado en Barragan Bermudez, M, (2024). El disefio se orientd a minimizar el caudal de agua de
absorcion requerido. Como no era necesario especificar de antemano el diametro ni la altura de la torre,
se ajusto inicialmente el caudal de agua y luego se empled la herramienta Tray Sizing en modo Design
para dimensionar el equipo. Se selecciona como relleno Ballast Rings (Metal, random) 1 inch. Los
resultados obtenidos se resumen en la Tabla 4.3
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Tabla 4.3. Resultados del dimensionamiento preliminar del absorbedor de baja presion.

Diametro [m] 0,304

Altura del empaque [m] 1,52

AP seccién [kPa] 2,6x10

Numero estimado de piezas de empaque 5.516

Masa estimada del empaque [kg] 53,40

HETP [m] 0,304

Con estas dimensiones preliminares cargadas en el simulador, se realiz6 una segunda verificacion
mediante el uso de Tray Sizing en modo Rating. El ajuste devolvié los mismos valores reportados en la
Tabla 4.3. De este modo, la simulacion permitié definir las dimensiones adecuadas del absorbedor de
baja presion, bajo estas condiciones se logro recuperar la totalidad del NH3 y un 57,82% del CO2 enla

fase liquida.
Absorbedor atmosférico (A - 02)

Este equipo complementa al absorbedor de baja presion (A - 07), su funcién principal es recuperar el
amoniaco presente en los gases de escape provenientes de los tres condensadores de baja presion. De
este modo se evita la emision de contaminantes y se asegura la reutilizacion de compuestos valiosos en
la seccion de sintesis.

Este equipo emplea agua pura como absorbente, o que permite reducir significativamente la emisién de
amoniaco, tal como lo sefiala Soemardji (2012). La eleccion de este solvente se debe a que la presion
de operacion, cercana a la atmosférica, ya no constituye un parametro decisivo para mejorar la
eficiencia del proceso. En estas condiciones, la absorcién se encuentra desfavorecida, por lo que el tipo
de absorbente adquiere mayor relevancia.

El efluente liquido, enriquecido en amoniaco, se envia a la seccion de aguas residuales, donde se
recupera para su posterior recirculacién a la sintesis. El método de resolucién es analogo al del
absorbedor de baja presion (A - 07) por lo que, en la Tabla 4.4 se reportan los resultados finales del
dimensionamiento del equipo, cabe destacar que cuando se verificé el dimensionamiento se obtuvieron
los mismos resultados. Se logré recuperar la totalidad del NH3.
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Tabla 4.4. Dimensiones ajustadas del absorbedor atmosférico.

Diametro [m] 2,29

Altura del empaque [m] 3,845

AP seccion [kPa] 0,96

Numero estimado de piezas de empaque 95.307

Masa estimada del empaque [kg] 6.075

HETP [m] 0,6408

Numero de etapas 6

Nota: En esta torre se seleccioné como relleno Ballast Rings (Metal, random) 2 inch. Los valores de caudales y las
condiciones de operacion se reportan en la secciéon Diagrama de flujo.

Columna rectificadora (D - 01)

En una planta de produccién de urea, la columna rectificadora constituye un equipo esencial para la
separacion y purificacion de la solucién de carbamato. Su funcion principal es descomponer el
carbamato de amonio que no fue convertido en el stripper y separar el NH3 y el CO2 de la solucion de

urea. De este modo, se recupera urea de alta pureza y se asegura la recirculacion de reactivos, que
contribuyen a la eficiencia global del proceso.

Para la simulacion de la columna rectificadora se adoptaron valores de disefio basados en la literatura
disponible. Al tomar como referencia los datos reportados por ScienceDirect, (2025) donde la altura de
la torre es de 19 m y el diametro de la columna es de 6,5 m. Estos valores se ajustan al rango tipico de
columnas de rectificacion para plantas de urea.

Al intentar simularla como una columna reactiva con cinética definida, los resultados no fueron
satisfactorios. En contraste, el uso de un separador flash con reaccion de conversion resultdé una
alternativa mas adecuada, ya que esta unidad permite especificar directamente los coeficientes
estequiométricos y el porcentaje de conversion.

En cuanto a la cinética, al no disponer de datos publicos precisos para la reaccion de descomposicion,
la literatura indica que la reaccion es rapida y que la limitacién principal en el disefio industrial proviene
de la transferencia de masa Mark Brouwer, (2009). Al considerar que los datos de equilibrio y la
termodinamica del sistema indican una conversibn muy cercana al 100% bajo las condiciones de
operacion, se adoptd dicho modelo para simplificar la simulacion.

La columna trabaja tipicamente en el rango de 0,4 a 0,5 MPa segun Barragan Bermudez, M, (2024);
donde se seleccion6 0,5 MPa para la simulacién. Una presidon mas elevada favorece la retencién de
urea y carbamato en fase liquida y mejora la separacion de los componentes volatiles. La temperatura
de salida de la columna se mantiene alrededor de 125 °C, esto garantiza la adecuada solubilidad de la
urea en la solucion, facilita la descomposicion del carbamato y favorece la separacion de NH3 y CO,.

En las plantas de produccion de urea, la operacion de la columna rectificadora se basa en el principio de
destilacion fraccionada. La solucion de urea—carbamato ingresa por la parte inferior y al calentarse, los
componentes mas volatiles (NH3 y COZ) se evaporan y ascienden por la columna, mientras que los

menos volatiles (urea y agua) permanecen en fase liquida y descienden. Para favorecer el contacto
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entre fases, la columna se encuentra equipada con bandejas o empaques que promueven el equilibrio
liquido - vapor.
En la parte superior de la columna la corriente gaseosa rica en NH3 y CO,, se condensa y reincorpora al

circuito de sintesis. En el fondo la corriente liquida enriquecida en urea, pasa a etapas adicionales de
purificaciéon hasta alcanzar la calidad requerida del producto final.

En la etapa de rectificacion, la descomposicion del carbamato de amonio en NH,y CO2 esta favorecida

termodinamicamente. Bajo condiciones de operacién tipicas (120 - 160 °C y presiones de 0,2 - 0,5
MPa), la constante de equilibrio se encuentra desplazada hacia los productos, de modo que
practicamente todo el carbamato se convierte en NH3 y CO2 Isla, (1993). En la Tabla 4.5 se resumen los

valores obtenidos de la simulacion.

Tabla 4.5. Dimensiones de la columna de rectificacion.

Diametro [m] 6,50

Altura [n] 19,00

Volumen [m’] 630,50

Calor intercambiado [k]/hr] — 6,13 x 107

Nota: El calor intercambiado se entrega para compensar el que consume la reaccién de descomposicion. Los
valores de caudales y las condiciones de operacién se reportan en la seccién Diagrama de flujo.

Condensador

La funcion principal del condensador consiste en remover energia térmica de una corriente de vapor
hasta llevarla por debajo de su temperatura de saturacién, para que ocurra el cambio de fase al estado
liquido. Este proceso se realiza mediante la transferencia de calor latente desde el vapor hacia el medio
refrigerante, que usualmente es agua, el cual circula en el interior del equipo.

En la etapa de concentracion se emplean tres condensadores:

e (- 02: ubicado a la salida del equipo D - 01
C - 03: ubicado a la salida del equipo S - 01
C - 04: ubicado a la salida del descomponedor e hidrolizador (DH - 01)

Todos estos equipos emplean agua como fluido de enfriamiento, lo que permite obtener los gradientes
de temperatura necesarios para asegurar la condensacién de los gases. La construccién de los
condensadores se realiza en acero inoxidable 316L, material seleccionado por su resistencia a la
corrosién y adecuada durabilidad en las condiciones de operacion.

En cuanto a la cinética, al no disponer de datos publicos precisos para la reaccion de descomposicion,
la literatura indica que la reaccion es rapida y que la limitacién principal en el disefio industrial proviene
de la transferencia de masa Mark Brouwer, (2009).

Condensador de carbamato LP (C - 02)

El condensador de carbamato de baja presion actua simultaneamente como condensador y reactor. En
este equipo se enfrian y condensan los gases provenientes de la columna de rectificacion (D - 01), al
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mismo tiempo que se produce la reaccion de formacion de carbamato a partir de NH3 y 602

remanentes. Opera a una presion de 0,5 MPa, la salida liquida va al scrubber (SC - 01) y la gaseosa al
absorbedor atmosférico (A - 02), donde se recupera la materia prima.

Este equipo se simulé mediante un reactor de equilibrio, en UniSim Design, que considera tanto la
reaccion de formacién de carbamato como la separacion de fases. Al tratarse de un modelo de
equilibrio, no fue necesario especificar dimensiones para realizar los calculos.

La temperatura de salida se fijo en 71 °C, en concordancia con lo reportado en Barragan Bermudez, M
(2024), que establece una temperatura maxima admisible de 95 °C. Esta eleccién da un margen de
seguridad operacional, evita cristalizaciones o degradaciones del carbamato y garantiza condiciones
estables de operacion. Ademas, al trabajar a 71 °C se asegura que la mayor parte de la materia prima
permanezca en la fase vapor, lo que facilita su posterior recuperacion en el absorbedor atmosférico.

Los balances de energia realizados en UniSim Design, consideran tanto el calor que debe extraerse
para condensar los componentes como el generado por la reaccién exotérmica de formaciéon de
carbamato. Bajo estas condiciones, se determiné que el calor a extraer del condensador corresponde a

2,81x 10 kJ/hr-.
Condensador de tanque flash (C - 03)

El condensador de tanque flash recibe la corriente gaseosa proveniente del separador flash S - 01 y su
funcion principal es enfriar y condensar parcialmente esta corriente, al separar el amoniaco y diéxido de
carbono en la fase vapor, para luego recuperarlos en el absorbedor atmosférico. La corriente liquida es
dirigida al condensador de reflujo (C - 04), donde se mezcla con la salida de vapor del descomponedor e
hidrolizador (DH - 01), con el objetivo de recuperar materia prima remanente dentro del circuito.

En la tecnologia Stamicarbon, este condensador opera con un sistema de agua de enfriamiento que
actia como medio refrigerante, permite reducir la temperatura de los gases y favorecer su
condensacioén. El condensado, que contiene amoniaco y diéxido de carbono, se colecta y recircula hacia
la seccion de sintesis de urea, para asegurar el aprovechamiento de materias primas Nazrul, (2023).

Este equipo se simulé mediante un separador flash, en UniSim Design, que resulta adecuado para
reproducir la funcion de condensacion y separacion de fases sin necesidad de un modelo especifico de
condensador. Esta aproximacion permite obtener balances de masa y energia confiables aun sin
disponer de bibliografia técnica para establecer sus dimensiones, este equipo opera a 0,5 MPa.

Finalmente, se fijo la temperatura de salida en 44 °C, de manera que la mayor parte del amoniaco y
dioxido de carbono permanezcan en la fase vapor, para favorecer su recuperacion en el absorbedor
atmosférico. Esta eleccion asegura una operacion estable, minimiza pérdidas de materia prima en la
fase liquida y optimiza la integracién del sistema de recuperacién. El simulador determiné que el calor a

extraer del condensador corresponde a 5, 73 x 10° kJ/hr.
Condensador de reflujo (C - 04)

Dentro de la etapa de concentracion se encuentra el condensador de reflujo, un equipo esencial para la
recuperacion de amoniaco y dioxido de carbono. Su funcién principal es condensar y separar las
corrientes que provienen del desorbedor e hidrolizador (DH - 01), con el fin de recuperar estos
componentes para su posterior reciclado a la seccion de sintesis.

Este equipo recibe la corriente gaseosa que abandona la parte superior del desorbedor e hidrolizador
(DH - 01) rica en NH,y €O, junto con una corriente liquida que proviene de C - 03, que contiene
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pequefias cantidades de agua y materia prima remanente. En este equipo se condensa parte del
amoniaco y diéxido de carbono gaseoso y se separan las fases liquida y vapor.

La materia prima en la corriente gaseosa es recirculada al reactor de formacién de carbamato en la
etapa de sintesis, para aumentar la eficiencia del proceso, mientras que la corriente liquida del equipo
se envia nuevamente al desorbedor e hidrolizador. De esta forma, el condensador de reflujo permite
recuperar y reciclar internamente los compuestos, reducir pérdidas y optimizar el consumo de materias
primas.

El equipo opera a 0,5 MPa, se fijé la temperatura de salida en 61 °C como criterio de disefio, de manera
que la mayor parte del amoniaco y del diéxido de carbono permanezcan en fase vapor y puedan
recuperarse para su posterior recirculacion al condensador de carbamato en la etapa de sintesis.

Este equipo se simulé como un separador flash, en UniSim Design, que resultdé adecuado para
reproducir su funcion de condensacion y separacion de fases sin disponer de un modelo especifico.
Esta aproximacion permitié obtener balances de masa y energia confiables aun sin bibliografia técnica
sobre las dimensiones del equipo. Esta simulacién determind que el calor a extraer del condensador

corresponde a 4,12 x 10° kj/hr.

Separador flash (S - 01)

Un separador flash es un equipo disefiado para separar una mezcla de fluidos en sus fases liquida y
vapor. La separacion se logra debido a las diferencias de volatilidad de los componentes, de modo que
los mas volatiles pasan a la fase vapor mientras que los menos volatiles se concentran en la fase
liquida.

El tanque del equipo se construye en acero inoxidable 316L, debido a la naturaleza corrosiva de los
vapores de amoniaco presentes en el proceso. En la planta, el separador ubicado a la salida de la
columna de rectificacion (D - 01), tiene el objetivo de separar la urea y el agua, del amoniaco y el
diéxido de carbono antes de que la corriente ingrese a la etapa de evaporacion.

El equipo opera a una presion de 0,5 MPa, y se fij6 la temperatura de salida en 150 °C como criterio de
disefio. Estas condiciones permiten que la mayor parte del amoniaco y del diéxido de carbono pase a la
fase vapor, para facilitar su recuperacion y posterior recirculacion al condensador de carbamato durante
la etapa de sintesis.

Este equipo es simulado como un separador flash, en UniSim Design, donde se determind que el calor a

entregar corresponde a 2,17 x 10 kJ/hr.
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Etapa de evaporacion

La etapa de evaporacion tiene como objetivo concentrar la solucion de urea procedente de la etapa de
concentracion y acondicionarla para cumplir los requerimientos del proceso de granulacién. En la planta
se emplean evaporadores al vacio en serie, los cuales permiten reducir la presién por debajo de la
atmosférica y, en consecuencia, disminuir la temperatura de ebullicién de la solucion concentrada de
urea. Esta condicion de operacion resulta ventajosa, ya que posibilita trabajar por debajo de los rangos
criticos de la urea ( ~150 °C), donde existe riesgo de hidrdlisis o formacién de biuret.

El funcionamiento de un evaporador de vacio puede dividirse en dos etapas principales. En la primera,
la mezcla se calienta en un intercambiador de calor a presién constante. En la segunda, la corriente
pasa a un separador flash donde se separa el gas formado del liquido concentrado.

El pre-evaporador (EV - 01) elimina la mayor parte del agua, amoniaco libre y didxido de carbono; y el
evaporador (EV - 02) opera a una presion aun menor para obtener urea fundida con bajo contenido de
humedad previo a ingresar en la etapa de granulacion.

La bibliografia indica que los evaporadores de urea suelen operar en el rango de 130 - 140 °C, por
encima del punto de fusion tedrico de la urea. En este trabajo se tomaron como referencia las
condiciones de operacion de la patente W02021/137701A1, correspondiente a la tecnologia
Stamicarbon, que describe un proceso de doble evaporacion en vacio para minimizar la formacién de
biuret y obtener urea fundida de baja humedad adecuada para prilling o granulacion.

Para la simulaciéon de los evaporadores se siguié la metodologia propuesta por Iglesias (2013), que
consiste en modelar el equipo mediante un intercambiador de calor y un separador flash dentro de
UniSim Design, dado que el simulador no dispone de un modelo especifico para evaporadores.

Evaporador
Pre-evaporador (EV - 01)

El pre-evaporador tiene como funcién principal evaporar la mayor parte del agua, asi como el amoniaco
libre y el didxido de carbono presentes en la solucion de urea, para lograr una concentracién inicial
elevada sin pérdidas significativas de producto. Opera con vacio moderado, a presiones absolutas de
0,02 a 0,035 MPa, y temperaturas de salida entre 130 y 140 °C, obteniéndose una solucién concentrada
con al menos un 90% en peso de urea, incluido el biuret, y alcanza idealmente entre 92 y 96% en
condiciones oOptimas. Se considera que la presion en el primer evaporador debe ser al menos el doble
de la del segundo, y asi facilitar la operacion del siguiente evaporador (W02021/137701A1).

Para la simulacién se eligioé operar a 0,035 MPa y una temperatura de salida de 140 °C. Esta eleccion se
encuentra dentro del rango de operacion tipico reportado por la patente W02021/137701A1, que
reproduce de manera representativa el comportamiento del pre-evaporador: la presion asegura un vacio
moderado para la evaporacion sin cristalizacion de la urea, y la temperatura de salida permite alcanzar
la concentracion deseada sin degradar el producto.

El pre-evaporador se simuld, en UniSim Design, como un intercambiador de calor acoplado a un
separador flash. La corriente liquida del separador flash (S - 01) circula por los tubos del intercambiador,
mientras que por la coraza circula el fluido calefactor. Con el fin de evitar la degradacién de la urea, se
emplea vapor saturado a 150°C a la presion de saturacion correspondiente. Esto garantiza una fuerza
impulsora de 10°C respecto a la temperatura de salida del evaporador y asegura una transferencia de
calor eficiente.
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Como referencia para las dimensiones del intercambiador de calor se tomaron los datos reportados por
Barragan Bermudez, M, (2024), que especifican 750 tubos, un diametro de coraza de 0,84 m y una
longitud de 1,50 m. Dichas dimensiones fueron adoptadas con el criterio de minimizar el caudal de fluido
de intercambio, las cuales se resumen en la Tabla 4.6.

Tabla 4.6. Disefio del intercambiador de calor del pre-evaporador.

Diametro de la carcasa [m] 0,84

Numero de tubos 750

Espesor del tubo [m] 0,003

Area de transferencia de calor [mZ] 77,75

Volumen de la coraza [m3] 0,40

Capacidad total de transferencia de calor [k]/°C hr] 2,07 x 10°

Pasos por los tubos 1

Pasos por la coraza 1

Nota: Los valores de caudales y las condiciones de operacion se reportan en la seccion Diagrama de flujo.

La salida gaseosa del pre-evaporador ingresa al condensador C - 04, para la posterior recuperacioén del
amoniaco en exceso con el objetivo de mejorar la eficiencia del proceso. La fase liquida que contiene
96%p/p de urea, dicho valor se encuentra dentro de las condiciones Optimas reportadas en la
bibliografia.

Evaporador (EV - 02)

En el segundo evaporador se termina de concentrar la solucion hasta obtener urea fundida de muy baja
humedad, adecuada para la etapa de granulacion. Opera a presiones significativamente mas bajas que
el primer evaporador, y mantiene la temperatura en el rango de 130 - 140 °C para evitar acercarse a 150
°C, donde la urea podria hidrolizarse.

La patente W02021/137701A1 indica que, a una temperatura de salida de 138 °C y una presion de
operacion entre 0,01 y 0,015 MPa, se obtiene urea fundida con 1 - 3% de humedad, adecuada para la
etapa de granulacién. La eleccién de operar a 0,015 MPa y una temperatura de salida de 138 °C, esta
justificada por encontrarse dentro del rango de operacién reportado y representa aproximadamente la
mitad de la presién de operacion del pre-evaporador.

El segundo evaporador se simulé de forma analoga al equipo EV - 01. La corriente liquida procedente
de EV - 01 circula por los tubos del intercambiador, mientras que por la coraza pasa el fluido calefactor,
con las mismas caracteristicas que en EV - 071 al provenir de la misma caldera; la Unica diferencia es el
caudal, que se ajusta para aportar el calor necesario para la evaporacion.

Como referencia para las dimensiones del intercambiador de calor se tomaron los datos reportados por
Barragan Bermudez, M, (2024), que especifican 1.350 tubos, un diametro de coraza de 1,37 m y una
longitud de 3 m. Dichas dimensiones fueron adoptadas con el criterio de minimizar el caudal de fluido de
intercambio, las cuales se resumen en la Tabla 4.7.
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Tabla 4.7. Disefio del intercambiador de calor del evaporador.

Diametro de la carcasa [m] 1,37

Ndmero de tubos 1.350
Espesor del tubo [m] 0,002

Area de transferencia de calor [m’] 254,50

Volumen de la coraza [m’] 3,12

Capacidad total de transferencia de calor [k]/°C hr] 2,59 x 104

Pasos por los tubos 1

Pasos por la coraza 1

Nota: Los valores de caudales y las condiciones de operacion se reportan en la seccion Diagrama de flujo.

La salida en fase vapor correspondiente al separador flash se envia al condensador C - 04 para
recuperar la materia prima, mientras que la urea fundida se dirige a la etapa de granulacién para
transformarse en producto sélido, con un porcentaje en peso de urea del 98%.

Esta disposicion en dos etapas permite operar los eyectores de vacio con menor consumo de agua,
facilita la recuperacién de amoniaco, mantiene condiciones seguras, estables y asegura un producto de
alta pureza y baja humedad.

Etapa de desorcion e hidrdlisis

Desorbedor e hidrolizador (DH - 01)

En la tecnologia Stamicarbon, la etapa de desorcion e hidrélisis comprende dos desorbedores y un
hidrolizador de alta presioén, cada uno con funciones especificas.

El primer desorbedor procesa la corriente de agua amoniacal proveniente del condensador C - 04 y del
segundo desorbedor e hidrolizador, para remover la mayor parte del amoniaco y diéxido de carbono
hacia el condensador de carbamato de alta presion, mientras que la fraccion liquida, que contiene urea
residual, se dirige al hidrolizador.

El hidrolizador descompone la urea presente en la corriente liquida en amoniaco y diéxido de carbono
mediante vapor a alta presién, de manera de asegurar la ausencia de emisiones de urea en las aguas
residuales.

Por ultimo, el segundo desorbedor limpia la corriente liquida proveniente del hidrolizador al utilizar vapor
a baja presion (6 bar), de esta manera minimiza la cantidad de agua que se pierde y emplea el vapor
liberado como gas limpiador en el primer desorbedor.

Dado que el sistema presenta dos recirculaciones (del hidrolizador al primer desorbedor y del segundo
desorbedor al primero), los balances de masa y energia de cada equipo dependen directamente del
disefio de los otros dos. Modelar cada equipo por separado en UniSim Design resultaria en una
simulacion muy compleja y potencialmente inestable, debido a la dependencia ciclica de las corrientes.

Por esta razén, se optd por simular los dos desorbedores y el hidrolizador como un unico equipo tipo
separador flash con intercambio de calor. Esta simplificacién reproduce correctamente la funcionalidad
principal de los equipos reales: separar amoniaco y diéxido de carbono del agua residual, hidrolizar la
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urea remanente y garantizar que la corriente liquida cumpla con los limites ambientales, mientras que
los gases generados se reciclan hacia la etapa sintesis.

Se eligié que el equipo opere a 0,5 MPa, segun la referencia bibliografica de Barragan Bermudez, M,
(2024), con una temperatura de salida de 99 °C, ya que estas condiciones permiten una simulacion
estable en UniSim Design y, al mismo tiempo, aseguran la maxima recuperacién de materia prima en la
corriente liquida que se dirige al condensador de carbamato de la etapa de sintesis. El simulador indica

que se requiere un aporte de calor de 8,95 x 10° kj/hr.

Etapa de granulaciéon

La etapa de granulacion constituye la fase final del proceso de produccién de urea, en la cual el fundido
concentrado es transformado en un producto sélido estable y de facil manipulacion. Esta seccion incluye
diferentes equipos de granulacién y acondicionamiento (torres de prilling o granuladores, enfriadores,
cribas y transportadores), que en conjunto permiten obtener urea en forma granular, adecuada para su
almacenamiento, transporte y posterior aplicacion como fertilizante.

En el presente trabajo unicamente se realizé el calculo de la torre de prilling, debido a la ausencia de
informaciéon detallada de disefio para el resto de los equipos de esta etapa. No obstante, todos los
equipos enumerados se tendran en cuenta en el capitulo del analisis econédmico, de modo que su
incidencia en la inversién y en los costos de operacion esté reflejada en el analisis integral de la planta.

Torre de prilling

La torre de prilling representa la etapa de conversion del fundido en producto comercializable, aqui se
asegura que la urea generada y concentrada adopte una forma sélida, estable y adecuada para su
distribucion como fertilizante granular.

La torre de prilling es el equipo convencionalmente utilizado para la solidificacion de fertilizantes como la
urea, la cual permite su obtencién en forma de particulas esféricas (prills) con diametros comprendidos
generalmente entre 1y 2 mm.

El principio de funcionamiento se basa en el enfriamiento y solidificacion de gotas urea fundida (T >
132°C) que son pulverizadas desde la parte superior de la torre. A lo largo de su caida libre, dichas
gotas atraviesan aire en contracorriente, que actia como medio de enfriamiento, deshumidificacion y
facilita la solidificacién. Este mecanismo convierte a la torre en un intercambiador de masa y calor de
contacto directo a gran escala.

Como se observa en la Figura 4.2, la torre de prilling se modela como un intercambiador de calor y
masa de contacto directo, donde el fundido de urea es pulverizado en la parte superior y solidifica
durante su caida en contracorriente con el aire de enfriamiento.

Desde el punto de vista operativo, este equipo presenta diversas ventajas: permite obtener particulas
sélidas de tamano relativamente uniforme, faciles de manipular y almacenar sin necesidad de aditivos
de conformado. Ademas, se trata de un proceso continuo y de alta capacidad, adecuado para plantas
de gran escala.

No obstante, también existen limitaciones asociadas a este método. Entre ellas, la generacion de
emisiones de polvo fino y el arrastre de amoniaco en el aire de enfriamiento, lo que requiere sistemas
de tratamiento y recuperacion.
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Figura 4.2. Esquema de la torre de Prilling.

El arrastre de polvo fino ocurre debido a la formacion de gotas demasiado pequefas durante la
atomizacion, que no alcanzan a solidificar completamente antes de ser transportadas por el flujo
ascendente de aire. Dichas emisiones no sélo implican pérdida de producto util, sino que también
representan un riesgo ambiental por la dispersion de polvo de urea.

Para mitigar esto, se propone la incorporacién de un sistema de filtracién a la salida de aire en la parte
superior de la torre. Este dispositivo permitira retener y recuperar las particulas sélidas finas, reducir
significativamente las emisiones y posibilitar su reintegracion al proceso, lo que incrementa el
rendimiento global de la planta y asegura el cumplimiento de las normativas ambientales vigentes
relacionadas con la calidad del aire. Otro aspecto relevante en el disefo de la torre de prilling es la
influencia de las condiciones climaticas externas, ya que el proceso de solidificacion de las gotas
depende directamente de las propiedades del aire de enfriamiento. Variables como la temperatura, la
humedad relativa (%HR) y la velocidad del aire determinan la capacidad de este medio para absorber
calor y humedad del fundido

Con el objetivo de garantizar una operacién estable y continua durante todo el afo, se adopté como
criterio de disefio el peor escenario climatico registrado en la localidad de Bahia Blanca. Esto
corresponde a la temperatura maxima histérica (38 °C), combinada con una humedad relativa del
100%. Bajo estas condiciones extremas, el aire de enfriamiento presenta su minima capacidad de
absorcion de calor y masa, por lo que resulta el caso mas desfavorable para la solidificacién del prill.

Para la evaluacion de la torre de prilling se desarrolld6 un modelo matematico en Mathcad, donde se
considero el balance de energia y transferencia de calor entre la gota de urea y el aire de enfriamiento.

De la simulacion se obtienen las condiciones de entrada de la corriente liquida a la torre, con una

temperatura de entrada a la torre de 138 °C y el caudal masico total 174,94 ton/hr. Luego, se plantea el

balance de energia de la torre donde se tiene en cuenta el cambio de fase de la urea, ver Ecuacién 4.1.
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L. Cp,. (TL,=T) +L.A+L.Cp. (T ~TL) =V, .Cp.p, (TG, ~TG) Ecuacién4.1.

Donde las variables involucradas son:

) L1: caudal total de liquido a la entrada = 174,94 ton/hr

o (p: capacidad calorifica de la urea liquida = 0,76 kcal/kgK
° CpS: capacidad calorifica de la urea sodlida = 0,32 kcal/kgK
° Cpa: capacidad calorifica del aire = 1.007 J/kgK

e A: calor latente de solidificacion = 57,8 kcal/kg

° p: densidad del aire = 1,135 kg/m3

o V. Caudal volumétrico del aire

o TL: temperatura de entrada del liquido = 138 °C

° Tf: temperatura de fusion de laurea = 132,70 °C

o TL; temperatura de salida del liquido

° TGl: temperatura de salida del aire

° TGZ: temperatura de entrada del aire = 38 °C

Luego, se define la temperatura de salida del agua TL,en 70 °C (Quera Mir6, 1993) debido a que si el

prill sale demasiado caliente (T > 70 °C) existe riesgo de apelmazamiento, formacion de polvo excesivo
y tiene mayor higroscopicidad. Por otro lado, enfriar a temperaturas por debajo de los 70 °C no suele ser
necesario, porque luego de la torre pasa por un sistema de transporte/enfriamiento adicional.

Como se vera posteriormente, se selecciond la temperatura de salida del aire en 78 °C, de manera que
el diametro de la torre caiga dentro del rango de disefio (15 - 30 m). Al definir dichos valores, se obtiene

que el requerimiento del caudal de aire es 2.461,7 m3/s.
Didmetro de la torre

A diferencia de la altura, el diametro de la torre no suele estar definido por el proceso de transmisién de
calor entre los prills y el aire. La estimacion de dicho valor se hace a partir de la produccion de
fertilizante de la torre.

Como parametro se debe utilizar la velocidad de ascenso del aire en la torre, ya que este es
fundamental para el buen funcionamiento de la misma.

Si se elige una velocidad del aire elevada, el didametro de la torre sera mas pequefio y surgen las
siguientes limitaciones:

e Existe la posibilidad de que una parte de los prills generados por el pulverizador impacten, en su
trayectoria de descenso, contra las paredes de la torre, esto culmina en una pérdida de producto

e Aumentara la concentracion de polvo de urea (disgregado de los prills) arrastrado por el aire de
la torre, lo que provocara mayor contaminacion y podria superar los limites legales permitidos

En cambio, si se elige una velocidad del aire baja, el diametro de la torre sera mayor y surgen las
siguientes limitaciones:

e Aumentara la velocidad neta de caida del prill y, en consecuencia, aumentara la altura de la torre
necesaria para permitir la solidificacién del prill
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e El costo de construccidn de la torre sera mayor

Es por esto que el valor 6ptimo de la velocidad media de ascension del aire, usualmente adoptado, esta
comprendido entre 0,6 y 0,8 m/s, donde el mas critico es 0,8 m/s. Por ultimo, el didametro de la torre se
calcula a partir de la Ecuacion 4.2.

D = - Ecuacién 4.2

Donde:

° Va: caudal volumétrico del aire

e v: velocidad media de ascenso del aire
e D:diametro de la torre = 24,08 m

Altura de la torre

Para el calculo de la altura de la torre se la divide en dos secciones, la primera es la altura de
solidificacién y la segunda es la altura de enfriamiento. Previo a la determinacion de las mismas se
deben calcular una serie de coeficientes para determinar el régimen de trabajo.

Altura de solidificacion

Ahora, se debe calcular la velocidad limite de caida del prill, que es uno de los parametros basicos para
el dimensionamiento de la altura de la torre. Se considera el prill como una esfera perfecta, sin
deformaciones, por lo que su velocidad de caida queda determinada por la Ley de Newton.

Inicialmente, se calculd la velocidad limite de caida del prill segun el régimen de trabajo, para ello se
selecciond un diametro de prill de 2 mm de manera de tener mayor tiempo de residencia. Con este dato
y la Ecuacién 4.3 se calcula para el régimen de Ley de Newton.

d g.(ps—p,) .
v, = 3,03 —— Ecuacién 4.3.
inf p

a

Donde:

° dp: diametro del prill = 2 mm

g: gravedad = 9,81 m/s
P densidad de la urea solida

P, densidad del aire

* v,/ velocidad de caida limite del prill = 8,34 m/s

Luego, con la Ecuacion 4.4 se verifica dicho régimen al calcular el Reynolds y que el mismo sea mayor
a 500.

V. .
Re = =+ 2 » Ecuacion 4.4

Donde:

* p densidad del aire
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° vinf: velocidad de caida limite del prill

° dp: diametro del prill

e | :viscosidad del aire = 1,909 x 107 kg/ms
a

Re: numero de Reynolds = 992 > 500 corresponde con el régimen propuesto
A continuacién, mediante la Ecuacion 4.5 se calcula la velocidad absoluta de caida del prill.
v =V — v Ecuacién 4.5
Donde v, es velocidad absoluta de caida del prill y su valor es 7,54 m/s. Luego, para el calculo del
tiempo de solidificacion se debe calcular el numero de Prandtl, ver Ecuacion 4.6.

l‘lll ) Cpa -
Pr = Ecuacioén 4.6

Donde )\a es la conductividad térmica del aire (0,026 W/mK) y el numero de Prandtl resulta 0,739. Con

este valor y la correlacién de la Ecuacion 4.7 se calcula en numero de Nusselt.

5

Nu =2+ 0522. Re™. Pr'’® = 17,72 Ecuacién 4.7.

A continuacion, al utilizar la definicion de dicho numero adimensional, se calcula el coeficiente
convectivo superficial h, ver Ecuacion 4.8.

N
h=—" = 230,36 W/m’K Ecuacién 4.8.

Luego, se calcula el numero de Stefan; el numero de Biot y el nimero de Fourier; mediante las
Ecuaciones 4.9, 4.10 y 4.11 respectivamente; que son los parametros que se requieren para utilizar la
curva del factor de correcciéon de tiempos de solidificacion.

A+Cp, . (TL—T)

Ph = Co. (T —TL) = 3,08 Ecuacion 4.9
h.d
Bi = 2}\” = 0,194 Ecuacion 4.10
Fo = Ph.(++—5) = 5,82 Ecuacion 4.11

Otro parametro necesario para el calculo del tiempo de solidificacion teérico es la difusividad térmica a,
ver Ecuaciones 4.12 y 4.13 respectivamente.

A -7 2
o= Cpsp = 6,68x10 m /s Ecuacion 4.12
s' s
Fo.d2
t = L =8,71s Ecuacion 4.13
s1 4 a

Con los datos previamente calculados, se ingresa al grafico de factor de correccién para el tiempo de
solidificacion, ver Figura 4.3. Para ello, se ingresa con el numero de Biof en el eje x y se corta la curva
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de 1/Ph = 0,325. Cabe aclarar que dicha curva no esta graficada pero sabe que estara entre 0,1y 0,5
por lo que, se la aproxima y se corta el eje y para leer te/te e = 1, 14.

