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El término petroquímico ha venido a significar todos los productos quí

micos derivados de las fracciones del petróleo, así come los sub-productos 

ó constituyentes del gas netural. 

Es bien sabido que los insumes para la Industria Petroquímica son ob

tenidos del gas natural ó como sub-productos de la refinación del petróleo. 

La Industria Petrcquímica convierte en materias primas una gran variedad de 

productos químicos intermedios y finales; los intermedios se consumen den

tro de la industria misma; los finales en cualquier sector de la economía, 

siendo estos sectores también determinados ejemplos, los fertilizantes en 

el sector agricola; en la ganadería como complemento alimenticio; en la i~ 

dustria minera como productos de concentración de sus minerales; en la del 

petróleo mismo, como productos de extracción, etc. 

La mayoría de los procesos de separación para las materias originadas -

del petróleo involucran métodos físicos altamente refinados. Sin embargo, 

actualme~te la mayoría de los procesos petroquímicos.entran dentro del usq 

industrial como resultado de varias conversiones químicas, así como produ~ 

tos hechos del petróleo, tales como gasolinas de elevado octanaje y acei

tes lubricantes no degradables. Muchos productos petroquímicos son funda

mental y económicamente materias primas básicas para fertilizantes, tales 

como amoniaco, plásticos, las cuales se incrementan en variedad y volúmen 

cada año, hules en todas sus variedades, dentro de las fibras estan princ! 

palmente los nylons, poliesteres y acrílicos, así como el crecimiento e -

importancia de las pinturas. 



La petroquímica, obtiene su materia prima de dos fuentes distintas, 

de las que dependen no solamente la naturaleza de los productos deriva

dos, sino también la ubicación geográfica y las condiciones económicas 

del desarrollo de esta industria, 

La química del petróleo, deriva como industria bien determinada, cuyo 

principal objeto es fabricar combustibles líquidos y lubricantes, y no, 

proporcionar materias primas a dicha industria. La naturaleza y condi

ciones de sub-producto del petróleo disponibles para la industria petr2 

química no dependen de características geológicas, sino del tipo opera

ciones realizadas por las refinerias y de su capacidad de tratamiento,

es decir, de factores puramente técnicos y económicos, especialmente -

cuando la refinación se realiza en un lugar alejado de los yacimientos, 

Por lo tanto, una fábrica de productos petroquímicos, al fijar la natu

raleza y volúmen de producción debe tener en cuenta no solamente las P2 

sibilidadcs de su propio mercado, sino también el de .sus proveedores. 

La petroquímica, como industria derivada del gas natural, no utiliza 

un sub-producto, sino materias primas brutas; la forma económica de --

transportar gases es por medio de gasoductos, por consiguiente las fá

bricas que utilizan dicha materia prima deben estar situadas inevitable 

mente en los yacimientos ó bién en los recorridos de los gasoductos, de 

ahí que sólo los que reunen estas características, pueden desarrollar -

una petroquímica del gas natural. 
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Los fertilizantes comerciales, en una agricultura florecente, son un 

factor cuya importancia va creciendo sin cesar, son indispensables para 

el mantenimiento de la fertilidad del suelo y para la reducción del cos

to unitario de producción de las cosechas, pués los rendimientos sustan

ciales por unidad de superficie son cada vez mayores. 

Los fertilizantes tienen un alto valor social económico en la erección 

y mantenimiento de una civilización eficiente, frecuentemente son conside 

radas como una ayuda para mantener la fertilidad del suelo y seguramente 

lo son; sin embargo, en nuestros dias su función principal es elevar el -

nivel de la fertilidad del suelo lo suficiente para permitir que varieda

des de plantas mejoradas se puedan cultivar con beneficios económicos en 

sistemas de agricultura moderna. 

La industria de los fertilizantes ha jugado un papel vital al favore

cer y asegurar lu producción de alimentos diversos y de materias primas 

para la industria en general. Su continuo progreso es inseparable de las 

mejoras agrícolas y de otros descubrimientos en industrias conexas. 

La época moderna de los descubrimientos en el campo de los fertilizan

tes principió cuando la industria química aprendió la forma de combinar -

Hidrógeno y Nitrógeno para producir Amoniaco. 

Los abonos y fertilizantes se clasifican: 

l. Fertilizantes simples inorgánicos.- Son las substancias que propor

cionan unicamente uno de los elementos nutrientes para la planta, siendo 

los principales. 

-m 
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Nitrogenados: 

a). SULFATO DE AMONIO.- Que contienen alrededor de 21% de nitrógeno, es 

bastante soluble en agua y actúa rápidamente. El nitrógeno se encuentra

en forma amoniacal (NH4) por lo que es asimilado rápidamente. 

b). NITRATO DE AMINIO.- Conteniéndo 36% de nitrógeno, econtrándose en -

forma amoniacal y nítrica, todo su nitrógeno es soluble en agua y aprove

chable. 

c). UREA.- Es el fertilizante que contiene mayor cantidad de nitrógeno 

pués tiene alrededor de 46% siendo éste soluble en agua. 

Fosfásicos: 

Entre los fertilizantes fosfóricos encontramos los siguientes: 

Es superfosfato de calcio, soluble en agua con un contenido de P2 o5 ul

rededor de 20%. 

El superfosfato triple con 46% de P2 o5 y soluble en agua. 

2. Fertilizantes compuestos inorgWiicos. 

Estos fertilizantes contienen dos o tres elementos nutrientes, siendo éstos 

el potasio, nitrógeno y el fósforo. Se obtienen por mezclas de fertilizan 

tes simples o bién por procesos químicos, a partir del ácido sulfúrico, nf 

trice o fosfórico que posteriormente, por adición de amoniaco, se neutrali 

za hasta obtener un pH neutro, dividiéndose como sigue: 

a). COMPUESTOS COMPLETOS.- Estos contienen los tres elementos principa

les para todo cultivo N. P. K. pueden estar en igualdad de proporción o -

variables. 

b), COMPUESTOS INTERMEDIOS.- Siendo éstos ricos en P.K. ó P.N. ó también 

en N.K., al igual que los compuestos complejos su composición, puede ser -

variable o constante; entre los principales tenemos al fosfatomonoamónico 
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y diam6nico. 

3. Fertilizantes Orgifnicoe. 

En este último y tercer grupo de fertilizantes abarca todos aquellos fer

tilizantes vendidos como desperdicios o rastros de una industria, que son

ricos en nitrógeno y fósforo. 

Estos fertilizantes reciben también el nombre de fertilizantes en tiempos, 

liberan lentamente el nitrógeno y el fósforo, tienen además pequeñas can

tidades de sales solubles, por lo que se pueden aplicar en grandes canti

dades a las plantas sin dañarlas; el origen de estos fertilizantes son: 

Las harinas, cuernos, sangre seca, huesos, residuos de pescado, pelo y p~ 

zuñas de diferentes animales. 

Dentro de esta clasificación entran los Guanos conocidos desde tiempos 

remotos, pués antigüas culturas lo emplearon para su agricultura. 

En México la mayoría de los suelos padecen deficiencias de nitrógeno -

especialmer.te aquellas que han sido cultivadas por varios años consecuti

vos con maíz o algodón. Cuando falta nitrógeno la p~anta se desarrolla -

deficientemcnte, con un aspecto verde amarillento en las hojas, los arbo

les frutales pueden perder prematuramente las hojas, las raíces no se de

sarrollan convenientemente y los brotes laterales mueren. 

Aunque el nitrógeno existe libre en la atm&sfera, los vegetales no pu! 

den tomarlo directamente de esta fuente; por lo tanto se hace necesario -

que se le proporcione de tal manera que puedan tomarlo. El sulfato de -

Amonio llena plenamente estos requisitos y además por su presentación gr~ 

nulada se facilita su manejo. 
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La siguiente figura nos muestra un diagrama simple de flujo para la 

conversión de amoniaco en materiales fertilizantes, 

NH3 ~ 
Nitrato de Amonio. 

... , ~.,,., ~ 
Ni trato de sodio. 

Ca Co3 .. Nitrato de calcio. 

co2 
Urea. 

NH3 H2so4 
Sulfato de Amonio. 

NH4No3 + H20 Soluciones Amoniacales. 

NH4N03 + Urea + H20 Soluciones Amoniacales. 

Urea Soluciones Amoniacales. 

Los fertilizantes nitrogenados que se consumen en el país son: Sulfato 

de Amonio, Nitrato de Amonio, Urea y Fertilizantes complejos, todos los -

cuales constituyen los fertilizantes nitrogenados. Además, se consume el 

amoniaco que se aplica d.ir~ctamente a los suelos. También se consumen 

fertilizantes inor~Jnicos y fertilizantes orgánicos, pero su contenido de 

nitrógeno es bajo y su consumo ha disminuido considerablemente, razón por 

la cual se han marginado. 

La producción de fertilizantes nitrogenados se inició en el país en --

1951, a~o en el cual la empresa estatal Guanos y Fertilizantes de México, 

S.A. comenzó a producir sulfato de amonio en su Unidad Cuautitlán. En --

1959 se inició la elaboración de nitrato de amonio en Monclova por Ferti-

lizantes de Monclova, S.A. En 1962 se inició simultáneamente la produc-

ción de urea y de fertilizantes complejos por las empresas Fertilizantes 

del Istmo, S.A. y Fertilizantes del Bajío, S.A., con lo que el país se -

volvió productor de todos los tipos de fertilizantes nitrogenados de amo 
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niaco en gran escala. 

Con el fin de eliminar una serie de problemas por los que pasaba la i~ 

dustria de fertilizantes, se dicidió fusionar todas las empresas dentro -

de una sola organización y q.ie ésta fuera la empresa estatal ya eatablecida: 

Guanos y Fertilizantes de México S.A., la cual absorbió a Fertilizantes 

de Monclova, S.A., Fertilizantes del Itsmo, S.A., operando en forma in

dependiente otras empresas más pequeñas, cuyas actividades productivas -

no son exclusivamente fertilizantes. 

Consumo: El sector agrícola es el consumidor principal de fertilizan 

tes nitrogenados sólidos. Al estudiar el consumo de estos productos de

be considerarse además el amoniaco que se usa como fertilizante por apl! 

cación directa, cuya producción está reservada a Petróleos Mexicanos y -

por tanto no pertenece al sector secundario. 

El consumo de fertilizantes nitrogenados, es necesario expresarlo en 

función del contenido de nitrógeno, ya que es precisamente éste, el que 

se aprovecha en los suelos y cada fertilizante lo contiene en diferentes 

porcentajes, 

El consumo de nitrógeno con una tasa promedio anual de 12.4% en el pe

ríodo 1964-1969, en 1970 descendió 2.2%. A partir de 1971 se recuperó la 

tasa de crecimiento anual, correspondiendo un 12.6%, el período 1970-1975 

fué de 20,6% al 6ltimo año. En el año de 1978 bajó la tasa para aubir en 

el período de 1979-1981. 

Sulfato de Amonio. 

Durante el período de 1923-1947 el sulfato de amonio se convirtió en -

el fertilizante de mayor demanda en gran parte del mundo, Posteriormente 

se vió disminuido este empleo en gran parte por la aparición de los ferti 

lizantes orgánicos nitrógcnados. la mayoría de este sulfato de amonio se 
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produjo como sub-producto, por ejemplo: mediante la absorción de amoniaco 

proveniente de hornos de coque en ácido sulfúrico o de solución que con

tiene sulfato de amonio que son resultados de numerosas operaciones indus 

triales de tipo químico, también mediante el gas combustible, ya que es

una fuente de compuestos de azufre. 

De~pués de la Segunda Guerra Mundial hubo un rápido crecimiento en la 

demanda de fertilizantes nitrogenados dándose un gran impulso a la produ~ 

ción del sulfato de amonio en forma directa. 

En México, la producción de sulfato de amonio en forma directa empezó 

en el año de 1951. por medio de la empresa estatal Guanos y Fertilizantes 

de México, S.A., en la unidad de Cuautitlan. 
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Sulfato de Amonio. 

Sulfato de Amonio: (NH4 l 2so4 • 

Propiedades: Cristales de color gris parduscos a blancos, según el grado 

de pureza; soluble en agua; insoluble en alcohol y acetona; punto de fu

sión 280°C, peso específico 1.77 poco tóxico, peso molecular 132.14 con

tenido de N2% 20 - 21 estructura rómbica, solubilidad g/100 g. de agua. 

o•c 

lOOºC 

70.6 

103.8 

Acidéz equivalente en lb. CaCqtN2 107 

Tamaño de partícula: 

Es tan dar 28% malla - 16 

70% malla - 16, - malla 60 

Cristales grandes 10% malla - 10, - malla 20 

Punto higroscopico (humedad crítica a 86ºF) 80% 

Obtención: 

a) Los vapores amoniacales procedentes de la destilación seca de la -

hulla se recogen sobre ácido ~ulfúrico y después se cristalizan y se secan, 

ésto forma el sulfato de amonio del comercio. 

b) El amoniaco sintético es neutralizado con ácido sulfúrico. 

c) Sub-producto de la manufactura del caprolactama. 

d) A partir del Yeso, por reacción con amoniaco y dióxido de carbono. 

Método de Purificación: 



Recristalización o sublimación. 

Calidades: comerciales, técnicas, U.P., calidad enzimática, (exenta 

de metales pesados). 

u s o s 

a). Tratamientos de agua. 

b). Fermentación. 

c). Productos no flamables. 

d). Seda viscosa. 

e).· Curtidos aditibos pera alimentos. 
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Los fertilizantes nitrogenados contienen el nutriente de mayor signi

ficación para el crecimiento de la especies vegetales. Este 'nutriente -

es esencial para la vida animal y vegetal, ya que entra en la formación 

de la proteínas y aminoácidos. El nitrógeno no es asimilado directamente 

por las plantas, sino que debe transformarse en nitratos; la operación de 

transformación, cuando el nitrógeno no se aplica al suelo en forma de ni

tratos, la realizan las bacterias nitroficantes del género nitrobácter. 
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FERTILIZANTES NITROGENADOS. 