Este factor adimensional corrige el tiempo de solidificacion tedérico, de esta manera se tienen en cuenta
efectos de resistencia convectiva externa, distribucion de temperatura real, entre otros. Por lo tanto, el
tiempo corregido es ts2 =1,14. ts1 =9,93s y la altura de la etapa de solidificacion resulta

H=v .t_=7492m
S 14 s2

2’5L|[i |

Tgumm ; / /: | [
/1 | L~

‘ i

’ :
NA A 4
pd o1 | |

| |
| L 1 .
0 0.2 0.5 1 Bi 2 5 -

Figura 4.3. Grafico del factor de correccion para el tiempo de solidificacién From VDI, (1993).
Altura de enfriamiento

En primer lugar, se utiliza la Ecuacion 4.14 que corresponde a la expresiéon estandar del coeficiente
convectivo efectivo (kc) para una esfera, expresada como la suma de resistencias combinadas entre la

conveccion externa y la conduccion interna.

2(R-2
LS — + z Ecuacion 4.14

De donde se obtiene k = 193 W/mZK, dicho coeficiente se utiliza en la Ecuacion 4.15 para calcular el

tiempo de enfriamiento del prill.

pS.CpS.dp T—

tc = S—kC n( 7L TG, ) = 4,01s Ecuacién 4.15

Analogamente, se calcula la altura de la seccién de enfriamiento como H, = v, t = 30,21m por lo

tanto la altura total de la torre resulta de la suma de ambas secciones H = H +H_ = 105,14 my, si se

. oy . . 3
estima el volumen como el de un cuerpo cilindrico se obtiene V. = 47.882m".
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Diagrama de flujo y balances de masa

A continuacion, la Figura 4.4 muestra el diagrama de la planta de urea, que tiene en cuenta la etapa de
sintesis, concentracién, evaporacion y desorcién e hidrdlisis. La nomenclatura de los equipos es
reportada en la Tabla 4.21 y la Tabla 4.22 contiene las propiedades y caudales de todas las corrientes

involucradas.

Tabla 4.21. Nomenclatura de los equipos de la planta

Nomenclatura Equipo

A-01 Absorbedor de baja presién
A-02 Absorbedor atmosférico
B-01...B-02 Bomba
Cc-01 Condensador de carbamato de alta presion
C-02 Condensador de carbamato de baja presion
C-03 Condensador de tanque flash
C-04 Condensador de reflujo
D-01 Columna rectificadora
DH - 01 Desorbedor e hidrolizador
EV-01 Pre-Evaporador
EV-02 Evaporador
MIX-1 ... MIX-7 Mezclador

R-01 Reactor de urea
S-01 Separador flash
S-02
[-01 Scrubber
SC - 01
ST-01 Stripper
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Tabla 4.22. Propiedades y composicion (Parte 1)

F3
F4-v
F4-L
F5-V
F5-L

F6
F7
F7-V
F7-L
F8-v
F8-L
F9-V
Fo-L

F10-V

F10-L

F11-V

F11-L

F12-V

F12-L

F13-V

F13-L

Propiedades Composicion [ton/hr]

Corriente Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presion [MPa] Cau[c:;li;r;:; ico D:::Li::e Amoniaco Agua Car:;r:ralitg de
0,0 96,0 15,0 97,5 0,0 97,5 0,0 0,0 0,0
1,0 231,8 15,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
0,0 231,8 15,0 282,9 0,0 17,9 59,2 171,9 34,0
1,0 323,0 15,0 2,8 0,0 1,9 0,9 0,0 0,0
0,0 323,0 15,0 280,1 0,0 16,0 58,3 171,9 33,9
1,0 89,4 15,0 126,0 126,0 0,0 0,0 0,0 0,0
0,0 241,0 15,0 2455 4,4 11,7 50,8 171,9 6,8
1,0 125,0 0,5 19,9 8,2 8,8 3,0 0,0 0,0
0,0 125,0 0,5 225,6 0,1 5,9 47,8 171,9 0,0
1,0 340,0 15,0 2,5 0,0 0,3 2,2 0,0 0,0
0,5 319,0 15,0 11,7 0,2 2,3 1,5 0,0 7,7
0,0 43,0 0,5 5,6 0,0 0,0 55 0,0 0,0
0,0 104,0 0,5 2,2 0,0 0,2 2,0 0,0 0,0
1,0 150,0 0,5 3,9 0,1 2,2 1,6 0,0 0,0
0,0 150,0 0,5 221,8 0,0 3,6 46,2 171,9 0,0
1,0 140,0 0,0 43,5 0,0 3,6 39,9 0,0 0,0
0,0 140,0 0,0 178,3 0,0 0,0 6,3 171,9 0,0
1,0 138,0 0,0 3,4 0,0 0,0 3,3 0,0 0,0
0,0 138,0 0,0 174,9 0,0 0,0 3,0 171,9 0,0
1,0 71,0 0,5 8,5 3,6 4,7 0,2 0,0 0,0
0,0 71,0 0,5 11,5 0,2 0,7 2,8 0,0 7,7
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Tabla 4.22. Propiedades y Composicion (Parte 2)

F13-bis
F14
F15

F15-V
F15-L
F16-V
F16-L
F17-V
F17-L
F18-V
F18-L
F19-V
F19-L
M1
M2
M3
M4

M4-bis
)
M6

Propiedades Composicion [ton/hr]
corriente Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presion [MPa] Cau[(:;;?:]s ico D:’::L(Lz:e Amoniaco Agua Car:;r::itg de
0,0 76,7 15,0 11,5 0,2 0,7 2,8 0,0 7,7
1,0 2410 15,0 160,6 136,9 16,2 7,5 0,0 0,0
0,0 167,3 15,0 282,9 96,8 92,8 7,6 0,0 85,7
1,0 167,3 15,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
0,0 167,3 15,0 2829 96,8 92,8 7,6 0,0 85,7
1,0 44,0 0,5 1,5 0,0 1,4 0,0 0,0 0,0
0,0 44,0 0,5 24 0,0 0,8 1,6 0,0 0,0
1,0 61,0 0,5 0,7 0,0 0,7 0,0 0,0 0,0
0,0 61,0 0,5 21 0,0 0,5 1,6 0,0 0,0
1,0 43,0 0,1 3,7 3,6 0,0 0,1 0,0 0,0
0,0 54,5 0,1 156,2 0,0 6,1 150,1 0,0 0,0
1,0 99,0 0,5 0,4 0,0 0,3 0,1 0,0 0,0
0,0 99,0 0,5 1,7 0,0 0,1 1,5 0,0 0,0
0,4 2754 15,0 406,2 126,0 16,0 58,3 171,9 34,0
0,2 170,3 15,0 2829 140,8 126,9 7,5 0,0 7,7
0,0 167,3 15,0 2829 96,8 92,8 7,6 0,0 85,7
0,0 231,8 15,0 2829 0,0 17,9 59,2 171,9 34,0
0,0 323,0 15,0 2829 0,0 17,9 59,2 171,9 34,0
1,0 66,0 0,5 10,0 3,6 6,1 0,2 0,0 0,0
0,2 50,0 0,5 2,8 0,0 1.1 1,6 0,0 0,0
1,0 139,4 0,0 46,9 0,0 3,6 43,2 0,0 0,0

M7
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Tabla 4.22. Propiedades y Composicion (Parte 3)

Propiedades Composicion [ton/hr]
corriente Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presion [MPa] Cau;:;;i; ico D(i:(:::::]:e Amoniaco Agua Car::‘r::it: de
R2 1,0 99,0 0,5 2829 96,8 92,8 7,6 0,0 85,7
R3 0,0 86,6 15,0 247 3,9 13,1 0,0 0,0 7,7
S1 1,0 333,0 13,4 80,0 0,0 0,0 80,0 0,0 0,0
S2 0,0 332,6 13,4 80,0 0,0 0,0 80,0 0,0 0,0
S3 1,0 150,0 0,5 39,4 0,0 0,0 39,4 0,0 0,0
S4 0,0 150,0 0,5 39,4 0,0 0,0 39,4 0,0 0,0
S5 1,0 150,0 0,5 3,0 0,0 0,0 3,0 0,0 0,0
S6 0,0 150,0 0,5 3,0 0,0 0,0 3,0 0,0 0,0
Wo 0,0 43,0 0,1 53 0,0 0,0 53 0,0 0,0
w1 0,0 43,0 0,5 53 0,0 0,0 53 0,0 0,0
w2 0,0 43,0 0,1 150,0 0,0 0,0 150,0 0,0 0,0

Por ultimo, se verifica el balance de masa:
Entrada = F3 +F6 + R3 + W0 + W2 + W3 +S1 +S3 +55 = 525,9 ton/hr

Salida=F8L+F9L+F9V+F12L+F16L+F17V+F18V+F18L+F19L+M7+SZ+S4+56= 525,9 ton/hr
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Conclusion

El desarrollo del Capitulo 4 permitio integrar en un mismo esquema las diferentes operaciones unitarias
involucradas en la produccidon de urea, desde la recuperacion de materias primas hasta la obtencién del
producto sdlido. Mas alla de los calculos y simulaciones individuales, el principal aporte fue demostrar la
coherencia del proceso en su conjunto, al verificar que cada etapa se articula de manera
complementaria para cumplir con los objetivos de pureza, eficiencia y seguridad ambiental.

El analisis evidencié la relevancia de ciertos equipos, como el depurador de alta presion, los
evaporadores al vacio o la torre de prilling, que resultan determinantes para asegurar tanto la calidad del
producto como la reduccién de pérdidas y emisiones. Asimismo, el uso combinado de herramientas de
simulacion y modelos matematicos permitidé obtener resultados confiables aun en etapas donde la
informacion de disefio era limitada.

Este capitulo no sélo entreg6 las bases técnicas para el dimensionamiento de los equipos principales y
establecid criterios de operacion y lineamientos de optimizacion, sino que ademas prepara el camino
para el dimensionamiento detallado de los equipos, que sera desarrollado en el capitulo siguiente.
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Resumen ejecutivo

Este capitulo aborda la integracién energética y la seleccion de equipos auxiliares para la planta de
produccién de urea granulada. La integracidon térmica se desarrolld6 mediante el analisis Pinch, con el
objetivo de maximizar la recuperacion de calor dentro del proceso y minimizar el uso de servicios
externos de calentamiento y enfriamiento.

A partir de las curvas compuestas y el diagrama de rejilla obtenidos en el software HINT, se identificaron
los requerimientos minimos de energia auxiliar: 15.060,60 kW para calentamiento y 30.155,90 kW para
enfriamiento, con una recuperacion tedrica de 16.510,76 kW. Se adoptd un ATmin de 10 °C, de manera

de considerar un compromiso adecuado entre eficiencia y costo de inversion.

Se obtuvieron dos configuraciones, de acuerdo con su grado de integracién energética, el nimero de
intercambiadores requeridos y las implicancias operativas asociadas; se selecciond la opcidon mas
conveniente, al priorizar la eficiencia térmica, la reduccion del consumo de vapor y la estabilidad
operativa del sistema. Como resultado, se obtuvieron 16 intercambiadores de calor, de los cuales 7
estan integrados, y se obtiene una recuperacion energética del 69,69%. El esquema propuesto reduce
la demanda de fluido térmico auxiliar en un 10%.

Se selecciond una caldera de fluido térmico THERMINOL 66, modelo ATTSU FT - 16000, que opera a 4

bar y 345 °C y un caudal de 868 m3/hr. Asimismo, se instald una caldera acuotubular Babcock & Wilcox
FM 160-124 para la generacion de 92,40 ton/hr de vapor sobrecalentado a 7 bar y 175 °C, requerida
por los eyectores de vacio en la etapa de evaporacion.

Los equipos auxiliares fueron seleccionados al considerar criterios de eficiencia, seguridad y
disponibilidad comercial. El diéxido de carbono se comprime mediante compresores GEA Bock
HGX46/440 - 4 ML COZ. El transporte de liquidos se realiza mediante bombas centrifugas Grundfos y

Lederle Hermetic.

El eyector EY - 01, ubicado en la etapa de sintesis, opera como un mezclador de alta presion al emplear
como fluido motriz, un caudal de amoniaco de 97,50 ton/hr, mientras que los eyectores EY - 02 y
EY - 03 mantienen el vacio en la etapa de evaporacion con un consumo total de 84 ton/hr de vapor.
Finalmente, el sistema de torres de enfriamiento, compuesto por tres unidades idénticas que manejan
un caudal total de 1.339,21 ton/hr, permite mantener las condiciones térmicas del agua de servicio.

El transporte de sélidos se realiza mediante dos elevadores de cangilones y una cinta transportadora,
disefados para trasladar los prills de urea desde la torre de prilling hasta la tamizadora y luego hacia la
seccion de envasado. Estos equipos fueron seleccionados por su bajo consumo energético, operacion
continua y capacidad para preservar la integridad del producto sin generar pérdidas de material.

En cuanto al transporte de fluidos, se diseiid una red de cafierias para la etapa de sintesis, se
seleccionaron aceros inoxidables AISI 316L debido a su alta resistencia a la corrosién por carbamatos y
temperaturas elevadas. Los didmetros y espesores de las tuberias se determinaron conforme a la
norma ASME B31.1, y la identificacion de caferias se realizd segun la norma IRAM 2507.

Finalmente, se estimd el consumo energético total de la planta, los principales aportes corresponden a
las bombas (1.399,59 kW), los compresores (234,80 kW), las torres de enfriamiento (106,80 kW), los
elevadores de cangilones (14,19 kW) y la cinta transportadora (1,89 kW). De esta manera, el consumo
total asciende a 1.757,27 kW.
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Introduccion

La creciente preocupacion por la eficiencia energética ha impulsado la aplicacién de estas metodologias
en el ambito industrial. En la actualidad, el diseio de procesos se orienta a maximizar la recuperacion
de calor y minimizar el consumo de energia externa. En este contexto, la integracion energética se
consolida como una herramienta clave para lograr resultados sostenibles, econdémicos vy
ambientalmente responsables.

La integracién energética constituye un aspecto esencial en el disefio de procesos industriales, ya que
permite optimizar el uso de los recursos disponibles y reducir la dependencia de servicios auxiliares. Su
principal objetivo es maximizar la eficiencia térmica del sistema mediante la reutilizacién del calor
generado o consumido en distintas etapas del proceso, para favorecer el intercambio de energia entre
corrientes frias y calientes. Esta estrategia contribuye a disminuir el consumo de vapor, agua de
enfriamiento u otros servicios, con la consecuente reduccidon de los costos operativos y del impacto
ambiental asociado.

El analisis de la posibilidad de intercambio térmico entre las corrientes del proceso resulta fundamental
para identificar oportunidades de ahorro energético y econémico. Un disefio apropiado de la red de
intercambio de calor permite aprovechar al maximo la energia disponible dentro del sistema, evitar el
uso excesivo de servicios auxiliares que incrementan los costos y reducen la rentabilidad del proyecto.
Si bien la implementacién de una integracién energética puede implicar una inversion inicial
considerable, los beneficios a largo plazo en términos de eficiencia y sostenibilidad compensan
ampliamente dichos costos.

Entre las metodologias mas utilizadas para el desarrollo de estrategias de integracion térmica se
destaca el analisis Pinch, propuesto por Linnhoff y Vredeveld en 1.970. Este método, basado en los
principios de la termodinamica, permite identificar las oportunidades 6ptimas de recuperacion de calor
dentro del proceso y establecer los limites tedricos minimos de consumo de energia externa. A través
del analisis Pinch es posible disefiar redes de intercambio de calor que minimicen el uso de servicios
auxiliares y reduzcan los costos fijos asociados al sistema.

Andlisis Pinch

El analisis Pinch se fundamenta en las dos primeras leyes de la termodinamica y constituye una
herramienta sistematica para la optimizacion del uso de la energia en procesos industriales. Su
aplicacion permite organizar de manera estratégica los flujos de energia y masa dentro de un sistema, al
identificar las oportunidades de recuperacién de calor existentes.

Uno de los principios esenciales del método consiste en reconocer los puntos del proceso donde ciertas
corrientes presentan un exceso de energia que puede ser aprovechado por otras que la requieren. A
partir de esta informacion, se clasifican las corrientes calientes, que deben ser enfriadas, y las corrientes
frias, que necesitan ser calentadas, con el objetivo de utilizarlas como fluidos de intercambio energético.
De este modo, el proceso se aborda como un sistema integrado en el cual es posible establecer
intercambios térmicos internos eficientes.

El concepto de punto pinch representa la principal restriccion energética del sistema. En este se
determina la minima diferencia de temperatura que permite el intercambio de calor, y por tanto, la
frontera entre las regiones de recuperacion y requerimiento de energia externa. La identificacion precisa
del punto pinch resulta fundamental para detectar las oportunidades de integracién energética y
optimizar la utilizacion del calor disponible, al reducir la demanda de servicios auxiliares como el vapor o
el agua de enfriamiento.
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Para el presente trabajo se empled el software HINT con el fin de construir las curvas compuestas y el
diagrama de rejilla del proceso. Dichos diagramas incluyeron tanto las corrientes frias como las
calientes, junto con el valor del calor requerido y liberado, obtenidos a partir de la simulacion en UniSim
Design.

Curvas compuestas

El proceso de integracion energética mediante el analisis pinch comienza con la evaluacién de los
requerimientos térmicos minimos necesarios para establecer una red de intercambio de calor eficiente.
Esta etapa implica una identificacion precisa de las corrientes térmicas presentes en el sistema,
clasificadas en corrientes calientes y corrientes frias, segun su funcién dentro del proceso de
transferencia de energia.

El analisis inicial de las corrientes de proceso permite definir sus temperaturas de entrada y salida,
parametros que determinan el nivel térmico de cada corriente y su capacidad para transferir o recibir
calor. La Tabla 5.1 presenta el conjunto de corrientes consideradas en la integracién energética, junto
con la informacion obtenida del software HINT y del diagrama tecnoldgico incluido en la seccion
Diagrama de flujo y balances de masa.

Tabla 5.1. Corrientes para el analisis pinch.

Ferrario| Femmeaiia g e Temperatura de Tempe.ratura (o[} AH mCp
entrada [K] salida [K] 474 [kW /K]
1 M4 Fria 499,22 596,15 25.344,08 261,47
2 F7-L Fria 398,15 423,15 5129,42 205,18
3 F10-V Caliente 423,15 317,15 -254,34 2,40
4 M6 Fria 323,18 334,15 35,18 3,21
5 DS1 Caliente 423,45 341,15 -5.191,42 63,08
6 DS3 Caliente 426,05 341,15 -863,07 10,17
7 F17-L Fria 334,15 372,15 98,80 2,60
8 F10-L Caliente 423,15 413,15 -1.878,06 187,81
9 F11-L Caliente 413,15 411,15 -268,00 134,00
10 F7 Caliente 514,15 398,15 -26.542,41 228,81
11 F7-v Caliente 398,15 344,15 -554,61 10,27
12 M2 Caliente 443,45 440,45 -546,87 182,29
13 M1 a F14 Caliente 548,55 514,15 -1.875,55 54,52
14 M1 a F7 Caliente 548,55 514,15 -7.728,49 224,67

Nota: El valor de la entalpia fue calculado por el software y verificado por lo reportado en UniSim Design.

A partir de los valores de temperatura y requerimientos térmicos de cada corriente, se elaboran las
curvas compuestas, que son representaciones graficas de los perfiles de temperatura y entalpia del
sistema. Estas curvas permiten visualizar la distribucion de energia dentro del proceso y constituyen una
herramienta fundamental para identificar oportunidades de recuperacion de calor. En la Figura 5.1 se
presentan las curvas obtenidas, donde las corrientes con capacidad calorifica constante se representan
como lineas rectas que conectan sus temperaturas de entrada y salida. La pendiente de estas rectas
refleja la variacion de temperatura y entalpia asociada a cada corriente.
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Figura 5.1. Gréfico de curvas compuestas

Nota: Extraido del software Hint.

La curva compuesta caliente (roja) indica la cantidad de calor disponible en el sistema, mientras que la
curva compuesta fria (azul) representa la energia requerida. Para garantizar un intercambio térmico
eficiente, la curva caliente debe mantenerse siempre por encima de la fria, lo que asegura una
diferencia de temperatura adecuada para la transferencia de calor.

El analisis de las curvas permite identificar las regiones donde el sistema necesita calor adicional o
refrigeracion. Las zonas en las que la curva fria se extiende mas alla de la curva caliente evidencian la
necesidad de servicios auxiliares para el calentamiento (QH), mientras que las regiones donde la curva

caliente sobrepasa a la fria indican la demanda de enfriamiento (QC).

Para definir la viabilidad del intercambio térmico, se establece una diferencia de temperatura minima
(ATmin), que actua como fuerza impulsora del proceso de transferencia de calor. Este parametro
determina la menor diferencia de temperatura aceptable entre las corrientes calientes y frias para lograr
una transferencia efectiva y equilibrar la eficiencia energética con los costos de inversion.

La eleccion del valor de AT, influye directamente sobre la integracion energética y el disefio de los
equipos. Un AT, elevado (20 °C) reduce el area requerida en los intercambiadores de calor y los
costos de instalacion, aunque limita la recuperacion de energia y aumenta el consumo de servicios
auxiliares. En cambio, un AT, reducido (5 °C) favorece la recuperacion de calor y disminuye la
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dependencia de fuentes externas, pero requiere superficies de intercambio mayores e incrementa los
costos.

Por ello, se seleccion6é un AT, de 10 °C que proporciona una adecuada fuerza impulsora para la
transferencia de calor y una buena relacion entre costos de inversion y recuperacion energética. Este
valor, permite lograr una integracién térmica efectiva sin requerir equipos excesivamente grandes o
costosos. En consecuencia, las corrientes que intercambien calor en un mismo equipo no deberan
presentar una diferencia de temperatura menor a 10 °C.

A partir de esta informacién y del analisis de la Figura 5.1, se determina que el requerimiento minimo de
energia para el calentamiento auxiliar (Q4) es de 15.060,60 kW, mientras que el minimo necesario para
el enfriamiento auxiliar (Q¢) alcanza los 30.155,90 kIW. Asimismo, se determiné un valor tedérico de calor
recuperado (Q,.) de 16.510,76 kW, correspondiente a la energia que puede ser recuperada, mediante
la integracion térmica del proceso.

Ademas, se plante6 el uso de intercambiadores de flujo contracorriente, donde la corriente caliente
ingresa a una temperatura superior que la salida de la corriente fria, y esta ultima entra a una
temperatura inferior que la salida de la corriente caliente. De este modo, se definieron los gradientes

térmicos en ambos extremos del intercambiador como AT1:TH1N — TCOUT>0 y

AT2 = TC W TH our < 0. La Tabla 5.2 resume las diferencias de temperatura entre las corrientes

definidas, las resaltadas en color verde cumplen con los criterios del ATmm y de signo establecidos.

Tabla 5.2. Analisis de la diferencia de temperaturas para la integracién energética.

C 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 | 11 | 12 | 13 | 14
1 - - |73 | - |73 | -170| - |-173| -183 | -82 | -198 | -153 | -48 | -48
2 - - 0 - 0 3 - 0 | 10| 91 | 25 | 20 | 125 | 125
3 | 182 | 81 - 6 - - 17 - - i - i ] ]
4 - - 89 - 89 | 92 - 89 | 79 | 180 | 64 | 109 | 214 | 214
5 | 158 | 57 - | 18] - - 7 - - - - ] ] ]
6 | 158 | 57 - | 18| - - 7 - - - ] ] ] ]
7 - - 51 - 51 | 54 - 51 | 41 | 142 | 26 | 71 | 176 | 176
8 | 86 | -15| - |[-90]| - - | 79| - - i ] ] ] ]
9 | 8 | 13| - | -8 | - - |7 |- i - ] _ ] _
10 | 101 | o0 - 75| - - | 64 | - ] - - _ ] ]
11 | 155 | 54 - | 21 - - | <10 | - - - ] _ ] ]
12 | 59 | 42 | - |[-17]| - - | -106 | - ] ] - ] ] ]
13 | 15 [ 116 | - [-191] - - | -180 | - - - - - - -
14 | 15 [ 116 | - [-191] - - | -180 | - - - - - - -

Nota: Las celdas azules representan corrientes frias y las rojas corrientes calientes.

126



Diagrama de rejilla

El diagrama de rejilla permite representar la red de intercambio de calor dentro del proceso. A través de
este esquema se visualiza la conexion entre las corrientes calientes y frias, asi como la ubicacién de los
intercambiadores de calor y la cantidad de servicios auxiliares necesarios para satisfacer los
requerimientos térmicos del sistema.

La construccion del diagrama se basa en dividir el proceso en dos zonas: una por encima y otra por
debajo del punto pinch, lo que permite diseiar redes independientes sin transferencia de calor a través
de dicho punto. De este modo, al aplicar las reglas heuristicas, se optimiza la red y se evaltan distintas
alternativas de integracion térmica.

En el desarrollo de la red, la corriente caliente debe mantener una temperatura superior a la temperatura
de la corriente fria para asegurar la factibilidad del intercambio y evitar ademas que las corrientes
conectadas en un mismo intercambiador crucen el punto pinch (548,55 - 538,55 K). Cuando no es
posible alcanzar la temperatura objetivo Unicamente con el intercambio de calor entre corrientes de
proceso, se recurre al uso de servicios auxiliares. Estos pueden corresponder a un fluido calefactor,
como vapor, o a un fluido de enfriamiento, como agua.

A partir de lo expuesto en las secciones anteriores, se analizaron dos posibles configuraciones de
diagramas de rejilla, representadas en las Figuras 5.2y 5.3. En dichos esquemas, los intercambiadores
de color violeta corresponden al intercambio de calor entre dos corrientes de proceso, mientras que los
de color verde representan el intercambio entre una corriente de proceso y un fluido auxiliar. Para las
corrientes que participan en mas de un equipo, se detallaron las temperaturas intermedias obtenidas a
la salida de cada intercambiador.

En el diagrama de la Figura 5.2, se aplicaron las reglas heuristicas de disefio con el propdsito de lograr
el mayor grado de integracion energética posible. A partir de este esquema se obtuvo una recuperacion
del 81,91% sobre un total de 16.510,76 kW. Las corrientes 2, 4, 7 y 14 quedaron completamente
integradas dentro del sistema.

Cabe destacar que las corrientes 10 y 2 corresponden a la entrada y salida del descomponedor D - 01
respectivamente por lo que, su interconexion directa podria implicar un reciclo de energia dentro del
proceso, aspecto que debe evaluarse durante el disefio detallado de la red. El esquema propuesto
requiere un total de 15 intercambiadores de calor, de los cuales 5 se encuentran integrados y 10 operan
con servicios auxiliares.
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Figura 5.2. Diagrama de rejilla 1.
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En el caso de la Figura 5.3, se prioriza la integracion de las corrientes 8 y 9, provenientes de los
evaporadores, que requieren vapor como fluido de servicio. El intercambio de calor se realizé con fluidos
que no superaran los 200 °C, a fin de preservar la calidad del producto y evitar su degradacion térmica.

El esquema propuesto requiere un total de 16 intercambiadores de calor, de los cuales 7 estan
integrados. La recuperacion energética alcanzada fue del 69,69% sobre un total de 16.510,76 kW, con
una integracién completa de las corrientes 4, 7, 8, 9 y 14.

Si bien el porcentaje de recuperaciéon energética obtenido es menor, respecto al primer diagrama, se
selecciond el segundo diagrama de rejilla como la configuracion éptima. Esta eleccion se fundamenta en
que permite prescindir del uso de la caldera para el funcionamiento del evaporador, evita el riesgo del
reciclo de energia dentro del sistema y garantiza una integracion mas segura y operativamente estable.

Dimensionamiento de los intercambiadores

Una vez definida la disposicién de las corrientes, se dimensionaron los intercambiadores involucrados
en la integracion. El software Hint cuenta con una herramienta que permite ingresar las propiedades
termodinamicas de las corrientes, obtenidas mediante UniSim Design, para estimar el coeficiente global
de transferencia de calor (U), calcular el AT,y el area de intercambio. Los resultados obtenidos se

presentan en la Tabla 5.3.

Tabla 5.3. Dimensionamiento de los intercambiadores integrados.

Intercambiador AT, [K] U [kw/m’K] A’ Q [kW]
1 17,24 2,6475 186,28 7.728,49
2 13,50 1,7357 25,01 532,79
3 14,67 2,4302 29,79 965,11
4 8,64 1,1042 30,91 268,00
5 9,41 1,3621 161,22 1.878,06
6 87,14 0,7409 0,60 35,18
7 34,73 0,7503 417 98,80

Nota: Con el fin de mitigar posibles efectos por resistencia de ensuciamiento, se incremento el area calculada en
un 10%.

Los intercambiadores que no fueron integrados emplean agua de torre como fluido refrigerante y vapor
de agua o fluido térmico como fluido calefactor, segun la presién de operacién disponible en la caldera.

Para el calculo se considerd que el agua de servicio, que proviene de la torre de enfriamiento, ingresa a
los intercambiadores a 25 °C, dicho valor se obtuvo a partir de las condiciones del aire de disefio, que
entra a la torre a 31,10 °C y 52% de humedad relativa. De acuerdo con las recomendaciones de Treybal
(1988), la temperatura del agua, a la salida de la torre, se asume 5 °C por encima de la temperatura de
bulbo humedo del aire (20 °C), por ende su valor es 25 °C. El equipo se dimensiona bajo las
condiciones mas desfavorables, correspondientes a los meses calidos en Bahia Blanca, ver la seccion
Torre de enfriamiento.

Ademas, se limité la temperatura del agua caliente a 50 °C, dado que a temperaturas superiores, la
presion de vapor del agua aumenta de forma significativa, genera mayores pérdidas por evaporacion
(ASHRAE, 2016), disminuye la eficiencia de la torre y eleva el costo operativo. Esta restriccion es
comun en el disefio de torres de enfriamiento, donde se controla la temperatura de entrada para evitar
pérdidas excesivas.
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Por otro lado, se estableciéo que el vapor ingrese a una temperatura de 333 °C (606,15 K), con el
propésito de asegurar un ATmm de 10 °C. Sin embargo, dicha condicién implicaria una presién de vapor

de 13,19 MPa, lo cual resulta excesivo para una caldera convencional.
Por este motivo, se selecciona un fluido térmico para los intercambiadores 8 y 9, que intercambie calor

sensible de manera de alcanzar altas temperaturas a presiones moderadas, reducir los riesgos
asociados al uso de vapor a elevada presién y simplificar el disefio del sistema.

Para su seleccion, se analizaron diferentes fluidos comerciales que cumplieran con los requerimientos
térmicos y de seguridad del proceso. La Tabla 5.4 resume las principales propiedades fisicas y limites
operativos de los fluidos evaluados.

Tabla 5.4. Comparacion de posibles fluidos térmicos.

Propiedades / Fluido DOWTHERM A THERMINOL 66 MULTITHERM 660

Densidad [kg/m’] 768,30 779,52 728,73
Capacidad calorifica [k//kg K] 2,46 2,70 2,44
Conductividad térmica [W/m K] 0,089 0,090 0,067
Viscosidad [mPa. s] 0,178 0,37 0,2
Presion de vapor [bar] a 333 °C 4,39 148,7 29,06
Temperatura maxima [°C] 400 375 377
Temperatura recomendada [°C] - 345 349

Entre las alternativas analizadas, se selecciona THERMINOL 66 debido a que presenta la mayor
capacidad calorifica (2,70 kJ/kg K), permite transferir la misma cantidad de calor con un caudal menor,
optimiza el tamafio del intercambiador y el consumo energético del sistema de bombeo.

Ademas, su conductividad térmica favorece la transferencia de calor y su rango operativo hasta 375 °C
resulta adecuado para las condiciones del proceso, al proporcionar un margen de seguridad térmica
antes de alcanzar la temperatura maxima de descomposicion.

En cuanto a su operacion, se decidio trabajar a la temperatura recomendada por el fabricante de 345 °C
con un rango de variacion de 40 °C en la temperatura del fluido térmico y una diferencia minima de
22 °C respecto a la corriente de proceso mas caliente, con el fin de mantener una adecuada fuerza
impulsora para la transferencia de calor. Este fluido presenta una presion de vapor relativamente alta en
comparacion con los otros fluidos, por lo que en el disefio de los equipos se hara especial hincapié en la
hermeticidad del sistema, con el objetivo de minimizar pérdidas, evitar emisiones y garantizar un
funcionamiento seguro.

En conjunto, el THERMINOL 66 ofrece un equilibrio favorable entre capacidad calorifica, estabilidad
térmica y seguridad operativa por lo que, se considera la opcion mas adecuada para el servicio
analizado. La informacién complementaria sobre las condiciones de operaciéon del fluido térmico se
detalla en la seccion Caldera.

A partir de los valores de calor obtenidos en la simulacién, el caudal masico de los fluidos auxiliares se
determiné mediante la Ecuacion 5.1, al considerar para cada uno su correspondiente capacidad
calorifica. La Tabla 5.5 resume los resultados obtenidos.

Q =m .C.(T -T ) Ecuacion 5.1.
aux  p w, out w, in
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Tabla 5.5. Dimensionamiento de los intercambiadores sin integrar.

Intercambiador AT, [K] U [kW/m’K] A[m’] Q [kW] m [ton/hr]

8 33,07 2,5045 226,91 17.082,80 569,43
9 179,50 1,4122 8,76 2.018,25 67,28
10 29,83 0,6873 13,64 254,34 8,77

11 61,63 2,7467 27,46 4.226,31 145,71
12 68,65 2,7487 5,03 863,08 29,76
13 140,63 1,6939 122,57 26.542,50 915,10
14 59,32 2,6239 3,92 554,61 19,12
15 130,99 2,0137 2,28 546,87 18,85
16 215,81 1,5808 4,33 1.342,76 46,29

Nota: Los intercambiadores 8 y 9 utilizan como fluido calefactor THERMINOL 66, los equipos restantes
intercambian calor con agua de torre.

Finalmente, se estimé el requerimiento de fluido térmico necesario para los evaporadores con el fin de
determinar el caudal correspondiente al Diagrama de Rejilla 1. Bajo estas condiciones, el caudal
adicional de THERMINOL 66 requerido es de 71,54 ton/hr y alcanza un caudal total de 708,24 ton/hr.

Este resultado justifica la seleccion del Diagrama de Rejilla 2, ya que permite reducir en
aproximadamente un 10% la demanda de fluido térmico auxiliar y optimizar el consumo energético. De
este modo, el esquema seleccionado resulta mas eficiente desde el punto de vista energético y
operativo, al requerir una menor circulacion de fluido térmico para satisfacer las mismas necesidades de
transferencia de calor.

Equipos auxiliares

En toda planta industrial, ademas de los equipos principales de proceso, resulta indispensable la
presencia de equipos auxiliares que garanticen el funcionamiento continuo, eficiente y seguro del
sistema productivo. Estos equipos no participan directamente en las reacciones quimicas o
transformaciones principales, pero son esenciales para asegurar las condiciones de operacion
requeridas.

Sus funciones abarcan desde el transporte y acondicionamiento de los fluidos hasta el control térmico y
la generacion de servicios. En este sentido, los equipos auxiliares permiten mantener los balances de
energia y materia, transportar las corrientes, generar vacio o presion cuando es necesario y disponer de
las temperaturas adecuadas para los distintos intercambios térmicos dentro de la planta.

En esta seccion se presentan y describen los principales equipos auxiliares considerados en el disefio
de la planta de urea granulada, los cuales son: compresores; bombas; eyectores, torres de enfriamiento
y calderas. Cada uno de ellos cumple una funcién especifica dentro del esquema global, contribuye al
desempeno éptimo del sistema y al cumplimiento de los objetivos de produccién.

El correcto dimensionamiento y seleccion de estos equipos influye directamente en la eficiencia
energética y operativa del proceso, en la confiabilidad de la operacién y en la seguridad de las
instalaciones. Por ello, su analisis constituye una parte fundamental del disefio integral de la planta.
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Compresores

En una planta industrial, los compresores se utilizan cuando es necesario aumentar la presion de un gas
o vapor, reducir su volumen o transportarlo a través de tuberias. En la planta de urea, se requiere un
compresor para la alimentacion de CO2 al stripper, donde el gas debe ingresar a alta presion.

Para el dimensionamiento del compresor, se utilizé la pagina CheCalc — Reciprocating Compressor
Calculation, que permite estimar el aumento de temperatura y la potencia consumida durante la
compresion de un gas desde una presion inicial hasta la presion de descarga deseada.

Segun Aspen plus, (2011) el CO2 ingresa a la planta como gas a 43 °C y 2,5 MPa, y debe comprimirse
hasta 15 MPa, correspondiente a la presion de la etapa de sintesis. En la Tabla 5.6 se resumen los
datos ingresados al programa.

Tabla 5.6. Datos ingresados a la pagina.

Presién de succion [MPa] 2,50

Presién de descarga [MPa] 15,00

Temperatura de entrada [°C] 43,00

Caudal [m’/s] 0,042
Presioén critica [MPa] 7,37

Temperatura critica [°C] 30,95

Factor acéntrico 0,24

Peso molecular [g/mol] 44,01

El calculo indicé una potencia total de compresién de 150,80 kW y de 188,60 kW al considerar una
eficiencia mecanica del 80%. Se seleccionaron cuatro compresores en serie de modo que la
temperatura a la salida del ultimo compresor coincidiera con la temperatura requerida para la
alimentacion al stripper definida en el Capitulo 3. En la Tabla 5.7 se resumen los resultados obtenidos
mediante la simulacién en CheCalc.

Tabla 5.7. Resultados de la simulacion.

Compresor

Caudal [mg/hr]

Presién de succion [MPa]

Temperatura de succion [°C]

Presién de descarga [MPa]

Temperatura de descarga [°C]

Nota: El programa estima las propiedades del fluido mediante la ecuacién de estado Peng - Robinson.

De acuerdo con el catalogo de compresores GEA Bock, se selecciono el modelo HGX46/440-4 ML COz’
disefado para aplicaciones con didxido de carbono. Se propuso instalar cuatro compresores en

paralelo, debido a que el modelo seleccionado permite comprimir un caudal de 37,80 m3/hr, en una
Unica etapa, desde 2,5 MPa hasta 15 MPa. Este equipo cuenta con seis cilindros, capaces de alcanzar
presiones de hasta 15 MPa, y presenta una potencia maxima de consumo de 58,70 kW.
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Bombas

El transporte de fluidos en la planta se realiza a través de redes de tuberias que pueden ser extensas y
complejas, con accesorios que generan pérdidas de energia. Un fluido sélo puede desplazarse
espontaneamente si su energia total disminuye a lo largo del recorrido; de lo contrario es necesario
suministrar energia externa. En el caso de los liquidos, esta energia se incorpora mediante bombas.

Las bombas son equipos fundamentales en diversas secciones de la planta, ya que permiten impulsar
los fluidos hacia los distintos equipos que los requieren. Su funcion principal es incrementar la energia
del fluido, lo que puede traducirse en un aumento de presion, velocidad o altura, segun las exigencias
del proceso. La energia necesaria para el bombeo depende de diversos factores, entre ellos el caudal
requerido, la altura de bombeo, la presion final, las caracteristicas del sistema de tuberias (longitud,
diametro y pérdidas por accesorios) y las propiedades fisicas del fluido, como su densidad y viscosidad.

De manera general, las bombas se clasifican en dos grandes grupos: dinamicas y de desplazamiento
positivo. Las bombas dinamicas transfieren energia al fluido mediante un elemento rotativo, mientras
que las de desplazamiento positivo lo hacen al atrapar y desplazar volimenes definidos de fluido por
medio de un movimiento mecanico alternativo o rotativo.

Dentro de las bombas dinamicas se incluyen las centrifugas y las periféricas. Las primeras utilizan un
impulsor giratorio que acelera el fluido hacia el exterior, aumenta su presion y velocidad al atravesar la
carcasa. Son adecuadas para liquidos de baja viscosidad, como agua o aceites ligeros, y permiten
manejar altos caudales, aunque la presién disminuye a medida que el caudal aumenta. Ademas, se
destacan por su disefio simple, bajo costo y facilidad de mantenimiento.

Por otro lado, las bombas periféricas son mas compactas y se emplean cuando se requiere generar
altas presiones con caudales moderados. En este tipo de bombas, el fluido circula alrededor del
impulsor en un camino periférico, o que permite aumentar la presion en cada revolucion. Son mas
pequenas vy livianas que las centrifugas de capacidad similar y tienen la ventaja de ser autocebantes.

Las bombas de desplazamiento positivo, en cambio, funcionan atrapando una cantidad fija de fluido y
desplazandola durante cada ciclo de operacién. En este grupo se incluyen las bombas alternativas
(como las de piston o émbolo) y las rotativas (como las de engranajes o peristalticas). Este tipo de
bombas permite un control preciso del volumen bombeado y mantiene un caudal practicamente
constante, independientemente de la presion de descarga. Son ideales para fluidos viscosos, liquidos
con sélidos en suspension o procesos que requieren un flujo uniforme y continuo. Sin embargo, suelen
ser mas costosas y complejas de mantener, presentan mayor desgaste en aplicaciones abrasivas y
manejan volumenes menores en comparacion con las bombas centrifugas.

En el presente trabajo se dimensionan: la bomba que alimenta amoniaco a la planta; la bomba ubicada
en la etapa de granulacion que impulsa la urea liquida hacia la torre de prilling; las bombas que
suministran agua de enfriamiento a los absorbedores, la bomba que alimenta la torre de enfriamiento y
la bomba que impulsa la salida de C - 02 al scrubber.

Tras analizar las condiciones de operacion de cada servicio, se seleccionaron bombas centrifugas por
su eficiencia, bajo costo, facilidad de mantenimiento y capacidad para manejar grandes caudales de
liquidos de baja viscosidad. Su versatilidad operativa las hace especialmente adecuadas para las
distintas aplicaciones presentes en la planta, que abarcan desde el manejo de amoniaco y urea liquida
hasta los circuitos de agua de servicios.
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Seleccion de bombas

El correcto dimensionamiento de las bombas es fundamental, ya que el consumo energético requerido
para impulsar liquidos representa una parte significativa del consumo total de la planta; estimar
adecuadamente su potencia y desempefio resulta esencial para garantizar una operacion eficiente y
segura.

La Tabla 5.8 resume las corrientes liquidas consideradas y sus principales condiciones de operacion, las
cuales serviran como base para el dimensionamiento de las bombas. Estos datos incluyen el caudal, la
densidad, la temperatura y las presiones de entrada y salida, asi como la altura de bombeo expresada
en metros de columna de fluido.

Tabla 5.8. Caracteristicas de las corrientes liquidas a impulsar.

Condiciones del fluido

Corriente Fluido Caudal Densidad Temperatura
m’/hrl  Tkg/m’] [°cl
F, Amoniaco 158,30 615,90 27,00 2,50 15,00 0,00
F, , | Urealiquida 143,70 1.214 138,00 0,015 0,1013 105,14
Fact | & eﬁg;ﬁ];o 12,69 947,50 71,00 0,50 15,00 7,00
w, Agua 5,30 1.015 43,00 0,1013 0,50 7,60
w, Agua 150,30 1.015 43,00 0,1013 0,1013 23,10
L, LyyL| Agua 491,04 1.015 50,00 0,1013 0,1013 2,00

Al dimensionar las bombas es necesario conocer la altura de disefio, que representa la energia
mecanica requerida para circular por el sistema. Esta altura, expresada en metros de columna de fluido,
se obtiene a partir de la ecuacion de Bernoulli. Se asume que el diametro de la cafieria no varia entre la
entrada y la salida de la bomba por lo que, la variacion de energia cinética se considera despreciable.

Asimismo, las pérdidas de carga debidas a accesorios se estiman pequefias en comparacion con los
demas términos por lo que, también se pueden despreciar. De esta manera, el calculo se simplifica y se
utiliza la Ecuacioén 5.2 para obtener la altura de disefio del sistema.

H = Ah + AP Ecuacion 5.2.
dis P9

Donde:

AP: diferencia de presidn entre la salida y la entrada de la bomba [Pa]
Ah: altura de bombeo [m]

p: densidad del fluido [kg/m’]

g: gravedad [m/sz]
Hdl_s: altura de disefio [m. c. f]

Por otro lado, la altura desarrollada corresponde a la potencia que la bomba puede entregar a un caudal
determinado, y debe ser mayor a la altura de disefio del sistema; dicho valor sera brindado por el
fabricante en las curvas caracteristicas. La Tabla 5.9 resume las caracteristicas relevantes a considerar
en la seleccion de los modelos de las bombas principales, y destaca los factores clave relacionados con
su funcién y desempenio.
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Tabla 5.9. Datos de entrada para la seleccién del modelo.

Caudal Altura de Altura

.~ Potencia .
diseno desarrollada Modelo seleccionado

Bomb Fluid
SHes S0 [m’/hr] [m.c.f] [m.c.f] [kw]

Arreglo de 2 bombas
en serie.

B1 Amoniaco | 158,30 1.035,49 2.000,00 530,82 Lederle Hermetic

CAM-Tandem 64

(3000 rpm, 50 Hz)

Grundfos
B2 Agua 5,30 47,68 57,50 3,80 NK 32-200/206
(2 polos, 50 Hz)
Grundfos
B3 Agua 150,30 23,10 26,30 14,80 NK 80-315/305
(4 polos, 50 Hz)
Urea Grundfos
B4 liquida 143,70 112,39 119,00 9,80 CRN 125-5 (50 Hz)
Arreglo de 5 bombas
Aguay en serie.
BS carbamato 12,69 313,71 405,00 51.11 NIKKISO Non-Seal X32
(50 Hz)
B6. B7 Grundfos
,BB y Agua 491,04 2,00 10,00 18,00 NK 150-250/238

(4 polos, 50 Hz)

Nota: La altura de diserio, la altura desarrollada y la potencia corresponden a una sola bomba.
Bomba de amoniaco (B1)

Se selecciono un arreglo de 2 bombas, conectadas en serie para el bombeo de amoniaco liquido hacia
el condensador de carbamato. La eleccion se fundamenta en que la altura total requerida por el sistema
(2.070,97 m) excede la capacidad de una bomba individual.

El modelo CAM - Tandem de la marca Lederle Hermetic, resulta adecuado por su disefio hermético, los
materiales de construccién empleados y las certificaciones de seguridad que posee. Estos factores
garantizan un funcionamiento confiable y seguro frente al manejo de fluidos téxicos, corrosivos y
volatiles.

Las curvas caracteristicas de la altura desarrollada para el modelo elegido se presentan en la Figura
5.4. La potencia requerida por la bomba se determina mediante la Ecuacion 5.3, al considerar un
incremento del 10% para contemplar las pérdidas de carga internas del equipo.

Pot = % p.g.0Q Ecuacion 5.3.

Donde:

AP
rE altura desarrollada [m]

p: densidad del fluido [kg/m’]
g: gravedad [m/sz]

Q: caudal volumétrico del fluido [m3/hr]
Pot: potencia requerida [kWW]
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Figura 5.4. Curvas de la bomba Lederle Hermetic CAM-Tandem 64 (3000 rpom, 50 Hz) para la corriente F -

Nota: Elaborado por Lederle.

Bomba para los absorbedores (B2 y B3)

K 6 (AM64/140t0 747

Se seleccionaron bombas Grundfos NK para impulsar el agua hacia los absorbedores. Debido a sus
multiples usos, son adecuadas para una variedad de aplicaciones que requieran un suministro seguro y
econémico. Las curvas caracteristicas de altura desarrollada y potencia requerida de cada modelo

seleccionado se muestran en la Figura 5.5y Figura 5.6.
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Figura 5.5. Curvas de la bomba Grundfos NK 32-200/206 (2 polos, 50 Hz) para la corriente WO.

Nota: Elaborado por Grundfos.
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Figura 5.6. Curvas de la bomba Grundfos NK 80-315/305 (4 polos, 50 Hz) para la corriente Wz.

Nota: Elaborado por Grundfos.
Bomba de la etapa de granulacion (B4)

Se seleccion6 una bomba Grundfos CRN para la impulsion de la corriente de urea liquida hacia la etapa
de granulacién. Su disefio multietapa, construccién en acero inoxidable y posibilidad de operar a
temperaturas elevadas, la hacen adecuada para el manejo de liquidos industriales calientes y de
viscosidad moderada, como la urea.

Las curvas caracteristicas proporcionadas en el catdlogo de la serie Grundfos CRN (Figura 5.7)
corresponden a agua a 20 °C, cuya viscosidad es aproximadamente de 1 cP. Dado que la viscosidad de
la urea liquida es similar a la del agua, dichas curvas pueden emplearse sin necesidad de correccion.
No obstante, es necesario ajustar la potencia en el eje en funcién de la densidad del fluido y considerar
un margen de sobredimensionamiento del motor, a fin de garantizar un funcionamiento seguro y
continuo.

Cabe senalar que las curvas de potencia indicadas corresponden a la potencia de entrada por etapa. El
catalogo presenta curvas para impulsores de diametro completo (1/1) y reducido (2/3); en este caso, se
emplean las curvas correspondientes a los impulsores de diametro completo.
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Nota: Elaborado por Grundfos.
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circulacion en la industria quimica, debido a su disefio hermético que permite el bombeo seguro de

fluidos peligrosos, toxicos o en condiciones supercriticas.
Las curvas caracteristicas de la altura desarrollada, para el modelo elegido, se presentan en la Figura

bomba centrifuga encapsulada constituye una solucion 6ptima para operaciones de transferencia y
5.8. La potencia requerida por la bomba se determina mediante la Ecuacion 5.3.

Se seleccion6 el modelo NIKKISO Non-Seal para impulsar hacia el scrubber, la corriente liquida
proveniente del condensador C-02, compuesta principalmente por agua y carbamato. Este tipo de

Bomba hacia el scrubber (B5)
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Nota: Elaborado por Lewa.
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Bombas de alimentacion para la torre de enfriamiento (B6 , B7 y B8)

Se seleccionaron bombas Grundfos NK, para impulsar el agua que alimenta las torres de enfriamiento.
Como se menciond anteriormente, son equipos de uso multiple, adecuados para diversas aplicaciones
que requieren un suministro seguro y economico. Las bombas designadas como B6, B7 y B8
corresponden al mismo modelo, dado que las tres torres fueron disefiadas de manera idéntica y
manejan el mismo caudal de agua, tal como se detalla en la seccion Torres de enfriamiento.

Las curvas caracteristicas de altura desarrollada y potencia requerida de la bomba seleccionada se
muestran en la Figura 5.9.
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Figura 5.9. Curvas de la bomba Grundfos NK 150-250/238 (4 polos, 50 Hz) para las corrientes L o LyL,.

Nota: Elaborado por Grundfos.

Al analizar las caracteristicas operativas de las bombas seleccionadas, es importante sefialar que en las
corrientes consideradas, las bombas presentan una altura desarrollada superior a la altura operativa
requerida. Este margen adicional es aceptable, dado que proporciona un factor de seguridad que
permite compensar posibles pérdidas de carga adicionales y variaciones en las condiciones de
operacion.
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Eyectores

Los eyectores son dispositivos utilizados para generar y mantener condiciones de vacio en distintos
equipos de proceso. Su funcién principal consiste en aspirar gases o vapores desde un sistema, opera
de manera analoga a una bomba de vacio, pero con la caracteristica de no poseer partes moviles. Esto
les otorga simplicidad constructiva, bajo costo de operacion, minima necesidad de mantenimiento y alta
confiabilidad.

El principio de funcionamiento esta basado en la conversion de la energia de presion del fluido motriz en
energia cinética. El fluido motriz, que generalmente es vapor de agua seco, se expande
adiabaticamente a través de una tobera convergente-divergente, alcanza altas velocidades y provoca
una disminucién de presién que genera una zona de succion. En esa zona, el fluido aspirado (gas o
vapor a baja presion) es arrastrado y mezclado con el fluido motriz. La energia cinética resultante de la
mezcla se convierte nuevamente en energia de presion en la seccion difusora del eyector, e incrementa
la presion del fluido de descarga.

El vapor de agua se emplea habitualmente como fluido motriz debido a su disponibilidad, bajo costo y
compatibilidad con la mayoria de las corrientes de proceso. Ademas, puede recuperarse facilmente
mediante condensadores, que mejoran la eficiencia global del sistema. Con el fin de asegurar un
desempefio adecuado, el vapor debe ser seco, y en sistemas multietapa suelen incorporarse
intercondensadores para eliminar los condensados entre etapas.

Los eyectores se utilizan ampliamente en operaciones que requieren mantener presiones reducidas,
como evaporadores, secadores, columnas de destilacion y rectificacion. En el presente trabajo, se
instalaron dos eyectores a la salida de los evaporadores de vacio con el objetivo de generar y sostener
el nivel de vacio necesario para su correcto funcionamiento. Ademas, se incorpora un eyector previo al
condensador de carbamato, cuya funcién es succionar el amoniaco puro y promover su mezcla con la
corriente liquida procedente del scrubber, y asi asegurar una adecuada homogeneizacién antes de su
ingreso a la etapa de sintesis.

Eyector de la etapa de sintesis

Walas (1990) propone un método para el disefio de eyectores, donde el primer paso es la determinacién
del numero de etapas necesarias para alcanzar la presion deseada. La Tabla 5.10 presenta la relacion
entre el niUmero de etapas y la presion de operacion.

Tabla 5.10. Numero de etapas del eyector en funcion de la presion.

Numero de etapas Presién requerida [kPa]

Uno 8,00 - 100,00

Dos 1,33-13,33

Tres 0,27 - 2,00

Cuatro 0,0033-0,33

Cinco 0,0005 - 0,0067

Fuente: Walas, S. (1990). Chemical Process Equipment — Selection and Design. Butterworth-Heinemann.

De esta manera, se requiere una uUnica etapa para alcanzar la presion de 15.000 kPa en la zona de
sintesis. En este caso, el fluido motriz corresponde a amoniaco puro proveniente de la planta de
produccion de amoniaco por lo tanto, este eyector no opera como una bomba de vacio, sino que cumple
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la funcion de mezclar dos corrientes pertenecientes a la seccion de sintesis: el fluido motriz y la
corriente de succion proveniente de la salida liquida del scrubber.

A partir de la simulacién en UniSim Design, se obtuvieron los parametros de operacion correspondientes
al equipo EY - 01, resumidos en la Tabla 5.11.

Tabla 5.11. Resultados del disefio del eyector (EY - 07).

Caudal de fluido motriz [ton/hr] 97,50

Presion de fluido motriz [bar] 154,00

Temperatura de fluido motriz [°C] 32,69

Caudal de fluido de succion [ton/hr] 12,88

Presion de fluido de succion [bar] 150,00

Temperatura de fluido de succién [°C] 319,00

Caudal de salida [ton/hr] 110,40

Presion a la salida [bar] 150,00

Temperatura a la salida [°C] 57,75

Eyectores de la etapa de evaporacion

El segundo eyector (EY - 02) se encuentra instalado a la salida del primer evaporador (EV - 01), que
opera a una presion de 35 kPa. Segun lo indicado por Walas (1990) y de acuerdo con la Tabla 5.10,
para este nivel de presion se requiere una unica etapa. Mediante la simulaciéon en UniSim Design, se
determinaron las condiciones del vapor sobrecalentado utilizado como fluido motriz, que incluyen su
caudal, presion y temperatura.

El tercer eyector (EY - 03) corresponde al de la salida del segundo evaporador (EV - 02), el cual opera a
una presion de 15 kPa. El procedimiento de dimensionamiento fue analogo al del equipo anterior. Los
resultados obtenidos se presentan en la Tabla 5.12.

Tabla 5.12. Resultados del disefo de eyectores.

Caudal de fluido Temperatura de Presion de fluido

SHEIES AL — R —— motriz [bar]

EY-02

EY-03

Nota: La presion del fluido motriz se seleccioné dentro del rango de 6 a 28 bar, conforme a los valores reportados
por Nash.

Con el fin de disponer de un margen de seguridad operativo, se incrementé en un 10% el caudal de
vapor calculado. Finalmente, el caudal total de vapor requerido para el funcionamiento de los eyectores
asciende a 92,40 ton/hr.
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Torre de enfriamiento

Se emplea una torre de enfriamiento de agua para las corrientes que requieren enfriamiento mediante
un fluido auxiliar. Este grupo incluye tanto las corrientes que no pudieron integrarse completamente
como las corrientes de agua que ingresan a los absorbedores.

Dado el elevado caudal de agua a manejar (1.339,21 ton/hr), se decidié dividir el flujo total en tres
partes iguales y utilizar tres torres de enfriamiento idénticas, con las mismas dimensiones y condiciones
de operacion de aire.

Al disenar una torre de enfriamiento, resulta fundamental considerar las condiciones climaticas del lugar
de operacion. En este caso, se analizaron los patrones de temperatura y humedad de Bahia Blanca,
donde se ubicara la planta, como se observa en la Tabla 5.13.

Tabla 5.13. Variacion promedio del clima en Bahia Blanca en los meses mas calurosos.

Mes Febrero Noviembre Diciembre

Temperatura promedio [°C]

Temperatura minima [°C]

Temperatura maxima [°C]
Humedad [%]

Nota: Elaboracion propia.

Tal como se menciond en la seccidon Dimensionamiento de los intercambiadores, se seleccionaron las
condiciones mas desfavorables para el aire, correspondientes al mes de febrero, cuando presenta
mayor saturacion y temperaturas elevadas. La Tabla 5.14 resume las condiciones de los fluidos
involucrados en la operacion de la torre.

Al tener en cuenta que en una torre de enfriamiento pueden presentarse pérdidas de agua por
evaporacion, se decidié incorporar un margen de seguridad del 10%. Esta medida permite compensar
las pérdidas inevitables y garantizar que el sistema mantenga un caudal de agua adecuado, sin afectar
la eficiencia del enfriamiento. Dicho margen adicional no solo cubre las pérdidas por evaporacion, sino
que también contempla posibles pérdidas por arrastre, pequefas fugas y la variabilidad de las
condiciones climaticas.

Tabla 5.14. Caracteristicas de los fluidos involucrados en las torres.

Temperatura de bulbo seco [°C] 31,10

Humedad relativa [%] 52,00

Temperatura de bulbo hiumedo [°C] 20,00

Caudal de aire [m’/hr] 576.000

Temperatura de ingreso a la torre [°C] 50,00

Temperatura de salida de la torre [°C] 25,00

Caudal masico [ton/hr] 491,04

Nota: El caudal de aire sale del catalogo utilizado.
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El disefio del equipo se llevé a cabo segun el procedimiento de seleccién de torres propuesto por la
empresa GOHL en su folleto técnico, adaptado a la temperatura de operacién especifica de la torre. A
continuacion, se presentan los calculos realizados para su dimensionamiento.

Al considerar que el agua experimenta un cambio de temperatura de 25 °C, se determiné el parametro
k1 al utilizar la Figura 5.10, con un valor igual a 2.
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Figura 5.10. Determinacion de k1.

A partir del caudal de agua y de la diferencia de temperatura deseada, se calcul6 que el calor total a
intercambiar en la torre es de 14.243 kW. Sin embargo, al aplicar la correccién mediante el factor k1’ el

valor resultante fue de 7.121 kW por lo que, se selecciona la unidad 12/77 ZB para satisfacer los
requerimientos, la cual proporciona un flujo nominal de agua de 1.342,50 ton/hr.

Por otro lado, para estimar el rango de presiones en el que la torre debe operar, es fundamental
considerar la ubicacién de la planta. En Bahia Blanca, durante enero y febrero, se estiman vientos de
aproximadamente 20 km/hr. Por lo tanto, se determind que los ventiladores capaces de generar
presiones entre 0 y 40 Pa son adecuados para las condiciones locales.

Finalmente, al establecer que la relacion entre el caudal de operacion y el nominal es de 0,37, mediante
la grafica de la Figura 5.11 se obtuvo el factor kz, con un valor de 0,84. Se determind que el calor

necesario a intercambiar asciende a 8.478 kIW. Dado que la unidad seleccionada puede intercambiar
hasta 8.976 kW, se concluye que cumple con los requerimientos operativos de la torre.
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Figura 5.11. Determinacion de kz.

La Tabla 5.15 muestra las dimensiones de la torre de enfriamiento y la potencia total de los forzadores.

Tabla 5.15. Caracteristicas de la torre de enfriamiento.

Longitud [m] 10,43

Ancho [m] 7,12

Altura [m] 2,00

Cantidad de ventiladores 12,00

Potencia total de los forzadores [kI//] 106,80

Caldera

Las calderas son equipos destinados a la generacién de calor mediante la transferencia de energia
desde los gases de combustion hacia un fluido, generalmente agua o aceite térmico. Su clasificacion
puede realizarse en funcién de diversos criterios, tales como la disposicién de los fluidos (pirotubulares
0 acuotubulares), la presion de operacion (baja, media, alta o supercritica), el tipo de tiro (natural,
forzado, inducido o equilibrado) y las necesidades del proceso, que pueden involucrar la produccion de
agua caliente, vapor saturado o vapor sobrecalentado.

En las calderas pirotubulares, los gases de combustion circulan por el interior de los tubos, los cuales
estan rodeados por agua. Este tipo de calderas es comun en instalaciones pequenas y medianas,
donde se requiere generar vapor saturado o agua caliente a presiones moderadas. Su principal ventaja
radica en la simplicidad de disefio y operacién, asi como en el bajo costo de inversion y la facilidad de
mantenimiento. Sin embargo, presentan limitaciones en cuanto a presion maxima de operacion, tiempos
de arranque mas prolongados y mayor riesgo potencial de explosion, por lo que se recomienda su uso
en aplicaciones de baja o0 media exigencia térmica.

Por otro lado, las calderas acuotubulares se caracterizan por el flujo de agua a través de tubos
delgados, rodeados externamente por los gases de combustién. Este disefio permite alcanzar altas
presiones y temperaturas, con una respuesta mas rapida ante variaciones de carga y una mayor
seguridad operativa, dado que la rotura de un tubo no implica una falla catastréfica. Ademas, pueden
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adaptarse a distintos combustibles y generar vapor sobrecalentado para procesos industriales. No
obstante, su mayor costo de inversion, la necesidad de un estricto tratamiento del agua de alimentacién
y la complejidad de mantenimiento constituyen sus principales desventajas.

En la planta analizada, se requieren dos tipos de calderas con funciones diferenciadas. La primera se
destina al calentamiento de corrientes que no pudieron integrarse energéticamente, mediante el uso de
un fluido térmico. Estas calderas operan de forma automatica, mantienen el fluido en estado liquido sin
cambio de fase, trabajan a bajas presiones y alcanzan temperaturas elevadas, con una eficiencia global
entre 87% y 90%. La segunda caldera, en cambio, se encarga de la generacion de vapor de agua
sobrecalentado, necesario para el funcionamiento de los eyectores que operan en la etapa de
evaporacion al vacio.

Caldera con fluido térmico

Los sistemas de calefaccion con fluido térmico ofrecen ventajas significativas frente a los sistemas de
vapor: evitan la corrosidbn, no requieren purgas ni trampas de vapor, operan a presiones
considerablemente menores y alcanzan temperaturas mas elevadas de manera segura. Ademas,
demandan menor inversion inicial y presentan menores costos de operacién y mantenimiento.

La corriente de fluido térmico necesaria es de 816,76 m3/hr, con una temperatura de salida de 345 °C y
una presion de 4 bar, conforme a la recomendacion del fabricante. Se seleccioné el fluido THERMINOL
66, que posee una temperatura limite de 375 °C. Asimismo, se definié un rango de variacion de 40 °C
en la temperatura del fluido térmico y una diferencia minima de 22 °C respecto a la corriente de proceso
mas caliente, con el fin de mantener una adecuada fuerza impulsora para la transferencia de calor.

Tras evaluar las alternativas disponibles, se eligié una caldera de fluido térmico marca ATTSU, linea FT,
por su eficiencia, seguridad y disponibilidad en el mercado argentino. Este modelo, de disefio vertical y
concepcion acuotubular, utiliza combustibles liquidos o gaseosos (gas natural, GLP, gaséleo o fueldleo)
y cuenta con tres pasos de humos, lo que maximiza la transferencia de calor y minimiza la
contaminacion. El equipo esta formado por dos serpentines helicoidales concéntricos por los cuales
circulan los gases de combustion a contracorriente, y garantizan temperaturas de pelicula dentro de los
limites admisibles del fluido térmico.

El aislamiento esta compuesto por una capa densa de material de baja conductividad, recubierto con
acero inoxidable, lo que contribuye a la eficiencia energética y durabilidad del equipo. Opcionalmente,
puede incorporar un PLC con comunicacion Modbus o Profibus, que facilita la integracion del control de
la caldera en sistemas industriales automatizados. Este modelo cuenta con certificacion bajo la Directiva
Europea 2014/68/UE, y puede fabricarse segun normas internacionales como ASME, BS, DNV, EAC,
DOSH o JIS.

Finalmente, se seleccion6 el modelo FT-16000, que cumple con los requerimientos de caudal y
temperatura del proyecto; ofrece una potencia térmica elevada, un disefio compacto y una alta
eficiencia, que representa una alternativa Optima para satisfacer la demanda sin un
sobredimensionamiento excesivo, la Tabla 5.16 resume las especificaciones técnicas.
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Tabla 5.16. Especificaciones técnicas del modelo ATTSU FT-16000.

Potencia térmica [kW/] 18.605,00

Diferencial térmico estandar [°C] 40,00

Caudal de la bomba [m’/hr] 868,00

Consumo de gas natural (10,83 kWh/Nm’) [Nm’/hr] 1.914,00
Propano LPG (12,86 kWh/kg) [kg/hr] 1.528,00
Gasoleo Light Oil (10,28 kWh/LI) [L/hr] 2.067,00
Fuel Oil Heavy Oil (11,08 kWh/kg) [kg/hr] 1.916,00
Sobrepresiéon hogar [mbar] 9,50

Altura total (A) [mm] 9.500,00
Altura cuerpo (B) [mm] 8.150,00

Ancho con accesorios (C) [mm] 3.430,00
Diametro (D) [mm] 2.630,00
Diametro de chimenea (G) [mm] 1.200,00
Volumen de aceite [L] 24.274,00

Fuente: ATTSU (s. f.). Calderas de fluido térmico serie FT.

Se observa que el modelo FT - 16000 se ajusta adecuadamente a la demanda de caudal y térmica del

proceso (816,76 m3/hr). Su seleccion permite cubrir la totalidad de los requerimientos de calentamiento
de los intercambiadores, al garantizar un funcionamiento estable y eficiente. La Figura 5.12 presenta un
esquema general del equipo.

El modelo elegido representa una alternativa técnica y econémicamente optima, que combina alta
eficiencia, fiabilidad operativa y disponibilidad comercial. Optar por un modelo con un caudal
significativamente mayor al requerido implicaria un consumo energético innecesario, asi como un
incremento en los costos de operacién y mantenimiento, sin beneficios adicionales en términos de
desempefio térmico.

=
-

Figura 5.12. Esquema de la caldera FT - 16000.
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Caldera con vapor de agua

Como se menciond anteriormente, los eyectores EY - 02 y EY - 03 requieren vapor de agua
sobrecalentado para su correcto funcionamiento, el vapor empleado en los eyectores se condensa
posteriormente e ingresa a la planta de tratamiento de agua, con el objetivo de recuperar el amoniaco
remanente en la corriente proveniente de dichos equipos.

El rango tipico de presion del vapor motriz en eyectores se encuentra entre 6 y 28 bar (Nash, s,f.) , por
lo que se definié una presién de operacion de 7 bar, a fin de evitar la necesidad de una caldera de alta
presion y mantener una operacién segura y eficiente. A esta presioén, la temperatura de saturacién del
vapor es de 165 °C por lo que, se establecié una temperatura de operacién de 175 °C de manera de no
tener un sobrecalentamiento excesivo.

El caudal total de vapor requerido se determiné al considerar la demanda de ambos eyectores, de
manera que la presién a la salida de los mismos sea préxima a 1 atm. El resultado obtenido fue de
84 ton/hr de vapor sobrecalentado, con el margen de seguridad operativa el valor asciende a 92,4
ton/hr.

Para cubrir los requerimientos del sistema, se selecciona una caldera acuotubular industrial de tipo
paquete, modelo Babcock & Wilcox FM 160 - 124, la cual ofrece alta confiabilidad, rapida respuesta a
cambios de carga y disefio modular compacto, ver Figura 5.13. Estan disehadas para generar vapor
saturado o sobrecalentado hasta 250 bar, utilizan combustibles liquidos o gaseosos, y cuentan con
sistemas automaticos de control de combustién y seguridad. Ademas, cumplen con los estandares
internacionales de calidad y eficiencia energética, y alcanzan eficiencias térmicas entre 85 y 88%.

Sootblower Cyclone Steam
eparators

-

Steam Drum

Drainable
Superheater

Studded

Rear Wall*
Screen
Tubes
Membraned
Division Wall
Non-refractory
Water Walls
Fire Brick”
* Water-cooled membrane wall optional Frame Burner

Figura 5.13. Babcock & Wilcox FM.