En México,la prod.lccién de fertilizantes nitrogenados se realiza en 15 plantas 

localizadas en ocho estados de la República. De éstas, ocho son de Sulfato 

de Amonio, cinco de Urea y dos de Nitratos de Amonio. 

El Amoniaco es otro producto fundamental para la industria de los fertilizan 

tes, que se utilizan en fertilización directa y en gran escala como insumo -

para la elaboración de fertilizantes nitrogenados. 

La producción de fertilizantes nitrogenados creció a una tasa media de 9.9% 

anual en el período 1970-80, destacando el dinamismo registrado por el Sul

fato de Amonio, cuya producción aumentó a tasa de 12.6% anual. 

Los niveles de utilización de la capacidad instalada de fertilizantes nitro

genados fueron elevados hasta 1977, afio en el que la mayoría de las plantas 

habian regularizado su operación. 

Sin embargo, durante los afias siguientes, debido a la entrada en operación 

de cuatro nuevas plantas, con el consecuente tiempo de maduréz para el apre~ 

dizaje, el aprovechamiento de la capacidad disminuyó hasta 64% en 1980. 

El consumo aparente de fertilizantes nitrogenados, observó dos comportamien

tos diferentes durante la década. El primero, de gran dinanisro, durante el 

lapso 1970-76 en el que el consumo de estos productos creció a una tasa media 

de 19.2% anual. En el segundo período, de 1976 a 1980, se puede decir que no 

hubo crecimiento, debido al efecto de las importaciones realizadas en este 

período. 

A nivel producto, la demanda de Sulfato de Amonio fue la más importante den

tro del grupo de los nitrogenados; su crecimiento fue de 20% anual en el --

período de 1970-76, manteniéndose prácticamente constante de ese afio a 1981. 
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En el año de 1982 el incremento ba.1ó a un 15%, en 1983 este constante -

aumento de demanda cayó, teniendo un decremento de un 17% con respecto al año 

1982, este decremento fue en todos los fertilizantes debido que en este año 

fue el año en que nuestra economis sufrió una gran crisis teniéndo en gene

ral el país problemas económicos. 

En 1984 el mercado de Sulfato de Amonio como de todos los fertilizantes 

tendieron a incrementar su demanda interna, siendo ésta de un 13% aproxima

damente. 

El Sulfato de Amonio se utiliza casi exclusivamente como fertilizante, 

siendo el que contiene menor cantidad de Nitrógeno, 20.5%, También puede -

utilizarse en tratamiento de agua, en curtiduría y en la elaboración de -

pilas secas. 

Fertimex dispone en la actualidad de 8 plantas en las que se elabora Sul 

fato de Amonio, las cuales poseen en conjunto una capacidad instalada del -

orden de 1'673,000 T.P.A. desglozada de la siguiente manera: 

Bajío 

Coatzacoalcos 

Cuautitlán 

Guadalajara 

Torreón 

Queretaro (3 plantas) 

TOTAL 

CAPACIDAD INSTALADA. (T/A). 

160,000 

200,000 

235,000 

278,000 

200,000 

600,000 

1'673,000 
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Existen además otras empresas que obtienen Sulfato de Amonio como sub

producto en sus procesos entre las que destacan UNIVEX, AHMSA, SICARTSA. 

E3tas compañías tienen contratos con FERTIMEX, quién es el único autori

zado para comercializar este fertilizante en el país (I). 

COMPAílIA 

UNIVEX 

AHMSA 

SICARTSA 

T O T A L 

PRODUCCION (T/A) 

240,000 

70,000 

10,000 

320,000 

De acuerdo a la eficiencia con que han operado las plantas de Sulfato de 

Amonio de la empresa FERTIMEX en loa Últimos años, produjo en 1982, 1,380 -

miles de toneladas. 

En el año siguiente hay un decremento alcanzado en 1983 un volúmen de --

1228 miles de toneladas cantidad que aumento hasta alcanzar en 1984 la ca

pacidad de 1465 miles de toneladas en la que se piensa tendrá un pequeño ~ 

incremento que se estabilizará hasta 1990. Con ésto se logrará un índice 

de aprovechamiento del 97% de la capacidad instalada del fertilizante. 

Ahora bien, si a la producción de FERTIMEX se le suma la de las 'lfmpresas 

maquiladoras que es de 320,000 toneladas en 1982 y se mantendrá en los años 

subsecuentes, nos dá un total de 1785 miles de toneladas hasta el fin del -

período 1990. Tales vol6menes representan el 58% de la producci6n de fer

tilizantes nitrogenados en plantas actuales en el período, bajo términos -

de producto bruto y el 40% en términos de nutrientes. 
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Capacidad instalada, localizaci6n y fecha de arranque de las plantas de 

productos terminados de FERTIMEX. 

UNIDAD PRODUCTORA 

Bajío 

Coatzacoalcos 

Cuautitlán 

Guadalajara 

Torreón 

Queretaro :· I 

Queretaro II 

Queretaro III 

CAPACIDAD INICIAL 

(MILES DE T/A) 

60 

50 

100 

128.7 

100 

200 

200 

200 

AÑO DE ARRANQUE 

1969 

1966 

1951 

1958 

1966 

1978 

1981 

1981 

Nutrientes.- Elementos del fertilizante que se aprovecha por los vege

tales para desarrollo normal,siendo: El Potasio, El Nitrógeno y El Fósforo 

los más importantes. 

Capacidad de nutrientes.- Es la cantidad aprovechada por la planta y -

se define·: 

Capacidad de 

Nutriente. 
_P~·~M~·-N-u~t_r_i_e_n_t~e~~ X 

P.M. Fertilizante 

Capacidad 

Actual 
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Capacidad actual, localización y afio de modificación. 

CAPACIDAD 

(MILES T/A) 

160 

200 

235 

278.7 

200 

200 

200 

200 

AÑO DE MODIFICACION 

1979 

1971-1979 

1966-1972 

1979 

1979 

CAPACIDAD 

N2 

32.8 

41 

48.2 

57.l 

41 

41 

41 

41 

LOCALIZACION 

Salamanca, Gto. 

Coatzacoalcos, Ver. 

Cuautitlán, Ed. Mex. 

Toluquilla, Jal. 

Torreón, Coah. 

Queretaro, Qro. 

Queretaro, Qro. 

Queretaro, Qro. 

Producción esperada de Sulfato de Amonio, en plantas actuales y maqui-

le ros. 

COATZA-
AÑO BAJIO COALCOS CUAUTITLAN GUAD. QRO. TORREON MAQUILEROS 

1985 160 200 235 278 590 200 210 

1986 160 200 23S 278 590 200 210 

1987 160 200 235 278 590 200 210 

1988 160 200 235 278 590 200 210 

1989 160 200 235 278 590 200 210 

1990 160 200 235 278 590 200 210 



Volúmen de producción de fertilizantes, entre el período de 1976-1984 

(Miles de T/A), 

A Ñ O SULFATO DE AMONIO 

1976 805 

1977 810 

1978 824 

1979 1 044 

1980 1 268 

1981 1 620 

1982 1 870 

1983 1 547 

1984 1 785 

NOTA: La información de los cuadros anteriores fue proporcionada por 

FERTIMEX, (2) 
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AÑO 

1970 

1971 

1972 

1973 

1974 

1975 

1976 

1977 

1978 

1979 

1980 

1981 

1982 

1983 

1984 

ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE SULFATO DE AMONIO 

(TONELADAS DE PRODUCTO) 

PRODUCCION IMPORTACION EXPORTACION 

387 995 -------
348 050 113 537 -------
403 552 191 719 --------
472 756 211 649 -------
650 279 147 556 --------
694 296 281 105 --------
810 353 345 297 --------
815 451 297 680 --------
828 549 195 226 -------
044 343 280 847 -------

1 268 512 --------
l 620 067 -------

870 637 -------
547 926 66 664 

l 785 208 101 304 
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CONSUMO APARENTE 

387 995 

461 587 

595 281 

664 405 

797 837 

975 401 

l 155 650 

l 113 131 

l 023 775 

1 325 190 

l 268 512 

l 620 067 

l 870 637 

l 481 262 

l 683 904 



AÑO 

1970 

1971 

1972 

1973 

1974 

1975 

1976 

1977 

1978 

1979 

1980 

1981 

1982 

1983 

1984 

ESTRUCTURA DEL CONSUMO APARENTE DE SULFATO DE AMONIO 

(TONELADAS DE NITROGENO) 

PRODUCCION IMPORTACION EXPORTACION CONSUMO APARENTE 

79 539 -------- 79 539 

71 350 23 275 -------- 94 625 

82 728 39 305 ------- 122 033 

96 915 43 388 ------- 140 303 

133 307 30 249 --------- 163 556 

142 331 57 637 -------- 199 658 

166 122 70 786 -------- 236 908 

167 167 61 024 ------ 228 192 

169 852 40 021 ------ 209 873 

214 090 57 574 -------- 271 664 

260 045 -------- 260 045 

332 114 ------- 332 114 

383 481 --------- 383 481 

317 136 13 658 303 478 

365 750 20 755 344 995 
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PRODUCCION Y CONSUMO APAREN'rE DE SULFATO DE AMONIO 

consumo Aparente 
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PROYECCION DE LA DEMANDA 

En base con el historial del consumo aparente del Sulfato de Amonio 

en los 6ltimos 15 años1calculamos la recta de regresión lineal para --

calcular la proyección en loe años siguientes hasta el año 1990. 

Dónde: 

(X) = AÑOS 

1970 

1971 

1972 

1973 

1974 

1975 

1976 

1977 

1978 

1979 

1980 

1981 

1982 

1983 

1984 

Y = a + bX 

b = nf.XY - (J:X) (S,Y) 

n lX2 
- (1 X)

2 

a= 
(~Y) (1. X) - (1: X) (t_ Y) 

nlX - C:É X) 

(Y) = CONSUMO APARENTE 

387 995 

461 587" 

595 281 

684 405 

797 837 

575 401 

1 155 650 

1 113 131 

1 023 775 

1 325 190 

l 268 512 

1 620 067 

1 870 637 

1.481 262 

1 683 904 
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Calculando la regresión lineal, obtenemos los siguientes datos: 

a -191 580 480.0 

b = 97 459.1 

r 0.959 

Dónde "r" = Coeficiente de corelación. 

Por lo cual tenemos la ecuación siguiente: 

Y = -191 580 480 + 97 459.1 X 

Con la cual calculamos la demanda aparente del año 1985 a 1990. 

AÑO 

19~5 

1986 

1987 

1988 

1989 

1990 

DEMANDA SUPUESTA PARA EL PERIODO 

1985 - 1990 

(TON. AÑO) 

CONSUMO APARENTE 

1 875 833.5 

1 973 292.6 

2 070 751.6 

2 168 210.8 

2 265 669.9 

2 363 128.9 
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Pl\RTICIPACION PROMEDIO l?C'R PRODUCTO EN LA DEMl\NDA 

1.- SULF~TO DE AMONIO 26.2\ 
2.- UREA 32.6\ 
3.- DAP 6,8\ 
4.- NPK 4.8\ 
5.- NITRATO DE AMONIO 9,2\ 
6.- AMONIACO 20.4\ 

TOTAL FUTl11 :/\ 1984 19\10 

( NI'rROGENP.DOS ) 

2 
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D E N A N D A 

El Sulfato de Amonio, es el más importante fertilizante dentro del grupo 

de los nitrogenados; su crecimiento fue de 20% anual en el período 1970-1976, 

manteniéndose constante prácticamente de ese año al de 1981. 

La producción de Sulfato de Amonio, se estimó que creció una tasa media 

de 7.8% anual, para alcanzar 1.65 millones de toneladas, las cuales serán

suficientes para cubrir la demanda hasta 1984. 

Fuesto que la producción esperada en plantas actuales y proyectos no -

rebasará la cifra de 1 873 mil toneladas después del año de 1985 al 1990 ya 

no hay proyectos en construcción después del año de 1981. Sólo las existen 

tes se pondrán a su w.ayor capacidad. 

Los precios internos de los fertilizantes nitrogenádos se mantuvieron -

hasta 1974 por debajo del nivel alcanzado en 1970. 

Para el período 1974-1980, aumentaron 14.6% en promed~o anual, como result~ 

do de la inflación que se presentó a nivel nacional. Del año 1980 a 1982 -

los precios aumentaron 185% aproxiffiadamente en este período. Del año 1983-

se incrementaron 200% con respecto al año anterior, del año 1984 en adelan

te los precios se dispareron debido a la crisis en la que el país sufre de 

éste a la fecha. 

Loa incrementos que sufrierón los precios nacionales del Sulfato de Amo 

nio, se mantuvierón por debajo de los prevalecientes en el mercado de loa 

Estados Unidos. 
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LOCALIZACION DE LA PLANTA 

El punto que nosotros hemos considerado es el de la ciudad de Salina -

Cruz, la que cuenta en la actualidad con instalaciones correspondientes a

una refinería, una terminal de amoniaco, un amonoducto proveniente de Coso 

loacaque y los requeridos para el embarque de petróleo crudo, estando en -

construcción actualmente una terminal más de amoniaco, una planta recuper~ 

dora de azufre y una productora de amoniaco, por parte de PEMEX. Además -

FERTIMEX esta construyendo una planta de Urea con el fín de aprovechar el

amoniaco y el bióxido de carbono generado en la planta de PEMEX. 

El mercado es apropiado, puesto que se puede distribuir por mar: Manzan! 

llo (Colima), Mazatlan (Sinaloa), Pto. Madero (Chiapas), Por tierra: Oaxaca 

Chiapas, Puebla y Guerrero. Y para exportar a América Latina principalmen

te a El Salvador que importa un 80% de su fertilizante el cual corresponde

ª Sulfato de Amonio. 