Entre las principales caracteristicas de disefio y beneficios de las calderas acuotubulares Babcock &
Wilcox se destacan su refrigeracion por agua en las paredes del horno, que reduce el mantenimiento, y
su membrana de fraguado hermética al gas, que evita fugas y protege contra la corrosion. Ademas,
poseen un bastidor robusto de acero que facilita el montaje y desplazamiento, junto con un
revestimiento galvanizado resistente a la intemperie. Los componentes internos del tambor aseguran
una circulacion positiva y vapor de alta pureza, mientras que los tubos de gran didmetro mejoran la
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respuesta ante variaciones de carga y previenen el agrietamiento térmico. Asimismo, cuentan con
sobrecalentadores drenables de circuito invertido, que reducen el tiempo de arranque y el riesgo de
sobrecalentamiento, y sopladores de hollin para mantener la eficiencia en las superficies de
transferencia de calor. En la Tabla 5.17 se resumen sus principales especificaciones técnicas.

Tabla 5.17. Especificaciones técnicas de la caldera Babcock & Wilcox FM 160 - 124.

Capacidad de vapor [ton/hr] 70,30 - 124,70

Capacidad utilizada [ton/hr] 92,4

Presion de operacion [bar] 7,00
Longitud [m] 11,40
Ancho [m] 4,30
Altura [m] 6,10

Tamaio del tambor de vapor [in] 60,00

Tamano del tambor inferior [in] 30,00

Fuente: Babcock & Wilcox (s. f.). Industrial Water-Tube Package Boilers.

Transporte de solidos

Una vez obtenidos los prills de urea en la torre de prilling, deben ser trasladados hacia la tamizadora y,
posteriormente, hacia la unidad de envasado. En esta seccidon se analiza el sistema de transporte
propuesto para cumplir con esta funcion.

Elevador de Cangilones

En este punto del proceso (desde la torre de prilling hacia la tamizadora) hay una diferencia de altura
considerable ya que, la torre de prilling sacara los prills a baja altura y deberan ser transportados a la
parte superior de la tamizadora, a aproximadamente 3 m de altura. El material a transportar son prills de
urea de 1 - 2 mm, que deben mantenerse intactas, sin roturas ni generacion de finos.

Se evaluaron alternativas para el transporte de los prills de urea desde la descarga del granulador hasta
la alimentacion a la tamizadora, al considerar la elevada capacidad de produccién del sistema (174,95
ton/hr) y la diferencia de nivel entre ambos equipos. Como resultado, se seleccion6 un elevador de
cangilones de alta capacidad como la opcién mas adecuada (ver Figura 5.14) ya que, permite un
transporte vertical o casi vertical, ocupa poco espacio, minimiza el dafio mecanico sobre los sdlidos
gracias a su movimiento suave sin corrientes de aire ni impactos, opera en continuo con caudales
superiores a 200 ton/hr, cierra el sistema al reducir pérdidas de producto y emisiones de polvos, y
presenta un bajo consumo energético en relacion con la masa transportada.
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Figura 5.14. Transportador de cangilones

El elevador se disefid segun la granulometria del producto (prills de 1 - 2 mm), su densidad aparente

promedio de 800 kg/m" y una altura de elevacion aproximada de 3 m. La seleccién del equipo garantiza
un transporte limpio, sin recirculaciones de polvo ni generaciéon de finos y asegura una alimentacion
uniforme hacia la tamizadora.

Se seleccionan los cangilones tipo B de 4BGroup, fabricados en acero inoxidable, que se destacan por
su versatilidad y capacidad media. Estan disefiados para manejar materiales pegajosos a velocidades
bajas y materiales de flujo libre a velocidades mas altas, incluso a distancias mas estrechas. Este tipo
de cangilones pueden colocarse entre 5 y 7 unidades por metro, y sus capacidades oscilan desde
tamanos pequefios hasta 13 L.

Con esta informacion se procede a seleccionar el tamafo de los cangilones, mediante el supuesto de
que se colocaran 6 cangilones por metro y se utilizara una velocidad de ascenso (media) de 1.5 m/s
(4BGroup, s.f). La eficiencia se asume en un 70% para asegurar un manejo eficiente de material
granular.

Tabla 5.18. Especificaciones para el calculo de la capacidad del cangilon

Flujo Masico (Q) [ton/s] 0,049
Densidad Aparente (ds) prill [kg/m?] 800,00
Velocidad cadena (v) [m/s] 1,50

Cangilones por Metro (c) [Cangilén/m] 6,00
Factor de Llenado (Eficiencia) [%] 70,00

Se calcula el flujo volumétrico (Q,) = 0,061 m3/s y la frecuencia de cangilones = 9 cangilones/s. Al dividir

el flujo volumétrico por la frecuencia de cangilones se obtienen los m™ por cangilon, ver Ecuacién 5.4.

Q 3
Capacidad cangilon = — = —200lm /s 0,0068 m3/ cangilon  Ecuacién 5.4

f 9 cangilones/s
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Al considerar un volumen de llenado maximo del 70% se obtiene una capacidad maxima de 9,64 L. Bajo
estas condiciones se selecciona el modelo B341 de 4BGroup, que posee hasta 13 L de capacidad total
y soporta hasta 6,26 kg. En este caso, la masa a transportar sera aproximadamente de 5,4 kg/cangilén.

La Tabla 5.19 resume las dimensiones del cangilén seleccionado (ver Figura 5.15).

Figura 5.15 Cangilones - imagen ilustrativa

Tabla 5.19. Especificaciones del canglion B341

Material Acero inoxidable
A [mm] 457,00

B [mm] 235,00

C [mm] 210,00

D [mm] 102,00

T [mm] 4,70

Adicionalmente, el motor a utilizar debera poder elevar estos cangilones con su carga a 3 m. Se calcula
la potencia util a partir de la Ecuacién 5.5.

P = w.g.h Ecuacién 5.5

Donde:

e w: caudal masico [kg/s] = 48,61 kg/s
g: gravedad [m/sz]= 9,81 m/s2
h: altura[m]=3m
Pu: potencia util [W] = 1.430,70 W

Al considerar una eficiencia del elevador del 75%, se obtiene la potencia real del motor, ver Ecuacion
5.6.

P
p = = IBW _ 91w Ecuacién 5.6
eje n 0,75

Donde:

e 1) eficiencia =0, 75
° Pu: potencia util [W] =1, 43 kW

° Peje: potencia real [W]= 1,91 kW
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Cinta de transporte

Desde la tamizadora, se transportara el material a un silo de almacenamiento para su posterior
empaque. Para ello, es posible emplear cintas transportadoras cerradas o tornillos sinfin de gran
capacidad, segun la disposicién del area, y se debe priorizar la integridad del producto y la facilidad de
limpieza.

Los tornillos sinfin se emplean generalmente para tramos cortos y ofrecen la posibilidad de dosificar el
caudal; sin embargo, su accién mecanica puede danar los prills del producto. En cambio, las cintas
transportadoras presentan una operacién y limpieza mas sencillas, ademas de preservar la integridad
de los prills, motivo por el cual se seleccionan para esta etapa.

Para mantener el flujo de trabajo constante, se asume la velocidad de 1,50 m/s, al igual que la torre de
cangilones. Asimismo, se elige una cinta de caucho, con lados altos y totalmente horizontal. La misma
sera cerrada para minimizar la proliferacién de polvos.

Las dimensiones de la cinta se calculan segun la Ecuacion 5.7:

Qv = 3.600.4. v.k Ecuacion 5.7
Donde:

° QU: capacidad volumétrica a transportar [m3/hr]

v: velocidad [m/s]

. .. . . 2
A; area de ocupacion del material en la cinta [m]
k: constante segun el angulo de inclinacién, para transporte horizontal es igual a 1

Se obtiene un area de ocupacion del material en la cinta igual a 0,0324 m’. Si se decide utilizar una
cinta de 800 mm de ancho, se debera considerar que se tendra un alto de los laterales de 40,50 mm.
Para afiadir un margen de seguridad se propone utilizar 60 mm de alto.

Para cintas horizontales, sin inclinaciones, la potencia se calcula a partir de la Ecuacién 5.8.
Pot = C.f.L.(Pq + 2.Pb).v.g Ecuacién 5.8
Donde:

e (: coeficiente empirico que varia segun la longitud del transporte y que corrige los errores
derivados de no considerar la totalidad de los efectos que se producen [Adimensional]

e f: coeficiente de rodadura, para considerar los efectos de los tambores y rodamientos.
[Adimensional]
L.: longitud de transporte [m]
Pq: peso del material transportado por peso lineal (kg/m), para este caso, 32,41 kg/m
Pb: peso por metro lineal de la banda, se omite en esta instancia preliminar dado el alto valor de
Pq

e v: velocidad de la cinta [m/s]

e g:gravedad [m/52]= 9,81 m/s2

El valor del coeficiente C se determina a partir de la Figura 5.16. Para una longitud estimada de 80 m,
este numero es igual a 1,90.
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Figura 5.16. Grafico C vs Longitud de banda.
Luego, para la aproximacion de f se puede utilizar la Ecuacién 5.9:

f=1rf+1xf Ecuacién 5.9

Donde f0=0,018 y para las cintas industriales se estima fi estara en el rango entre 0,004 - 0,012; por lo

que se adopta el valor medio (fl, =0,008).

Con estos datos, se obtiene que la cinta tendra una potencia de 1,89 kW. Al considerar una eficiencia
del 94% para el sistema de acoplamiento tambor-transmisor-motor, y la necesidad de
sobredimensionar la potencia entre 1,30 y 1,60 veces para soportar los arranques, se adopta el valor
medio para esta estimacion. La potencia del motor debera ser de 2,74 kW

Finalmente, el producto sera destinado al envasado. En el Capitulo 6, seccion Transporte de sélidos se

define el calculo de los silos de almacenamiento. El volumen estimado del silo obtenido es de 10.569,11

3
m.

Se propone disefar un silo con dimensiones estimadas de 18,40 m de altura y 575 m’ de area
transversal por lo que, dada la altura de la cinta, se deberan elevar los prills aproximadamente 18 m. En
base a las ecuaciones propuestas anteriormente, se debera utilizar un elevador de cangilones de las
mismas caracteristicas que el anterior y con una potencia de 11,45 k.

Transporte de fluidos

El diseno del sistema de transporte de fluidos constituye un aspecto esencial, ya que garantiza el
desplazamiento eficiente, seguro y continuo de las corrientes de proceso y servicio entre las distintas
unidades. Las canerias funcionan como la red estructural del proceso, conectan los equipos principales
y permiten el flujo de materias primas, productos intermedios y finales bajo condiciones de presion y
temperatura variables.

En esta etapa del proyecto, el disefio se enfoca particularmente en la seccién de sintesis, que
representa el sector mas exigente en cuanto a condiciones operativas, debido a las altas presiones y
temperaturas; y elevada concentracion de carbamato presentes en las corrientes. Por tal motivo, se
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prioriza la seleccion del material de las tuberias y la determinacion de los diametros nominales
adecuados.

La eleccion del material resulta determinante para la integridad y vida atil del sistema. Al considerar las
propiedades altamente corrosivas del medio, formado por mezclas de amoniaco, diéxido de carbono,
carbamato y urea, se seleccionan aceros inoxidables de baja concentraciéon de carbono, como el AlS/
316L o el AISI 304L, debido a su excelente comportamiento frente a la corrosién por carbamatos y su
resistencia a altas temperaturas.

Para corrientes de servicio, donde las condiciones son menos exigentes, pueden emplearse otros
materiales como acero al carbono para el agua caliente, PVC o polietileno de alta densidad para agua
fria. Sin embargo, el presente estudio se centra en las lineas correspondientes a la etapa de sintesis,
que concentra el mayor caudal y las condiciones mas criticas del proceso, siendo las mas
representativas para el dimensionamiento del sistema de transporte de fluidos.

Tuberias

Para seleccionar el diametro de las canerias es necesario conocer el caudal volumétrico y la velocidad
del fluido. Segun McCabe, (1956) se sugiere un maximo en la velocidad de flujo en el interior de las
caferias para lograr régimen turbulento donde la caida de presién debido al flujo es aceptable, para
liquidos este valor es maximo 2 m/s mientras que para gases el maximo es de 24 m/s. Ademas, segun
la presién y temperatura de trabajo se pueden determinar el didametro y el espesor de las tuberias. Para
ello se utilizé la ASME B31.1. En la Tabla 5.20 se resumen los valores obtenidos.

Tabla 5.20. Didmetros nominales de las cafierias para las corrientes de proceso principales.

Corriente Diametro Nominal SCH
F4-L 127 40
F5-L 3/8” 40
F6 47 80
F7 1727 40
F14 127 40
F5-V 3/8” 40
F3 47 80
N5 3 1/2” 80
F8-L 3/8” 40
F8-v 3/8” 40
F15-L 2 1/2” 80
F15 2 1/2” 80

Por ultimo, las caferias destinadas a transportar fluidos de servicio se identifican pintandose en toda su
longitud con los colores fundamentales establecidos en la norma IRAM 2507, en la Figura 5.17 se
detallan los colores segun el tipo de fluido que transportan.
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Elamantos para la lucha conlra al fuego (sislemas de
rociado, bocas de incandio, agua de incendio, ignifugos,

alc.)
Vapor de agua Naranja
Combustibles (liquidos y gases) Amarillo
el e eeeed
Agua fria Verde

Rgwscaons | rascon s naan

Figura 5.17. Colores de identificacién para cafierias.

Fuente: Norma IRAM 2507.

Calculo de consumo energético

Por ultimo, resulta crucial calcular el consumo energético de una planta, la Tabla 5.27 resumen todos los
consumos estimados en las secciones anteriores.

Tabla 5.21. Consumos energéticos en la planta.

Equipo Consumo energético [kW]

Compresores 234,80
Bombas 1.399,59
Torres de enfriamiento 106,80
Elevador de cangilones 14,19
Cinta transportadora 1,89
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Diagrama de flujo y balances de masa

A continuacion, la Figura 5.18 muestra el diagrama de la planta de urea, que tiene en cuenta las etapas
de sintesis, concentracion, evaporacion, desorcion e hidrolisis y los equipos auxiliares. La nomenclatura

de los equipos es reportada en la Tabla 5.22 y la Tabla 5.23 contiene las propiedades y caudales de
todas las corrientes involucradas.

Tabla 5.22. Nomenclatura de los equipos de la planta.

Nomenclatura Equipo

A-01 Absorbedor de baja presién
A-02 Absorbedor atmosférico
B-01 Bomba de amoniaco
B-02 Bomba de A - 01
B-03 Bomba de A - 02
B - 04 Bomba de la etapa de granulacion
B-05 Bomba hacia SC - 01
CC-01 Compresor de diéxido de carbono
c-01 Condensador de carbamato de alta presion
C-02 Condensador de carbamato de baja presion
C-03 Condensador de tanque flash
C-04 Condensador
D-01 Columna rectificadora
DH - 01 Desorbedor e hidrolizador
EY - 01 Eyector de amoniaco
EY - 02 Eyector de EV - 01
EY - 03 Eyector de EV - 02
EV - 01 Pre-Evaporador
EV-02 Evaporador
MIX-1 ... MIX-6 Mezclador
R-01 Reactor de urea
S-01 Separador flash
S-02
I-01 Scrubber
SC - 01
ST-01 Stripper
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MIX -1
cc-01

Fa

a,

Fia

Tratamiento de agua

Fr-L

5 -01
Fig-V
8
NN
Fig-L

EV -0
$2

EY-02

Fiz-V

MIX -5

Tratamiento de agua

Tratamiento de agua

Fra-V

RZ

RC-02

Fyp-V
Tratamienta de agua

DH-01

Q

Tratamienta de agua

Tratamlento de agua

Fig-L ~
MIX -6
Q;
DS,
> Tratamiento de agua
DS, Qy
EY-03
EV -02
S5 56
Far-L

Figura 5.18. Diagrama de flujo de la planta.
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Tabla 5.23. Caudales y propiedades (Parte 1).

Corriente

DS1
DS2
DS3
DS4
F1
F2
F3
F4-V
F4-L
F5-V
F5-L
F6
F7
F7-V
F7-L
F8-v
F8-L
F9-V
Fo-L

Propiedades Composicion [ton/hr]

Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presion [MPa] Caudal masico [ton/hr] D(i:c’;)::)(:;:e Amoniaco Agua Urea Carbamato de amonio
1,00 150,33 0,11 113,51 0,00 3,61 109,90 0,00 0,00
0,00 68,00 0,11 113,51 0,00 3,61 109,90 0,00 0,00
1,00 152,92 0,11 18,35 0,00 0,03 18,32 0,00 0,00
0,00 68,00 0,11 18,35 0,00 0,03 18,32 0,00 0,00
0,00 27,00 2,50 97,50 0,00 97,50 0,00 0,00 0,00
1,00 43,00 2,50 126,00 126,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 57,75 15,00 110,38 0,21 99,69 1,65 0,00 8,84
1,00 241,82 15,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 241,82 15,00 290,01 0,00 16,08 61,01 172,01 40,90
1,00 330,00 15,00 2,62 0,00 1,63 0,95 0,04 0,00
0,00 330,00 15,00 287,39 0,00 14,45 60,06 171,97 40,90
1,00 89,87 15,00 126,00 126,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 241,00 15,00 248,87 4,51 11,94 52,28 171,96 8,18
1,00 125,00 0,50 22,05 9,06 9,61 3,38 0,00 0,00
0,00 125,00 0,50 226,82 0,06 5,90 48,90 171,96 0,00
1,00 340,00 15,00 2,72 0,00 0,24 2,47 0,00 0,00
0,41 319,00 15,00 12,88 0,21 2,19 1,65 0,04 8,80
0,00 43,01 0,50 5,73 0,00 0,02 5,71 0,00 0,00
0,04 104,00 0,50 2,27 0,00 0,22 2,05 0,00 0,00
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Tabla 5.23. Caudales y propiedades (Parte 2).

Corriente

F10-V
F10-L
F10L-bis
F11-V
F11-L
F11L-bis
F12-v
F12-L
F13-V
F13-L
F13-bis
F14
F15
F15-V
F15-L
F16-V
F16-L
F17-V
F17-L
F18-V
F18-L

Propiedades Composicion [ton/hr]

Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presiéon [MPa] Cau{c::rll;r;:]s ico D‘i:(::::::.:e Amoniaco  Agua Urea Carbamato de amonio
1,00 150,00 0,50 3,93 0,06 2,26 1,61 0,00 0,00
0,00 150,00 0,50 222,90 0,00 3,64 47,29 | 171,96 0,00
0,44 140,00 0,04 222,90 0,00 3,64 47,29 | 171,96 0,00
1,00 140,00 0,04 44,55 0,00 3,61 40,94 0,00 0,00
0,00 140,00 0,04 178,34 0,00 0,03 6,34 171,96 0,00
0,06 138,00 0,02 178,34 0,00 0,03 6,34 171,96 0,00
1,00 138,00 0,02 3,39 0,00 0,03 3,36 0,00 0,00
0,00 138,00 0,02 174,95 0,00 0,00 2,98 171,96 0,00
1,00 71,00 0,50 9,08 3,89 4,97 0,21 0,00 0,00
0,00 71,00 0,50 12,97 0,21 0,80 3,17 0,00 8,80
0,00 76,69 15,00 12,97 0,21 0,80 3,17 0,00 8,80
1,00 241,00 15,00 164,52 139,94 16,79 7,78 0,01 0,00
0,00 167,05 15,00 290,01 100,13 93,58 9,43 0,06 86,80
1,00 167,05 15,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 167,05 15,00 290,01 100,13 93,58 9,43 0,06 86,80
1,00 44,00 0,50 1,49 0,03 1,44 0,02 0,00 0,00
0,00 44,00 0,50 2,44 0,02 0,82 1,60 0,00 0,00
1,00 64,00 0,50 0,73 0,02 0,68 0,03 0,00 0,00
0,00 64,00 0,50 2,08 0,01 0,44 1,64 0,00 0,00
1,00 43,01 0,10 4,04 3,89 0,00 0,15 0,00 0,00
0,00 55,02 0,10 156,52 0,04 6,41 150,08 0,00 0,00
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Tabla 5.23. Caudales y propiedades (Parte 3).

Propiedades

Composicion [ton/hr]

Corriente Fraccion de vapor Temperatura [°C] Presion [MPa] Caudal masico [ton/hr] D:::::;:e Amoniaco Agua Urea Carbamato de amonio
F19-V 1,00 99,00 0,50 0,36 0,01 0,29 0,07 0,00 0,00
F19-L 0,00 99,00 0,50 1,71 0,00 0,14 1,57 0,00 0,00

Granulacién 0,00 138,04 0,10 174,95 0,00 0,00 2,98 171,90 0,00
N5 0,00 96,00 15,40 97,50 0,00 97,50 0,00 0,00 0,00
M1 0,40 291,69 15,00 413,39 126,00 14,45 60,06 | 171,97 40,90
M2 0,04 170,00 15,00 289,92 144,08 127,57 9,42 0,05 8,80
M3 0,00 167,05 15,00 290,01 100,13 93,58 9,43 0,06 86,80
M4 0,00 226,07 15,00 290,01 0,00 16,08 61,01 172,01 40,90

M4-bis 0,02 330,00 15,00 290,01 0,00 16,08 61,01 172,01 40,90
M5 1,00 66,24 0,50 10,56 3,93 6,41 0,23 0,00 0,00
M6 0,15 49,10 0,50 2,81 0,03 1,11 1,66 0,00 0,00
R2 1,00 99,00 0,50 0,36 0,01 0,29 0,07 0,00 0,00
R3 0,00 86,60 15,00 15,02 3,93 11,09 0,00 0,00 0,00
S1 1,00 340,00 14,60 85,00 0,00 0,00 85,00 0,00 0,00
S2 0,00 339,62 14,60 85,00 0,00 0,00 85,00 0,00 0,00
S3 1,00 150,40 0,48 42,20 0,00 0,00 42,20 0,00 0,00
S4 0,04 150,32 0,48 42,20 0,00 0,00 42,20 0,00 0,00
S5 1,00 150,40 0,48 3,20 0,00 0,00 3,20 0,00 0,00
S6 0,06 150,32 0,48 3,20 0,00 0,00 3,20 0,00 0,00
Vw1 1,00 175,00 0,70 69,00 0,00 0,00 69,00 0,00 0,00
Vw2 1,00 175,00 0,70 15,00 0,00 0,00 15,00 0,00 0,00
wWo 0,00 43,00 0,10 5,28 0,00 0,00 5,28 0,00 0,00
wi1 0,00 43,04 0,50 5,28 0,00 0,00 5,28 0,00 0,00
w2 0,00 43,00 0,10 150,00 0,00 0,00 150,00 0,00 0,00

Por ultimo, se verifica el balance de masa:
Entrada = F1 + F2 + R3 + W1 + W2 + VW1 + VW2 + S1 + 53 + S5 = 608, 21 ton/hr

Salida = DS2 + DS4 + ng + F9L + F17V + F18V + F18L + F19L + Granulacién + 52 + S4 + S6 = 608, 21 ton/hr
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Conclusion

El analisis desarrollado en este capitulo permiti6 consolidar la integracion energética del proceso y la
adecuada seleccion de los equipos auxiliares, aspectos indispensables para asegurar la eficiencia y la
confiabilidad operativa de la planta de produccion de urea granulada. El abordaje adoptado demuestra
que la gestion racional de la energia y la correcta especificaciéon de los equipos de servicio tienen un
impacto directo sobre la viabilidad técnica y econdmica de una instalacion quimica a escala industrial.

La aplicacion del analisis Pinch permitié cuantificar el potencial de recuperacién energética del sistema y
definir un esquema de intercambio de calor al aprovechar de forma 6ptima la energia disponible en las
corrientes de proceso. Este enfoque no solo permitié reducir la demanda de servicios auxiliares, sino
también establecer criterios de disefio orientados a la sustentabilidad energética, y favorecer una
operacion mas eficiente, con un menor costo asociado.

Por otra parte, en la seleccion de compresores, bombas, eyectores, torres de enfriamiento y calderas se
consideraron las condiciones de operacion de cada etapa del proceso. La incorporaciéon del eyector
EY - 01 en la zona de sintesis aporta simplicidad y robustez al disefo, al facilitar la mezcla de amoniaco
y carbamato de amonio sin requerir componentes mecanicos complejos. Estas decisiones de ingenieria
ademas de asegurar el cumplimiento de las demandas térmicas y de transporte de fluidos, también
brindan continuidad y estabilidad al funcionamiento de la planta.

En conjunto, los resultados alcanzados evidencian la importancia de integrar criterios termodinamicos,
energéticos y de disefio mecanico dentro de una misma estrategia de ingenieria. El equilibrio logrado
entre eficiencia, seguridad y sustentabilidad sienta las bases para su implementacion a escala industrial,
contribuye al desarrollo de procesos quimicos mas competitivos y responsables con el entorno
energético y ambiental.
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Resumen ejecutivo

En este capitulo se desarrolla el analisis econémico del proyecto, con el objetivo de evaluar su
factibilidad a partir de los ingresos, los costos y los indicadores de rentabilidad. Se consideran los costos
de inversién, operacion y los ingresos anuales por ventas, lo que permite estimar la rentabilidad del
proyecto y determinar su viabilidad.

La planta de urea granulada presenta una capacidad de produccion de 1.300.000 ton/afio, con un
precio de venta estimado de 480 USD/ton, por lo que los ingresos son del orden de
624.000.000 USD/aino. Los costos variables totales ascienden a 400.839.693 USD/aiio, compuestos
principalmente por los costos variables asociados al consumo de amoniaco y diéxido de carbono, que
representan el 90,80% del total. Los costos fijos totales se estiman en 38.428.464 USD/aiio, e incluyen
depreciacion, seguros, impuestos, investigacion y desarrollo, y comercializacion.

La inversion total inicial se calcula en 304.995.383 USD, correspondiente a la inversion fija, el terreno y
el capital de trabajo. Con base en estos datos, se construyo el flujo de caja del proyecto para 20 anos
de vida util, se consider6 una tasa impositiva del 35% y una Tasa de Retorno Minima Aceptable (TRMA)
del 25%, acorde al costo de oportunidad del capital para proyectos industriales de magnitud similar.

Los indicadores financieros obtenidos muestran resultados favorables. El Valor Presente (VP) fue de
209.658.511 USD, lo que evidencia que los flujos de caja descontados superan ampliamente la
inversion inicial. La Tasa Interna de Retorno (TIR) alcanzo el 42,38%, valor significativamente superior a
la TRMA, confirmando la alta rentabilidad del proyecto. Asimismo, el Tiempo de Repago (TR) se estimd
un afo y ocho meses, lo que implica una recuperacién practicamente inmediata de la inversion inicial,
fortaleciendo la viabilidad econdmica de la planta.

El analisis de sensibilidad demostrd que las variables mas criticas para la rentabilidad son el precio de
venta de la urea y el costo del amoniaco. Incrementos del 39% en el precio del amoniaco o del 59% en
el diéxido de carbono reducen la TIR por debajo del valor minimo aceptable, al igual que una
disminucion del 14% en el precio de venta del producto o un aumento del 500% en la inversion fija. Esto
evidencia la importancia de implementar estrategias de abastecimiento eficientes y mecanismos de
cobertura que aseguren la estabilidad econdmica del proyecto frente a la volatilidad del mercado.

Finalmente, se proyecta que la puesta en marcha de la planta demandara aproximadamente 36 meses,
incluyendo las etapas de ingenieria, construccion, montaje y optimizacion inicial. En funcién de los
resultados obtenidos, se concluye que el proyecto es rentable y de rapida recuperacién, representa una
oportunidad estratégica para fortalecer la produccion nacional de fertilizantes y reducir la dependencia
de las importaciones. Se recomienda su avance hacia etapas posteriores de desarrollo y evaluacion
detallada.
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Introduccion

Como se analizé en el Capitulo 1, la produccion y el consumo de urea granulada han experimentado un
crecimiento sostenido tanto a nivel local como global, impulsado por el aumento demografico y la
consecuente necesidad de incrementar la productividad agricola. Este contexto ha fortalecido la
demanda de fertilizantes nitrogenados, entre los cuales la urea se destaca por su elevada concentracion
de nutrientes, su bajo costo y su versatilidad de aplicacion en multiples industrias.

En Argentina, la demanda de urea supera la capacidad de produccion nacional, lo que ha generado una
dependencia estructural de las importaciones provenientes de paises como Egipto, Argelia y Oman.
Esta situacién expone al mercado local a la volatilidad de los precios internacionales y a restricciones
logisticas y geopoliticas. A pesar de la existencia de la planta de Profertil en Bahia Blanca, la oferta
actual resulta insuficiente para abastecer el mercado interno, por lo que la instalacién de una nueva
planta de produccién se presenta como una oportunidad estratégica para reducir la dependencia
externa y garantizar la seguridad de suministro de fertilizantes.

El proyecto de instalacion de una planta de produccién de urea granulada a partir de gas natural en el
Parque Industrial Ingeniero White, en Bahia Blanca, se justifica por factores técnicos, econémicos y
logisticos. La ubicacion ofrece ventajas competitivas decisivas: un suministro constante y de bajo costo
de gas natural proveniente de Vaca Muerta, infraestructura portuaria de gran escala que facilita la
exportacion del excedente hacia Brasil, y conexiones terrestres estratégicas con las principales zonas
agricolas del pais.

Ademas, el analisis de mercado presentado en el Capitulo 1 evidencia que la tendencia de crecimiento
de la demanda de urea se mantendra en las préximas décadas, particularmente en América del Sur,
donde Brasil y Argentina lideran el consumo regional. En este contexto, la nueva planta no solo permitira
abastecer la creciente demanda local, sino también posicionar a Argentina como un exportador
competitivo dentro del Mercosur, y fortalecer la integracion regional.

Desde el punto de vista econémico, la disponibilidad del gas natural como materia prima principal, a un
costo competitivo en comparacion con los mercados internacionales, y el aprovechamiento de la
infraestructura existente en Bahia Blanca reducen significativamente los costos de inversion y
operacién. Asimismo, el proyecto promueve la sustitucion de importaciones, la creacion de empleo local
y el desarrollo industrial sustentable, en concordancia con los objetivos de expansién del sector
energético nacional.

En sintesis, la inversidn en esta planta representa una respuesta concreta a la creciente demanda de
urea granulada, a la necesidad de fortalecer la produccion nacional y a la conveniencia de aprovechar
los recursos energéticos y logisticos disponibles en el pais. Su puesta en marcha permitira incrementar
la autosuficiencia en la provision de fertilizantes, mejorar la competitividad del sector agroindustrial
argentino y consolidar la posicién del pais como referente regional en la produccién de urea granulada.
En la Tabla 6.1 se muestran los porcentajes de produccion del proyecto para los primeros 20 afios.

Tabla 6.1. Porcentaje de produccion de la planta para los 20 afios de vida util.

Afo 1 2 3aZ20

Capacidad 90% 95% 100%

Produccion urea [ton/afno] 1.170.000 1.235.000 1.300.000
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Costos de inversion (Capex)

El CAPEX (Capital Expenditure) corresponde a la inversion total en activos fijos y capital de trabajo
requerida para llevar adelante un proyecto industrial. Este valor refleja la magnitud del desembolso
economico necesario para construir las instalaciones, adquirir los equipos y garantizar el inicio de las
operaciones. Su correcta estimacion permite determinar la viabilidad técnica y econdmica del
emprendimiento.

El capital de inversion total (IT) se divide en dos componentes principales: la inversion fija total (IFT) yla

inversion en capital de trabajo (IW), de acuerdo con la Ecuacion 6.1.

I =1

r o7 + IW Ecuacion 6.1.

Dicha inversion puede financiarse con capital propio, créditos de organismos financieros o créditos de
proveedores.

Inversion Fija Total (1 )
FT

La inversion fija total agrupa todos los costos asociados a la adquisicion y puesta en marcha de los
activos tangibles del proyecto. Comprende los siguientes elementos:

e Equipos principales (IE): valor de los equipos fundamentales del proceso junto con los costos de

instalacion

e Infraestructura: incluye obras civiles, edificios e instalaciones auxiliares necesarias para el
funcionamiento del sistema
e Terreno (Iterreno): corresponde al valor del predio donde se construira la planta industrial
Uno de los métodos mas difundidos para estimar la inversion fija es el método de los factores de
Chilton, el cual permite evaluar tanto los costos directos como los indirectos a partir del costo de los

equipos instalados. Este enfoque se basa en coeficientes empiricos obtenidos de datos industriales, que
ofrecen una aproximacion con un margen de error del orden del 10 - 15%.

Sin embargo, es importante tener en cuenta que, al tratarse de un método empirico, puede generar
desviaciones significativas respecto a los costos reales, ya que los factores tabulados no siempre
representan con precision las condiciones especificas de cada proyecto. Por esta razén, resulta
recomendable complementar esta estimacidon con métodos alternativos cuando se disponga de
informacion mas detallada.

La Ecuacion 6.2 se utiliza para calcular la inversion fija total (IFT) y la Ecuacion 6.3 define el calculo de la
inversion fija (IF). Los factores se estiman segun lo reportado en la Tabla 6.2.

IFT = IF + Itmeno Ecuacion 6.2. IF = IE. a+3 fl,) .1+ Y fij) Ecuacion 6.3.
Donde:
o I inversion fija * fi factor de costos directos
o | E: inversion en equipos principales ° fij: factor de costos indirectos
instalados o | : valor del terreno

terreno
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Tabla 6.2.. Método de estimacioén por factores.

Inversién Directa (fi)

Proceso de solidos 0,07 -0,10

Tuberias de proceso (f) Proceso mixto 0,10 -0,30
Proceso de fluidos 0,30 - 0,60

Control poco automatizado 0,02 -0,05

Instrumentacion (f) Control parcialmente automatizado 0,05-0,10
Control complejo, centralizado 0,10-0,15

Construccion abierta 0,05-10,20

Edificios de fabricacion (f) Construccién semiabierta 0,20 - 0,60
Construccion cerrada 0,60 - 1,00

Escasa adicion a las existentes 0,00 -0,05

Plantas de servicios (f ) Adicion considerable a las existentes 0,05 - 0,30
Plantas de servicio totalmente nuevas 0,25 -1,00

Entre las unidades de servicios 0,00 - 0,05

Conexiones entre unidades (f ) Entre unidades de proceso separadas 0,05-0,15
Entre unidades de procesos dispersas 0,15-0,25

Inversion Indirecta (fij)

Ingenieria y construccion (fn) Ingenieria inmediata 0,20 -0,35
Ingenieria compleja 0,35-0,50

Unidad comercial grande 0,00 - 0,05

Factores de tamario (f ,) Unidad comercial pequefia 0,05-0,15
Unidad experimental 0,15-0,35

De la compaiiia 0,10 - 0,20

Contingencias (f.) Variaciones imprevistas 0,20 - 0,30
Procesos exploratorios 0,30 - 0,50

Tuberias de proceso (fl): aunque en la etapa de granulacion se obtiene urea solida, esta no se

transporta por tuberias por lo tanto, se selecciond procesos de fluidos.

Instrumentacion (f2): se adopta un sistema de control centralizado de alta complejidad, adecuado para

un proceso continuo de gran escala.

Edificios de fabricacion (f 3): este factor contempla los costos de mano de obra, materiales y suministros
destinados a la construccién de las edificaciones que conforman la planta productiva. En este caso, no
se aplica el método de los factores de Chilton, ya que se dispone del costo de edificacion.

Plantas de servicios (f 4): el proceso requiere servicios de agua, aire comprimido, electricidad y gas. En

este caso, como no se cuenta con un costo de construccion de las plantas de tratamiento de efluentes y

de desalinizacion de agua, se estima este factor como una planta de servicio totalmente nueva.
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Conexiones entre unidades (f 5): la disposicién separada de las distintas unidades de proceso facilita el
mantenimiento, reduce riesgos operativos y mejora las condiciones de seguridad. En consecuencia, se
considera conveniente mantener cierta separacion entre etapas por razones operativas y de seguridad.
Ingenieria y construccion (f . 1): este factor incluye los costos asociados a la administracién, la ingenieria
de detalle, los servicios técnicos y las tareas de supervision durante la construccion y puesta en marcha.
Dado que se trata de un proceso continuo, se seleccioné ingenieria compleja.

Factores de tamario (flz): la mayoria de los equipos posee dimensiones considerables, por lo cual la
planta se clasifica como unidad comercial de gran escala, aplicandose el factor correspondiente a esta
categoria.

Contingencias (f ) 3): este factor representa una prevision destinada a cubrir posibles desviaciones en los

costos estimados, es por esto que se eligio variaciones imprevistas.

Finalmente, la Tabla 6.3 presenta el resumen de los factores directos e indirectos aplicados en el
presente estudio, a partir de los cuales se determina el valor de la inversién fija.

Tabla 6.3. Calculo de la inversioén fija (I F).

IE (equipos + instalacion) [USD] 61.170.384
Componentes directos Tipo de componente 1 Valor [USD]
Tuberias de Proceso (f ) Proceso de fluidos 0,45 -
Instrumentacion (f) Control complejo, centralizado 0,125 -
. .y i6 2i
conccn 1) o e e oiers || aon
Plantas de servicios (f,) Planta de servicios totalmente nueva 0,625 -
Conexiones entre unidades (f.)  |Entre unidades de procesos separadas 0,10 -
Componentes indirectos Tipo de componente . Valor [USD]
Ingenieria y construccion (fn) Ingenieria compleja 0,425 -
Factores de tamafio (f ) Unidad comercial grande 0,025 -
Contingencias (f,) Variaciones imprevistas 0,25 -

Inversion fija (IF) [USD] 258.066.738

A continuacion, en las secciones Costo de equipos y Terreno se explica el calculo de la inversién en
equipos y el costo del terreno.

Costo de equipos (1)

La inversidbn en equipos constituye uno de los componentes mas relevantes para la evaluacion
econémica del proyecto, dado que integra el costo de adquisicion de los equipos principales y su
instalacion. Para las estimaciones presentadas se consideraron seguros, fletes e impuestos hasta el
puerto de destino, estimado como un 30% mas por sobre el valor del FOB (free on board). Debido a la
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ausencia de datos precisos y por tratarse de un proceso complejo con equipos importados, se adopt6 un
aporte adicional del 46% sobre el costo de equipos para representar el costo de instalacion.

Con el objetivo de expresar los valores vigentes al ano 2025, los costos fueron actualizados mediante
indices reconocidos en ingenieria quimica. Se utilizé el Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI),
que permite ajustar precios historicos al considerar la evolucion de materiales, mano de obra y otros
factores vinculados a la construccion y fabricacién de plantas quimicas.

En la Figura 6.1 se presenta la variacion anual del indice CEPCI desde 2001 hasta 2025, elaborada a
partir de los datos de Towering Skills (2025). La serie evidencia un incremento general del indice a lo
largo del periodo, con un crecimiento mas pronunciado a partir de 2020, lo cual justifica la actualizacién
de costos histdricos para obtener estimaciones representativas en el contexto econémico actual.
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Figura 6.1. Variacion del indice CEPCI hasta el 2025.

En la Figura 6.2 se muestra la estructura de costos de los equipos instalados. En dicha grafica sintetiza
la contribucion relativa de cada equipo al costo total instalado. Los equipos con mayor aporte al costo
instalado son: el reactor (14,90%), las calderas (11,20%), las torres de enfriamiento (10,60%) y los
compresores (10,60%). Estos representan una fraccion significativa del presupuesto de equipos, por lo
que constituyen los principales focos para analisis de optimizacion.
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Figura 6.2. Estructura de costos de los equipos instalados.

La Tabla 6.4 resume los costos individuales de cada equipo, el total sin instalar y el total instalado. En
las secciones siguientes se detalla la metodologia y las fuentes empleadas para estimar el costo de
cada equipo principal, asi como las suposiciones asociadas a materiales, modelos y factores de
correccion aplicados.

Tabla 6.4. Resumen de los costos de equipos.

Equipo Precio [USD]

Reactor 5.165.891
Stripper 2.786.157
Condensador de carbamato 67.538
Scrubber 2.235.386
Intercambiadores 3.978.089
Absorbedores 139.175
Calderas 3.882.899
Torres de enfriamiento 3.682.746
Tanques de almacenamiento 2.449.644
Eyectores 221.342
Bombas 469.197
Compresores 3.670.279
Separador 878.357
Columna rectificadora 382.772
Transporte de sélidos 4.746.427
Total sin instalar [USD] 34.755.900
Total instalado [USD] 61.170.384
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Absorbedores

La planta de produccién de urea granulada cuenta con dos absorbedores, el primero es el absorbedor
de baja presion (A - 01) que opera a 5 bar y temperaturas de salida de 300 °C y el segundo es el
absorbedor atmosférico (A - 02) con temperaturas de salida de 150 °C. En esta seccién se determinaran
los costos de ambos equipos segun lo reportado en Scribd, (2004).

En la bibliografia mencionada, se estima el precio de una torre de absorcién vertical, construida en

acero inoxidable 304 L, que opera a 5 atm y 60 °C con un volumen de 9,38 m’. Para este equipo, se
estima un costo de 30.938 USD para el afio 2004. Se resumen, en la Tabla 6.5, los factores de
correccion mas utilizados para este tipo de equipos que contemplan: material de construccion, presién y
temperatura de operacion y tipo de empaque segun lo reportado en Peters & Timmerhaus, (2003).

La formula que se utilizara para estimar el costo de ambos equipos para 2025 se observa en la
Ecuacion 6.4.

5
CEPCI 2025

— 2 ”
corr = Costo base " (Vl) - Zercraoos - F- Fp. F..F Ecuacion 6.4

Tabla 6.5. Factores de correccidn para torres de absorcion.

Tipo de correccion Condicién del caso
Acero inoxidable 316L 1,15-1,25
Material de construccion (F ) |Acero al carbono revestido 1,30 - 1,50
Titanio 2,50 -3,0
Hasta 10 bar 1,05
Presion de operacion (Fp) Hasta 25 bar 1,15
Hasta 50 bar 1,25-1,35
Hasta 120 °C 1,05
Condiciones térmicas (Ft)
>150 °C 1,15
Tipo de relleno (F ) Empaque metalico o ceramico 1,10-1,25

A continuacion, en la Tabla 6.6 se resumen los valores base de la torre de absorcion reportados en
Scribd, (2004), los parametros para los dos equipos a dimensionar y los factores a utilizar.
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Tabla 6.6. Resumen de los factores de correccion a utilizar.

Parametro Caso base A-01 A -02
Volumen [ m’] 9,38 0,50 15,78
Acero inoxidable 316 L Acero inoxidable 316 L
Material Acero inoxidable 304 L F = 1,20 F = 1,20
5 1
Presion [bar] 5 F =1 F =105
P P ’
> 150 150
Temperatura [°C] 60 F =115 F =115
t ! t !
Empaque metalico Empaque metalico
Tipo de relleno Empaque plastico F =110 F =110

Por ultimo, al utilizar el CEPCI 2004 = 444,20 y el CEPCI 2025 = 812 se obtienen los costos corregidos
para ambos equipos, los resultados obtenidos se reportan en la Tabla 6.7.

Tabla 6.7. Resumen de los resultados obtenidos.

Precio [USD]
Absorbedor LP A-01 12.769

Absorbedor atmosférico A-02 126.406
139.175

Método Towler & Sinnott

En este método se aproxima el costo mediante la Ecuacion 6.5, la cual utiliza una serie de parametros
que son reportados segun el equipo a utilizar.

C=a+b.S" Ecuacioén 6.5
Donde

e ay b: son parametros especificos de cada equipo
e S: es el parametro caracteristico
e n: factor costo capacidad

Luego, en la Tabla 6.8 se resumen los parametros utilizados para los equipos que fueron estimados
mediante este método y el costo actualizado al afio 2025.

Tabla 6.8. Resumen de parametros utilizados

Precio [USD]

Columna rectificadora 97.000 2.800 630,50 0,65 382.772
Separador flash 97.000 2.800 2.963 0,65 878.357
Software Matches

Matches es una herramienta en linea que permite estimar el costo de equipos industriales a partir de
métodos de correlacion empirica. La plataforma utiliza modelos de calculo basados en datos histéricos y
escalados por capacidad, presion de operacion, material de construccion y otros parametros relevantes.
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El sitio proporciona un costo base de referencia y aplica factores de correccion segun las condiciones de
disefo ingresadas por el usuario, obteniéndose asi un valor aproximado del costo actualizado del
equipo para el aio 2014. Las Tablas 6.9 y 6.10 resumen los costos actualizados al afio 2025 para los
equipos auxiliares y todos intercambiadores de calor respectivamente.

Tabla 6.9. Resumen de los costos para los equipos auxiliares.

Equipo Tipo Precio [USD]
ATTSU con fluido térmico 666.612
Caldera
Babcock de vapor sobrecalentado 3.216.287
Torres de enfriamiento Modelo 12/77 ZB (3 unidades) 3.682.746
Cinta transportadora Cerrada 266.955
Compresor HGX46/440-4 ML CO2T, 58,7 kW 3.670.279

Tabla 6.10. Resumen de los costos para los intercambiadores de calor.

Equipo Tipo Precio [USD]
1 Tubo y coraza con cabezal flotante 358.399
2 Tubo y coraza con cabezal flotante 70.474
3 Tubo y coraza con cabezal flotante 81.138
4 Evaporador de vacio 668.733
5 Evaporador de vacio 2.063.073
6 Doble tubo 2.318
7 Doble tubo 4.636
8 Tubo y coraza con cabezal flotante 420.373
9 Doble tubo 6.027
10 Tubo y coraza con cabezal flotante 57.338
11 Doble tubo 83.456
12 Doble tubo 4.946
13 Doble tubo 144.349
14 Doble tubo 4.482
15 Doble tubo 3.709
16 Doble tubo 4.636

Correlacion de Woods

El método propuesto por Donald R. Woods, (2007) se basa en correlaciones empiricas que permiten
estimar el costo de equipos de proceso a partir de un costo base y factores de escala. Su aplicacion
resulta especialmente Util en etapas de diseno preliminar o de factibilidad, donde no se dispone de
presupuestos detallados de cada componente.

Eyectores

El costo de los eyectores se estimé al aplicar la Ecuacion 6.6, correspondiente a un sistema de eyector
de vapor de una sola etapa. Dicha correlacién permite calcular el costo base a partir del caudal total de
vapor y la presién de succion del equipo.

m/P . CEPCI2025
=C . (—= A — Ecuacion 6.6
costo corr costo base ( 10 ) CEPCI 2003

175



Donde m es el caudal total a al salida del eyector en [kg/hr]y Pabs es la presion de succion en [kPa]. El
modelo establece un costo base de referencia de 4.750 USD para una relaciéon m/Pabs = 10. Cada

eyector se calculd individualmente segun su caudal y presién de succion especifica, los resultados
obtenidos se resumen en la Tabla 6.11.

Tabla 6.11. Resultados del costo de los eyectores.

Eyector Caudal [kg/h] Succioén [kPa] Relacion Precio [USD]
EY-01 110.400 15.000 7,36 8.358
EY-02 113.600 35 3.245,71 129.453
EY-03 18.390 15 1226,00 83.530
Bombas

El costo de las bombas se estim6 al emplear las correlaciones reportadas por Woods (2007) en el
apartado correspondiente a equipos rotativos. Cada bomba cuenta con un costo base tabulado para una
determinada potencia, al que se le aplica un factor de escala en funcion de la potencia del motor
instalada, segun la Ecuaciéon 6.7.

n CEPCI2025

CEPCI 2003

P
= . . Ecuacion 6.7
costo corr costo base ( Pbase )

Donde P es la potencia del motor [kIW] y n el exponente de escala caracteristico para cada bomba. En la
Tabla 6.12 se resumen los parametros utilizados y los costos obtenidos.

Tabla 6.12. Resumen de los parametros y costos de las bombas.

Nombre P [kW] [kw] Precio

P
base [USD]

éxt:/glg_l_?a?]::n:)ombas en serie. Lederle Hermetic B1 530,80 300 0.48 95.295
Grundfos NK 32-200/206 B2 3,80 0,80 0,11 15.229
Grundfos NK 80-315/305 B3 14,80 0,80 0,11 17.686
Grundfos CRN 125-5 B4 9,80 0,80 0,11 16.902
Arreglo de 5 bombas en serie. NIKKISO

Non-gSeaI X32 B5 51,11 19 1,10 269.942
Grundfos NK 150-250/238 B6, B7 y B8 18 0,80 0,11 54.213

Etapa de sintesis y torre de prilling

Los equipos correspondientes a la etapa de sintesis y la torre de prilling presentan caracteristicas
constructivas especificas por lo que no es representativo estimar sus costos mediante los métodos
generales disponibles en bibliografia, como los de Woods, (2007) o Peters & Timmerhaus, (2003). Estos
equipos, por su disefio particular y tecnologia asociada al proceso de producciéon de urea, no se
encuentran incluidos en los listados habituales de correlaciones de costos para equipos estandar.

Por esta razon, se estiman sus costos a partir de los valores reportados en Ureality, (2024), al corregir
por capacidad y actualizar en valor al afo actual (ver Ecuacién 6.8), se obtiene una aproximacion mas
representativa de los valores reales de los equipos.
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_ (Lapacidad real )0'65 CEPCI 2025

Capacidad base CEPCI 2024 Ecuacién 6.8

costo corr costo base

De esta forma, se obtuvieron valores actualizados para el reactor de sintesis, condensadores,
separadores y torre de prilling, asegurando una estimacion coherente con la capacidad de disefio de la
planta y las condiciones tecnoldgicas mas recientes reportadas en la bibliografia especializada. La Tabla
6.13 resume los valores obtenidos.

Tabla 6.13. Resumen de los costos estimados para el afio 2025.

Precio base [USD] Precio [USD]
Reactor 2.205.773 5.165.891
Stripper 1.189.655 2.786.157
Scrubber 954.483 2.235.386
Granulador 1.293.103 3.028.432

Tanques de almacenamiento

Los tanques de almacenamiento de materia prima se dimensionaron con el objetivo de disponer de una
capacidad equivalente a un dia de urea, de manera de contemplar eventuales interrupciones o
imprevistos en las plantas proveedoras de amoniaco y diéxido de carbono. El almacenamiento de la
urea granulada, por su parte, se desarrolla en la seccién Transporte de sélidos.

A partir de los caudales y densidades obtenidos de la simulacién en UniSim Design, se determind el
volumen requerido para cada tanque. Dado que ambos presentan volumenes similares, los costos se
estimaron a partir del presupuesto de referencia disponible en CIMC Chonto, (2024), corregido por la
capacidad especifica de cada equipo mediante un factor de escala. La Tabla 6.14 resume los
volumenes calculados y los costos estimados para cada tanque.

Tabla 6.14. Resultados obtenidos.

Tanque NH, co,
Caudal [ton/hr] 84,16 108,74
Densidad [ton/m’] 0,6161 0,8253
Volumen [m’] 3.278 3.162
1.237.071 1.212.573

Transporte de sélidos

Previo a estimar los costos de esta seccidn se debieron dimensionar los equipos asociados a la etapa
de transporte, para ello se tom6é como referencia la logistica operativa de Profertil S.A. En dicha
instalacion, toda la comercializacidon se realiza a granel, tanto por via terrestre como maritima, debido a
que la planta envasadora se encuentra en General San Martin. En concordancia con este esquema y
dado que el alcance del presente proyecto se limita a la planta de produccién, se decidié adoptar una
comercializacion a granel, prescindiendo del envasado en origen.

La planta propuesta posee una capacidad nominal de 1.300.000 ton/aio, lo que equivale a 3.562
ton/dia. A la hora de dimensionar los equipos, se deben conocer las capacidades de carga de los
medios de transporte, es por esto que se determiné la capacidad de carga del camién en 30 ton/camion
y la capacidad del barco en 12.000 ton/barco segun lo reportado en Zw trailer, (2025) vy
Marine Insight, (2022) respectivamente.
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Dado que la produccion diaria equivale a 3.562 ton, se calculd que seran necesarios 119 camiones/dia
para despachar la totalidad de la produccion. Sin embargo, despachar la totalidad producida por via
terrestre impediria acumular urea para efectuar exportaciones maritimas. Dado que un barco requiere
12.000 ton para completar la carga, es indispensable reservar una fraccién de la produccién diaria; de lo
contrario, nunca se alcanzaria el volumen necesario para completar un embarque.

Por este motivo, se decidio limitar la cantidad diaria de camiones a 108. Esto permite despachar 3.240
ton/dia por via terrestre y almacenar las 322 ton restantes. Con esta estrategia, en un periodo de 40
dias se alcanzan 12.866 ton, volumen suficiente para abastecer un barco completo. En funcién de ello,
se seleccion6 un silo metalico con capacidad de 13.000 ton, que cubre el requerimiento operativo. La
Tabla 6.15 presenta el detalle de los calculos realizados.

Tabla 6.15. Caélculo de las capacidades de transporte y almacenamiento.

Variable Valor

Produccién anual [ton/aiio] 1.300.000
Produccion diaria [ton/dia] 3.562
Capacidad del camién [ton/camion] 30
Camiones requeridos por dia [camiones/dia] 119
Camiones despachados por dia [camiones/dia] 108
Produccion despachada [ton/dia] 3.240
Excedente almacenado [ton/dia] 322
Dias de almacenamiento 40
Capacidad de almacenamiento requerida [ton] 12.866
Capacidad adoptada del silo [ton] 13.000
Capacidad del buque [ton] 12.000
Excedente respecto al buque [ton] 866
Camiones equivalentes al excedente [camiones/dia] 29
Densidad de la urea [kg/m] 1.230
Volumen de urea equivalente a la capacidad del camién [m’] 24,40

El sistema de despacho se disefié con cuatro lineas de carga independientes, cada una equipada con

una tolva de 50 m’ de capacidad, equivalente a 61,5 ton de urea granulada. Con un despacho de 108
camiones diarios, cada linea debe cargar 27 camiones/dia, lo que corresponde a una tasa promedio de
2 camiones/hr por linea.

Los equipos de carga empleados industrialmente para este tipo de material son los denominados
telescopic loading spouts, Profertil S.A reporta velocidades de carga de 480 ton/hr al asumir que son
totales, se obtiene una velocidad de carga de 120 ton/hr por linea. En consecuencia, los valores
reportados son suficientes para mantener el ritmo promedio de operacién, ya que permiten cargar un
camién de 30 ton en aproximadamente 15 min.

Por lo tanto, una tolva por linea de carga resulta suficiente para sostener la produccién diaria prevista.
No obstante, se recomienda verificar en la etapa de ingenieria basica la capacidad de los sistemas de
transporte interno que alimentan las tolvas, a fin de garantizar un caudal de reposicién acorde al ritmo
de despacho y contemplar margenes de seguridad ante eventuales picos horarios o paradas de
mantenimiento.
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En base a los resultados obtenidos se estimaron los costos de tolvas, los elevadores de cangilones
determinados en el Capitulo 5y el silo de almacenamiento. Dado que no se dispone de informacion
confiable y actualizada sobre los costos reales de silos metalicos y elevadores de cangilones a la escala
requerida, se adoptaron como referencia los valores proporcionados por la catedra de Trabajo Final de
Ingenieria Quimica de la Universidad Nacional de Mar del Plata. La Tabla 6.16 resume los resultados
obtenidos.

Tabla 6.16. Resultados obtenidos.

Cantidad Precio [USD]
Elevador de cangilones 2 300.000
Silo de almacenamiento 1 500.000
Tolva 4 651.040

Inversion en Capital de Trabajo (I W)

El capital de trabajo representa los recursos necesarios para que la planta opere segun lo establecido
en los estudios técnico-econdmicos y cubre los costos de produccién durante el periodo previo al
ingreso de efectivo por ventas. Esta compuesto por inventarios de materias primas, efectivo para pagos
de insumos, salarios y servicios, asi como los créditos otorgados a clientes y los créditos recibidos de
proveedores.

En este estudio se estima mediante la suma del valor de inventario de materia prima, de productos y el
efectivo en caja. No se consideran cuentas por cobrar o créditos a clientes. Los resultados se resumen
en la Tabla 6.17 junto con el costo de la materia prima, el precio del producto y la cantidad de meses
para la que fue estimado.

Tabla 6.17. Resultados obtenidos en el calculo del capital de trabajo.

Variable Precio [USD/ton] Estimacion Valor [USD]
Amoniaco 300 Costo para 1 mes de produccion 18.178.260
Dioxido de carbono 150 Costo para 1 mes de produccion 11.744.352
Efectivo en caja - Costo para 2 semanas de produccion 16.631.034

Por ultimo, de la suma de la inversién fija total (IFT) 258.441.738 USD vy el capital de trabajo (IW) se
estima la inversidn total de la planta (IT) en 304.995.383 USD.

Terreno

La planta de produccion de urea granulada se localizara en el Parque Industrial Ingeniero White, en la
ciudad de Bahia Blanca. Esta ubicacion fue seleccionada por su ventajosa proximidad al puerto, lo que
facilita la distribucion nacional y la exportacion del producto hacia Brasil y otros mercados regionales.
Asimismo, la zona cuenta con acceso directo al gas natural proveniente de Vaca Muerta, suministrado
mediante los gasoductos de Transportadora de Gas del Sur (TGS), los que aseguran un abastecimiento
continuo de la principal materia prima del proceso.

A estos factores se suma la disponibilidad de energia eléctrica de alta tension, el abastecimiento de
agua y la cercania con el Polo Petroquimico de Bahia Blanca, lo que facilita la integracion, coordinacion
de las operaciones y la logistica con otras industrias del sector. En conjunto, estas condiciones
convierten a Bahia Blanca en un sitio estratégico y competitivo para el desarrollo de la planta,
garantizando eficiencia, sostenibilidad y viabilidad econémica a largo plazo.
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Para la planificacion del terreno y la disposicion de las areas operativas, se emplea el método de
Guerchet, que permite estimar la superficie requerida para los equipos, el movimiento de operarios y las
zonas auxiliares. Este método considera tres componentes principales:

Superficie estatica (SS): corresponde al area ocupada fisicamente por los equipos segun sus

dimensiones

Superficie gravitacional (S G): representa el espacio adicional necesario para la operacion y

mantenimiento de los equipos, calculado como el producto de la superficie estatica por el

7.}

numero de lados operables “n”. La superficie gravitacional se determina mediante la
Ecuacion 6.9:

SG = SS .n Ecuacién 6.9.

Superficie de evolucion (SE): incluye los espacios destinados a la manipulacion de materiales, el

desplazamiento seguro del personal y el almacenamiento temporal. La superficie de evolucion se
determina mediante la Ecuacion 6.10.

SE = (Ss + SG) K Ecuacion 6.10.

En esta relacién, el factor K refleja la complejidad del proceso y los requerimientos de espacio
asociados al manejo de materiales, y su valor depende del tipo de industria. Para la produccién de urea,
clasificada dentro de la industria quimica fina, se recomienda adoptar un valor K = 2,5; representativo de
este tipo de procesos por su nivel de sofisticaciéon y seguridad operativa.

Finalmente, el area total de operacidn se obtiene al sumar las areas previamente determinadas de
acuerdo con la Ecuacion 6.11, cuyo resultado se sintetiza en la Tabla 6.18.

A= Ss + SG + SE Ecuacion 6.11.
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Tabla 6.18. Célculo de area total de operacion.

Cantidad S [m7] S, [m? 5 [m7]
Reactor R-01 1 4,91 2 9,82 36,82 51,54
Stripper ST-01 1 13,40 1 13,40 66,98 93,78
Condensadorde | 1 27,37 1 27.37 136,85 191,59
carbamato
Scrubber SC-01 1 5,90 1 5,90 29,48 41,28
A-01 1 0,07 1 0,07 0,36 0,51
Absorbedores
A-02 1 4,12 1 4,12 20,59 28,83
ATTSU 1 5,43 1 5,43 27,16 38,03
Caldera
Babcock 1 26,23 1 26,23 131,15 183,61
Torres de 12/77 ZB 3 152,08 1 152,08 760,42 1.064,58
enfriamiento
Compresores | HGX46/440 4 0,15 1 0,15 0,76 1,06
Separador S -01 1 145,27 1 145,27 726,34 1.016,87
Columna D-01 1 33,18 1 33,18 165,92 232 28
rectificadora
1 1 186,28 1 186,28 931,41 1.303,97
2 1 25,01 1 25,01 125,06 175,08
3 1 29,79 1 29,79 148,94 208,51
4 1 30,91 1 30,91 154,54 216,35
5 1 161,22 1 161,22 806,11 1.128,56
6 1 0,60 1 0,60 3,00 4.20
7 1 417 1 417 20,85 29,20
ntercambiadores 8 1 226,91 1 226,91 1.134,57 1.588,40
9 1 8,76 1 8,76 43,79 61,31
10 1 13,64 1 13,64 68,22 95,51
11 1 27.46 1 27.46 137,31 192,23
12 1 5,03 1 5,03 25,16 35,22
13 1 122,57 1 122,57 612,84 857,97
14 1 3,92 1 3,92 19,60 27,44
15 1 2.28 1 2,28 11,40 15,96
16 1 4,33 1 433 21,65 30,31
B1 2 3,20 1 3,20 16,00 22,40
B2 1 0,49 1 0,49 2,45 3,43
B3 1 0,93 1 0,93 465 6,51
Bombas
B4 1 0,45 1 0,45 2,25 3,15
B5 5 2,75 1 2,75 13,75 19,25
B6, B7 y B8 1 1,20 1 1,20 6,00 8,40
Total [m’] 8.977,31

Luego de determinar el area total de operacidon necesaria para la instalacion de los equipos principales
de la planta, se incorpor6 un margen adicional del 20% con el objetivo de contemplar sectores
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destinados a oficinas, sanitarios, comedor y otras areas de infraestructura proyectadas para futuras
expansiones. Asimismo, al area total de operacién se adiciona un 20% destinado a considerar el
espacio requerido por los tanques de almacenamiento y la seccion de transporte de sdélidos lo que

resulta en una superficie total de 12.568,24 m’ .

Para la estimacion del costo del terreno destinado a la planta de produccion de urea, se considerd su
ubicacién dentro del Parque Industrial de Bahia Blanca; debido a que presenta ventajas operativas
significativas, como el acceso directo a rutas principales, la cercania a la infraestructura portuaria y la
disponibilidad de servicios industriales basicos (electricidad, gas natural, agua y red vial interna), lo que
incrementa su valor respecto de otros sectores del parque.

Si bien la superficie calculada para la planta es de aproximadamente 12.569 mz, esta estimacion no
incluye el area destinada a la planta de tratamiento de efluentes, por lo que sera necesario disponer de
un terreno de mayor extension. Ademas, se contempla la posibilidad de futuras ampliaciones, por lo que
se considera conveniente evaluar parcelas con superficie excedente respecto de la minima requerida.

En funcién de la disponibilidad de terrenos dentro del Parque Industrial, la opcién mas adecuada
corresponde a un lote publicado en Mitula Inmuebles que presenta frente a la Ruta 3 Sur, préximo al
Camino de Enlace con las rutas 33/35 y con acceso directo al Puerto de Ingeniero White. Estas parcelas
estan destinadas a usos industriales, logisticos y comerciales.

El terreno seleccionado cuenta con una superficie total de 50.351 mz, dividida en dos parcelas de

aproximadamente 25.000 m’ cada una, con 71 m de frente y 364 m de fondo. Ambas disponen de los
servicios basicos necesarios para la instalacion industrial, y pueden ser adquiridas en conjunto o de
manera individual.

En este estudio se considera la adquisicion de una unica parcela de 25.000 mz, superficie que resulta
suficiente para cubrir los requerimientos actuales de la planta, esto incluye areas no contempladas y
posibles ampliaciones; y se deja abierta la posibilidad de adquirir la parcela contigua para expansiones
futuras. El costo estimado del terreno (Iterrem) es de 375.000 USD, y la configuracion propuesta

presenta un Factor de Ocupacioén del Suelo (FOS) aproximado del 50%.

Costos operativos (Opex)

Los costos operativos (OPEX) comprenden todos los gastos necesarios para asegurar el
funcionamiento continuo y seguro de la planta, una vez puesta en marcha. Su analisis permite evaluar la
rentabilidad econémica a largo plazo, identificar las principales fuentes de gasto, facilitar la toma de
decisiones orientadas a la optimizacién de recursos y la eficiencia del proceso. Estos costos se
clasifican en dos categorias principales:

Costos fijos (CF): se mantienen constantes a lo largo del tiempo y no dependen directamente del nivel
de produccion. Incluyen conceptos como salarios del personal permanente, mantenimiento programado,
seguros, servicios y otros gastos generales de planta.

Costos variables (CV): dependen del volumen de produccién y varian en funcion del nivel de operacion.
Dentro de esta categoria se encuentran el consumo de materias primas, energia, agua de proceso y
otros insumos operativos.

En la Tabla 6.19 se presentan los costos fijos y variables considerados, junto con el costo total de
produccion total; y la Figura 6.3 muestra un grafico de torta que representa la distribucion de los costos
fijos y variables.

182



Tabla 6.19. Costos de produccion.

Costos Variables Costo [USD/aiio]

Costo de materia prima 363.798.701
Costo de envases 0
Costo de mano de obra directa 1.178.197
Costo de supervision 206.184
Costo de servicios 3.176.438
Costo de mantenimiento 5.161.335
Costo de suministros 1.935.501
Costo de laboratorio 12.903.337
Costo de regalias y patentes 12.480.000
Costo Variable total [USD/aiio] 400.839.693
Costos Fijos Costo [USD/aiio]
Costo de Depreciacion 11.613.003
Costo de Impuestos 5.161.335
Costos de Seguros 2.580.667
Costos de Financiacion 0
Costo de Ventas y Distribucion 18.720.000
Costo de Direccion y Administracion 353.459
Costo de Investigacion y Desarrollo 0

Costo Fijo total [USD/aio] 38.428.464
Costo de Produccién [USD/ano] 439.268.157

Costo Fijo total
8, 7%

Costo Variable total
91,3%

Figura 6.3. Estructura de costos totales.
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Costos Variables

Los costos variables son aquellos que varian proporcionalmente con el volumen de fabricacion de la
planta en un determinado periodo de tiempo. Este tipo de costos esta asociado principalmente al
consumo de materias primas, servicios, mano de obra, entre otros; los cuales aumentan o disminuyen
segun la capacidad de operacion del proceso.

En la Tabla 6.20 se presentan los valores estimados para cada componente del costo variable, mientras
que en la Figura 6.4 se muestra un diagrama de torta que representa la participacion porcentual de cada
elemento dentro del costo variable total.

Tabla 6.20. Costos Variables totales.

Costos Variables Costo [USD/aiio]

Costo de materia prima 363.798.701
Costo de envases 0
Costo de mano de obra directa 1.178.197
Costo de supervision 206.184
Costo de servicios 3.176.438
Costo de mantenimiento 5.161.335
Costo de suministros 1.935.501
Costo de laboratorio 12.903.337
Costo de regalias y patentes 12.480.000

Costo Variable total [USD/afio] 400.839.693

Costo de regalias y patentes

Costo de laboratorio

Costo de mantenimiento

Costo de materia prima

Figura 6.4. Esquema de costos variables.

En las secciones siguientes se detallan los componentes que integran los costos variables, el método
para su estimacion y el valor obtenido.
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Costo de materia prima

El calculo de las materias primas requeridas para la operacion de la planta se realizé bajo el supuesto
de un funcionamiento continuo durante 365 dias al afo, 24 horas por dia, con el fin de obtener una
estimacion representativa de los requerimientos reales del proceso.

Las cantidades de cada materia prima se determinaron a partir de los balances de masa desarrollados
en capitulos anteriores. Para la estimacién de costos se emplearon valores de referencia establecidos
por la catedra de Trabajo Final de Ingenieria Quimica de |la Universidad Nacional de Mar del Plata. Los
valores obtenidos se resumen en la Tabla 6.21.

Tabla 6.21. Costo de materia prima.

Materia prima Precio unitario [USD/ton] Cantidad requerida [ton/afho] Total [USD/ano]
Amoniaco 300 736.364 220.909.091
Di6xido de carbono 150 952.597 142.889.610

Total [USD/aio] 363.798.701

Cabe destacar que los valores adoptados para las materias primas representan estimaciones iniciales
utilizadas con fines de realizar una evaluacién econdmica preliminar. En la seccién de Analisis de
sensibilidad, se examinara la influencia de las variaciones en los precios del amoniaco y del diéxido de
carbono sobre los resultados econdmicos del proyecto, con el objetivo de identificar su impacto en la
rentabilidad y en los costos operativos totales.

Costos de envases

El costo de envases contempla los gastos asociados al acondicionamiento del producto para su
comercializacion, incluye envases primarios, secundarios y/o terciarios. Sin embargo, debido a la
naturaleza del producto y al mercado objetivo, se opta por prescindir del uso de envases y realizar la
venta a granel. Tal como se indicd en la seccidon Transporte de sdlidos, la distribucion se efectia
mediante camiones para el mercado interno y por via maritima para exportacién. En consecuencia, no
se generan costos adicionales por envases o embalajes, dado que el almacenamiento del producto esta
contemplado en los tanques incluidos dentro de la inversién inicial.

Costos de mano de obra directa

La mano de obra directa constituye uno de los componentes mas relevantes dentro de los costos
operativos, ya que representa el recurso humano necesario para garantizar el funcionamiento continuo,
seguro y eficiente de la planta. En esta seccién se determina la cantidad de operarios requerida para la
operacién de los equipos.