Por lo que pensamos que el lugar es adecuado, puesto que es una ciudad -

con condiciones necesarias descritas arriba. 

Ya que tenemos materias primas disponibles con la planta de amoniaco que 

tiene PEMEX dentro de la ciudad y la Refinería para obtener Azufre, con el

cual se puede hacer el Acido Sulfúrico que es materia prima de los procesos 

de obtención de Sulfato de Amonio. 

Los servicios son completos puesto que es una ciudad ya establecida, 

cuenta con agua por los ríos que tiene: Río Tehuantepec y San Mateo del Mar. 

Tenemos mano de obra disponible, tanto calificada como no calificada en 

toda la zona del Itsmo, gracias al gran auge del petróleo dentro de esta zo

na industrial. 
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CAPACIDAD DE LA PLANTA 

La capacidad de nuestra planta será de 200,000 T/A, puesto que la produ~ 

ción esperada para el año 1990 será de 1'857,000 T/A, tomando en cuenta la

producción de FERTIMEX y plantas maquiladoras. La proyección de la demanda 

será para este mismo año de 2'363,128.9 T/A, por lo cual habrá un déficit -

de 488,128.9 T/A aproximadamente, por lo tanto nuestra planta vendrá a re-

solver un poco el problema de este déficit. 

El Sulfato de Amonio es un producto que como fertilizante se consume mu

cho en el país, por ser éste un fertilizante que se aprovecha por el conte

nido de nitrógeno (21%) principalmente, pero además se ha encontrado por un 

estudio reciente en U.S.A. ll) que el azufre es un nutriénte secuandario que 

aprovecha la planta y ayuda a controlar la salinidad del suelo. Siéndo --

éste un producto que se consume por tradición entre los campesinos del país 

ya que fue el primer fertilizante químico sintético y siendo además todavía 

uno de los fertilizantes más baratos en el mercado. 

V tomando en cuenta el déficit de fertilizantes en general, aún tomando 

la producción del Sulfato de Amonio, estuviese en exceso como producto quí

mico, como fertilizante es consumido, puesto que de algún modo hay que con

trarestar el déficit de fertilizantes. 

Además se consigue disminuir con ésto la fuga de divisas, debido a que -

se disminuye la importación de fertilizante. 
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PROCESOS EXISTENTES EN MEXICO 

En México, las empresas productoras de Sulfato de Amonio son las si-

guientes: 

Fertimex, S.A. 

Fertimex, S.A. 

Fertimex, S.A. 

Fertimex, S.A. 

Fertimex, S.A. 

Fertimex, S.A. 

Univex, S.A. 

Industria Química 
de México, S.A. 

Magnecio, S.A. 

Mexicana de Coque 
y Derivados. 

Industrial Pinera 
México. 

LOCALIZACION 

Cuautitlán, Edo. de Mex. 

Toluquilla, Jal. 

Coatzacoalcos, Ver. 

Salamanca, Gto. 

Torreón, Coah. 

Querétaro, Qro. 

Salamanca, Gto. 

Guadalajara, Jal. 

Xocoyahualco, Edo. Mex. 

Monclova, Coah. 

Nueva Rosita, Coah. 

(1) Se obtiene como sub-producto en ese proceso. 

TECNOLOGIA 

Chemico Construction Coro 

Struther Wells. 

Chemico Construction Coro 

Chemico Construction Coro 

N.V. Nedarlense Staut. Hol. 

Struther Wells. 

( 1 ) 

1 

( 1 ) 

( 1 ) 
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PROCESOS EXISTENTES EN MEXICO. 

Se puede dividir en dos grupos la forma de producción de Sulfato de Amo-

nio, 

a), FORMA DIRECTA.- Se hace reaccionar amoniaco y ácido sulfúrico en fer-

ma directa. 

b). FORMA INDIRECTA.- Se obtiene como sub-producto de otros procesos. 

Los primeros datos que se tienen sobre la fabricación de Sulfato de 

Amonio, datan del año de 1865 obteniéndose como sub-producto de las 

cokerias y fabricas de gas. 

Poco tiempo después aparecieron otros métodos de otitención, siendo los 

principales los siguientes. 

- Tratando en caliente la cianamida de calcio, con anhídrido sulfuroso, 

oxígeno y vapor de agua, siendo la reacción la siguiente: 

CN2Ca + 3 tt2o --~-----------~ CaCo 3 + 2 NH 3 

S02H20 + ~ º2 + 2NHJ -------~ji. (NH4 >2 so4 

- O bien tratando el amoniaco y dióxido de carbono por una papilla de --

sulfato de calcio, de esta manera se unen los dos gases, dándo carbona 

to de amonio. 

- Este se transforma con el sulfato de calcio disuelto en agua, en carbo 

nato de calcio y sulfato de amonio: 

(NH ) co + caso ___________ ..._ caco + (NH > so 
42 3 4 .... 3 42 4 

A principios del presente siglo se han modificado los métodos de obten 

tención, tomando como base principal las condiciones de operación, pa~ 

tiéndo de las materias primas, amoniaco, anhidro y ácido sulfúrico -

respectivamente. 



Siendo los métodos generales de obtención los siguientes: 

a). Combinando ácido sulfúrico y amoniaco anhidro en un reactor crista

lizador, operando a presión atmosférica. 
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b). Combinando ácido sulfúrico y amoniaco anhidro, en un reactor crist! 

lizador, operando a presión reducida. 

c). Reaccionando ácido sulfúrico y amoniaco anhidro, en un neutralizador 

y luego pasandolo a un reactor -cristralizador- trabajando a presión 

reducida. 

d). Haciéndo reaccionar ácido sulfúrico y amoniaco anhidro en una torre 

de absorción por medio de espreas en contra corriente. 

e). Obteniéndo simultaneamente otras sales amoniacales. 

De los métod'.:6 anteriores describimos los siguientes: 

PROCESO MIXTO. 

Tecnología de producción. Se tiene seis cristalizadores, uno de los cuales 

usa el proceso Struther Wells, de reacción directa de ácido sulfúrico con -

amoníaco y cristalización al vacío y cinco que utilizan el proceso Chemico

Construc tion con reacción directa y cristalizador atmosférico, 

Proceso Chemico Construction (presión atmosférica), El Sulfato de Amonio se 

obtiene por reacción directa del ácido sulfúrico y del amoníaco anhidro en

rase líquida en los cristalizadores, los cuales tienen una sección cilindri 

~a vertical con una sección cónica inferior, pudiendo ser fabricado de -

acero al carbón con recubrimiento interno de acero inoxidable. 

Al cristalizador, que originalmente contiene agua, se le va introduciéndo -

ácido sulfúrico y amoníaco, con lo cual aumenta la concentración de Sulfato 

de Amonio en solución. Al llegar al punto de saturación se inicia la for-
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mación de pequeños cristales que crecen en tama~o y proporción hasta llegar 

a constituir 60% de la solución, punto en el cual deben ser extraídos, 

La reacción es la siguiente: 

2NH + H SO ..z:::::::::: .. ( NH ) SO + Calor 
3 24..... 424 

Esta reacción es exotérmica por lo cual la temperatura debe ser controlada -

a una temperatura de 105ºC y para disipar el calor se adiciona constantemen-

te agua, que se evapora y se desaloja hacia la atmósfera a través de la chi-

menea del cristalizador. 

El amoníaco se introduce por medio del inyector de amoníaco sobre la línea -

de descarga de la bomba de recirculación. Para mantener una agitación conv! 

niente dentro del cristalizador, que propicia crecimientos de los cristales, 

se introduce también vapor y aire comprimido. 

El magma de cristales, por medio de la bomba de magma se envía a la centríf~ 

ga, en dónde se separan los cristales de las aguas madres; las aguas madres-

van al tanque de almacenamiento de éstas, de dónde se bombea para devolverlas 

al cristalizador. 

Los cristales que salen de la centrífuga son conducidos por dos transportad2 

res al secador, por dónde pasa en paralelo una corriente de gases calientes 

originados en el horno alimentado con diesel. 

Los gases que salen del secador entran a un ciclón separador, dónde se cole~ 

tan los finos, de dónde son regresados disueltos en agua al foso de licor y-

de ahí al cristalizador. 

t 
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El ventilador extractor situado a continuación del ciclón separador de -

polvos succiona y arroja los gases a la atmósfera. Los cristales que sa

len del secador caen al transportador de bandas, que los lleva a la bode

ga de almacenamiento. 

Proceso Struther Wells. Este proceso difiere del anteriormente descrito 

únicamente en el diseño del cristalizador, el cual consiste de dos cuer

pos cilíndricos uno sobre otro, y conectados por medio de una pierna bar2 

métrica. El vapor de agua producido por la disipación del calor de la 

reacción es condensado en el condensador, que envía el agua caliente a 

una torre de enfriamiento. 

El magma de cristales es bombeado a las centrífugas, integrándose de aquí 

en adelante con el resto de los equipos de la planta. 
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PROCESO A PRESION ATMOSFERICA. 

Este proceso utiliza como materias primas el ácido sulfúrico y amoníaco 

en fase líquida, por contacto directo se efectúa la reacción exotérmica, 

Este proceso se realiza en un cristalizador a presión atmosférica y a una 

temperatura de 105°C, teniéndo agua para controlar la temperatura, ya que 

como se dijo es un proceso exotérmico y además ayuda a mantener una con-

centración dentro del cristalizador, siendo agua de reposición, ya que hay 

grandes evaporaciones, el vapor sale por la chimenea del cristalizador. 

También se le inyecta vapor y aire por la parte inferior del cristali

zador, para que haya una agitación constante, formando un calentamiento -

uniforme. 

El aire fac~lita la agitación del magma en el fondo del cristalizador, 

evitando la obstrucción de la sálida. 

Ayuda a regularizar la agitación cel magma y mantiene los cristales pe

queños en suspención. 

El calentamiento uniforme en la entrada de la recirculación evita que 

se provoque el efecto Geiser, el cual provoca una deformación en el cre

cimiento de los cristales. Por lo cual es necesario ésta inyección de -

aire-vapor, el aire es co~primido antes de la inyección. 

Con respecto al equipo, el cristalizador es el principal, pués es en -

éste dónde se lleva a cabo la reacción, este cristalizador que maneja mag

mas espesos, esta hecho de acero al carbón con recubrimiento de acero 

inoxidable que permite la transmisión de calor y es bastante resistente me

cánicamente, soporta la erosión producida por los cristales y el ácido sul

fúrico, por le cual el costo inicial es relativamente elevado para grandes 

capacidades y la eficiencia es menor que en un cristalizador al vacío. 
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Con respecto al demás equipo, la centrífuga obtiene un sólido de 1.5% de 

humedad, el cual pasa al secador rotatorio. La centrífuga es del tipo de

cantadora puesto que se necesita recuperar los cristales de las aguas madres, 

además qua se recomienda para cuando hay que lavar por rociado, el cual es 

utilizado para el lavado de los cristales del Sulfato de Amonio. 

El sólido que pasa al secador entra con una húmedad de 1.5% aproximada-

mente los cuales a través de gases de combustión secan a los cristales, con 

una humedad de aproximadamente 0.15% en peso. 

El secador es un secador rotatorio, le rotación del cilindro, que por lo 

general de 3 a 5 revoluciones pcr minuto, mantiene el material en agitación 

coñtínua y lo transporta por el secador. Los gases que salen del secador -

pasan a un ciclen los cuales para eliminar quitan los polvos por gravedad -

pasan a un tanque de disolución con el agua de reposición, por lo cual lo -

que se pierde es muy poco que se va a la atmósfera, recuperando la mayor -

parte que se alimenta al cristalizador 

Estos son los principales equipos del proceso, siendo los demás: Bombas 

y una compresora. 
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PROCESO A PRESION REDUCIDA. 

El Sulfato de Amonio se produce por reacci6n entre el ácido sulfúrico y 

amoniaco anhidro vaporizado, ccn desprendimiento de calor según la siguien-

te reacción, a una presi6n de 257 mm. Hg. abs. y una temperatura de 80°C --

con una saturación del 49% en peso. 

Materias Primas: 

98% de pureza (líquido) 

100% de pureza (gas) 

Producto: 

98-99 de pureza (cristal) 

Técnica del Proceso.- En este proceso, la formulaci6n de la solución ª! 

turada de Sulfato de Amonio, se hace en uiaunidad cristalizadora formada de -

dos partes. 

Una baja dónde se tiene la suspensi6n de Sulfato de Amonio, y otra más -

elevada dónde está la cámara de vacío. 

Aquí para formar las soluciones de Sulfato de Amonio, se alimenta el agua a 

la parte baja de la unidad y se va agregando vapor para calentar la solu---

ci6n, una vez que esta caliente la soluci6n se comienza a recircular y se -

principia a agregar el ácido sulfúrico en la línea de recirculación, des---

pués se suspende dicha adici6n de ácido y se inicia la de amoniaco, en la -

misma línea. El amoniaco se introduce por medio de un inyector y se combi-

na con el ácido sulfúrico y aguas madres para mezclarse, produciendo el Sul 

fato de Amonio, que cristaliza por sobresaturaci6n de la solución. A con--

tinuación se pone en contacto las dos cámaras para comenzar a alimentar el-
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agua (vapor), por ur. sistema de vacío tipo condensador-eyector de vapor, 

El magma formado por solución y cristales se mantiene en recirculación, 

de tal manera que sólo los cristales de mayor tamaño se sedimentan en el -

fondo del reactor, de dónde son extraídos para comenzar a bombear la solu

ción a las centrífugas, en dónde se separan los cristales de Sulfato de -

Amonio de la solución, la cual es recirculada por una bomba a la parte in

ferior de la unidad, 

Los cristales lavados y húmedos procedentes de la centr!fuga salen a 

l.8% de humedad, son secados en un secador rotatorio o en un transportador 

de gusano y una vez secos son mandados al almacén por un transportador de 

banda, 

En el secador rotatorio se tendrá una cámara de combustión que producirá 

los gases calientes, los cuales circulan en forma paralela con el Sulfato -

de Amo~io, después dichos gases pasarán por un ciclón separador de polvos y 

por últimc serán expulsados a la atmósfera. 
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PROCESO DE PRESION ATMOSFERICA. 

El Sulfato de Amonio se produce por reacción del ácido sulfúrico y amo-

niaco. 

2NH + H SO 4'.=:::::::~ (NH ) SO + 67710 Cal. 
3 2 4 4 2 4 gmol • 

El proceso consiste en formar una solución saturada de Sulfato de Amo-

nio, en dónde por sobresaturación se provoca la formación y crecimiento de 

los cristales, la solución está en recirculación alcanzando el contenido -

adecuado de sólidos se manda una parte a la centrífuga, dónde se separan -

los cristales y el liquido que le acompaña, denominándose este líqu•ao "agua 

madre". 

Los cristales húmedos se mandan al secador rotatorio en dónde en corrien
h· 

te paralela con aire caliente se secan, siendo descargados a un transporta-

dor de banda que los lleva al almacén. 

Los gases que salen del secador pasan a un ciclón separador de polvos an 

tes de ser expulsados a la atm~sfera por medio de un ventilador. 

Como la reacción del ácido sulfúrico y el amoniaco es exotérmica, es necesa 

ria reponer agua al sistema pués gran parte de ella se evapora a causa de -

este desprendimiento de calor, esta agua de reposición se introduce al sis-

tema con la solución que resulta de disolver el polvo recolectado por el --

ciclón. 

El equipo consta de un cristalizador del tipo atmosférico, fabricado to-

talmente en placa de acero al carbón con un sistema de recirculación, la --

bomba de recirculación succiona de la parte cilíndrica del cristalizador -

y descarga en la parte cónica, además en el fondo del cristalizador lleva -

dos boquillas, una para la entrada de magma recirculada y otra para succión 
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de la misma. Tiene también entradee para aire y vapor. 

Alimentación de ácido sulfúrico debe llegar a la planta a una presión de -

2.5 a 3.0 Kg/cm2 y entrar al cristalizador en forma perpendicular a la lí

nea de recirculación, la cual lleva el amoniaco, al reaccionar éstes, se -

forma en ese punto una violenta ebullición ~ue facilita la agitación. El -

aumento de acidez en ese lugar favorece el crecimiento de los cristales -

suspendidos, pués alaumen~arla acidez disminuye la solución del Sulfato -

de Amonio, haciéndo que la solucién se sobresature. 

La alimentación c!e ;.n:oniaco se t.ace en la línea de recirculación por -

medie de un inyector eepecial. El amoniaco se alimenta en estado líquido 

y con ésto es probable ter.er enfriamiento y cristalizaciones frecuentes, -

por lo que parte del agúa de reposición se alimenta en una boquilla ante-

rior al inyector de amoniaco, sobre la misma línea de recirculación prin-

cipal. 

La acidez en el cristalizadcr Ef controla con la adición de amoniaco -

por medie de la relación ácido-amoniaco, que consiste en la relación molar 

más conveniente de amoniaco-ácido sulfúrico que deba existir en la solución 

Teóricamente esta relación debe ser de 2, pero las pérdidas de amoniaco r~ 

duce este valor. Una relación inferior a 2 ir.di ca preser.cia de ácido sul

fúrico libre, que en medio diluído es altamente corrosivo, por lo tanto no 

se debe permitir que la relación mol baje de 2, ni que la acidez libre so

brepase el 1.0%. 

Control del cre~imiento de cristales, el fluido que se está recirculan

do es ligeramente más concentrado que el del cristalizador, la presión de

esta columna es muy grande, pcr lo que la solución a medida de que va en-



cendiendo se va acercando más al ~·unto de ebullición, hasta comenzar " he!: 

vir, formando una solución sotresaturada en la cllal se encontrarán suspen-

didos los cristales pequeños hasta alcanzar un tamaño lo suficientemente -

grande para poder caer. La máxima velocidad de la solución se alcanza en-

la parte infericr del cristalizador y conforme el líquido va subiendo, 

esta velocidad baja hasta hacerse casi nula en la parte superior, estas --

diferentes velocidades favorecen al crecimiento en forma progresiva de los 

cristales pequeños suspendidcs en la parte superior y que al ir descendien 

do, su tamaño va aumentando hasta alcanzar en el fondo el tamaño convenien 

te para ser extraído en forma de magma por la centrífuga, 

Sin embargo esta clasificación se altera por ebullición de la solucién, . 
la alimentación de vapor y la inyección de aire, aumenta con la solución -

saturada en contacto con los cristales, se aumenta el tamaño de éstos. 

En le formación de magma es importante la cantidad de sólidos suspendi-

dos, normalmente deben estar entre 50% y 60%. La presencia de mayor can-

tidad provoca obs~ruccicnes frecuentes en el equipo, dificultándoEe la --

operación correcta, pero con una cantidad mencr que ésta, la producción -

baja. 

La alimentación de las aguas madres del cristalizador, se repone con -

aguas madres bombeadas cel tanq~e que recoge las mismas de la centrífuga, 

del lavado ele· la centrífuga y de la solución que resulta de los polvos --

recolectados por el ciclón con el agua de reposición. 
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L& alimentación de aire al cristalizador e~ por inyección de aire para 

poder tener el magma en constante suspensión y ésto se traduce en una bue 

na clasificación de los rrJ.stales. Además sirve para uniformizar le tem 

peratura en el punto de entrada de la recirculación, pués en su defecto -

se producirian zonas demasiado calientes que tenderían a formar el llama

do efecto geiser, sirve también como otro medio de agitación. 

La separación de los cristales del líquido también llamada centrifug~ 

ción, debe constar de una centrífuga continua, del tipo decantadora. La 

centrífuga recibe la alimentación de una bomba que tendrá establecida 

una· circulación constante. Los cristales centrifugados se depositarán -

en el transportador de banda. El líquido o aguas madres se mandan por -

gravedad al tanque de recolección de las mismas. En la línea de descar

ga de aguas madres va una línea de desfogue de vapores. 

Los cristales depositados en el transportador de ~anda pasan a un --- . 

transportador helicoidal que los alimentará a un secador rotatorio que por 

medio de gases calientes que fluyen en paralelo con los cristales, bajan 

la húmedad de estos de 1.5 a 0,15%. 

Los gases calientes usados para secar los cristales provendrán de una 

cámara de combustión que precede al secador. 

Es imposible evitar que haya adheridos a los cristales, así como rotu

ras de los mismos, cristales finísimos flotando en el ambiente y crista

les submicroscópicos en crecimiento. 



Por todo ello el producto final casi siempre está contaminado de mate

rial polvurento. ?or tal motivo el polvo de Sulfato de Amonio arrastrado 

por los gases es separado por un ciclón, el cual por gravedad descarga a 

un tanque de disolución, en dónde el agua de reposición forma una solución 

que derrama a un canal colector, que la llevará al tanque colector de -

aguas madres. 



VAPOR 

AMONIACO 

13 

DESCRIPCION 

1.- Cristalizador 
2.- Inyector de amoniaco 
3,- Bomb;I de circulaci6n 
4.- Bomba de alirnent~ci6n centrífuga 
5.- Horno 
6.- Centrífuga 
7.- Secador 
e.- Ciclen separador de polvo 
9.- Tanque de disoluci6n de polvo 

AGUAS MADRES 
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10. - Ventl.lador extractor 
11.- Tanqufl de ac¡uao madres 
12.- Bombas de aguas madres 
13.- Compresor de aire 
14 .- Enfriador 
15.- sei?ara<:lor 
16.- Tanque dlll aire comprimido 
17 .- Trll11Spart.ador de banda 

AGUAS 11ADRF.S 
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PROCESO MIXTO. 

Este proceso lo que hace es combinar el reactor cristalizador al vacío 

con el cristalizador mecánico a presión atmosférica. Por lo cual este -

proceso tiene sólo la diferencia de esta combinación. 

El demás equipo es igual al del proceso a presión atmosférica, en lo -

que se refiere a la centrífuga son dos, el secador y el ciclón son igua

les. 

Las condiciones del cristalizador al vacío son las de presión = 257 mm 

Hg. y la temperatura = 80ºC, con una saturación de 49%, mientras que el -

cristalizador a presión atmosférica tiene una P=l atm. y T=105°C. 

La corriente del cristalizador al vacío se une cuando manda el magma -

a la centrífuga vertical, dónde también la manda el cristalizador a pre-

sión atmosférica dónde se hace una sola corriente. La cual pasa después 

de la centrífuga horizontal de la cual sale a una humedad de 1.4% 

Los cristales que salen de esta centrífuga pasan al secador rotatorio . 

dónde son secados con gases de combustión salidos de la caldera, de dónde 

salen los cristales de Sulfato de Amonio con una humedad de 0.15%, los 

cuales se mandan a la bodega. 

Los gases de combustión al salir del secador pasan a un ciclón, el cual 

separa los cristales más grandes que caen por gravedad a un tanque de 

solución, dónde son disueltos mandando ésta a un tanque de licor, que es 

de dónde se recircula al cristalizador a pre$ión atmosférica, como agua

de reposición, los gases que salen del ciclón son descargados a la atmós 

fera. 

Este proceso es el que utiliza el mayor número de equipos. 



AGIJA 
FRIA 

DESCRIPCION 

1. - CONDENSADOR 
2.- CRISTALIZAOOR DE VACIO 
3.- B0l9i>. RECillC. Pll.INCIPÁL 
4.- CRISTllLIZADOR ATMOSFERICO 
5,- INYEX::TOR DE AMONIACO 
6.- BOMBA RECIRC. PRINCIPAL 

18 

7 .- BOMBA DE ALIMENTl\CION CENTRIFUGA 
8.- CALDERA 
9.- CENTRIFUGA VERTICAL CONTINUA 

10.- CENTRIFUGA UORIZON'l'AL INTERMITENTE 
11.- SECADOR 

12.- CICIDN SEPARADOR DE PINOS 
. 13.- TANQllE DE DILUCION DE FINOS 

14.- VENTILADOR EXTRACTOR 
15.- TANQUE DE ~GUAS MADRES 
·16.- BOMBAS DE AGUAS !-!ADRES 
17.- 'l'OllRE DE ENFRIAMIENTO 
18.- COMPRESOR DE AIRE 
19. - TANQUE DE AIRE COMPRIMIDO 
20,- BOMBA DE LICOR 
21.• FOSO DE LICOR 
22.- TRANSPORTADOR DE BANDA 
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AGUl\S l'ADRES 

16 



PROCESO A PRESION REDUCIDA. 

En este proceso se utiliza como materia prima ácido sulfúrico líquido 

y amoniaco anhidro en fase gaseosa, el cual es precalentado en un evapo

rador antes de meterlo en el cristalizador. 

Las condiciones de operación del reactor cristalizador son las siguie~ 

tes: Presión = 257 mm Hg. abs. con una temperatura de 80°C, cuando llega

ª la saturación de la solución (que se alcanza a una concentración de 49%) 

aumenta el punto de ebullición 7.2°C. 

Este proceso se realiza en el cristalizador a presión reducida (?57 mm 

Hg.), por contacto directo entre ambas materias primas. Para éste proce

so se utiliza agua y vapor, el agua sirve para reponer la que se evapora 

en el cristalizador que es muy grande, por lo cual se consume mucha agua, 

también se utiliza en la centrifuga para lavar la magma. El vapor sirve 

para calentar en el evaporador el amoniaco y en el cristalizador para -

tener una agitación y mantener un calentamiento uniforme. 

El equipo utilizado es un evaporador que calienta el amoniaco para en

trar al cristalizador. 

El cristalizador es al vacío, el cual tiene la ventaja que elimina el 

calor sin pasarlo por una superficie, lo cual provoca más bajo costo para 

el cristalizador. Pero tiene los inconvenientes que por lo general re-

quiere de un inyector de vapor de agua para obtener la baja temperatura

deseada y el consumo de vapor es muy elevado. la densidad de las magmas 
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no pueden ser demasiado elevados para que circulen libremente en el cris

talizador y además es dificil alcanzar la temperatura final deseada. 

La densidad del magma limita la región de enfriamiento, necesita más -

espacio que el del proceso a presión atmosférica además el revestimiento

de caucho para la corrosión no da buen resultado por la solución ácida -

caliente. 

Al salir el magma del cristalizador pasa a un concentrador el que ev! 

pora parte del agua que contiene la magma para después pasarla a la cen

trifuga de la cual sale con una humedad de 1.8% aproximadamente, pasando 

a un secador rotatorio, del cual sale con una humedad de 0,15% en peso -

aproximadamente, con gases de combustión, se lleva a cabo el secado de -

los cristales. 

Los gases que salen del secador pasan a un purificador de gases, el -

cual separa los gases de combustión de los pequeños cristales y el polvo 

después nandado a la atmósfera. 

Los cristales que salen del secador son pasados por un enfriador para 

después pasarlos a una bodega, ayudado con un transportador de bandas. 



VAFOR 

1 
ACIDO SULFURICQL 

FOSll DE 
AGUAS 
MADRES 

CRISTALl
:ZADOR. 

RECIRCU!.ACION 
PRINCIPAL 

C~ENTRADOR 

TANQUE 
COllDENSllDOS 
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SCRUBBER 

1 
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PROCESO SELECCIONADO. 

El proceso que nosotros elegimos fué el de presión atmosférica por los 

siguientes puntos: 

1).- A ls presión atmosférica es fácil de trabajar, con una tempera

tura de 105°C que no es una temperatura alta ni baja por lo cual es fácil 

de mantener dentro del cristalizador, operando a nivel del mar. 

2).- El agua, vapor y aire que se utiliza para el proceso, cono el 

agua utilizada para lavar los cristales en la centrífuga, son ~antidades

no grandes, comparadas con lo que se consume en un cristalizador al vacío. 