Determinacion de las Horas Hombre (HH)

La estimacion de las necesidades de mano de obra directa se realizé mediante el método propuesto por
Henry Wessel, descrito en el libro Plant Design and Economics for Chemical Engineers. Este enfoque
utiliza una correlacion grafica que relaciona la capacidad de produccion diaria de una planta con las
caracteristicas del proceso, y permite estimar las horas-hombre requeridas por etapa operativa.

Segun el método de Wessel, la estimacién de las horas-hombre por dia para la operacion de una planta
se puede calcular mediante la Ecuacion 6.12.

HH
dia

=w.n.Q ~"° Ecuacion 6.12.
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Donde W es un factor dependiente del tipo de planta (por ejemplo, W = 10 para la curva C,
correspondiente a plantas automatizadas de equipos grandes), n es el numero de etapas del proceso y
Q es la capacidad instalada de la planta donde su valor es 3.562 ton/dia.

A continuacién, se definen 10 etapas de proceso:

1. Almacenamiento de materia prima

2. Sintesis

3. Purificaciéon

4. Evaporacion

5. Desorcién e hidrélisis

6. Granulacion

7. Almacenamiento y transporte de producto
8. Servicios (Torre de enfriamiento y calderas)
9. Tratamiento de Agua

10. Tratamiento de efluentes

En base a los parametros determinados se obtienen 712 HH/dia. Luego, con este valor se determina la
cantidad de operarios que van a trabajar en la planta. Se asume que la planta trabajara 24 hr/dia con 3
turnos de 8 hr cada uno por lo que, se requieren 30 operarios para completar las horas hombre por dia
requeridas, sin embargo para poder cubrir las 24 hr/dia de todas las etapas del proceso se contempla
un cuarto turno de trabajo; ademas se aplica un factor de cobertura del 15% para contemplar
ausentismo, vacaciones y reemplazos por lo que, la cantidad de operarios asciende a 54.

Una vez determinada la cantidad de operarios requerida se debe estimar el sueldo de los mismos, para
esto se recurre a la Federacion Argentina de Trabajadores de Industrias Quimicas y Petroquimicas
(FATIQYP). De las escalas salariales convenio 77/89 se utiliza el valor para la Categoria B. Ademas se
considera una suma fija solidaria impuesta por la federacion, pago de aguinaldo (se liquidan 13 meses
por afio), cargas sociales (35%) y se agrega un adicional para contemplar turnos rotativos (30%). En la
Tabla 6.22 se resumen los costos asociados a la mano de obra.

Tabla 6.22. VValor del costo de mano de obra.

Precio [$/hr] 4.601,51
Precio [$/mes] 1.030.738
Suma fija solidaria [$/mes] 312.950
Cargas sociales (35%) [$/mes] 470.291
Salario bruto anual [$/operario] 30.656.242
Salario bruto anual total [$] 1.655.437.078
Salario bruto total [USD/aio] 1.178.197

Nota: El valor de conversion del délar fue de 1405,06 $/USD correspondiente al dia 08/11/25.

Costo de supervision

La determinacion del numero de supervisores se realizé segun el criterio propuesto por Pefers,
Timmerhaus y West (2003), que sugiere una relacion tipica de 1 supervisor cada 8 a 15 operarios segun
el nivel de automatizacion del proceso.

Dado que la planta de urea presenta un alto nivel de automatizacion, se adopta una relacion
conservadora de 1 supervisor cada 10 operarios por turno. Al considerar que se requieren 54 operarios,
se incorporan seis supervisores y se adiciona un supervisor fijo general, encargado de la coordinacion
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técnica, planificacion de mantenimiento y enlace con el area administrativa. En consecuencia, la
dotacion total asciende a siete supervisores.

En cuanto al costo de supervisién se estima que el supervisor cobrara un 35% mas que el operario de
Categoria B, de esta forma los costos de supervision son los reportados en la Tabla 6.23.

Tabla 6.23. Valor del costo de supervision.

Salario bruto anual [$/supervisor] 41.385.927
Salario bruto anual total [$] 289.701.489
Salario bruto total [USD/aio] 206.184

Nota: El valor de conversion del dolar fue de 1405,06 $/USD correspondiente al dia 08/11/25.

Costos de servicios

La ubicacién seleccionada para la instalacion de la planta cuenta con todos los servicios necesarios
para su correcto funcionamiento. El costo de los servicios requeridos se calcula a partir de los valores
tarifarios publicados por los distribuidores correspondientes y las cantidades consumidas, tal como se
detalla en las secciones siguientes; ademas la Tabla 6.24 resume los valores obtenidos.

Tabla 6.24. Costo de servicios.

Costo total de energia [USD/aino] 1.213.854
Costo total de consumo de gas [USD/aino] 1.962.584
Costo total de servicios [USD/afo] 3.176.438

Nota: El valor de conversion del dolar fue de 1405,06 $/USD correspondiente al dia 08/11/25.
Costo de energia eléctrica

En esta seccion se consideran los requerimientos energéticos de los equipos principales de la planta.
Para garantizar un funcionamiento estable frente a eventuales imprevistos, se incorpora un margen de
seguridad del 10% sobre el consumo estimado.

En el célculo del costo se aplica la segmentacién horaria establecida por la Empresa Distribuidora de
Energia Sur (EDES) para usuarios medianos y grandes con demandas superiores a 50 kW. En este
caso, corresponde la Tarifa T3, ya que la potencia contratada supera los 300 kW/.

El consumo total diario requerido para la operacion de la planta es de 1.757,27 kW, que asciende a
1.933 kW al incluir el margen de seguridad. Dado que la planta opera de manera continua durante 24
horas diarias en cuatro turnos de 8 horas, el consumo energético se distribuye conforme a los tres
periodos tarifarios definidos por EDES:

e Horario pico (18 a 22 hrs)
e Horario valle (22 a 10 hrs)
e Horario resto (10 a 18 hrs)

Las tarifas utilizadas para el calculo corresponden al cuadro tarifario vigente en septiembre de 2025, que
considera los cargos por potencia y energia diferenciados segun cada franja horaria. El costo variable
mensual se determina mediante la Ecuacioén 6.13, y el costo total de energia eléctrica anual a partir de
la Ecuacion 6.14. Los resultados obtenidos se resumen en la Tabla 6.25.
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7apico' hr pico + hrresto' hr resto + hrvalle ' Phr valle
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energia

Tabla 6.25. Resumen de los precios y costos obtenidos.

Ecuacioén 6.13.

Ecuacion 6.14.

Potencia requerida [kW] 1.933
Consumo [kWh/mes] 1.391.758
Cargo comercial (CC) [$/mes] 67.974
Cargo potencia pico [$/kW mes] 13.310
Cargo potencia fuera pico [$/kW mes] 9.433
Cargo potencia ponderado (PP) [$/kW mes] 10.726
Cargo hora pico [$/kWh] 88,80
Cargo hora resto [$/kWh] 87,50
Cargo hora valle [$/kWh] 86,42
Costo variable (CV) [$/kWh] 87,18
Costo variable (CV) [$/mes] 121.327.719
Costo energia total [$/mes] 142.128.162
Costo total de energia [USD/afio] 1.213.854

Nota: Detalle tarifario de EDES para grandes demandas (T3MT) usuarios finales > 300 kW. El valor de conversion
del délar fue de 1405,06 $/USD correspondiente al dia 08/11/25.

Cabe destacar que no se incluyen los gastos energéticos asociados a oficinas administrativas,
luminarias ni elementos de uso comun, ya que dichos consumos se contemplan dentro de los costos
fijos de administracion y direccion.

Costo del servicio de gas natural

En la planta de produccion de urea se trabaja con dos calderas, una con fluido térmico que se utiliza
. . . 3
para el intercambio de calor en los equipos la cual consume 1.914 m /hr de gas natural para su

.y . 3
operacién. Y otra que genera el vapor de agua requerido para los eyectores que consumen 6.426 m™ /hr
de gas natural; ambos valores tienen contempladas las eficiencias de las mismas por lo que el consumo

de gas natural asciende a 8.340 m3/hr.

El gas natural es suministrado por la empresa Camuzzi Gas, de acuerdo con el caudal de gas requerido
se calcula el costo del servicio para grandes consumidores segun la Ecuacién 6.15. Por ultimo en la
Tabla 6.27 se resumen los valores obtenidos.

Costogas = Costo o T QG. (DIS + TTE) + QR.CR Ecuacion 6.15.

fij
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Tabla 6.27. Resumen de los precios y costos obtenidos.

Consumo de gas [m’/hr] 8.340
Consumo de gas (QG) [m’/mes] 6.004.800
Reserva (QR) [m’/dia] 200.160
Cargo fijo [$/mes] 613.623
Cargo variable (DIS) [$/m’] 1,80
Costo por reserva (CR) [$/dia] 493,09
Costo de transporte (TTE) [$/m’] 19,93
Costo anual total [$/afio] 2.757.547.944
Costo total de consumo de gas [USD/aio] 1.962.584

Nota: Detalle tarifario de Camuzzi para grandes demandas. El valor de conversién del délar fue de 1405,06 $/USD
correspondiente al dia 08/11/25.

Costos de mantenimiento

Los costos de mantenimiento incluyen los recursos necesarios para asegurar el funcionamiento continuo
y eficiente de los equipos, instalaciones y sistemas auxiliares de la planta. Este abarca tanto las
actividades de mantenimiento preventivo, destinadas a evitar fallas y prolongar la vida util de los
equipos, como las tareas que se realizan ante averias o deterioros imprevistos.

La estimacién de estos costos suele expresarse como un porcentaje de la inversion fija total, con
valores que varian tipicamente entre el 2% y el 10% anual, dependiendo de la complejidad del proceso
y de las condiciones operativas. Para el presente proyecto, se adopta un valor del 2% de la inversién
fija, al considerar que la planta opera con equipos de gran escala, alto grado de automatizacién y
condiciones de operacién estables.

Costos de suministros

Los costos de suministros comprenden los materiales y consumibles necesarios para la operacién y
mantenimiento de la planta que no se incluyen en otras categorias, como materias primas, envases o
embalajes. Este rubro abarca elementos tales como lubricantes, productos de limpieza, reactivos
especificos, guantes, repuestos menores y demas insumos utilizados de forma regular.

A fin de simplificar su estimacion, se considera que los costos de suministros representan entre el 0,5%
y el 1% de la inversion fija. En este estudio se adoptd un valor promedio de 0,75% de la inversion fija
anual.

Costos de laboratorio

Los costos de laboratorio comprenden los gastos asociados a los andlisis fisico-quimicos y de control de
calidad necesarios para garantizar el cumplimiento de las especificaciones del producto y el monitoreo
del proceso. Estos costos pueden corresponder a un laboratorio interno o a servicios de analisis
externos contratados de manera periddica. En este caso, los controles de laboratorio se centran
principalmente en el monitoreo de la pureza del producto, la verificacién del contenido de biuret y la
determinacion del tamafo de particula del granulado.

Los costos de laboratorio pueden estimarse entre un 2% y un 20% del costo de mano de obra directa.
En este estudio, se adopta un valor promedio del 5% del costo de mano de obra directa, el cual resulta
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representativo de la magnitud de los analisis requeridos para el control operativo y de calidad del
proceso de produccion de urea.

Costos de regalias y patentes

Las regalias y patentes representan los pagos que se realizan por el uso de tecnologias, procesos o
conocimientos técnicos desarrollados y registrados por terceros. Estos derechos otorgan a sus titulares
la exclusividad de explotacién durante un periodo determinado, por lo que las empresas que hacen uso
de dichas tecnologias deben abonar una tarifa, generalmente proporcional al volumen de produccion o a
las ventas anuales del producto. De acuerdo con valores de reportados, este porcentaje varia entre 0%
y 5% de las ventas anuales, dependiendo del tipo de acuerdo, grado de asistencia técnica y
exclusividad de la licencia.

En este proyecto, los costos de regalias corresponden al pago por el uso de la tecnologia empleada en
el proceso de sintesis y granulacién de urea. Dado que la planta utiliza la tecnologia Stamicarbon,
reconocida internacionalmente por su eficiencia y confiabilidad operativa, se deben considerar los
derechos asociados a dicha licencia. Para este estudio, se adopta un valor intermedio de 2% del valor
anual de las ventas como costo de regalias y patentes.

Costos Fijos

Los costos fijos en una planta industrial son aquellos que no dependen directamente del nivel de
produccién y permanecen relativamente constantes en el tiempo. Estos gastos se generan incluso
cuando la planta no se encuentra operando y representan los recursos necesarios para mantener su
funcionamiento estructural y administrativo. Dentro de este grupo se incluyen los costos de inversion,
ventas y distribucién, direccion y administracion, seguros, impuestos, depreciacion e investigacion y
desarrollo.

En la Tabla 6.28 se presenta un desglose detallado de los costos fijos anuales estimados para el
proyecto, junto con su incidencia sobre el costo total. Este analisis permite visualizar la estructura de
gastos de caracter permanente y destacar los rubros de mayor impacto econémico.

El gréfico de la Figura 6.5 complementa la informacion, mostrando de manera visual la proporcién que
representa cada componente dentro del total de costos fijos, lo que facilita la identificacion de las areas
con mayor peso relativo y posibles oportunidades de optimizacion.

Tabla 6.28. Costos fijos.

Costos Fijos Costo [USD/aiio]

Costo de Depreciacion 11.613.003
Costo de Impuestos 5.161.335
Costos de Seguros 2.580.667
Costos de Financiacion 0
Costo de Ventas y Distribucion 18.720.000
Costo de Direccién y Administracion 353.459
Costo de Investigacion y Desarrollo 0

Costo Fijo total [USD/aino] 38.428.464
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Costo de Direccion y Administracion

Costo de Depreciacion

Costo de Ventas y Distribucion

Costo de Impuestos

Costos de Seguros

Figura 6.6. Esquema de los costos fijos.

Costos de depreciaciéon

La depreciacion representa la pérdida de valor que sufren los activos fijos como equipos, maquinarias y
edificaciones, a lo largo del tiempo, debido al uso, el desgaste o la obsolescencia tecnoldgica. Este
concepto permite distribuir el costo de adquisicion de un activo durante su vida util, reflejando de
manera mas realista los costos de operacion y facilitando la planificacién de su reemplazo o renovacion.

Para su estimacién se aplicé el método de linea recta, autorizado por la legislacién argentina, este
método supone que el valor del activo disminuye de forma uniforme cada afo durante su vida util. La
depreciacion anual se calcula segun la Ecuacién 6.16.

=e. (IF - L) Ecuacion 6.16

depreciaciéon
Donde:

° IF: es la inversion fija
e [ :valor residual del activo al final de su vida util, estimado como 10% IF

e ¢: factor de depreciacion anual, en el método de la linea recta se lo define como e = 1/n, siendo
n la vida util del activo, en este caso 20 afios

Costos de impuestos

Los costos de impuestos comprenden las cargas fiscales fijas asociadas a la propiedad de los activos
de la planta, sin incluir el impuesto a las ganancias. Este rubro depende de la legislacién vigente y de la
localizacién de la planta, puede variar segun la jurisdiccion municipal o provincial. En general, las
industrias ubicadas en areas urbanas o parques industriales consolidados enfrentan tasas mas elevadas
en comparacion con aquellas localizadas en zonas rurales. Para la estimacién del costo anual de
impuestos, se considera un rango tipico entre el 1% y el 2% de la inversion fija. En este proyecto se
adopta un valor intermedio del 2%.

Costos de seguros

Los costos de seguros constituyen un componente esencial dentro de los costos fijos, ya que garantizan
la cobertura ante riesgos asociados a la operacién industrial, la infraestructura, los equipos y el
personal. Este rubro incluye pdlizas destinadas a proteger la propiedad (frente a incendios, robos o
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dafnos materiales), la mercaderia (ante pérdidas parciales o totales durante el almacenamiento o
transporte) y la integridad del personal (accidentes laborales u otras contingencias).

De acuerdo con la practica industrial, el costo anual de los seguros suele estimarse como un porcentaje
de la inversion fija, con valores que oscilan entre 0,50% y 1% segun el nivel de riesgo del proceso. En el
presente proyecto, se adopta un valor promedio de 1% de la inversion fija, dado que las operaciones
implican el manejo de sustancias corrosivas y téxicas, aunque bajo condiciones controladas y con
medidas de seguridad adecuadas.

Costos de financiacion

Los costos de financiacion corresponden a los gastos derivados de la obtencion de recursos externos
mediante créditos, préstamos u otros medios de financiamiento destinados a cubrir inversiones o costos
operativos del proyecto.

En el caso particular de la planta de urea granulada, se establece que la totalidad de la inversion sera
cubierta mediante capital propio, sin recurrir a fuentes de financiamiento externo. Por lo tanto, no se
generan costos de financiacion.

Costos de ventas v distribucion

Los costos de ventas y distribucidn comprenden todos los gastos vinculados a la comercializacion,
logistica y entrega de los productos terminados. Dentro de este rubro se incluyen:

Gastos del area comercial: salarios, comisiones y viaticos del personal de ventas

Gastos generales de oficinas de ventas: suministros, alquileres y servicios

Logistica y transporte: costos de envio, embalaje y distribucidn hacia el cliente final
Servicios técnicos adicionales: soporte postventa y asistencia técnica asociada al producto

En términos contables, estos costos suelen estimarse como un porcentaje fijo de los ingresos anuales
por ventas, con valores tipicos entre 1% y 5%, dependiendo del sector y la estrategia comercial de la
empresa. Para este analisis, se adopt6 un valor del 3%, considerando las caracteristicas del proceso y
el nivel de integracién logistica.

La estimacién de ingresos se baso inicialmente en un precio de referencia de 600 USD/ton de urea
granulada, correspondiente a agosto de 2025 segun AgrolLatam para Latinoamérica. Sin embargo, este
valor representa el precio para distribuidores. Dado que en este proyecto se decidié comercializar la
urea a granel, se aplicé una reduccion del 20% para reflejar el menor valor que suelen obtener los
productores cuando venden sin intermediacion comercial. Con este ajuste, el precio adoptado para el
analisis economico es de 480 USD/ton, considerado mas representativo y conservador para una venta
directa desde planta, la Tabla 6.29 resume los resultados obtenidos.

Tabla 6.29. Costo de ventas y distribucion.

Precio urea [USD/ton] 480

Produccioén de urea [ton/aiio] 1.300.000
Ingresos por ventas [USD/afo] 624.000.000
Costo de ventas y distribucion [USD/anho] 18.720.000

Costos de direccion v administracion

Los costos de administracion y direccion comprenden todos los gastos vinculados a la gestion general,
coordinaciéon operativa y soporte administrativo de la planta. Dentro de este rubro se incluyen los
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salarios del personal administrativo, los honorarios del equipo directivo y técnico, los servicios de
asesoramiento externo, asi como los costos de funcionamiento de las oficinas.

Estos costos suelen estimarse como un porcentaje del costo de mano de obra directa, con valores que
varian entre el 20% y el 40%, dependiendo del tamafo de la organizacion, el grado de automatizacion y
la complejidad administrativa del proceso. Al considerar que la planta de urea granulada posee una
estructura operativa de gran escala automatizada, se adopta el valor medio del intervalo (30%) del costo
de la mano de obra directa.

Costos de investigacién y desarrollo

Los costos de investigacion y desarrollo comprenden los gastos asociados a las actividades destinadas
a optimizar el proceso productivo, mejorar la eficiencia operativa y promover la innovacion tecnolégica
dentro de la planta. Estos costos incluyen los salarios del personal técnico y de ingenieria, el uso y
mantenimiento de equipos experimentales o de prueba, asi como los materiales y suministros
empleados en tareas de experimentacion, ensayos de calidad y evaluacion de desemperio del proceso.

En el caso particular de la planta de urea granulada, estos costos no se consideran significativos, ya que
el proceso productivo utiliza una tecnologia Stamicarbon, cuya patente ya se encuentra desarrollada.
Debido a ello, no se asignan costos de investigacion y desarrollo dentro del analisis econdmico del
proyecto.

Rentabilidad

La evaluacion de la rentabilidad constituye un aspecto esencial para determinar la viabilidad econémica
y financiera del proyecto. Este analisis permite estimar la capacidad de la planta para generar beneficios
suficientes que compensen la inversion inicial y aseguren su sostenibilidad a largo plazo.

En las secciones siguientes se construyé el cuadro de flujos de fondos, el cual refleja la evolucién de los
ingresos y egresos durante la vida util del proyecto, y constituye la base para el calculo de los
principales indicadores financieros.

Ademas, para el analisis se seleccionaron tres métodos complementarios:

e \Valor Presente (VP). permite traer a valor actual los flujos de caja futuros y determinar si el
proyecto genera beneficios por encima de la inversion inicial

e Tasa Interna de Retorno (TIR): indica la tasa de rentabilidad anual implicita en los flujos de caja
del proyecto

e Tiempo de Repago (n): expresa el periodo necesario para recuperar la inversion inicial a través
de los flujos netos acumulados

Los dos primeros son métodos dinamicos, ya que consideran el valor temporal del dinero, mientras que
el tercero es un método estatico, empleado como indicador auxiliar de recuperacién de la inversion.

Se establecié una Tasa de Retorno Minima Aceptable (TRMA) del 25%, que representa el rendimiento
minimo esperado por los inversores considerando las condiciones del mercado y el riesgo asociado al
proyecto.

En conjunto, el desarrollo de los indicadores financieros presentados a continuacion permite realizar una
evaluacion integral de la rentabilidad y una valoracion precisa de la factibilidad econdmica del proyecto
de produccion de urea granulada.
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Cuadro de fuentes y usos

El cuadro de flujos de fondos constituye una herramienta fundamental para el analisis financiero, ya que
permite visualizar los ingresos y egresos de efectivo a lo largo del periodo de vida util del proyecto. En
este caso, se elabord considerando un horizonte de evaluacion de 20 afios, con ingresos por ventas,
egresos operativos, depreciacion, impuestos y beneficios netos, ademas de las inversiones iniciales
correspondientes a la inversioén fija, el terreno y el capital de trabajo.

El flujo de caja del proyecto muestra un comportamiento creciente durante los primeros afios, asociado
al aumento gradual de la capacidad operativa de la planta, hasta alcanzar un valor estable a partir del

tercer ano.

Este analisis permite evaluar la liquidez y la recuperacion de la inversion, sirve como base para el
calculo de los indicadores de rentabilidad desarrollados en los apartados siguientes. El cuadro de flujos
de fondos se presenta en la Tabla 6.30.

Tabla 6.30. Cuadro de flujo de fondos (Parte 1).

Porcentaje de produccion

Ingresos [USD]

Egresos [USD]
BNAI [USD]

Impuesto a las ganancias [USD]

Beneficio Neto [USD]
Depreciacion [USD]

Inversion fija [USD]
Terreno [USD]
Capital de Trabajo [USD]

Recuperacion del capital [USD]

Flujos de caja [USD]

Tabla 6.30. Cuadro de flujo de fondos (Parte 2).

Porcentaje de produccion
Ingresos [USD]
Egresos [USD]

BNAI [USD]

Impuesto a las ganancias
[USD]

Beneficio Neto [USD]

Depreciacion [USD]

Inversion fija [USD]
Terreno [USD]

Capital de Trabajo [USD]

Recuperacion del capital
[USD]

Flujos de caja [USD]

Ao 0 Afio 1 Afio 2 Afio 3 Afio 4
20 95 100 100
561.600.000| 592.800.000| 624.000.000| 624.000.000
-381.146.401| -419.226.172| -439.268.157| -439.268.157
180.453.599| 173.573.828| 184.731.843| 184.731.843
-63.158.759|  -60.750.840|  -64.656.145|  -64.656.145
117.294.839|  112.822.988| 120.075.698| 120.075.698
11.613.003|  11.613.003]  11.613.003]  11.613.003
-258.066.738
-375.000
-46.553.645
-304.995.383| 128.907.842 124.435.991| 131.688.701| 131.688.701
Ao 5 Ao 6 Ao 7 Afio 8 Afio 9 Ao 10
100 100 100 100 100 100
624.000.000| 624.000.000| 624.000.000( 624.000.000( 624.000.000( 624.000.000
-439.268.157| -439.268.157| -439.268.157| -439.268.157| -439.268.157| -439.268.157
184.731.843| 184.731.843| 184.731.843| 184.731.843| 184.731.843| 184.731.843
-64.656.145| -64.656.145| -64.656.145| -64.656.145| -64.656.145| -64.656.145
120.075.698| 120.075.698| 120.075.698| 120.075.698| 120.075.698| 120.075.698
11.613.003] 11.613.003]  11.613.003] 11.613.003] 11.613.003|  11.613.003
131.688.701| 131.688.701| 131.688.701| 131.688.701| 131.688.701| 131.688.701
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Tabla 6.30. Cuadro de flujo de fondos (Parte 3).

Ao 11 Aio 12 Aino 13 Ano 14 Aio 15
Porcentaje de produccion 100 100 100 100 100
Ingresos [USD] 624.000.000 624.000.000 624.000.000 624.000.000 624.000.000
Egresos [USD] -439.268.157 -439.268.157 -439.268.157 -439.268.157 -439.268.157
BNAI [USD] 184.731.843 184.731.843 184.731.843 184.731.843 184.731.843
Impuesto a las ganancias [USD] -64.656.145 -64.656.145 -64.656.145 -64.656.145 -64.656.145
Beneficio Neto [USD] 120.075.698 120.075.698 120.075.698 120.075.698 120.075.698
Depreciacion [USD] 11.613.003 11.613.003 11.613.003 11.613.003 11.613.003
Inversion fija [USD]
Terreno [USD]
Capital de Trabajo [USD]
Recuperacion del capital [USD]
Flujos de caja [USD] 131.688.701 131.688.701 131.688.701 131.688.701 131.688.701

Tabla 6.30. Cuadro de flujo de fondos (Parte 4).

Aio 16 Ano 17 Aio 18 Aino 19 Aio 20
Porcentaje de produccion 100 100 100 100 100
Ingresos [USD] 624.000.000 624.000.000 624.000.000 624.000.000 624.000.000
Egresos [USD] -439.268.157 -439.268.157 -439.268.157 -439.268.157 -439.268.157
BNAI [USD] 184.731.843 184.731.843 184.731.843 184.731.843 184.731.843
Impuesto a las ganancias [USD] -64.656.145 -64.656.145 -64.656.145 -64.656.145 -64.656.145
Beneficio Neto [USD] 120.075.698 120.075.698 120.075.698 120.075.698 120.075.698
Depreciacion [USD] 11.613.003 11.613.003 11.613.003 11.613.003 11.613.003
Inversion fija [USD]
Terreno [USD]
Capital de Trabajo [USD]
Recuperacién del capital [USD] 72.735.319
Flujos de caja [USD] 131.688.701 131.688.701 131.688.701 131.688.701 204.424.020

El analisis financiero del proyecto se desarroll6 al considerar tres parametros fundamentales: la Tasa de
Retorno Minima Aceptable (TRMA), la tasa impositiva y el estandar financiero, los cuales resultan
determinantes para evaluar la viabilidad econémica de la planta.

En primer lugar, se adopté una TRMA del 25%, que representa el rendimiento minimo esperado por los
inversores. Este valor contempla tanto el costo del capital como los riesgos asociados al proyecto y las
condiciones del mercado. Un valor de esta magnitud implica un nivel de exigencia adecuado para el tipo
de inversién industrial considerada, asegurando que los resultados obtenidos mediante el calculo del
Valor Presente sean conservadores y realistas, sin sobrestimar los beneficios econdmicos proyectados.

Asimismo, se aplicé una tasa impositiva del 35%, correspondiente al régimen fiscal vigente para el
sector industrial. Este valor impacta directamente en los flujos de caja disponibles, por lo que su correcta
incorporacioén al andlisis financiero es esencial para garantizar una proyeccién precisa y coherente con
las obligaciones tributarias reales del proyecto.

Por ultimo, se considerd un estandar financiero del 10% para el calculo del valor residual de los activos
al finalizar el periodo de evaluacién. Este parametro refleja las expectativas promedio de rentabilidad
para inversiones de caracteristicas similares dentro del sector y permite obtener una valoracion final
coherente con las condiciones de mercado.
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Valor Presente (VP)

El Valor Presente (VP) es una herramienta que permite evaluar la rentabilidad de un proyecto al traer
todos los flujos de caja futuros a su valor actual. Este método considera el valor temporal del dinero y
refleja la capacidad del proyecto para generar ingresos que superen las expectativas minimas
establecidas por los inversores (ver Ecuacién 6.17).

n

FC
VP =Y 5 ")k -1, Ecuacién 6.17.
k=1 +r

Donde

FCk: representa el flujo de caja neto para cada afio

r: es la Tasa de Retorno Minima Aceptable (25%)
n: son los afnos de vida util del proyecto (20)
IT: es la inversion total inicial

El valor obtenido para el proyecto fue de 209.658.511 USD, lo que indica que, bajo las condiciones
actuales y con una tasa de retorno minima del 25%, el proyecto resulta econdmicamente viable, ya que
los flujos de caja descontados superan la inversion inicial.

Tiempo de repago (n)

El Tiempo de Repago (n) representa el periodo necesario para que los flujos netos acumulados igualen
el monto de la inversion inicial. Este método, aunque no considera el valor temporal del dinero, permite
estimar la rapidez con la que el proyecto recupera su inversion. En la Figura 6.7 se muestra la evolucion
del flujo de caja acumulado en funcién de los afios de operacion.

2,50E+9
2,00E+9
1,50E+9
1,00E+9

5,00E+8

Flujo de caja acumulado [USD]

0,00E+0
_—

-5,00E+8 | | | '
0 5 10 15 20

Tiempo [afios]

Figura 6.7. Flujo de caja acumulado a lo largo de la vida util del proyecto.

A partir del andlisis de los flujos de caja acumulados, se determind un tiempo de 1,8 afos
(aproximadamente un afio y ocho meses), lo que indica una recuperacion practicamente inmediata de la
inversion inicial. Este resultado refleja una alta rentabilidad y solidez econdmica del proyecto, al
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evidenciar que los ingresos generados en el primer ano de operacion son suficientes para cubrir los
costos de inversion.

Tasa interna de retorno (TIR)

La Tasa Interna de Retorno (TIR) representa la tasa de rentabilidad que iguala el valor presente de los
flujos netos de caja con la inversion inicial, es decir, aquella tasa para la cual el VP resulta igual a cero.
Se calcula a partir de la Ecuacion 6.18.

" FC,
0= m — IT Ecuacion 6.18.
k=1 4+

El valor obtenido para el proyecto fue de 42,38%, superior a la Tasa de Retorno Minima Aceptable
(25%). Este resultado indica que el proyecto cumple con los criterios de rentabilidad exigidos por los
inversores y se considera econdmicamente viable bajo las condiciones de evaluacion planteadas.

Justificacion de la inversién

El analisis financiero realizado permite concluir que el proyecto de instalacién de la planta de urea
granulada es rentable bajo las condiciones evaluadas.

El Valor Presente (VP) obtenido fue de 209.658.511 USD, lo que demuestra que los flujos netos de caja
superan ampliamente la inversion inicial. Este resultado indica que el proyecto no solo recupera el
capital invertido, sino que también genera un valor adicional significativo para los inversores, lo que
permite generar beneficios a lo largo de su vida util.

Asimismo, la Tasa Interna de Retorno (TIR) resulté en 42,38%, valor considerablemente superior a la
Tasa de Retorno Minima Aceptable (TRMA) del 25%. Por otra parte, el Tiempo de Repago (n) obtenido
fue de un ano y ocho meses, lo que implica una recuperacion casi inmediata de la inversion inicial, es
decir, los ingresos generados durante los primeros dos afios de operacidon resultan suficientes para
cubrir la totalidad del desemboilso inicial.

Analisis de sensibilidad

El analisis de sensibilidad constituye una herramienta fundamental para evaluar la viabilidad econémica
de un proyecto frente a la incertidumbre de las variables como los costos operativos, los ingresos y las
tasas de descuento, y sus efectos sobre la Tasa Interna de Retorno (TIR). Su aplicacién permite
identificar las variables criticas en la rentabilidad del proyecto, anticipar escenarios adversos y disefiar
estrategias de mitigacién de riesgo que optimicen el desempefio econdémico.

En este caso, el analisis se centra en evaluar como las variaciones en los costos de las materias primas
y en el precio de venta del producto afectan la rentabilidad del proyecto. La eleccion de estas variables
se debe a que las materias primas NH3 y CO2 representan el 90,80% de los costos operativos variables

totales. Asimismo, el precio de venta de la urea es la principal fuente de ingresos y, por lo tanto, un
parametro critico en la evaluacion financiera. En la Tabla 6.371 se resumen los resultados obtenidos para
las distintas variaciones analizadas, expresadas en términos de cambios relativos sobre los valores
base.
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El andlisis de sensibilidad permite identificar como variaciones en los parametros econdémicos clave
afectan la rentabilidad del proyecto. En este caso se evaluaron cuatro variables: el costo del NH,, el

costo del COZ, el ingreso por ventas de urea y la inversion fija.

Tabla 6.31. Analisis de sensibilidad

Variacion  Valor (USD/afno) Variacion relativa TIR (%) Variacion relativa TIR
Materia prima 39% + 306.327.273 1,39 24,86% 0,59
(NH3) Valor original 220.909.091 1,00 42,38% 1,00
39% - 134.754.545 0,61 59,43% 1,40
Materia prima 59% + 227.670.779 1,59 24,99% 0,59
(co,) Valor original 142.889.610 1,00 42,38% 1,00
59% - 58.584.740 0,41 59,07% 1,39
14% + 21.333.000 1,14 59,03% 1,39
'"if:;:m Valor original | 18.720.000 1,00 42,38% 1,00
14% - 16.029.000 0,86 24,75% 0,58
500% + 1.290.333.689 5,00 24,70% 0,58
WVEIECLBATEY Valor original 258.066.738 1,00 42,38% 1,00
20% - 206.453.390 0,80 43,24% 1,02

Se observa que la rentabilidad del proyecto es mas sensible a las variaciones en el ingreso por ventas y
luego al costo de las materias primas.

Asimismo, se determina que cuando el costo del NH3 aumenta un 39% respecto del valor base, o el
costo del CO2 se incrementa en mas de un 59%, la TIR cae por debajo de la Tasa de Retorno Minima

Aceptable (TRMA), lo que implica que el proyecto deja de ser econdmicamente viable. De manera
similar, una reduccion del 14% en el precio de venta de la urea provoca también una disminucién de la
TIR por debajo de la TRMA, afectando la rentabilidad esperada.