3).- El cristalizador es el más adecuado, aunque tiene una eficiencia 

menor que el de vacío, tiene la ventaja de que es muy resistente para la

corrosión, lo cual disminuye el costo fijo, además que el mantenimiento -

durará más tiempo, reflejándose en el costo del producto. 

4).- Es el proceso que .ocupa un número menor de equipos. 

¿Por qué se desecharon los otros dos procesos? 

El proceso al vacío se desechó porque el vacío que opera el cristalizador 

(257 mm Hg) es más difícil de operar en estas condiciones que las del 

cristalizador a presión atmosférica, siéndo además éste el más caro. 

2).- Utiliza una cantidad mayor de vapor y agua puesto que primero hay -

que evaporar el amoniaco, gastando un flujo en esta operación, aunque el 

condensado se reutiliza. El gasto de agua en la producción de vapor es -

muy grande dentro del cristalizador, puesto que el calor desprendido de -

la reacción se consume evaporando el agua de la solución que esta dentro-
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de éste y como hay que mantener un nivel de solución es necesario estar -

suministrando constantemente agua de reposición. 

3). El cristalizador no es muy recomendable para este proceso, puesto 

que aunque nos da una eficiencia elevada hay demasiadas corrosiones, debi

do a lo cual es necesario parar la planta en forma más constante para dar 

más mantenimiento en un año, en comparación con el atmosférico, elevando

los costos fijos y de producción. 

4). Además éste proceso utiliza un número mayor de equipos que el pr~ 

ceso a presión atmosférica. 

El proceso Mixto lo desechamos: 

1). Como combina los cristalizadores de ambos procesos se tiene la i~ 

conveniencia de el cristalizador al vacío, el cual provoca los problemas

descri ~os en párrafos anteriores. Siéndo las demás partes del proceso 

igual que el atmosférico. 

2). Por último éste proceso comparado con los anteriores tiene el ma

yor número de equipos, por lo cual se elevan los precios fijos. 
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CALCULO DE EQUIPO DE PROCESO. 

En el siguiente capitulo se calculará el equipo principal de la planta 

de Sulfato de Amonio. 

Tomando como base la descripción y requerimientos del proceso, se pro

cede a calcular el equipo determinado, características. 

Para el cálculo se toma en cuenta: 

l. La capacidad, 

2. Operación a realizar. 
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"CRISTALIZADOR" 

Se desea obtener 579.13 toneladas por día de Sulfato de Amonio, con --

l. 5% de humedad. 

Temperatura del proceso: 150°C 

Presión: 1 atm. 

Concentración: 98% puro 

Líquido. 

Temperatura a la que entra al cristalizador: 25ºC 

Propiedades: NH 3: 

Concentración: 100% puro. 

Líquido. 

Temperatura de alimentación: 25°C 

Concentración 98% de pureza. 

Temperatura de proceso l05ºC 

Presión atmosférica. 

El aire y el vapor no se tomaron en cuenta para el cálculo del crista-

lizador, puesto que no toman parte del proceso y sólo sirven para agitar, 

por lo cual solo atraviesan el cristalizador, el tiempo de residencia se 

puede despreciar. 

Balance de materiales de acuerdo con la ecuación siguiente: 
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"CALCULO DEL CRISTALIZADOR" 

Los materiales para producir 579.26 toneladas por día de (NH4 J2so4 de 

98.5% de pureza y teniendo una eficiencia en el proceso de 98% serán: 

NH3 Anhidro líquido 

~504 

La cantidad e NH 3 será: 

N~ 
579.26 X 0.985 X 17 X 2 

24 X 0.98 X 132 

N~ 6.2485 ton./h. 

La cantidad de H2so 4 será: 

H2so4 
579.26 X 0,985 X 98 
24 X 0.98 X 132 X 0.98 

18.378 ton./h. 

La cantidad de (NH4) 2So4 será: 

579.26 X 0,985 
24 X 0.98 

24.2589 ton./h. 

V 

100% pureza 

98% pureza 

F Fi 

R 
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"BALANCE DE MATERIA" 

Para este balance se usaron algunos datos experimentales obtenidos de 

un manual de una planta similar(S), 

Fi 49.766 ton./h. 

xF 0.477 

V l. 566 ton./h, 

e 48.272 ton./h, 

xC 0.4925 

o 80.45 ton./h, 

xR 0.4925 

R 32.178 ton./h. 

Ff 81,944 ton./h. 

De dónde: 

Fi Alimentación inicial toneladas por hora. 

xF Concentración en peso de la solución del Sulfato de Amonio en la 

alimentación, 

c Producción de cristales de Sulfato de Amonio que salen del cris·

talizador más 50% de solución saturada. 

xC Concentración en peso de los cristales de (NH
4

)
2
so

4 
que salen -

del cristalizador. 

D Magma que sale del evaporador,ton./h, 

R Recirculación de la magma al evaporador. 

xR Concentración en peso de la magma en la recirculación, 

f'f Alimentación final toneladas por hora. 

• La alimentación es sin tomar en cuenta el vapor y el aire que entran 

para la agitación. 

Para determinar la cantidad de vapor y aire se obtuvo de un manual de una --

planta similar, 



Vapor = 29.95 ton./d!a. 1.2 ton./h. 

Aire = 29.95 ton./d!a. = 1.2 ton./h. 

V = Vapor de agua desprendido en ton./h. 

Por lo cual: 

'11 NH
3 

'11 H2S0 4 
'11 H

2
0 

Fi 

6.2485 ton./h. 

18.378 ton./h. 

25.1398ton./h. 

49.766 ton./h. 

'll(NH 4)
2
So 

4 
------------- 23.774 ton./h. (en base seca). 
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Y como queremos que salga con 1.5% de humedad + 50% de solución satura

da. 23.774 + 1.5% + 50% = 48.272. 

e = 40.212 

XC = 0.4925 

Por otra parte se sabe que: 

Y como xV 

Fi 

FixF 

=o 

FixF 

xF 

xF 

e + V 

CxC+VxV 

CxC 

CxC =--
F"i 

48.272 X 0,4925 

49.766 

xF = 0.477 

Despejando a e en la ec. (2) se tiene: 

e Fixf =---

(1) 

(2) 

XC y sustituyendo e en ec. (1) 

Fi = ...E.!E:...+ V 
xC 



Fi 

Despejando a V 

FixF + V _x_C __ 

V = Fi -
Fi X F 

xC 

V Fi (1 - _!!E_ 
XC 

V 49 766 ( l - ~) = . 0,4925 

V = 1.566 ton./h. 
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Una parte de la sálida de D se recircula, siendo ésta de 40% de D, que

es lo que se recomienda en manual de planta similar (4), por lo cual: 

D = 80.45 ton./h, 

La recirculación es: 

R 80.45 - 48.272 32.178 

R 32.178 ton./h. 

xR 0.4925 

Por lo que a régimen permanente la alimentación es: 

Ff Fi + R 

Ff 49.766 + 32.178 

Ff 81.944 ton,/h. 

Qv 
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"BALANCE DE ENERGIA" 

Cálculo del calor de reacción totAl. 

Temperatura de referencia 25ºC. 

El calor de reacción se cálcula con los calores de formación. 

HR = Calor de formación de los productos menos calor de formación de 

los reactantes. 

HR 279.33 - 2(-19.27) + (-212.03) Kcal./mol. 

8n -28.76 Kcal/mol. 

Calor liberado por la reacción: 

579.26 X 106 
X 0,985 X - 28.76 

24 X 0,98 X 132 

-5.286 X 106 Kcal./h. 

Calor de dilución para el NH
3 

= -7.9 Kcal./mol. por ~o cual: 

6.2485 X 106 

17 



Calor que entra con el NH
3 

qNH = W NH
3 

x Cpx AT 
3 

qNH = 6.2485 X 106 X (6,7 + 0.0063T) (378 - 278) K X 1/17 
3 

qNH = 6.2485 X 106 X 7.204 X 80 X. 1/17 
3 

qNH = 2.0816 X 105 x Kcal./h. 
3 

Calor de disolución para H
2
so

4
_ = '-7.69 Kcal;/r;ol. entonces: 

18.378 X 106 X -7,69 

98 

QH 50 -1.442 x 106 Kcal./h. 
2 4 

Calor que entra con el H
2
so

4 

qH
2504 

= W H
2

S0
4 

x Cpx A,T. 

18.378 X 106 X 0.3404 X (105 - 25). 

qH SO 5,005 x 105 Kcal./h. 
2 4 

Calor que entra con el agua: 

= w H20 X Cp X AT. 

=·25.136 X 106x 1 X 80 

= 2.011 x 106 Kcal./h. 

Calor que entra con la mezcla. 

QT = QI + Q2 

QT = WxCPx AT + W H 

Ql 15.8476 X 106 X 24.43 X (105 -100) X 1/132 

Q
2 

16.3304 X 103 X 100,05 

QT = 1.4665 x 104 +·l.64 x 106 = 1.6485 x 106 Kcal./h. 

-f;,7 
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Calor que sale con el Sulfato de Amonio, el cual sale a una temperatura 

de lOOºC aproximadamente (manual de operación( 4l¡, 

QT = W x Cp x AT + WH. 

Q2 = 39.42 X 10 6x 24.43 X (100 - 105) X 1/132 

Q
2 

= 41.0295 X 103 X 100,05 

QT = -3.648 X 104 + 4.105 X 106 

QT = 4,0685 x 106 Kcal./h, 

Calor que sale con el vapor: 

qV ~ 1.566 X 103 
X 6.3929 X 105 

qv = l.Oll x 105 Kcal,/h, 

Por lo cual la suma de entalpías a la entrada. 

QR = -5.236 x 105 Kcal./h. 

QNH = -2.904 x l05Kcal/h, 
'3 

qNH = 2,0816 X 105Kcal,/h. 
J 

OH SO = -1,442 x 105 Kcal./h, 
2 4 

qH SO 5.005. X 105 Kcal./h, 
2 4 

2.011 x 105 Kcal,/h, 

6 
qmezcla = l.6485 x 10 Kcal./h, 

6 
OTotal ="5.26 x 10 Kcal,/h. 

Total de entalpías de salida: 

Omezcla = 4.0685 x 10
5 

Kcal./h. 

0vapor l.0011 x 106 Kcal./h. 

5.0696 x 106 Kcal./h. 
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Cantidad de calor perdido por convección y radiación. 

La cantidad de calor perdido por convección natural y radiación de la 

parte superior del cristalizador, como de los duetos que no estan aisla-

dos, se obtiene por diferencia. 

Entradas Salidas - P¡rdidas. 
,, 

Perdidas Ent.radas - Salidas. 

Pe'rdidas = - 5.~fi x 106- 5.0696 x 106 

P~rdidas = -1.903 x 105 Kcal,/h. 

Cálculo de volúmen del cristalizador. 

Alimentación: 

Materias Primas: 

NH
3 

= 6.2485 ton./h, 

H
2
S0

4
= 18.378 x 0.98 = 18.01 ton./h. 

Cantidad total de H
2
0 : 

= 0.3676 ton./h, 

H
2
0 = 25,1398 ton./h, 

H
2
0 en la solu-

.ción del Sulfato 

de recirculsción 16.33 ton./h. 

TOTAL 41.837 ton./h, 

Sacamos el número de moles. 

NH 3 = 6.2485 X 10 6 
3.6756 x 10 5moles 

17 

H 
2
so 

4
= 18.378 X 106 

1.8753 X 10 5moles·. 
98 

H
2
0 41.837 X 10 6 6 

2.324 X 10 moles 
18 

15.8476 X 
6 

10
5 

moles (NH ) SO lO = 1.2006 X ,, 2 4 
132 

Total de moles 2. 9991 x 10 6mo.lcs 



Para el cálculo del volúmen: 

18378 

1.834 

6248;5 

0.61 

= 10020.72 litros 

10243, 44 litros 

VH 0 41837 litros 
2 

Volúmen promedio de mezcla recirculada, 

15.8476 ton./h. de sólidos 

V = 
m 15847 ,6 = 8953.446 

T l. 77 

'J 
16330 13099. 63 
1.246 

litros 

litros 

84154.42 = litros, de todos los materiales. 

-70 

Si se convierte la alimentación a una base volumétrica se obtiene: 

84154,42 2.9991 X 10 6 

X l 

X 0.02806 

Por lo tanto si Vf es el volúmen por mol de alimentación se tiene: 

Vf 0.02806 l/mol. 

Y si la alimentación a régimen permanente es: 

Ff 81944000 g/h, 
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Y considerando que el término FVf' representa la alimentación como -

volúmen por unidad de tiempo, se saca el peso molecular promedio de la-

entrada. 

PM = 26.89 g/mol. 

Fvr= 01944000 g/h x 0.02006 l/mol x 1/26;89lg/mo1. 

FVf = 85506,253 l/h. 

Por consiguiente las dimensiones del cristalizadorº-con respécto~ a la 

alimentación en unidades volumétricas son: 

FV = se llama el recíproco del espacio velocidad o tiempo de residencia, 

es decir: 

en dónde: 

V Volúmen del cristalizador. 
e 

FVf = Alimentación como volúmen por unidad de ti~mpo. 

Sv Tiempo de residencia de los cristales, 3.8 h. recomendado. 

Ve 85506.253 J/h. 

3.8 h 

Ve 22.5 m3 

22501. 646 litres 

Considerando un 20% para la cámara de vaporización el burbujeo debido al 

vapor y al aire alimentado, el volúmen será de-: 

Vt Ve + 20% Ve 

vt 22.s + 4.5 

vt = 27.0 metros
3

• 
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"CENTRIFUGA" 

Centrífuga tipo Decantadora. 

Decantadora con descarga a presión del líquido clarificado para la separ~ 

ción continua de suspensiones con un contenido muy elevado de sólidos, hasta 

un 60%. 