La Figura 6.8 muestra la variacion de la TIR relativa en funcién de los cambios en los parametros
analizados.
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0.5

0,3 13 23 3.3 4,3

Parametro relativo
=l V|P NH3 === MP CQ2 =l |Py —@—|F

Figura 6.8. Variacion de la TIR relativa frente al parametro relativo.
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En conjunto, los resultados permiten concluir que las variables mas criticas para la viabilidad econdmica
del proyecto son los costos de NH3, CO2 y el precio de venta de la urea, dado que pequenas variaciones

generan modificaciones fuertes en la TIR. En contraste, el proyecto tolera mejor variaciones en la
inversion fija, lo que indica una mayor robustez frente a incertidumbres en los costos de capital.

Para un mayor detalle, se graficd la variacién relativa de la TIR en funcion de los cambios en los
parametros relativos de la materia prima y el precio de venta.
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Figura 6.9. Variacion de la TIR relativa frente al parametro relativo (Materias Primas y venta Urea).

Para el caso del NH3, un incremento del 39% reduce la TIR a 24,86%, lo que representa una variacion

relativa de 0,59, evidenciando una caida significativa de la rentabilidad. Del mismo modo, la disminucién
del 39% en su precio eleva la TIR hasta 59,43%, con una variacion relativa de 1,40, lo que muestra que
pequenas modificaciones en este insumo pueden modificar de forma notable la viabilidad econdmica.

El comportamiento del CO2 es similar al del NH,, aunque con un impacto algo menor. Un aumento del

59% en su costo reduce la TIR a 24,99%, mientras que una disminucion del 59% la incrementa a
59,07% presentando asi una variacion relativa de 0,59 y 1,39 respectivamente.

En cuanto al precio de venta, variaciones del £14% generan cambios importantes en la rentabilidad: una
caida del 14% reduce la TIR a 24,75% lo que constituye una variacion relativa del 0,58, mientras que un
aumento del 14% la eleva a 59,03% con una variacion relativa del 1,39. Esto confirma que el ingreso por
ventas constituye un parametro critico, capaz de modificar de forma sustancial el retorno del proyecto.

Por ultimo, los cambios en la inversion fija muestran un impacto menos pronunciado. Un incremento del
500% reduce la TIR a 24,70%, mientras que una disminucion del 20% la eleva a 43,24%. Aunque afecta
el valor absoluto de la TIR, su variacion relativa (0,58 para el aumento y 1,02 para la disminucién de la
inversion fija) indica que la rentabilidad es menos sensible a este parametro en comparacién con las
materias primas o el precio del producto.

En conclusion, el analisis evidencia que la variable mas critica es el precio de venta del producto,
seguido por las variaciones en el costo del NH3 en mayor medida y luego del COZ. Estos resultados

destacan la necesidad de implementar estrategias de abastecimiento eficientes y mecanismos de
cobertura de precios para mitigar el riesgo econdmico asociado a las materias primas y garantizar la

estabilidad financiera del proyecto.
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Cronograma

La elaboracién de un cronograma para la construccion y puesta en marcha del proyecto resulta
fundamental, ya que permite organizar y gestionar de manera eficiente el tiempo, los recursos y las
actividades involucradas; garantiza que el desarrollo del proyecto se lleve a cabo dentro de los plazos y
presupuestos establecidos. Esta herramienta posibilita planificar las tareas de forma secuencial o en
paralelo y asegura la finalizacién oportuna de las actividades criticas. Asimismo, el cronograma facilita el
control financiero, al permitir visualizar los momentos de mayor inversion y distribuir los recursos segun
las distintas etapas del mismo.

La coordinacion entre los distintos equipos de trabajo: ingenieros, constructores, contratistas vy
proveedores, se ve favorecida por una planificacion clara, lo que contribuye a mantener la coherencia en
los tiempos de ejecucion. Entre las etapas principales se incluyen los periodos de disefio y planificacion
(ingenieria basica y de detalle), el periodo de construccion (que abarca la instalacién de estructuras,
equipos y sistemas de la planta) y la etapa de pruebas y puesta en marcha (que comprende las
actividades de comisionado, pruebas operativas y ajustes finales necesarios para el inicio de las
operaciones).

En proyectos de caracteristicas similares dentro del ambito de la ingenieria quimica, el plazo total
estimado suele ser de al menos 36 meses; incluye la construccion, el montaje y el primer afio de
operacién. En este caso, se disefid un cronograma presentado en la Figura 6.10 que concentra las
actividades principales durante los dos primeros afios, y establece metas a corto y mediano plazo.
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Figura 6.10. Cronograma.
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Conclusion

En funcion del analisis realizado, puede concluirse que la instalacion de una planta de produccién de
urea granulada en Bahia Blanca constituye una alternativa sodlida desde el punto de vista técnico,
econémico y estratégico. La disponibilidad de materias primas a bajo costo, la infraestructura industrial
existente y la ubicacion cercana al puerto confieren ventajas competitivas que aseguran un suministro
eficiente y una insercion favorable en el mercado interno y regional.

Desde el plano econémico, los resultados obtenidos demuestran que la inversion propuesta genera una
rentabilidad elevada, con indicadores financieros que superan los valores minimos requeridos. La
estructura de costos evidencia que las materias primas representan la mayor proporcién de los gastos
operativos, por lo que su control resulta determinante para mantener la competitividad a largo plazo.
Asimismo, el tiempo de repago proyectado y los flujos de caja consolidan la viabilidad del
emprendimiento.

Mas alla de la rentabilidad econdmica, el proyecto presenta impactos positivos a nivel industrial y social,
promueve la generacion de empleo y la valorizacion de recursos nacionales. La planta contribuira a
reducir la dependencia externa de fertilizantes nitrogenados y a fortalecer la cadena agroindustrial del
pais.

En sintesis, el estudio confirma que la ejecucion del proyecto es factible y recomendable, tanto por sus
beneficios econémicos como por su aporte al desarrollo productivo nacional. No obstante, se sugiere
avanzar con estudios de ingenieria basica y de mercado mas detallados que permitan optimizar los
costos operativos y garantizar la sostenibilidad del proyecto ante posibles fluctuaciones en el precio del
gas natural y de las materias primas.
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Resumen ejecutivo

En este capitulo se aborda la implementacion de un Sistema de Gestion Ambiental (SGA) para la planta
de urea granulada, con el propdsito de minimizar el impacto ambiental asociado a la produccion de
fertilizantes nitrogenados y garantizar la sostenibilidad del proceso industrial. A partir de la identificacion
de los impactos significativos, el cumplimiento normativo y la definicién de objetivos y metas medibles,
se estableciéo una estructura sélida para la gestion ambiental responsable y la mejora continua del
desempefio de la planta.

El SGA se desarrollé6 conforme a la norma ISO 14001:2015, para integrar la gestion ambiental en todas
las etapas productivas mediante el ciclo PHVA (Planificar—Hacer—Verificar—Actuar). Este enfoque
permite prevenir la contaminacion, optimizar el consumo de recursos naturales y asegurar el
cumplimiento de la legislacion ambiental vigente a nivel nacional, provincial y local.

Los principales aspectos ambientales identificados corresponden a las emisiones de amoniaco y polvo
de urea; las emisiones indirectas de GEI; los efluentes con compuestos nitrogenados; los residuos
sélidos de mantenimiento y filtrado; el consumo de agua y gas natural, y el ruido industrial. A partir de la
matriz de Leopold modificada se los jerarquizd, se destacan como mas significativos los efluentes
liquidos, las emisiones atmosféricas y el consumo de gas natural.

A partir de estos resultados, se establecieron metas ambientales orientadas a la reduccion de emisiones
y efluentes, la optimizacion del consumo de recursos y la reincorporacion del polvo de urea al proceso
productivo. Estas acciones se acompanan de un plan de capacitacion, la implementacién de un sistema
documental digital para asegurar la trazabilidad ambiental y la realizacion de auditorias internas y
revisiones periédicas.

El compromiso ambiental de la planta se evidencia en la optimizacion de los recursos, la prevencion de
la contaminacioén y la consolidacion de una cultura organizacional comprometida con la sostenibilidad,
que busca posicionar el proyecto como un referente en gestion ambiental responsable dentro del sector
industrial.
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Introduccion

En el contexto actual, donde la sostenibilidad se ha convertido en una exigencia global, las industrias
quimicas tienen el desafio de producir de manera eficiente, responsable, y minimizar su impacto
ambiental. Dentro de este escenario, la instalacion de una planta de urea granulada, a partir de gas
natural, en el Polo Petroquimico de Ingeniero White en Bahia Blanca requiere incorporar herramientas
de gestion que garanticen el cumplimiento normativo, la prevencion de la contaminacién y la mejora
continua del desempefio ambiental.

Un sistema de gestion es un conjunto de politicas, procesos y procedimientos utilizados por una
organizacion para asegurar que pueda cumplir los objetivos definidos en areas especificas como
calidad, medio ambiente, seguridad o mantenimiento. En esencia, ayuda a una empresa a organizar,
controlar y mejorar continuamente sus operaciones. Cuando este enfoque se orienta al cuidado
ambiental, se habla de un Sistema de Gestion Ambiental (SGA), una estructura que permite identificar,
evaluar y controlar los aspectos ambientales de una actividad industrial, reducir los impactos negativos y
fortalecer el respeto y la responsabilidad hacia el ambiente.

El SGA proporciona una base metodolégica que ayuda a las empresas a controlar sus emisiones,
efluentes, residuos y consumos, promueve al mismo tiempo una cultura de responsabilidad ambiental
en todos los niveles de la organizacion. Su funcionamiento se apoya en el ciclo PHVA
(Planificar—Hacer—Verificar—Actuar), que impulsa la mejora continua mediante la planificacién de
objetivos, la ejecucion de acciones, el monitoreo de resultados y la implementacién de medidas
correctivas.

Entre los distintos modelos existentes, la norma ISO 14001:2015, adoptada en Argentina como
IRAM—-ISO 14001, constituye el estandar de referencia internacional. Esta norma establece los
requisitos que debe cumplir una organizacion para implementar un SGA eficaz, al integrar la gestion
ambiental con la estrategia empresarial y fomentar el pensamiento basado en riesgos. Su objetivo es
ayudar a las organizaciones a proteger el medio ambiente, cumplir con la legislacion vigente y alcanzar
un desempefio ambiental sélido y verificable. Las etapas principales para desarrollar un SGA son:

Definicion del contexto organizacional y de la politica ambiental

Identificacién de aspectos e impactos ambientales

Determinacion de requisitos legales y otros compromisos

Definicion de objetivos y metas ambientales

Implementacion y operacién. Asignar responsabilidades, capacitar al personal y establecer

procedimientos operativos que aseguren la correcta ejecucién del sistema

6. Evaluacién del desempefio y auditorias internas. Realizar un seguimiento continuo de los
indicadores ambientales y efectuar auditorias que permitan detectar desviaciones vy
oportunidades de mejora

7. Revision por la direccion. Analizar periédicamente los resultados del SGA para evaluar su

eficacia, redefinir objetivos y garantizar la mejora continua del sistema

o bbb~

En una planta de urea, la implementacién de un SGA es especialmente relevante debido a la naturaleza
de sus procesos. La produccion de fertilizantes nitrogenados implica procesos intensivos en energia y el
manejo de sustancias potencialmente peligrosas, como amoniaco y diéxido de carbono. Las principales
cuestiones ambientales incluyen las emisiones atmosféricas (NHS, €o,, NOx y polvo de urea), los

efluentes liquidos con compuestos nitrogenados y el consumo de recursos hidricos y energéticos. Un
sistema de gestiéon ambiental adecuado permite identificar estos aspectos criticos, establecer controles
operativos, reducir emisiones y garantizar la trazabilidad de todas las acciones relacionadas con la
proteccién del medio ambiente.
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En este capitulo se aborda el disefio de un SGA para una planta de urea granulada, al considerar
principalmente los lineamientos de la norma /SO 714001:2015 y las mejores practicas internacionales del
sector de fertilizantes (/IFC, 2007).

Politica ambiental

El primer paso en el desarrollo de un SGA consiste en la formulacién de una politica ambiental que
refleje el compromiso de la organizacion con la proteccion del entorno y oriente las actividades
vinculadas, en este caso, con la produccion de urea granulada. Su proposito es garantizar que las
operaciones se realicen de manera sostenible, cumplan con los requisitos legales y normativos
aplicables, al promover practicas responsables que contribuyan a minimizar los impactos ambientales
asociados al proceso industrial.

De acuerdo con la norma ISO 714001:2015, en su clausula 5.2, la politica ambiental debe:

e Ser coherente con el propdsito y contexto de la organizacion, al considerar la naturaleza y
magnitud de sus impactos
Proporcionar un marco de referencia para el establecimiento de los objetivos ambientales
Incluir un compromiso de proteccion del medio ambiente, que contemple la prevencion de la
contaminacién y otros compromisos especificos pertinentes

e Incorporar el cumplimiento de los requisitos legales y de otros compromisos voluntarios
asumidos por la organizacion
Promover la mejora continua del sistema de gestién ambiental
Mantenerse documentada, comunicada y disponible tanto para el personal interno como para las
partes interesadas externas

La politica ambiental de la empresa se apoya en valores institucionales fundamentales que orientan su
gestion hacia la proteccion del medio ambiente y la sostenibilidad:

1. Responsabilidad ambiental: se reconoce la influencia de las operaciones sobre el entorno y se
asume el compromiso de prevenir, controlar y mitigar los impactos negativos, al priorizar la
proteccion de los recursos naturales y la prevencién de la contaminacién

2. Cumplimiento normativo: se asegura el estricto cumplimiento de la legislacion ambiental vigente,
de las disposiciones locales, provinciales y nacionales, asi como de los estandares
internacionales aplicables

3. Mejora continua: se impulsa la revisidon constante de los procesos productivos, el establecimiento
de objetivos y metas ambientales, y la implementacién de tecnologias mas limpias e innovadoras
que contribuyan a un desempefio ambiental cada vez mas eficiente

4. Capacitacion: se promueve una cultura ambiental entre los trabajadores y colaboradores, para
fortalecer la responsabilidad individual y colectiva en la proteccion del ambiente y el uso
consciente de los fertilizantes nitrogenados

5. Transparencia y participacion: se fomenta la comunicacion abierta con las partes interesadas,
para informar sobre el desempeno ambiental de la empresa y promover la cooperacién en la
busqueda de soluciones sostenibles

La empresa fortalece su compromiso mediante la inclusion de su responsabilidad ambiental en su
mision y vision, descritos a continuacion:

e Misién: Producir urea granulada de alta calidad mediante procesos seguros, eficientes y
ambientalmente responsables, contribuir al desarrollo sustentable de la agricultura argentinay a
la consolidacion del sector industrial nacional. La planta orienta su gestidon a la optimizacién del
uso de los recursos naturales, la aplicacion de tecnologias limpias y la generacion de valor
econdmico, social y ambiental en toda su cadena productiva
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e Vision: Ser una planta lider en la comercializacion de urea a nivel mundial y un modelo de
referencia en Latinoamérica en la produccion sostenible de fertilizantes nitrogenados,
destacandose por su innovacion tecnolégica, desempefio ambiental y compromiso con el
desarrollo del pais. La organizacion aspira a ser reconocida por su excelencia operativa, su
contribucion al uso responsable del nitrégeno en la agricultura y su liderazgo en practicas
industriales seguras y sostenibles

En coherencia con estos principios, la organizacién asume la responsabilidad de desarrollar todas las
actividades relacionadas con la produccién de urea granulada bajo criterios que aseguren la proteccién
ambiental, el uso racional de los recursos naturales y el cumplimiento estricto de la normativa vigente,
reafirmando su compromiso con el desarrollo sostenible y con la mejora continua de su desempeio
ambiental.

Ciclo de mejora continua PHVA en la gestion ambiental

El Sistema de Gestion Ambiental de la planta se basa en el ciclo de mejora continua PHVA
(Planificar—Hacer—Verificar—Actuar), un enfoque metodolégico que garantiza que las acciones
implementadas sean efectivas y permitan la optimizacion progresiva del desempefio ambiental, ver
Figura 7.1.

Plan o @
planificar
Do o
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€

Acto
actuar

7
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verificar

Figura 7.1. Ciclo de mejora continua PDCA.

e Planificar (Plan): Se identifican los aspectos e impactos ambientales significativos, se evalua su
importancia y se definen objetivos y metas ambientales, junto con los planes de accién
correspondientes para alcanzar los resultados deseados

e Hacer (Do): Se implementan las medidas, procedimientos y controles operativos para gestionar
los aspectos ambientales, reducir riesgos y prevenir la contaminacion

e Verificar (Check): Se realiza un seguimiento sistematico del desempefio ambiental mediante
monitoreo, medicién de indicadores, auditorias internas y evaluacion de resultados frente a los
objetivos establecidos

e Actuar (Act); Se toman acciones correctivas y preventivas, y se realiza la revision por la direccion
para ajustar politicas, metas y procedimientos, para garantizar la mejora continua del sistema

Este enfoque asegura que cada etapa del SGA, desde la definicién de objetivos hasta la revision y
actualizacién de procedimientos, esté integrada en un ciclo dinamico de aprendizaje y mejora. En las
secciones siguientes se desarrollan las acciones correspondientes a cada fase del ciclo PHVA, al
evidenciar como se aplica a la operacién de la planta de urea granulada.
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Aspectos ambientales

La identificacion de los aspectos ambientales permite reconocer como las actividades, productos y
servicios de la planta interactian con el entorno natural. De acuerdo con la ISO 74001:2015 (clausula
6.1.2), la organizacién debe determinar los aspectos ambientales que pueda controlar o influir, y los
impactos asociados a ellos, al tener en cuenta todas las condiciones operativas relevantes, los cambios
planificados y las posibles situaciones de emergencia.

En el caso particular de la produccion de urea granulada, este proceso comprende esencialmente tres
etapas: la sintesis de urea a partir de NH, 'y CO,; la concentracion y purificacion de la urea y la
granulacion o prilling del producto final. En cada una de estas etapas se generan aspectos ambientales
especificos que deben identificarse y evaluarse por su potencial impacto.

A continuacién, se mencionan los principales impactos ambientales asociados al proceso de produccién
de urea (IFC,2007).

Emisiones atmosféricas

Las emisiones atmosféricas asociadas a la produccion de fertilizantes nitrogenados incluyen
principalmente gases de efecto invernadero, como el diéxido de carbono vy el 6xido nitroso, asi como
otros compuestos inorganicos gaseosos y material particulado fino, con un didmetro aerodinamico
inferior a 10 micrones, generadas durante las operaciones de perlado o granulacion.

En el caso particular de las plantas de produccion de urea, las emisiones mas relevantes corresponden
al amoniaco y al polvo de urea. Ademas, pueden presentarse emisiones fugitivas de amoniaco
provenientes de tanques de almacenamiento, valvulas, bridas, compresores y lineas de conduccion, las
cuales, aunque de menor volumen que las emisiones puntuales, pueden ser significativas a lo largo del
tiempo.

Las torres de prilling y los granuladores representan las principales fuentes de emisién de particulas
sélidas, debido a que el proceso de formacién de granulos requiere grandes caudales de aire de
enfriamiento. Este aire, al entrar en contacto con los sélidos en suspension, arrastra finas particulas de
urea que luego son liberadas a la atmésfera.

Otros aspectos ambientales asociados incluyen la presencia de compuestos volatiles derivados del
manejo del amoniaco y del didéxido de carbono en el sistema de sintesis, asi como emisiones
secundarias de gases de combustion originadas en calderas y equipos de generacion de energia. Estas
corrientes contribuyen a la emisién de o6xidos de nitrdgeno (NOx), monoxido de carbono y trazas de

didxidos de azufre, que pueden afectar la calidad del aire local.

Desde el punto de vista ambiental, los principales impactos asociados a estas emisiones son: el
potencial de contribucion al cambio climatico, la acidificacion del aire y del suelo, la formacion de
material particulado atmosférico y la contaminacién del aire en areas préximas al polo petroquimico. En
zonas industriales como Bahia Blanca, donde confluyen varias fuentes emisoras, este aspecto cobra
especial relevancia por la posible sinergia entre emisiones de distintos origenes.

Consumo de energia eléctrica

La produccién de fertilizantes nitrogenados, en particular la produccién de urea granulada, demanda un
elevado consumo de energia eléctrica debido al funcionamiento continuo de bombas, compresores,
forzadores y otros equipos auxiliares esenciales para operar en las altas presiones y temperaturas que
caracterizan al proceso. Estas condiciones operativas requieren equipos de gran potencia, lo que
incrementa significativamente el requerimiento energético de la planta.
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El consumo eléctrico constituye un aspecto ambiental relevante, no por generar emisiones directas
dentro de la planta, sino por los impactos indirectos asociados a su fuente de generaciéon. En Argentina,
la electricidad proviene mayoritariamente de centrales térmicas que utilizan combustibles fésiles, por lo
que su uso implica la emision indirecta de gases de efecto invernadero (GEI). Conforme al Greenhouse
Gas Protocol — Global Protocol for Community-Scale GHG Inventories, estas emisiones derivadas del
consumo de electricidad adquirida se clasifican como de Alcance 2, ya que se originan fuera de la
instalacion pero son consecuencia directa de su demanda energética.

Por lo tanto, el requerimiento eléctrico de la planta debe ser identificado, evaluado y monitoreado dentro
del Sistema de Gestiobn Ambiental, a fin de gestionar la contribucién de la operacién a las emisiones
totales de GEI y fomentar la adopcién de medidas de eficiencia energética que permitan reducir la huella
ambiental del proceso.

Efluentes liquidos

Los efluentes liquidos de las plantas de produccién de fertilizantes nitrogenados provienen: de los
lavados acidos utilizados durante las tareas programadas de limpieza y purga; los efluentes de los
depuradores humedos, los derrames accidentales o fugas menores en los tanques de almacenamiento
del producto. También, se originan efluentes de naturaleza acida o caustica asociados a los procesos de
preparacion y tratamiento del agua de alimentacion de calderas.

En el caso especifico de una planta de urea granulada, los efluentes de proceso constituyen uno de los
principales aspectos ambientales a considerar, ya que suelen contener concentraciones variables de
amoniaco, diéxido de carbono y urea disuelta, los cuales alteran la calidad del agua. Estas corrientes
pueden provenir del vapor de los eyectores, el agua de lavado de equipos, el agua de inundacion
utilizada en tareas de mantenimiento y el agua de obturacibn empleada en valvulas y sistemas
auxiliares.

Los impactos ambientales asociados a estos efluentes estan principalmente vinculados a la alteracién
de las propiedades fisicoquimicas del agua, como el incremento del pH y la conductividad, y a la
presencia de compuestos nitrogenados que pueden causar eutrofizacion de cuerpos de agua
receptores. Asimismo, el contacto prolongado de estas aguas con el suelo puede derivar en la
contaminacién de napas freaticas por lixiviacion de amoniaco y urea. En este sentido, la variabilidad en
la composicion de los efluentes, constituye un aspecto critico que requiere una caracterizaciéon y
seguimiento continuo para evitar alteraciones en los ecosistemas locales y en la calidad del recurso
hidrico.

Residuos solidos

Las instalaciones dedicadas a la produccién de fertilizantes nitrogenados emplean y generan cantidades
significativas de materiales peligrosos, que incluyen tanto materias primas como productos intermedios
y finales. La manipulacion, almacenamiento y transporte de estas sustancias deben gestionarse de
manera rigurosa para prevenir o minimizar los impactos ambientales y los riesgos para la seguridad. Las
Guias Generales sobre Medio Ambiente, Salud y Seguridad (MASS) establecen las practicas
recomendadas para el manejo seguro de materiales peligrosos, que abarcan su almacenamiento,
transporte y disposicion (IFC, 2007).

En el proceso de produccion de urea, los residuos solidos generados corresponden principalmente a
residuos no peligrosos, constituidos por particulas de polvo con contenido de nitrégeno provenientes de
los sistemas de control de emisiones instalados en las torres de prilling y los granuladores. Sin embargo,
pueden presentarse también residuos considerados peligrosos, tales como filtros usados, lodos
provenientes de sistemas de tratamiento de efluentes, y pequefias cantidades de aceites lubricantes y
grasas utilizados en bombas, compresores y equipos rotativos.
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Desde el punto de vista ambiental, los residuos sélidos representan un aspecto significativo debido a su
potencial para contaminar el suelo o los cuerpos de agua superficiales si no se manejan
adecuadamente. Las particulas finas de urea, al ser solubles, pueden contribuir a la eutrofizacién y
alterar la calidad del agua en caso de deposicion o escurrimiento. Asimismo, los residuos de
mantenimiento y operacion deben ser segregados, identificados y almacenados temporalmente en
condiciones controladas hasta su disposiciéon final o recuperacién, de acuerdo con la normativa
ambiental vigente (Ley Nacional N° 25.612 sobre Gestion Integral de Residuos Industriales y de
Actividades de Servicio).

Consumo de recursos naturales

La produccion de urea demanda gran cantidad de recursos naturales, especialmente de gas natural,
que se emplea tanto como materia prima para la obtencién de CO2 como combustible para la produccion

de vapor.

Ademas, el proceso requiere grandes volumenes de agua para refrigeracion, condensacion, lavado de
gases, limpieza del sistema y operaciones auxiliares. Segun los datos de la empresa Stamicarbon, su
disefio “Ultra-Low Energy” para plantas de urea permite una reduccion del consumo de agua de
enfriamiento de aproximadamente 16% frente a los procesos convencionales. En comparacion, para

] . : 3
una de sus tecnologias se reporta un consumo de agua de enfriamiento de aproximadamente 71 m™ /ton

: . 3 .-
de urea producida, frente a aproximadamente 80 m™/ton en procesos tradicionales.

El uso intensivo de estos recursos naturales provocan impactos en el entorno. El consumo de gas
natural, al provenir de una fuente fésil no renovable, incrementa la presién sobre estos recursos y
genera emisiones indirectas de dioxido de carbono y otros gases de combustion, esto aumenta la huella
de carbono del proceso. Por su parte, el uso de agua puede contribuir al estrés hidrico en regiones
donde su oferta es limitada. Ademas, el uso intensivo del agua genera corrientes residuales, como los
efluentes de enfriamiento, condensados y descargas de torres de enfriamiento, que si no se controlan
adecuadamente pueden alterar la temperatura, el pH o la calidad del agua receptora.

Optimizar el uso de estos recursos naturales es un eje clave de la gestién ambiental en una planta de
urea. Este enfoque no solo mejora el desempefio ambiental sino que también puede traducirse en
ventajas operativas, como reduccién de costos, mejora en eficiencia de produccién y menor impacto
sobre el entorno local.

Ruido v vibraciones

El ruido ambiental generado durante la operacion de la planta proviene principalmente del
funcionamiento continuo de equipos rotativos como compresores, bombas, ventiladores y turbinas,
presentes en la etapa de sintesis y en las torres de granulacion. También, contribuyen otras fuentes
como motores eléctricos, enfriadores de aire, tambores giratorios, cintas transportadoras, gruas,
calentadores de aire y los procesos de despresurizacion de emergencia.

Ademas de los impactos generados durante la operacion, la etapa de instalacion de la planta también
puede generar un impacto en el ambiente. Las actividades de desmonte y nivelacién del terreno pueden
alterar los ecosistemas locales, provocar pérdida de vegetacién y modificar el drenaje natural. El uso de
maquinaria y el transporte de materiales generan emisiones de COZ, NOx y material particulado, que

afectan la calidad del aire, mientras que una gestién inadecuada de los residuos de construccién puede
contaminar el suelo y los cuerpos de agua cercanos. Asimismo, el ruido, las vibraciones y el polvo en
suspension durante las obras representan impactos temporales que deben ser controlados mediante
buenas practicas ambientales.
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Cumplimiento legal

Para la planta de producciéon de urea granulada que se instalara en la ciudad de Bahia Blanca, provincia
de Buenos Aires, resulta fundamental asegurar el cumplimiento de la normativa ambiental vigente en
todos los niveles (nacional, provincial y local), para garantizar que todas las etapas del proyecto se
desarrollen dentro del marco regulatorio aplicable y de acuerdo con los principios de la norma /SO
14001:2015.

En el ambito nacional, destacan la Ley General del Ambiente (Ley N° 25.675), que establece los
principios de politica ambiental y la obligacién de realizar una Evaluaciéon de Impacto Ambiental (EIA)
para proyectos potencialmente contaminantes, y la Ley N° 24.051 de Residuos Peligrosos, que regula la
generacion, transporte, tratamiento y disposicién final de residuos peligrosos, que impone la inscripcién
en el registro correspondiente y la trazabilidad de los residuos. Ademas, la Ley N° 26.688 de Régimen
de Gestion Ambiental de Aguas establece normas para la preservacion de los recursos hidricos y el
control de efluentes industriales antes de su vertido en cuerpos de agua, aspecto particularmente
relevante para la planta debido a las corrientes liquidas generadas durante la produccion de urea. La
Ley N° 25.612 de Gestion Integral de Residuos Industriales y de Actividades de Servicio promueve la
reduccidn, reutilizacion y reciclaje de los residuos industriales y la correcta disposicion de aquellos que
no puedan aprovecharse.

A nivel provincial, la Ley N° 5.965 y la Resolucion N° 336/2003 (Limites de vertido de efluentes liquidos
en la Provincia de Buenos Aires) fijan los lineamientos para la proteccion de la atmosfera y de los
cuerpos de agua en la Provincia de Buenos Aires, y el Organismo Provincial para el Desarrollo
Sostenible (OPDS) exige la obtencion de la Licencia de Emisiones Gaseosas a la Atmésfera (LEGA), la
autorizacion de vertidos y la implementacion de programas de monitoreo ambiental.

En el ambito local, la planta debera cumplir con los requisitos de la Subsecretaria de Gestion Ambiental
de la Municipalidad de Bahia Blanca y del Consorcio de Gestion del Puerto, que incluyen la
presentacion de informes, la comunicacién de contingencias y la adhesion a protocolos especificos de la
zona industrial y portuaria.

Cumplir con estas normativas es fundamental para minimizar los impactos ambientales y asegurar que
el proceso se realice de manera sostenible, para contribuir a la proteccién del medio ambiente y al
bienestar de la comunidad.

Objetivos y metas ambientales

De acuerdo con la norma ISO 14001:2015, la organizacion debe definir objetivos ambientales
coherentes con su politica ambiental, al considerar los aspectos e impactos significativos, los requisitos
legales aplicables y los riesgos y oportunidades asociados. Estos objetivos deben ser medibles,
supervisados, comunicados y actualizados peridodicamente, y sustentarse en planes de accion
documentados que especifiquen las actividades a realizar, los recursos requeridos, los responsables
designados, los plazos de ejecucién y los métodos de evaluacion del desempefio. Este enfoque
promueve la integracion de los objetivos ambientales en la planificacion operativa de la organizacion,
asegura la mejora continua y la verificacion del cumplimiento ambiental.

Para la definicion de los objetivos y metas ambientales se consideraron los resultados de la Evaluacion
de Impacto Ambiental (EIA), procedimiento técnico-administrativo de caracter preventivo establecido por
la Ley General del Ambiente N° 25.675. La EIA permite a la autoridad competente tomar decisiones
informadas sobre la viabilidad ambiental del proyecto, evaluar los posibles efectos que las actividades
de construccién y operacion pueden generar sobre los componentes del medio fisico, biolégico y social.
Su aplicacién no solo busca prevenir impactos negativos, sino también fomentar la transparencia, la
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participacién publica y la adopcién de medidas de mitigacion y control, al promover un modelo de
desarrollo industrial sostenible.

En el marco de la EIA, se aplicé la matriz de Leopold modificada, un método cuantitativo desarrollado
originalmente en 1971 para identificar y analizar los impactos ambientales que un proyecto puede
producir sobre el entorno natural y social. La version modificada de la matriz no solo identifica los
impactos, sino que también evalua su relevancia sobre los componentes biofisicos y socioecondmicos,
mediante criterios de evaluacién previamente definidos. Cada interaccién entre actividad y factor
ambiental se califica en funcidon de su magnitud, importancia y direccion (positiva o negativa),
obteniéndose un indice que combina caracteristicas cualitativas y cuantitativas del impacto. Este
proceso permite jerarquizar los impactos segun su relevancia y establecer prioridades para la gestion
ambiental, y definir las medidas de mitigacién o prevencion mas adecuadas.

En la Tabla 7.1 se detallan los criterios utilizados para la evaluacién, junto con los valores posibles
asignados a cada caso. Una vez definidos estos parametros, se determiné la clasificacion ambiental
empleando la Ecuacion 7.1, lo que permitio establecer el grado de importancia de cada impacto
identificado segun la escala presentada en la Tabla 7.2. Finalmente, la Tabla 7.3 reune los impactos
ambientales potenciales detectados para el proyecto, junto con su respectiva valoracion y nivel de
clasificacion.

Ca = D.Po.(M +E + Du+ F + R) Ecuacion 7.1
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Tabla 7.1. Criterios de evaluacion.

Criterio Evaluacion Definicion

Positiva (+) Beneficio neto para recurso

Direccion (D) Neutra (0) Ningun beneficio ni perjuicio neto para el recurso

Negativa (-) Perjuicio neto para el recurso

Baja (0,1 - 0,3) Poco probable

Probabilidad de

ocurrencia (Po) Media (0,4 - 0,7) Posible o probable

Alta (0,8 - 1) Cierta

Ninguna (0) No se prevé ningin cambio

Se pronostica que la perturbacion sera algo mayor que las condiciones tipicas

Baja (1) existentes

Se pronostica que los efectos estan considerablemente por encima de las
condiciones tipicas existentes, sin exceder los criterios establecidos en los
limites permitidos o causar cambios en los parametros econdémicos, sociales o
bioldgicos bajo los rangos de variabilidad natural o tolerancia social.

Magnitud (M)

Mediana (2)

Los efectos predecibles exceden los criterios establecidos o limites permitidos,
Alta (3) causando cambios detectables en parametros sociales, econémicos,
biolégicos o mas alla de la variabilidad natural o tolerancia social.

Confinado al area directamente perturbada por el proyecto, en nuestro caso el

el () Polo Petroquimico de Bahia Blanca

Extension

geogrifica (E) Sub-regional (2) Sobrepasa las areas pero esta dentro de los limites del area de estudio de la

evaluacion: corresponde al area total destinada al tratamiento de residuos

Regional (3) Se extiende mas alla de los limites regionales

Corto plazo (1) Menos de 1 afio

Duracion (Du) Medio plazo (2) Entre 1y 5 afios

Largo plazo (3) Mas de 5 afios

Continua (4) Ocurrira continuamente

Aislada (3) Confinada a un periodo especifico

Frecuencia (F)
Periodica (2) Ocurre intermitente pero repetidamente

Ocasional (1) Ocurre rara vez

Corto plazo (0) Puede ser revertido en un afio o menos

Reversibilidad Plazo medio (1) Puede ser revertido en méas de un afio, pero menos de diez

(R) Largo plazo (2) Puede ser revertido en mas de diez afios

Irreversible (3) Efectos permanentes
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Tabla 7.2. Rangos de valor de la importancia de los impactos.