El tambor de pared maciza tiene una parte cilíndrica, para la clarifi

cación efeciente del líquido y una parte cónica de pendiente suave. El pr.2 

dueto entra en la decantadora por la alimentación y a través del distribui 

dor llega al recinto de separación. Por acción de la fuerza centrífuga las 

partículas sólidas se depositan en la parte del tambor y son transportadas 

mediante el tornillo sin fin a la sálida. 

El tambor está emplazado en una carcasa de función autoparte, revestida 

de acero inoxidable, en las partes que entran en contacto con el producto. 

Las demás partes están protegidas con esmalte resistente al alcalis y áci

dos, as! como a los golpes. 

La decantadora se acciona mediante un motor trifásico, arrancandose en

estrella - triangulo. La transmisión de la fuerza motriz es por correas -

trapezoidales, El tornillo sinfín es accionsdo·mediante correas y un en

granaje, planeatorio 2. Laa poleas son intercambiables y con tres posici2 

nes, permitiendo un fácil ajuste de la velocidad diferencial. 

La decantadora y el motor están montados sobre una bancada común. Unos 

tacos elásticos montados entre la placa deanclajt> y la bancada, evitan la 

transmisión de las vibraciones al fundamento. 



"DATOS TECNICOS" 

Cantidad máxima 

Diámetro del tambor 

Relación L/D 

Velocidad del tambor 

Número de g, 

Momento de inercia del tambor GD2 

Potencia del motor 

Revoluciones·del motor a 60Hz 

Peso (sin accesorios) 

Peso del motor 

Ejecución normal 

Ejecución antideflagrante 

Medidas del embalaje 

Peso del embalaje 

10000 1/h. 

220 mm 

3.56 

ma~. 5500~in.-1 

max. ":rlÓO 

4.27 kgm2 

ll KW 

3600 min.-1 

neto 700 kg. 

neto 110 Kg. 

neto 160 Kg. 

175 x 111 x 90 cm. 

160 Kg. 

Volúmen promedio que entra a la centrífuga: 

VT = v2 + v1 

V¡ 
ml =--
1 

1 1.246 solución 

2 1.77 Sulfato de Amonio 

Si se alimenta 48.272 ton./h, con 50% de sólidos. 

m
1 

= 24.136 ton./h. 

m2 24.136 ton./h. 

vi 
24136 = 19370.8 litros 
1.246 

V 24136 13636.158 litros 
2 1.77 
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VT 33006.958 litros 

El volúmen total lo dividimos entre cuatro, que son las centrífugas es-

cogidas. Puesto que deseamos una buena separación además que hay una alta 

concentración de sólidos en la alimentación. 

A cada centrífuga entra 8251.74 litros 

A la sálida 4842.7 litros de solución. 

3409.04 litros de Sulfato de Amonio. 

más el agua de lavado. 

Masa a la sálida de Sulfato de Amonio. 

m 3409.04 6034 Kg. 
1.77 

MT= 24136 Kg,/h, 

para saber la cantidad de agua de lavado se recurrió al manual de oper! 

ción de planta similar( 4)con el cual obtenemos el siguiente flujo. 

1.58 m3/h. por cada centrífuga 

Por lo cual el total nos da: 

6.323 m3/h. de agua de lavado. 

El volúmen de solución más el volúmen de agua de lavado se mandan al 

tanque de aguas madres, de dónde se toma una parte del agua alimentada. 



"SECADOR" 

Bases de cálculo, 

Condiciones medias anuales de Salina Cruz. 

Temperatura de Bulbo seco 

Temperatura de Bulbo húmedo 

Humedad relativa 

Presi6n atmosférica 

Densidad del s6lido seco 

Cantidad de producto seco 

deseado por hora. 

% de humedad del s6lido de sálida 

Cantidad de producto alimentado 

húmedo. 

% de humedad del s6lido a la 

entrada 

2a. s•c 

22.s•c 

66,3% 

760 mm Hg. 

l. 77 g/cm3 

23809.661 kg./h. 

0.15% 

24.136 ton./h. 

1.5% 
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Cálculo del Secador: 

Las condiciones medias anuales de Salina Cruz que es dónde se piensa --

instalar la planta. 

Temperatura de bulbo seco 

Temperatura de bulbo hú~edo 

Humedad relativa 

Presión atmosférica 

Humedad absoluta. 

18 eº 
H = 29 (p-pO) 

en dónde: 

P Presión atmosférica 

28.5°C 

22.5•c 

66.3 % 

760 mm Hg. 

Pº Presión parcial de vapor de agua. 

La presión de vapor de agua del aire saturado (Ps) a 28.5°es 25 mm Hg., 

pero como la humedad relativa (Hr) para Salina Cruz es de 66.3% se obtiene: 

Hr = __ P_ 100 
Ps 

p Hr Ps 
100 

66.3 X 25 
100 

P = 16.58 mm Hg. 

La humedad absoluta será: 

H 0 , 62 16.58 0 •0138 Kg. de agua 
760-)6.58- Kg. de aire seco. 

Humedad inicial y final de"sólido en base seca. 

'lis 0.01523 

--'º;..;'..;;;º..;;.1;;..5 _ = 0.01523 
0.985 

Kg. de agua 

Kg. de material seco. 

·., 



Ws 

Ws 

WH 

1- WH 

0.0015 

0.0015 0.0015 
0.9985 

Kg. de agua· 

Kg. de material ·seco 

ws.= Humedad inicial del sólido base seca. 

Ws = Humedad final del sólido base seca. 

WH.= Humedad inicial del sólido base humeda. 

WH = Humedad final del sólido base humeda. 
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La cantidad del Sulfato de Amonio húmedo que se debe introducir alsec! 

dor por hora y agua que se evapora por hora. 

Se desea obtener 571.4319 ton./día de Sulfato de Amonio seco o sea-'-

23809.661 Kg./h.; la cantidad de material húmedo que entra al. secador, así 

como el agua evaporada serán: 

Cantidad de agua que contiene el sólido a la sálida: 

23774 x 0.0015 = 35,661 Kg. de agua que contiene el sólido final. 

S 23774 Kg. de material seco, sin nada de agua • 

. W agua evaporada. 

W = S(Ws. - Ws) = 23774 (0.015 - 0.0015) 

W = 320.95 Kg. de agua evaporada/hora. 

Sólido húmedo que hay que introducir: 

24136 kg./h. 

Calor necesario para evaporar los 320.95 Kg. de agua/h. 

El material sale de la centrífuga y es enviado al secador por medio de un 

sistema de bandas; la temperatura de dicho material al entrar al secador -

es de 00°c. 

calor latente a 88ºC = 540.5 Kcal/Kg. 

Calor específico del sólido = 0.2324 Kcal./KgºC. 



Calo1• del sólido seco: 

Qs WsCpT = 23774.0 X 0.2324 X 88. 

Qs = 486206.83 Kcal/h. 

Calor agua inicial que contiene el sólido: 

Qa = 356.611 x 88 = 31381.768 Kcal/h. 

Calor total del sólido húmedo a la entrada del secador. 

Q 517588.6 Kcal/h. 

Calor de evaporación. 

Qe 320.95 x 501.29 160889.03 Kcal/h. 

Qe 160889.03 Kcal/h. 

Cantidad de aire por hora que se debe introducir al secador. 

Kg. de aire que se requieren por cada 100 kg. de combustible. 
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El combustible que se va a utilizar es gas natural, siendo su poder ca-

lorífico de 10 000 Kcal/Kg. y su composición porcentual en peso es: 

CH
4 

83% 

C
2
H 11. 5% 

C4HIO = 5,~% 

Otros: (ácido sulfhídrico, Polipropileno, etc.) = 0.2% 

La cantidad de aire para la combustión es: 

CH4 + 202 ------~ co2 + 2 H20 

2C2H5 + 702 ----.... 4C02 + 6 H2o 

2C4H
10

+1302 ----~8C02 + 10H20 

Haciendo el balance de oxígeno para 100 Kg. de gas natural. 
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...ful:_ ~ Kmoles de 02 

CH 4 83 s.2 10.4 

C2H6 11.5 0.383 1.34 

C 4H 10 5.3 0.91 ' 0.59 

TOTAL 12.33 

12.33 kmol de o 2 para 100 Kg. de gas. 

En 100 moles de aire hay 21 moles de oxígeno y 79 de nitrógeno, por lo 

tanto para obtener 12.33 Kmol de oxígeno se necesita la siguiente cantidad 

de aire: 

12.33 X 100 
21 59 Kmol de aire 

Por lo cual se necesitan para la combustión: 

1711 Kg. de aire 

Kg. de gas 

Moles de nitrógeno que contiene el aire: 

59 X 79 

100 
46.61 Kmol de nitrógeno. 

El total de agua que contiene el aire: 

29 0.0138 x 59 x -¡a- = 1.311 Kmol de agua. 

Además en la combustión del gas hay formación de agua, siendo: 

CH4 + 202 -------------~ C02 + 2H 20 
16 44 36 

36 X 83 
16 

186,75 
18 

44 X 83 
16 X 44 

186.75 Kg. de agua 

10.375 Kmol de agua. 

5.18 Kmol de C02 

La cantidad de agua que se produce debido a la reacción del etano y el 

buteno. 



11.5 X 108 

60 X 18 
1.15 Kmol de agua. 

11,5 X 176 
60 X 44 = 0.77 Kmolde C02 

2C~H¡o+ 1302 ---~-~~-~ 8COz + 10 HzO 

5.3 X 180 
116 X 18 

5,3 X 352 
116 X 44 

= 0.457 Kmol de agua. 

0.366 Kmol de C02 
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El total de Kmol de agua producida es 12, que sumada a los que trae el aire 

resulta: 

12 + 1.311 = 13.311 Kmol de agua. 

El análisis final de los gases a la sálida del secador es: 

46.61 Kmol o. 7036 

6.32 Kmol 0.0954 

13.311 Kmol Ó.2009 

El exceso de aire para 100 kg. de gas natural es: 

10 000 Kcal/Kg. x 100 kg. =.l 000 000 Kcal/Kg. de gas 

El anterior calor lo dan los calores sensibles cedidos por cada gas o sea: 

1 000 000 

q = Cp,6T 

El rango de temperatura lo tomamos desde 28.5 a 200ºC puesto que es facti-

ble, ya que no hay problema de descomposición del Sulfato de Amonio, puesto 

que funde a 280°C con descomposición, siendo la temperatura de 200ºC, una -

temperatura no muy alta. 

Calores específicos: 

co2 = 3.985 Kcal/KmolºC 



Aire 

= 6.873 
:,:. 

6.873 

Kcal/KmolºC 

Kcal/KmolºC 

Kcal/KmolºC 

qCCJi 6.33 Kmol x 3.985 Kcal/KmolºC X ( 200 - 28.5)°C 

qC02 = 4326.1 Kcal. 

qH20 = 12.8 X 7.663 lS 171.'5 

qH20 = 16821.82 Kcal. 

qN2 = 46.61 X 6,822 X 171,5 

qN 2 · = 54532.44 Kcal, 

qa 

qa 

= l'..a 6.873 X 171.5 

=:X.a 1178.7 

1000000 4326.1 + 16821.82 + 54532.44 + 111a.7Ya 

1000000 75680.36 + 1718.7 K ª 
1 000 000 - 75680.36 

1718.7 

)(a = 537.8 Kmol de aire en exceso. 

Siendo la cantidad e humedad que contiene este aire: 

0.0138 x 537.8 ~ 7.422 Kmol de agua. 

Sumando·estas moles a las que el aire de combustión contiene resulta: 

7.422 + 13,311 = 20.733 Kmol de agua. 

Total de moles de agua= 20.733 Kmol de agua. 

Los moles de nitrógeno y oxigeno que contiene este aire son: 

537.8 x 0.79 448.56 Kmol de N2 

537.B x 0,29 = 119.24 Kmol de o2 

Total de moles de nitrógeno 448.56 + 46.61 495,17 

-81 



\ 

El peso molecular promedio de los gases: 

6.32 0.01018 44 

119.24 0.1921 32 

495.17 o.7977 28 

0.4479 

6.1472 

22.336 

Kg. 

Kg. 

Kg. 
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El peso molecular de la mezcla de gases es aproximadamente 29, que es -

similar al peso molecular del aire, por lo que suponemos que se trata de -

aire. 

620.73 X 29 18001. 17 _K_,g .... ,.....d_e_si..,.r_e'---....,...--.,.---
100 Kg. de combustible. 

Humedad del aire a la entrada del secador. 

28.06 H = -18.,..0,...,0,.,,.1-.~17=-- X 18 = 0.0281 
Kg. de agua 
Kg. de aire 

Cálculo de la temperatura del aire a la sálida del secador, para cono-

cer la temperatura de sálida de los gases, se hace uso de la ecuación de-

unidades de transferencia. 

tl - t2 
( 6. T) m 

en dónde: 

Nt Número de unidades de transferencia. 

t 1 Temperatura del gas a la entrada. 

t 2 = Temperatura del gas a la sálida. 

(.b,T)m Diferencia media de temperatura entre el gas y el sólido en 

todo el secador. 

Suponemos que el aire sigue la línea de humidificación adiabática, a 

una humedad de 0.0281 y temperatura de bulbo seco 200ºC, la temperatura de 

bulbo húmedo " 47.2ºC y por recomendación empirica los secadores rotato-

rios funcionan más económicamente cuando Nt = 1.5 a 2, Para el presente -

caso tomaremos 1.5; con el cual podemos calcular la temperatura de sálida 



del gas. 

tl - t2 

( AT)m. 

(ll.T)m 

200 - 47.2 
t2 = 

t 2 = 81.29ºC 

+ 47.2 

tl - t2 
-t-=-t 

1 w 
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La humedad relativa del aire a la sálida es de 80% para evitar condena! 

ciones; con esta humedad relativa y con la temperatura de sálida del aire, 

de la gráfica de humedad(S). 

0 •44 Kg. de vapor de agua 
Kg. de aire seco 

La cantidad de aire por hora que se debe introducir, supondremos la te!!!. 

peratura de sálida del sólido seco para cálcular la cantidad de aire, la -

cual es: llOºC. 

La carga para el material sólido: 

Ql 0.2324 X 23774 X (110 - 88) 

Q1 121551.71 Kcal/h, 

Calor para eliminar la humedad 

= calor latente a 88°C 

540.5 Kcal/h. 

121551. 71 

Q2 (0.01523 - 0.0015) X 23774 X (47.2 - 88) + 540.5 + 0.418 
(81.29 -47.2) 



Q = 167761.9 Kcal/h. 
2 

QT = 121551.71 - 167761.9 

QT 289313;6 Kcal/h. 

La cantidad total de aire necesario para secar es: 

despejando a W 

w = _Q __ 
CpAT 

w 289313.6 
0.25 X (200 - 81,29) 

W = 9748,6 Kg/h, 

9748.6 Kg/h. 
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Eata cantidad de aire aumentará en aproximadamente 10% para tener en --

cuenta la pérdida de calor, por lo cual: 

W = 10723.46 Kg./h, 

Combustible para calentar el aire hasta la temperatura de entrada 200°C 

en Kg/h. 

Se necesitan 1711 Kg. de aire, por otra parte entra al secador 10723.46 
Kg. de gas 

Kg/h,, entonces la cantidad de gas natural será: 

10723.46 Kg. de aire/h. 

1711 Kg. de aire 
Kg. de gas 

6.27 Kg. de gas Aatural 

h 

Cálculo del diámetro, longitud, número de aspas, número de revoluciones 

del secador y altura de las aspas. 

Cálculo del diámetro. 

en dónde: 

G = Gasto del aire en Kg/h. 

A = Area del secador. 

g = Masa velocidad del aire en kg/h. 

Tomando una masa velocidad del aire de 3000 kg/h. m2 , para no arrastrar -
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partículas cuyo diámetro sea grande. 

G G 
g T 

0
2 

4 

Despejando a O 

o=--ª--0.785 g. 

o 10723.46 
0,785 X 3000 

D = 2.13 metros. 

los estudios efectuados en varios secadores rotatorios directos indican 

que la longitud de éstos oscila entre 4 y 10 veces el diámetro(S), nosotros 

tomaremos 10. 

La longitud del secador: 

L 100 

L 21.3 metros 

El número de aspas se cálcula por la ecuación siguiente: 

No. de aspas = 6.5 a 110, 

nosotros tomamos 10. 

No. de aspas 10 X 2.13 

No. de aspas 21.0 

La al tura de las aspas: 

La altura de las aspas debe ser: 
(5) 

ha 2.13/8 = 0.266 

ha 0.266 metros. 

ha altura de las aspas. 

La velocidad de rotación que debe dar el secador: 

En los secadores rotatorios directos el número de revoluciones puede 

determinarse por la ecuación siguiente: 

NO ~ 7 a 11 

D Diámetro del ciclón. 
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N = Número de revoluciones por minuto 

Nosotros tomamos 10 por lo tanto: 

NO 10 

N 
10 10 -º- = 2.13 

N = 4.69 r.p.m. 

El tiempo que debe durar dentro del secador. 

La retención del material en el secador es de 3 a 12% del volumen de --

éste( 5) 
~ 

volúmen 

por lo 

El peso 

escojimos un 9% para tener margen en los cálculos. 

total del secador es: 

V 
o2 

s = -4--

2 

V 
(2.13) X 11' X 21.3 

"' 4 s 

V = 75.89 s metros dbicos, 

cual: 

V 
9.0 X 75,89 

6.83 r 100 

del material retenido seco es: 

Wr vrf = 6.83 x 1770 

Wr 12090,5 Kg. de material seco retenido. 

f = densidad del material Kg. de 

G = 
w 

r -s- 12090.5 

23774 

G 30, 5 min. 

= 0.508 h. 

material / m3• 

Puesto que el-

G Tiempo que dura el Sulfato de Amonio en el secador, 

S Kg. de material seco obtenido / h. 

La inclinación del secador, I se cálcula por la ecuación siguiente: 

f>= 5/( Dp) 0.5 



g : 1.97 ~ 
F 

Q Tiempo de residencia del mcterial en el secador 30.5' 

I Pendiente del secador. 

N r.p.m. 4.69 

D =Diámetro del secador 2.13 m. 

L Longitud 21.3 m. 
. 2 g masa velocidad del aire 3000 kg/h m 

F 6681.964 Kg/h. m2 de material seco. 

f.' Constante que depende del meterial manejado. 

Dp = Diámetro medio de la partícula 1000 micrones 

~= 5 (1000)-
0

•
5
= 0.158 

Q = 0.23 X 21.3 _ l. 97 0.158 X 21.3 X 3000 

g 

I 

I X (4.69) o,gx 2.13 6681.964 

.-.4 -'-·8~9,__ __ - 2.976 

I X 8.56 

4.89 
8.56 X 33.476 

I = 0.0171 m/m 
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"SEPARADOR CICLONICO" 

Desde el punto de vista económico y de funcionamiento los separadores -

ciclonicos ofrecen uno de los medios más adecuados para la separación de -

polvos. 

El ciclón consta esencialmente de un cilindro vertical con fondo cónico 

una entrada rectangular para los gases que se encuentran en la parte supe

rior, lleva además un conducto conc~ntrico al cilindro que es pecisamente 

por dónde sale el aire limpio. 

Los gases cargados de polvos penetran tangencialmente en la cámara ci

líndrica y salen por la parte superior. 

Las trayectorias del aire en este tipo de separador es en forma de un 

doble remolino moviéndose en espiral en la parte exterior hacia abajo y -

hacia arriba en la interior (tubo concéntrico), 

Los ciclones son usados para separar partículas sólidas de gases cuyo 

diámetro oscila entre 5 y 200 micrones. 



"CALCULO DEL SEPARADOR CICLONICO" 

Cálculo de las dimensiones del separador ciclónico, 

las proporciones geométricas del tipo de recolector que se estan tra-

tando puede ser diversos, pero existe un tipo estandar con las dimensio-

nea siguientas: 

Be 

De 

Oc 
-4-

Oc 
-2-

. Oc 
He.= - 2-

Le 

Se 

Zc 

20c 

Oc 
-8-

2Dc 

De 
Je= -4-

1.- Determinación del ancho de entrada del ciclón y de la volocidad media. 

2.- Cálculo de las demás dimenciones. 

1.- Determinación del ancho del conducto rectangular de entrada. Rendimien 

to de separación, Rosin rammler e Intelmann(SJ deducieron la siguiente 

ecuación para el diámetro mínimo de partícula que será completamente sepa-

rable de la corriente gaseosa en un ciclón. 

\ Dpm 
( 1 J 

Opm Diámetro mínimo de las partículas que serán completa-

mente separadas en cm. 
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~= Viscosidad del aire en poices. 

Nt = Número de vueltas que da las corriente gaseosa en el separador de 

cicl6n. 

P= Densidad del aire, en g/cm 3 

f·= Densidad del sólido en g/cm 
3 

Ve Velocidad media de entrada en el ciclón basado en el área Ac. 

Be Ancho del conducto rectangular de entrada del ciclón modificando la --

ecuación (1) nos queda (2). 

Dpm = ~ 1TNt9:.f';s-/ ~ c 

y si K =IT Ve 

Dpm =~ ~~s-J K 
77"Nt 

La velocidad media de entrada es igual a: 

Vo 
Ve= -A--

V 
3 

Volúmen del gas en m / seg. 

A Area de entrada al eicl6n en m
2 

Por otra parte se tiene: 

De 
He = - 2--

Be De 
-4-

de la ecuación 6 y 7 se tiene: 

He ,. 2Bc 

(2) 

(3) 

(4) 

(5) 

(6) 

(7) 

(8) 



El área de entrada al ciclón es: 

A = BcHc (9) 

sustituyendo en esta ecuación el valor de He de la ecuación 8 

A = 2Bc2 

sustituyendo el valor de A en la ecuación s. 

Ve Ve 
= 2Bc2 

Reemplazando el valor de C en la ecuación 3 se tiene: 

2Bc3 

K=~ 

despejando Be. 

Be=~ 

despejando de la ecuación 4 el valor de K 

K Dmp 

1 'f. ~ 7tNtA5 -f l 
\ 

Determinación del valor de K 

..... (10) 

(11) 

( 12) 

(13) 

(14) 

Los valores de los términos de la ecuación 14 son los siguientes: 

Dpm = 0.001 cm. 

}l= 0,00019 

Nt 5 

f s 1.77 g/cm3 

P = 0.00062 g/cm3 

K 0.001 

9 X 0.00019 
rrx 5(1,77 - 0.00062) 
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K = 0.1243 

El volúmen de los gases de entrada al ciclón es: 

Vo = 18369.4 m3/h. = 5.1026 m3/seg. 

Sustituyendo los valores de Voy K con la ecuación 13. 

Be= K 
213 F = (0.1243) 

213 ~5.~026 

Be = 0.34 metros. 

determinando la velocidad media en la ecuación 11. 

Ve 22.07 m/seg. 

Cálculo de las demás dimensiones del cicl6n. 

Be 0.34 metros. 

De l. 36 metros. 

De 0.66 metros. 

He 0.66 metros. 

Le 1.36 metros. 

Se 0.17 metros. 

Je 0.17 metros. 



Cálculo de la potencia del motor que mueve el alimentador. 

El Sulfato de Amonio se introduce al secador por medio de un alimentador 

helicoidal, que consiste en un eje de acero sobre el cual está sujeta una -

espiral, la cual está colocada dentro de un canal, pero de tal manera que -

queda un espacio libre para evitar rozamiento y rompimiento de los crista--

les. 

La potencia del motor para este alimentador se puede calcular por la si

guiente ecuación empírica. 

H.P" ~ 
4500 

C "Volúmen del material que se desea transportar m3/min. 

f :o Peso específico del material Kg./m3 

L Longitud de la canal dónde se encuentra el alimentador. 

F Factor del material. 

La cantidad de sólido húmedo que se desea introducir, es de 24136 --

Kg/h. (23774 Kg. de sólido seco y 256.6 Kg./h. de agua), El peso especí-

fico del sólido es 1770 Kg/m3 , la longitud del canal 1.4 m. y el factor -

del material l. 55, dicho factor depende de la abr·asi vi dad, densidad y pla! 

ticidad del material, por lo tanto: 

H.P. 0,2272 X 1770 X l. 55 X 1.4 

4500 

11.P. 0.194 

La eficiencia del motor es de 90%, siéndo la potencia real: 

H,P, 0.194 
" 0.215 --o:g-

H.P. 1/4. 



Cálculo de la potencia del motor del eatractor de gasea. 

Para conocer el tipo de ventilador es necesario saber: 

l. Presión estática total de todo el equipo. 
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2. Volúmen de gases que hay que mover así como la presión y la tempera-

tura de éstos. 

3. Cálculo de la presión estática en el ciclón, 

La carga de velocidad en la entrada expreaada en centímetros de agua, e! 

tá relacionada con la velocidad media de entrada de gases y con el peso es-

pecífico de ésta. 

hvi = o.oos1fvc 2 

J = 0.00062 g/cm 3 

Ve 2207 cm/seg. 

hv
1 

Número de veces de la carga de velocidad de entrada. 

hvi 0,0051 X 0,00062 X 22072 

hv
1 

1.54 cm. de agua. 

?ara este tipo de ciclón se tiene las pérdidas por fricción representa-

das por 8 veces la carga de velocidad (hv
1

). 

Fcv 8 hv1 

Fcv 1.232 x 10 cm. de agua. 

Fcv pérdidas por fricción. 

pero como las pérdidas por rozamiento en el ciclón, es una medida directa 

de la presión estática se tiene: 

P Estática = 12.32 cm. de agua. 

La presión estática total es igual a la suma de las pérdidas por roza-

miento en el ciclón más la caída de presión en el reato del equipo. 

Por recomendación consideramos que la presión estática en el ciclón re-

presenta un 50 a 90% de la preaión estática total 1 nosotros tomamos 60%, por 

lo tanto: 



P estática = 12.32 + 12.32 x 0.6 = 19.71 cm. de agua . .... 
Los 19,71 cm. de agua es la presión estática cuando se trabaja con aire 

puro, sin embargo en el presente caso no es así, pues el aire contiene una 

cierta cantidad de polvos, por lo tanto la fricción aumenta, multiplicando-

se por un factor de fricción, dicho aumento se conoce. 

La cantidad de polvo que el aire arrastra, es aproximada al 7% de la can 

tidad de material seco que se introduce. 

23772 x 0.07 = 1664.18 Kg. de polvo/h. 

Para conocer el factor por el cual se debe multiplicar la presión está-

tica, es necesario conocer los Kg. de material seco por Kg. de aire puro. 

g Cantidad de Kg. de aire/h. = 10723.46 

Wp Cantidad de polvo/h. = 1664.18 

~= 1664.18 = 0.1552 Kg. de material/Kg. de aire. 

g 10723.46 

con este se encuentra en la gráfica(S)el factor que es 1.7. 

19.71 x 1.7 = 35.51 cm. de agua. 

Cálculo de la cantidad de gasea que tiene que mover el ventilador~ 

Primeramente se determina el volúmen específico del aire húmedo: 

V = 22.4 -f- ( 1 H ~ 
o 29+18 p 

To OºC = 273ºK 

T 81.29 - 273 = 354.29°K 

H 0.44 Kg. de vapor/Kg. de aire seco. 

Po 760 mm Hg. 

p 760 mm Hg. 
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V " 22.4 
354.29 

273.0 
l 0.44 

29 + l'8 

1,713 X 10723.46 

18369.402 m3/h, de aire húmedo. 

Los datos que se necesitan para conocer el tipo de ventilador as! como 

su motor, son: 

Presión estática 

Volúmen del gas 

Presión 

Temperatura 

35.51 cm3 de agua. 

18369.4 m3/h. 

760 mm Hg. 