Rango de valor Condicién Codigo de color

15a 10,1 Altamente positivo
10a 5,1 Moderadamente positivo
5a0 Levemente positivo
-0,1a-5 Levemente negativo
-5,1a-10 Moderadamente negativo
-10,1a-15 Altamente negativo _

Tabla 7.3. Matriz de aspectos e impactos ambientales para la planta de urea.

Evaluacion de la

Identificacion del aspecto

Aspecto

ambiental

Identificacion

Impactos ambientales asociados

significancia del impacto

Clasificacion
ambiental

Contribucién al cambio climatico (COZ) y
NH_y CO, contaminacion del aire (NH,), con posibles | -1 0,6 5,4
Emisiones efectos sobre la salud y la biodiversidad
atmosféricas
L, | ai | |
Polvo de urea Conta.m.lr1a0|on de’alre y qe suelo por 108 72
deposicion de particulas nitrogenadas.
Alteracion del pH, temperatura y composicion
Efluentes | Agua (lavado y quimica del guerpo receptor, con presencia de
L urea, amoniaco y compuestos nitrogenados | -1 | 0,8
liquidos proceso) S
que pueden causar eutrofizacion y
contaminacion de napas.
Generacion Riesgo de contaminacion del suelo si no se
de residuos | Polvo de urea 9 . -1104 -6,3
. gestiona adecuadamente.
soélidos
Agua Agotamiento de un recurso renovable -1104 -3,6
Consumo de| Gas natural Agotamiento de un recurso no renovable -110,7 -7,7
recursos
naturales Contribucién indirecta al cambio climatico
Energia debido al consumo eléctrico de fuentes no
eléctrica, no renovables como combustibles fésiles; -110,7 -7,7
renovable aumento de huella de carbono asociada al
proceso productivo.
Generaciéon de contaminacién sonora que
Ruido y Equipos puede afectar a trabajadores y comunidades
. . X X L . -110,8 -4,8
vibraciones rotativos cercanas, ademas de producir vibraciones
sobre estructuras y alterar el suelo.

En la Tabla 7.4 se detallan los objetivos y metas ambientales establecidos para los primeros afios de
operacion de la planta, orientados a alcanzar un desempefo ambiental superior al de otras instalaciones
del sector con menores niveles de gestion ambiental.
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Tabla 7.4 Objetivos y metas ambientales establecidos para la planta.

Objetivo ambiental Meta ambiental

Disminuir en un 10% las emisiones de amoniaco y

Reduccién de emisiones atmosféricas. . . ~
material particulado en un plazo de tres afios.

Disminuir en un 10% el consumo especifico de energia
eléctrica (kWh/tonelada de urea) en un plazo de tres

Mejorar la eficiencia energética de la planta. anos.

Disminuir en un 15% el consumo eléctrico de fuentes
no renovables en un plazo de cinco afnos.

Disminuir en un 15% el consumo de agua por tonelada
de urea producida en un plazo de cinco afos.

Optimizar el uso de los recursos naturales en el

. X Reducir en un 8% el consumo especifico de gas
proceso industrial.

natural en sistemas de combustién y generacion de
energia, al mejorar la eficiencia térmica y recuperar el
calor residual, en un plazo de cinco anos.

Asegurar que la totalidad de los efluentes cumpla con
los limites de la legislacion vigente y los estandares
del OPDS, desde el inicio de operacion.

Minimizar la generacién y peligrosidad de efluentes
liquidos.

Reincorporar al proceso al menos el 80% del polvo de
Reducir la generacién de residuos sélidos y promover | urea capturado en los sistemas de filtrado y reducir en

su valorizacion. un 20% los residuos enviados a disposicion final en un
plazo de cinco afos.

Capacitar al 100% del personal en buenas practicas
ambientales, manejo de residuos y respuesta ante
emergencias durante el primer afio de operacion.

Fortalecer la cultura ambiental y la capacitacién del
personal.

Plan de accion

El plan de accion ambiental reune las estrategias, programas y medidas que permitiran alcanzar los
objetivos y metas establecidos en el Sistema de Gestion Ambiental de la planta de produccién de urea
granulada. Este plan busca integrar la gestion ambiental en todas las etapas operativas, al garantizar
que cada actividad contribuya a la reduccion de impactos, la mejora continua y el cumplimiento
normativo.

Reduccion de emisiones atmosféricas

Se implementaran mejoras tecnolédgicas en los sistemas de lavado de gases y filtros de mangas
ubicados en las torres de granulacion, con el fin de aumentar su eficiencia en la retencion de amoniaco
y particulas de urea. Se llevara a cabo un mantenimiento preventivo de valvulas, bridas y conexiones, a
fin de minimizar las fugas. Ademas, se instalaran equipos de monitoreo continuo de emisiones que
permitan un seguimiento en tiempo real y la adopcién de medidas correctivas inmediatas. Por ultimo, el
personal sera capacitado en operacién segura y manejo adecuado de amoniaco, para implementar una
cultura de prevencion y control.

Mejora de la eficiencia energética

Para reducir el consumo energético y las emisiones indirectas asociadas a la generacion eléctrica, la
planta incorporara medidas de eficiencia energética en los principales equipos consumidores, como
bombas, compresores y forzadores de las torres de enfriamiento. Se optimizara la operacién mediante
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ajustes de proceso y mantenimiento preventivo que asegure el funcionamiento eficiente de los equipos.
Asimismo, se promovera la implementacion de indicadores de desempefo energético, como por
ejemplo kWh/tonelada de urea, con seguimiento mensual, para evaluar la evolucién del consumo y
detectar oportunidades de mejora.

La planta estudiara también la posibilidad de desarrollar alianzas institucionales o proyectos
colaborativos con entidades vinculadas a la generacion edlica y solar en Argentina, con el propdsito de
impulsar esquemas de autogeneracion renovable a mediano plazo o compensaciones certificadas de
emisiones.

Optimizacion del consumo de recursos naturales

El plan contempla la instalacién de sistemas de recirculacion y reutilizacién de aguas de proceso,
condensados y efluentes tratados, al priorizar la adopcién de circuitos cerrados de refrigeracion y
equipos de alta eficiencia energética e hidrica. Se incorporaran medidores automaticos de caudal y
presion para optimizar el consumo y detectar pérdidas tempranas.

En paralelo, se optimizaran los quemadores y calderas mediante el ajuste de la relacion
aire-combustible, el mantenimiento preventivo y la instalacion de controles automaticos de eficiencia
energética. Ademas, se desarrollaran indicadores de desempefio que permitan evaluar el consumo de
agua y gas natural por tonelada de producto, se realizaran auditorias energéticas periddicas y
campafias de sensibilizacion para promover el uso racional de los recursos naturales.

Gestion integral de efluentes liquidos

Para minimizar la generacion de efluentes y garantizar su tratamiento adecuado, se implementara un
sistema combinado de tratamiento fisico-quimico y biolégico, capaz de remover amoniaco, urea y
compuestos nitrogenados antes de la descarga o reutilizacion. Se establecera una red de monitoreo
continuo que permita controlar parametros criticos como pH, DQO, nitrégeno total y concentraciéon de
urea, para asegurar el cumplimiento de los limites establecidos por la normativa vigente y los
estandares del OPDS. Asimismo, se promovera la reutilizacion del agua tratada en circuitos de
enfriamiento y limpieza.

Reduccién y valorizacién de residuos sélidos

El aire de enfriamiento utilizado en las torres de prilling arrastra particulas finas de urea que son
retenidas en los sistemas de control de emisiones. Estas particulas seran recuperadas y reincorporadas
al proceso productivo mediante dos vias: disolucidon en agua para su retorno al circuito de sintesis o
reintegracion directa a la torre de prilling. Esta practica permitira reducir la pérdida de producto,
optimizar el uso del nitrégeno y disminuir el volumen de residuos enviados a disposicion final. Ademas,
se implementara un programa de gestion de residuos basado en la segregacion en origen, el reciclaje y
la disposicion responsable, en cumplimiento con la Ley 25.612 de Gestion Integral de Residuos
Industriales.

Capacitacion y fortalecimiento de la cultura ambiental

Se desarrollard un programa anual de formaciéon ambiental para todo el personal operativo y técnico.
Este incluira modulos sobre manejo seguro de sustancias quimicas, gestion de residuos, prevencién de
la contaminacion y respuesta ante emergencias. Asimismo, se realizaran simulacros periédicos para
fortalecer la preparacion ante incidentes ambientales y se promovera la comunicacion interna de los
resultados ambientales alcanzados, al fomentar la participacion y el compromiso colectivo con la mejora
continua.
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Desarrollo del sistema documental

El sistema documental sera centralizado para todos los sectores de la planta, para permitir una gestion
eficiente de la informacién, la trazabilidad de los procesos y la planificacion de las capacitaciones.
Dentro del marco del Sistema de Gestion Ambiental, este sistema constituye la base administrativa que
garantiza el orden, la trazabilidad y la disponibilidad de toda la informaciéon ambiental relevante de la
planta.

Su objetivo principal es garantizar que las actividades se realicen de acuerdo a los procedimientos
establecidos, se mantenga el control sobre los documentos vigentes y se conserven los registros que
evidencien el cumplimiento de la politica y los objetivos ambientales.

La administracién del sistema documental se realiza de manera digital y centralizada, permite el acceso
controlado por perfiles de usuario, para garantizar la integridad y actualizacion de la informacién. El
responsable del area de Medio Ambiente supervisara la emision, revisién, aprobacion, distribucion y
archivo de los documentos, para asegurar que solo se utilicen versiones vigentes en las areas
operativas y debera participar en todos los analisis de riesgo para el desarrollo de nuevas actividades.

De acuerdo con los lineamientos de la norma ISO 14001:2015, el sistema documental incluye tres
niveles principales: documentacién de referencia; documentos operativos y de control; y registros y
evidencias.

Todos los registros, procedimientos y demas documentacion seran respaldados periddicamente y
almacenados en servidores seguros, para asegurarle su disponibilidad al personal, para auditorias
internas, externas o requerimientos de autoridades ambientales.

De esta manera, el sistema documental de la planta no solo respalda la correcta implementacion del
SGA, sino que también fortalece la transparencia, la comunicacion interna y la mejora continua del
desempefio ambiental.

Documentacion de referencia

La documentacion de referencia comprende la politica ambiental, la misién, visién y valores
institucionales, junto con los manuales y normas que definen la estructura general del SGA.

En esta seccion se mantendra actualizada la informacion relativa a la normativa y legislacion vigente,
asi como el organigrama y los compromisos institucionales que reflejan la integracion del SGA en la
gestién empresarial. Un ejemplo de este tipo de documentacidn es el organigrama de la empresa, que
se muestra en la Figura 7.2.
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Figura 7.2 Organigrama de la empresa.

Documentos operativos y de control

Los documentos operativos y de control Incluyen procedimientos, instructivos y planes especificos que
describen cdmo se ejecutan las tareas con impacto ambiental potencial, tales como la operacién del
sistema de tratamiento de efluentes, el manejo de residuos peligrosos, la gestion de emisiones
atmosféricas, el monitoreo de consumos de energia y agua, la auditoria a proveedores y la respuesta
ante emergencias ambientales. Cada documento se identifica con un codigo Unico, version, fecha de
emision y responsable de su revision y aprobacion.

Se tendran documentos base que establezcan los apartados minimos de cada tipo de documentacion,
asi como se afadira expresamente un apartado donde se detallara el posible impacto ambiental del
tema que abarque el procedimiento y acciones preventivas o correctivas importantes para la tematica.

Un ejemplo de este tipo de documentos se muestra en el Anexo | - PO.CC.012-01 “Muestreo de
efluentes”

Registros y evidencias

Los registros y evidencias reunen la informacién generada como resultado de la implementacion del
SGA. Entre ellos se incluyen registros de monitoreos ambientales, resultados de auditorias, reportes de
incidentes, capacitaciones, indicadores de desempefio, y evaluaciones de cumplimiento legal. Estos
registros constituyen la base para la toma de decisiones, la verificacion de la eficacia de las acciones
implementadas y la mejora continua del sistema.

Los registros podran desprenderse de procedimientos y ser completados en los procesos u obtenerse
digitalmente de los monitoreos de los equipos (por ejemplo, emisiones atmosféricas, efluentes liquidos o
consumos energéticos). La plataforma permitira adjuntar reportes y formularios digitalizados, como
registros de mantenimiento, capacitaciones, auditorias internas, inspecciones o gestién de residuos.
Con estos datos sera posible generar indicadores de desempefio ambiental a partir de la informacion
cargada, para facilitar el seguimiento del cumplimiento de los objetivos del SGA.

Un ejemplo de este tipo de documentos se muestra en el Anexo Il - RG.CC.012-01 “Monitoreo de
efluentes”
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Control de operacion

El control operacional dentro del Sistema de Gestion Ambiental tiene como propdsito asegurar que las
actividades desarrolladas en la planta de urea granulada se ejecuten bajo condiciones controladas, para
minimizar los impactos negativos sobre el medio ambiente y garantizar el cumplimiento de los objetivos
y metas ambientales establecidos. Este control se basa en la identificacion de los aspectos e impactos
mas significativos y en el seguimiento continuo de indicadores que permiten evaluar el desempefio
ambiental de la instalacion.

De acuerdo con la norma /SO 714001:2015, la organizacién debe planificar, implementar y controlar los
procesos necesarios para cumplir los requisitos del sistema de gestibn ambiental y alcanzar los
objetivos definidos. En este sentido, la planta ha definido un conjunto de indicadores de desempefio
ambiental que permiten cuantificar los resultados de su gestion y verificar la eficacia de las medidas
adoptadas. Estos indicadores se enfocan en los principales recursos y emisiones del proceso
productivo, tales como el consumo de energia, de agua, la generacion de residuos, la calidad de los
efluentes y las emisiones atmosféricas.

El consumo energético, expresado en kW por tonelada de urea producida, constituye un indicador clave
para evaluar la eficiencia del uso del gas natural como combustible en los sistemas térmicos. Su
seguimiento permite identificar oportunidades de mejora en la operacion de calderas y quemadores, asi
como en la recuperacion de calor residual. De la misma manera, el consumo de agua, medido en
metros cubicos por tonelada de urea producida, refleja la eficacia de las practicas de reutilizacion y
recirculacién implementadas en los procesos de enfriamiento, condensacion y limpieza, al promover un
uso racional de este recurso natural.

La generacion de residuos solidos se controla en funcion de la cantidad producida por tonelada de urea
y permite distinguir entre los residuos valorizables (como el polvo de urea recuperado de los sistemas
de filtrado) y aquellos destinados a disposicion final. Este indicador resulta esencial para evaluar la
eficiencia de las acciones de recuperacion y reciclado implementadas en la planta. Asimismo, la calidad
de los efluentes liquidos se monitorea mediante la medicién periddica de parametros como pH,
demanda quimica de oxigeno (DQO), concentracion de urea, amoniaco y nitrogeno total. Estos
resultados permiten verificar el cumplimiento de los limites establecidos por la normativa ambiental
vigente y evaluar el desempenio del sistema de tratamiento de efluentes.

En cuanto a las emisiones atmosféricas, se lleva a cabo un control continuo de los principales
compuestos emitidos (amoniaco, material particulado y didxido de carbono), para asegurar la eficacia de
los sistemas de lavado de gases y filtros de mangas instalados en las torres de prilling. Los datos
obtenidos de estos controles permiten analizar tendencias y comparar los resultados con las metas de
reduccion de emisiones fijadas en el SGA.

El seguimiento de los indicadores se realiza con una frecuencia adaptada a la naturaleza de cada
parametro: los consumos de energia y agua se registran mensualmente a partir de los balances de
operacién, mientras que las emisiones y efluentes se evallan mediante muestreos y analisis de
laboratorio semanales 0 mensuales, segun corresponda. La generacién de residuos se revisa de forma
trimestral en funcién de los registros de gestion interna y de disposicion final.

Los resultados de este monitoreo son registrados, analizados y comunicados a la direccién de la planta,
permiten detectar desviaciones, establecer acciones correctivas y garantizar la mejora continua del
desempefio ambiental. De esta manera, el control de operacion se consolida como una herramienta
esencial para asegurar la eficiencia, la prevencion de la contaminacién y el cumplimiento de los
compromisos asumidos en la politica ambiental de la empresa.
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Evaluacion del desempeiio

Monitoreo y Medicién

El monitoreo y la medicion constituyen herramientas fundamentales para evaluar el desempefo
ambiental de la planta y verificar la eficacia del Sistema de Gestion Ambiental (SGA). Estas permiten
garantizar el cumplimiento de los objetivos y metas ambientales establecidos, asi como asegurar la
conformidad con los requisitos legales y normativos vigentes. El sistema de monitoreo se basa en la
recoleccién sistematica, analisis y registro de datos relacionados con los aspectos ambientales
significativos, lo que proporciona informacién confiable para la toma de decisiones y la mejora continua.

Se estableceran indicadores clave de desempeno ambiental asociados a los principales aspectos
ambientales con impacto: emisiones gaseosas, vertidos liquidos, generacion de residuos, consumo de
agua, energia y materias primas. El seguimiento de estos indicadores permitira detectar desviaciones,
evaluar la eficiencia de las medidas implementadas y anticipar posibles riesgos ambientales. Las
emisiones atmosféricas (particularmente de amoniaco, didxido de carbono y material particulado) seran
monitoreadas mediante sistemas automaticos y mediciones periddicas. Asimismo, se controlara la
calidad de los efluentes liquidos tratados, el funcionamiento del sistema de recuperacion de
condensados y la disposicién final de residuos, para garantizar el cumplimiento de los limites
establecidos por la normativa nacional y provincial.

Los resultados obtenidos del monitoreo seran integrados en informes trimestrales de desempefio
ambiental, elaborados por el area de Desarrollo Ambiental, revisados por la jefatura técnica de planta 'y
aprobados por la alta direccién. Estos informes incluirdn la evaluacién de indicadores, analisis de
tendencias, identificacién de desviaciones y recomendaciones de mejora, para asegurar la trazabilidad y
transparencia de la informaciéon. Cuando se detecten resultados fuera de especificacion o
comportamientos andémalos, se activara el procedimiento de accion correctiva correspondiente, en
coordinacion con las areas operativas involucradas.

El sistema de monitoreo y medicién se mantendra actualizado, adaptado a la evolucion tecnolégicay a
los cambios en los procesos productivos. La informacién obtenida servira de base para las auditorias
internas y externas, asi como para la revision anual por la direccion, para consolidar un ciclo de gestion
ambiental orientado a la prevencion, la eficiencia y la mejora continua del desempefio ambiental de la
planta.

Auditorias Internas

Las auditorias internas del Sistema de Gestion Ambiental seran realizadas a los diferentes sectores por
el equipo de Desarrollo Ambiental, con el fin de verificar el cumplimiento de los procedimientos
establecidos, identificar oportunidades de mejora y asegurar la eficacia del sistema.

Como medida de imparcialidad, el area de Desarrollo Ambiental sera auditada por un profesional
externo, especialmente contratado para tal fin.

El propdsito principal de estas auditorias es detectar desviaciones, evaluar el desempefio ambiental y
promover acciones correctivas y preventivas que contribuyan a la mejora continua del sistema. Los
resultados obtenidos seran documentados y comunicados a la direccion para su analisis y seguimiento.

Las auditorias a cada sector se llevaran a cabo anualmente, aunque podran realizarse auditorias
extraordinarias ante incidentes ambientales, previo a auditorias externas o ante nuevos requerimientos
normativos especificos.

Los resultados de cada auditoria seran documentados en informes que incluiran:
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Descripcion de los hallazgos

Evaluacién del impacto ambiental potencial, seran catalogados de acuerdo a su criticidad
Recomendaciones de mejora y plan de accién desarrollado en conjunto con la parte auditada
Plazos para la implementacién de acciones correctivas

HPwObN=

Estos informes seran presentados a la direccion para su analisis y seguimiento. Se establecera un
sistema de trazabilidad para asegurar que cada hallazgo sea tratado adecuadamente y que las acciones
correctivas sean verificadas en auditorias posteriores.

Revision por la Direcciéon

La revisidon por la direccion constituye una instancia clave dentro del Sistema de Gestion Ambiental,
orientada a evaluar su desempeno global y garantizar continuidad, alineandose con los objetivos de la
organizacion. Este proceso se realizara de forma anual, estara liderado por los directivos y contara con
la participacion de representantes de las areas involucradas.

Durante la revisién se analizaran los siguientes aspectos:

Resultados de auditorias internas y externas

Cumplimiento de los objetivos y metas ambientales

Indicadores de desempefio ambiental

No conformidades detectadas y acciones correctivas implementadas
Cambios en el contexto interno y externo que puedan afectar el sistema
Recomendaciones para la mejora continua

Como resultado de esta evaluacion, se podran definir ajustes en la politica ambiental, reasignacion de
recursos, actualizacion de objetivos o implementacion de nuevas estrategias. Todo lo tratado quedara
documentado, lo que servira como base para la planificacion del siguiente ciclo de gestion.

Comunicacion externa

Como parte del compromiso con la transparencia y la mejora continua, la organizacidon publicara
anualmente un Informe de Sostenibilidad. Este documento incluira:

e Indicadores clave de desempefo ambiental

e Resultados obtenidos respecto a los objetivos establecidos
e Acciones correctivas implementadas

e Nuevas metas y desafios proyectados

El informe sera redactado por el responsable de Gestion Ambiental e incorporara graficos, tablas
comparativas y resumenes ejecutivos para facilitar su comprensién por parte de diversos publicos.

Para garantizar un alcance efectivo, se utilizaran multiples canales de comunicacion:

Sitio web de la empresa: Se habilitara una seccidn especifica para la disponibilidad del informe
Redes sociales corporativas: Se compartiran hitos destacados y llamados a la accion para su
lectura

Boletines electrénicos: Mails a clientes, proveedores y aliados estratégicos

Presentaciones comunitarias o foros locales: Se promoveran espacios de dialogo con la
comunidad

Estas acciones buscan fortalecer la relacidon con las partes interesadas externas y posicionar a la
empresa como un referente en la proteccion del medio ambiente.
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Capacitacion y concientizacion

Con el objetivo de fortalecer la cultura ambiental dentro de la organizacion, se implementara un
programa de capacitacién dirigido al personal de planta. Este plan abordara los riesgos ambientales
inherentes a las tareas operativas, las medidas preventivas necesarias y las buenas practicas que
contribuyen a la proteccion del entorno. Se pondra especial énfasis en el compromiso institucional con la
sostenibilidad y el cumplimiento de la normativa vigente.

Ademas, se organizara un encuentro anual en el que se revisaran los objetivos ambientales
establecidos, se evaluara el grado de cumplimiento alcanzado y se abrira un espacio participativo para
la presentacion de propuestas de mejora por parte del personal.

Conclusion

La implementacion del Sistema de Gestion Ambiental en la planta de urea granulada permite controlar y
reducir el impacto ambiental asociado al proceso productivo, para garantizar el cumplimiento normativo
y la mejora continua del desempefio ambiental. El sistema, basado en la norma ISO 14001:2015, integra
la gestidbn ambiental en todas las operaciones, prioriza la reduccidon de emisiones y efluentes, el uso
eficiente de recursos y la prevencion de la contaminacion.

La capacitacion del personal, el monitoreo permanente y la trazabilidad de la informacién ambiental
consolidan una gestién responsable que posiciona a la planta como un referente en sostenibilidad
industrial.
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CONCLUSION DEL PROYECTO

El desarrollo de este trabajo final representd una instancia integradora, en la que fue posible aplicar de
manera articulada los conocimientos adquiridos a lo largo de toda la carrera de Ingenieria Quimica. La
resolucion de un proyecto industrial de esta magnitud permitié consolidar competencias propias del perfil
profesional del ingeniero, tales como el analisis critico, la formulacion de modelos de proceso, la
evaluacién técnico-economica y la toma de decisiones bajo restricciones reales. El trabajo en equipo
desempend un rol central en este proceso, ya que la coordinacion entre distintas perspectivas, la
distribucion eficiente de tareas y la comunicacion técnica fueron esenciales para sostener el avance del
proyecto y garantizar la coherencia de los resultados obtenidos. La experiencia puso en evidencia no
solo la capacidad para emplear herramientas tedricas, sino también la habilidad para transformarlas en
soluciones practicas y coherentes con los estandares de la industria, aprendiendo y afianzando las
habilidades blandas en el proceso.

A lo largo del desarrollo de este trabajo, se fortalecieron capacidades clave como la busqueda y
seleccion de informacién técnica confiable, la interpretacion de datos provenientes de distintas fuentes y
la integracion de metodologias de disefio avanzadas. El estudio detallado de tecnologias industriales, la
simulacion rigurosa de procesos complejos y la elaboracion de balances y dimensionamientos
permitieron adquirir una visiébn mas completa del papel del ingeniero quimico en la planificacion,
optimizacion y gestion de procesos. A su vez, el trabajo exigié el uso de criterios de sostenibilidad y
eficiencia energética, acordes a las tendencias globales y al compromiso creciente con la gestion
ambiental responsable.

Uno de los desafios mas significativos fue avanzar en etapas de disefio y analisis econdomico con
informacion incompleta, una situacion frecuente en contextos industriales reales. Esto requirié formular
hipétesis fundamentadas, contrastar alternativas, evaluar margenes de seguridad y validar
continuamente las decisiones adoptadas. La necesidad de trabajar con datos escasos impulsé el
pensamiento creativo y la capacidad de extrapolar conocimientos desde procesos analogos,
desarrollando asi un criterio ingenieril mas sdlido y auténomo. Estas circunstancias, aunque desafiantes,
resultaron esenciales para fortalecer el juicio técnico y la sensibilidad hacia la incertidumbre inherente a
los proyectos de ingenieria.

La revision constante de supuestos, la comparacion entre distintas configuraciones de proceso y la
busqueda de soluciones operacionalmente robustas contribuyeron a mejorar la calidad técnica del
disefio. La consideracion simultédnea de factores técnicos, econdmicos y ambientales reafirma la
importancia de una formacion amplia y orientada a la toma de decisiones responsables.

En términos personales, el proyecto significdé un punto de inflexion dentro de la formacion profesional.
Permitid reconocer fortalezas, identificar areas a mejorar y comprender con mayor claridad las
exigencias y oportunidades de la carrera de Ingenieria Quimica. Las dificultades encontradas, se
transformaron en instancias de aprendizaje que contribuyeron a consolidar habilidades esenciales como
el trabajo estructurado, el razonamiento logico, la adaptacién frente a escenarios complejos y la
innovacién dentro de los limites de la factibilidad técnica.

Un aspecto que se reconoce como una debilidad del trabajo es la ausencia de un desarrollo detallado
de la planta de tratamiento de agua de mar y del sistema de tratamiento de efluentes. Si bien ambos
componentes son fundamentales en este tipo de instalaciones industriales, su abordaje quedo fuera del
alcance debido a la delimitacion estricta de los capitulos y al enfoque prioritario en las etapas de
sintesis, purificacion, granulacion e integracién energética. La decision de no profundizar en estos
sistemas respondio a la necesidad de concentrar el analisis en los procesos principales de la produccion
de urea y garantizar un nivel de detalle adecuado en ellos. No obstante, se reconoce que la inclusion
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futura de estos tratamientos complementaria el diseio integral de la planta y permitiria evaluar de
manera mas completa su desempefio ambiental y operativo.

En sintesis, este trabajo final refleja tanto el nivel académico alcanzado como la madurez profesional
adquirida a lo largo de la carrera. El proceso permitié integrar conocimientos, desarrollar criterio
ingenieril y reafirmar la capacidad para abordar proyectos industriales complejos con responsabilidad,
creatividad y sustento técnico. Mas que un cierre académico, constituye una base soélida para contribuir
de manera significativa a los desafios actuales y futuros de la industria quimica
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Procedimiento Operativo Estandar PO.CC.012-01

Fert“'z ar Muestreo de efluentes Vigente: 03/11/2025

OBJETIVO

Detallar el procedimiento de muestreo representativo de las aguas de descarte (efluentes) de la planta,
para asegurar que las muestras obtenidas sean adecuadas para su analisis y permitan verificar el
cumplimiento de los limites permisibles establecidos en la normativa ambiental vigente.

RESPONSABILIDADES
Control de calidad:

e Esresponsable de redactar, revisar y ejecutar el presente procedimiento
Gestion ambiental:

e Es responsable de colaborar en la redaccién del presente documento, para establecer la
frecuencia, puntos y parametros criticos de muestreo con base en los requisitos legales y los
objetivos ambientales de la organizacion (/ISO 14007).

e Esresponsable de evaluar el impacto ambiental real o potencial de los efluentes muestreados

Gerencia de produccion:
e Esresponsable de revisar y aprobar el presente documento
IMPACTO AMBIENTAL

El muestreo permite monitorear la calidad del efluente. Al detectar concentraciones de contaminantes
(por ejemplo sélidos suspendidos, pH, nitrégeno) y temperaturas fuera de los limites permisibles, se
pueden tomar acciones correctivas inmediatas en el proceso productivo, prevenir la descarga de
contaminantes y dafos al ecosistema.

Entre los riesgos ambientales asociados al procedimiento se encuentran:

e Generacion minima de residuos: Los frascos de muestreo pueden generar contaminacién si no
se reutilizan

e Riesgo quimico/biolégico: Manejo seguro de las muestras para evitar derrames o exposicion del
personal a agentes potencialmente peligrosos en el efluente

Para minimizar estos riesgos, se dispone la reutilizacion controlada de frascos de vidrio, asignados de
manera exclusiva a cada punto de muestreo y debidamente identificados. En caso de incidentes, el
personal debera aplicar las medidas preventivas y correctivas establecidas en el procedimiento
PO.DA.015-01 “Manejo seguro de quimicos y derrames de efluentes”, para garantizar la proteccién del
ambiente y la seguridad de los trabajadores.
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Procedimiento Operativo Estandar PO.CC.012-01

Fert“'z ar Muestreo de efluentes Vigente: 03/11/2025

DEFINICIONES

Muestras puntuales: son tipos de muestras tomadas directamente del flujo en movimiento, evitando
zonas de sedimentacion o turbulencia excesiva.

Muestras compuestas: son aquellas muestras que se conforman a partir de alicuotas horarias durante
24 horas.

DOCUMENTOS DE REFERENCIA

1. Politica Ambiental de la empresa

2. Norma ISO 14001

3. Matriz de Aspectos e Impactos Ambientales (efluentes)

4. Ley Nacional N° 25.675 — Ley General del Ambiente

5. Ley Nacional N° 25.688 — Régimen de Gestién Ambiental de Aguas

6. OPDS N° 336/2003 — Limites de vertido en la Provincia de Buenos Aires
DESARROLLO

Descripcion del sistema:

El sistema de tratamiento de efluentes de la planta incluye etapas de neutralizacion, separacion de
sélidos, tratamiento biolégico y clarificacion final. Para garantizar la calidad del efluente tratado, se
implementa un programa de monitoreo continuo y periédico, complementado por un sistema digital de
registro y trazabilidad de datos.

El monitoreo se estructura en tres niveles:

e Monitoreo continuo en linea: parametros basicos operativos medidos mediante sensores
instalados en puntos criticos del sistema (pH, temperatura, caudal, conductividad)

e Muestreo rutinario periddico: obtencion de muestras compuestas para analisis fisico-quimicos y
nitrogenados (urea, amoniaco, nitratos, DQO, solidos totales)

e Muestreo extraordinario: ante desviaciones del sistema o tareas de mantenimiento que puedan
alterar la calidad del efluente

Puntos de monitoreo:

El monitoreo continuo en linea se encuentra instalado en puntos estratégicos a lo largo del sistema de
tratamiento de aguas.

Los monitoreos que se realizan de manera manual se realizaran en tres puntos clave:

e Ingreso de agua al sistema de tratamiento
e Punto intermedio del sistema
e Previo a la descarga o corriente destinada a recirculacion
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Fer t|||z ar Muestreo de efluentes Vigente: 03/11/2025

Parametros:

De acuerdo con las exigencias del OPDS y las mejores practicas internacionales del sector, se
controlaran los siguientes parametros:

Parametro Tipo de monitoreo Fr:;:ﬁ::ia U::::;L:e

pH En linea Continuo -

Temperatura En linea Continuo °C
Conductividad eléctrica En linea Continuo puS/cm
Solidos suspendidos totales (SST) Muestreo manual Mensual mg/L
Demanda Quimica de Oxigeno (DQO) Muestreo manual Mensual mg/L
Amoniaco (NHs-N) Muestreo manual Semanal mg/L
Urea Muestreo manual Semanal mg/L
Nitratos (NOs™-N) Muestreo manual Semanal mg/L
Caudal del efluente tratado En linea Continuo m3/h
Aceites y grasas Muestreo manual Trimestral mg/L
Cloruros totales Muestreo manual Trimestral mg/L
Conductividad del efluente final En linea Continuo uS/cm

Muestreo:

Las muestras seran obtenidas por personal del area de control de calidad y segun la técnica analitica
deberan realizarse muestreos puntuales o0 muestreos compuestos. Los volumenes de muestreo seran
de acuerdo a los parametros a evaluar en cada fecha.

Cada muestra debera identificarse con cédigo, fecha, hora, punto de toma, responsable y condiciones
operativas del sistema. El traslado al laboratorio se realizara en recipientes limpios, de material inerte y
seran preservados en heladera y analizados dentro de las 24 horas.

Registro y trazabilidad:

Todos los datos obtenidos, tanto los provenientes de medicion en linea como de muestreos de
laboratorio, seran cargados en el Sistema Documental Ambiental, en el registro RG.CC.012-01
“Monitoreo de Efluentes”.

El sistema asignara automaticamente fecha, responsable, vinculo con el punto de control
correspondiente y resultados, para garantizar trazabilidad y disponibilidad para auditorias internas y
externas.
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Procedimiento Operativo Estandar

Muestreo de efluentes

PO.CC.012-01

Vigente: 03/11/2025

Comunicacion de resultados:

Los resultados consolidados se incluiran en los informes trimestrales de desempefo ambiental por parte
del area de desarrollo ambiental. Cuando se detecten desviaciones respecto de los limites legales o
internos, se iniciara un desvio y se evaluaran las acciones correctivas y preventivas a realizar,
registrando causas, medidas implementadas y verificacion posterior.

HISTORIAL DEL DOCUMENTO

Version Historial de cambios Fecha de aprobacion
01 Nueva version 03/11/2025
HOJA DE APROBACION
Nombre Puesto Fecha
Emitio: Sara Gonzdlez Analista de control de calidad 25/10/2025
Reviso: Ricardo Soto Jefe de control de calidad 27/10/2025
Reviso: Elena Rojas Supervisor de gestion ambiental 30/10/2025
Aprobo: Javier Mendoza Jefe de produccion 03/11/2025
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