354.29ºK 

Con los datos siguientes se puede ver en gráfica(S)los datos del venti-

lador, encontrándose que es necesario un ventilador centrífugo, hojas cur-

vas hacia adelante para las condiciones anteriores. 
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"LISTA DE EQUIPO" 

1. Cristalizador C-100 

2. Inyector de Amoniaco Y-100 

3. Bomba de circulación BC-100 

4. Sor.iba de alimentación BAC-100 

5. Horno H-200 

6. Centrifuga. CE-200 

7. Secador S-200 

8. Ciclón CSP-300 

9, Tanques de disolución de TDP-300 

polvo. · 

10. Ventilador de Extracción VE-300 

11. Tanque de aguas madres TAM-300 

12. Bombas aguas madres BAM-300 

13, Compresor de aire. C0-400 

14. Enfriador. EF-400 

15. Separador. SE-400 

16. Tanque de aire comprimido TAC-400 

17. Transportador de banda. TRB-300 

MATERIAL DE CONSTRUCCION 

Acero al carbón con revestimiento 

interno de acero inoxidable, para 

partes en cóntacto con el proceso. 

Acero inoxidable 316. 

Acero al carbón con revestimiento 

de acero inoxidable. 

Acero inoxidable o hasteloy. 

Tambor acero inoxidable, carcasa 

acero al carbón, revestimiento i~ 

terno de la carcasa, acero inoxi

dable 316 juntas Viten y caucho -

butilico. 

Acero al carbón con revestimiento 

de acero inoxidable. 

Acero al carbón con revestimiento 

de acero inoxidable. 

Acero al carbón con revestimiento 

de monal. 

Acero al carbón. 

Acero al carbón con revestimiento 

de monel. 

Acero al carbón ron revestimiento 

de monel. 

Acero al carbón. 

Acero al carbón. 
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l·:VllLUAC ION DI: LA !NVERS lON 
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En el presente capitulo, ee pretende hacer una evaluaci6n de la inversión 

de la instalación de una planta de Sulfato de Amonio, con una capacidad de -

producci6n de 200,000 Ton,/A~o. 

Para lo cual se enumeran los siguientes conceptos, con sus respectivos --

costos. 
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EQUIPO PRINCIPAL DESGLOSE•. 

Teniendo en cuenta una paridad de $ 630.00 por dolar, para cualquier reaju! 

te. 

l. Cristalizador 

2. Inyector de Amoniaco 

3. Bomaba de circulación con motor 

eléctrico 3HP sobre base mobil

construído en SS-316. 

4. Bomba de alimentaci6n centrífuga 

7 HP. 

5. Horno 

6. Centrífuga (cinco) 

7. Secador 

8. Ciclón separador de polvo. 

9. Tanque de disoluci6n de polvo. 

10. Ventilador extrac~or. 

11. Tanque de aguas madres. 

12. Bomba de aguas madres. 

13. Compresor de aire. 

14. Enfriador. 

15. Separador. 

16. Tanque de aire comprimido. 

17. Transportador de banda. 

a). Costo de equipo principal. 

b). Equipo de carga. 

c). Terreno. 

d). Mobiliario. 

$ 75 1 705,000.00 

1'175,520.00 

2'927,000.00 

4 1350,000.00 

18 1 594,000.00 

159'600,000.00 

461;'"00,000.00 

217 1 525,455.00 

76 1134,000.00 

19 1699,200.00 

60 1480,000.00 

2 1670,000.00 

136 1.500,000,00 

11 1025,000.00 

17 1 280,000.00 

18 1 960,000.00 

81'000,000.00 

1 1 370'424,375.oo 

192 1 718,647.00 

126 1 000,000.00 

'701 1 625,030.00 



e)..ll Gastos de preparación y pago 

a contratistas. 

f),.ll Construcción: 

l. Instalación eléctrica 

2. Instalación tuberia. 

3. Equipo de servicio. 

4, Obra civil. 

5. Ingenieria y supervisión. 

f). T O T A L 

g). Capital de trabajo (Para un 

mes de operación) 

# l. Mano de Obra 

2. Materias primas 

#* 3. Empaque 

g). T O T A L 

h). Gastos Varios 

(imprevistos) 

i). Gastos por ventas y adminis

tración. 

INVERSION TOTAL 

287 1 159,118.00 (21% E.P.) 

137'042,437.00 (10% E.P.) 

109 1 394,439.00 ( 8% E.P.) 

167'765,168.00 (13% E.P.) 

41'022,732.00 ( 3% E.P.) 

793 1 106,139.00 

l '248.' 330,915.00 

30 1187,500.00 

231'300,000.00 

12 1173,913.00 

273 1661,413.00 

744 1355,041.00 

46'706,131.00 ( 1% I.T.) 

4'670 1613,126.00 
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NOTAS: # Dato obtenido considerando que se laboran 345 días al a~o con 3 

turnos y con un sueldo promedio de 7,000.00 $/dia para 50 personas 

por turno • 

.ll Información tomada del Manual del Ingeniero Quimico(S). 

#* Tomando en cuenta que la mitad de la producción se maneja en cos

tales y la otra mitad a granel y que el precio por costal es de --

$ 50.00 pesos/costal. 
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La inversión total se refiere a la inversión inicial en el año de cons-

trucción. Pero aparte hacer falta calcular el flujo de efectivo, con el -

cual podemos calcular nuestra tasa de retorno sobre la inversión. 

En el año de construcción se tomo una parte del capital de trabajo para 

un mes, puesto que para hacer pruebas y arrancar la planta se tenga mate--

riel para operar. 

*Los precios del equipo principal, se obtuvieron de algunas cotizacio-

nes directas y de recomendaciones de literatura(S), 

E.P. Equipo principal. 



Tomando como bnse de vent11 25,600.00 $/To·n. 

FLUJO DE EFECTIVO 

Volúmen de Venta 
Ingresos totnles 
Egresos totales 
E4uipo principal 
Mater111 Prima 
l::mpuque 
Salarios 
Mantenimiento 
Servicios Auxiliares 
Terrenos 
Mobiliarios 
Equipo de Carga 
Gastos de preparación y 
pago a Contratistas. 
Construcción 
Gastos de Administración 
y Ventas. 
Gastos varios (imprevistos) 
Depreciación 
Utilidad de operación 
I.S.R. (42%) 
H.U.T. (10%) 
Utilidad Neta 
Depreciación 
Generación interna 
Inversión 
Capital de trabajo 
Flujo de efectivo 

.... , .. 
-n-

HOI Inversión Total 

HOI 
2.2111627 X lOIO 

4 

1986 

---
1370 424 375 

--
---

126 000,000 
701 625,030 
192 718,647 

287 159,118 
1248 330,915 

~ -
744 355,041 

-------
(4670 613,126) 
( 273 661 413) 
(4944 474,539) 

' 

Utilizamos depreciación lineal. 

1987 1988 1989 

140,000 170,000 200,000 
3584 000,000 435 200,000 5120 000,000 

10622 102,000 10503 444,000 1.178 • 10'• 
- - -

2775 600,000 3370 140,000 3902 580,000 
146 086,956 17"/ 391, 306 177 391,306 
362 250,000 362 250,000 362 250,000 
622 254,616 822 254, 616 822 254,616 

2959 200,000 2959 200,ouo 2959 200,000 
- - -
- - -- - -
- - -- - -

1644 501,916 1644 501,916 1644 501,916 
744 555,041 744 555,041 744 555,041 

1167 653,282 1167· 653,282 1167 653,282 
(7038 101,811) (6151 444,247) (6660 386,163) 

- - -- - -
(7038 101,811) (6151 444,24'7) (6660 386,163) 
1167 653' 282 1167 653,282 1167 653,282 

(5870 448,529) (4983 790,965) (5492 732,881) 

- - -
( 172 789,258) ( 52 153,696) ( 46 978,695) 
(6043 237,787) (5035 944,661) (5539 7!1,576) 

4944474539 ROI -1.1179 Precio de venta en febrero de 1986. 
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1990 

200,000 
5120 000,000 

-
3902 560,000 

177 391,306 
362 250,000 
822 254, 616 

2959 200,000 

--
-
-
-

1644 501,916 
744 555,041 

1167 653,262 
(6660 366, ll\3) 

-
-

(6660 366, 163) 
1167 653,202 

( 5492 732 ,861) 
-
-

(5492 732,881) 
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CAPITAL DE TRABAJO 1986 1987 1988 1989 1990 
SIN INFLACION. 

11 Mnno de Obra 30 187,500 30 187,500 30 187,500 30 167,500 30 187,500 

Materiaa Primas 231 300,000 231 300,000 280 845,000 325 215,000 325 215,000 

11• lnventario empaque 12 173,913 12 173,913 14 782,609 17 391,304 17 391,304 

Laboratorio Control 
de Calidad 3 018,750 3 018, 750 3 018,750 3 018,750 

M<1ntenimiento 5 710,102 5 710,102 57 101, 102 57 101, 102 

Servicios Auxiliares 20 550,000 20 550,000 20 550,000 20 550,000 

Caja y bancos 11 420,203 11 420,203 11 420,203 11 420,203 

Inventario producto en proceso - 4 260,900 4 260,900 4 260,900 4 260,900 

Inventario producto terminado 12'7 830,000 127 830,000 127 630,000 127 630,000 

T O T A L 273 661,413 446 450,671 498 604,367 545 583,002 !)45 583,062 

Capital de trabajo para un mes de operación de la planta, cantidad recomendable en curso de ingeniería económica 

de proyectos. 



p 

p 

770041485 + (3368137627 + 7700414855) 

140 000 

84561.38 $/T. 
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Por lo anterior nos damos cuenta que es considerable la cantidad de sub 

sidio que recibe el precio del Sulfato de Amonio, 

Al realizar nuestro flujo de efectivo, se toma como base 1986, siendo el 

año de arranque de construcción de la planta. 

Por lo cual el precio del Sulfato de Amonio se tomó de 25,600 $/T, Su

poniéndo que se va a vender el total de la producción de cada año. 

Tomamos como base una producción inicial del 70% de la capacidad en el

primer año, el 85% en el segundo y tercer año, llegando al 100% de produc

ción manteniéndose hasta el año final del período 1990. 

La depreciación utilizada fué una depreciación lineal al cabo de los 4 

años del proyecto. 

Se toma un año como base para el cálculo de los ingresos y egresos cal 

culadas. 

cálculo del precio de venta en el primer alio de operación con un 70% de ca

pacidad: 

l. Tomando en cuenta que la utilidad bruta es cero. 

Por la ecuación de punto de equilibrio. 

z ~-[~+~] 

z Vol. x P 

donde: 

Z = Utilidad Bruta. 

Vol.= Volúmen de venta. 

P Precio por tonelada en pesos. 

CF Costos fijos. 



Cv Costos variables. 

Cuando estamos en el equilibrio Z = O, despejamos P. 

p 

p = (3368137627 + 7700414855) 

140 000 

P = 79061.00 $/T. 

2. Tomando en"cuenta que la Utilidad Bruta es lb% de los costos fijos. 
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11ANALISIS Y CONCLUSIONES" 

l. El aumento de la produc~ión en las décadas de los 70 y principios de -

los 80 fué muy grande, aunque después de este período todos los proyectos

que había se cancelaron y hasta la fecha de la 6ltima publicación no había 

proyectos nuevos para la construcción de nuevas plantas de Sulfato de Amo

nio. 

2. Al realizar el balance de materiales para los diferentes equipos fué -

necesario suponer algunos datos y otros conseguirlos por manual de opera

ción de planta similar, ya que no se tenía información suficiente para cál 

cular los equipos principales del proceso. 

Estos datos se supusieron y tomaron del manual de operación principalmente 

fueron cantidades de aire, vapor y agua que se utilizaron como servicios -

auxiliares en manejo de equipos. 

3. ¿Por qué la capac:idad e la planta no se especifi:có de 500,000 T/A que 

podría satisfacer totalmente nuestro déficit? 

Porque nuesto análisis de obtención de la capacidad óptima resulta ser la 

escogida, debido a que la capacidad inferior incrementaría los costos de

bido a la economía de escalas o una capacidad mayor tendría el inconvenien 

te de tener un equipo muy grande y difícil de operar. Por lo cual si se -

quisiera satisfacer completamente nuestro consumo aparente propuesto, es -

necesario hacer tres plantas iguales, con lo cual tendríamos producto para 

exportar. 
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4. El período del proyecto se tomó con una vida de tan sólo cuatro años -

debido a que en estos momentos el país vive en una crisis económica grande 

por lo cual los proyectos que se realicen deben ser muy atractivos para --

que se pueda invertir en ellos, siendo los periodos cortos los más atrae--

tivos, si es que en ellos se recupera la inversión. 

5. Respecto a la evaluación nos dimos cuenta que es una planta grande y -

por lo tanto costosa, por lo cual esperabamos grandes ventas y utilidades -

apreciables, pero al realizar nuestro análisis, observamos en nuestro índl 

ce de retorno de la inversión que los ingresos por ventas son menores que-

los egresos en el período, por lo cual el retorno de la inversión durante-

los años analizados no se efectuará. 

¿Cual es la razón de ésto? 

La razón de ésto es que el precio de venta está subsidiado por el estado,-

por lo tanto el precio es muy bajo, siendo tan sólo plantas de beneficio -

social y no importando las utilidades, ya que estos son productos que el -

precio afe~ta directamente al consumo ~e otros prod~ctos básicos, por ~j~~ .. 
ple maíz, tortilla, frijoles, legumbres, etc., que son de consumo primor--

dial para el pueblo de México. 

Además que es un producto controlado por el Estado, el cual tiene la con--

cesión de la venta de este producto otrogado en el diario oficial a favor 

de FERTIMEX (Compañía paraestatal productora y ·comercializadora de fertili 

zantes en México), 

6. Por lo que nuestra conclusión final es que para que se realice una ---

planta de e~te tipo es necesario que sea el Estado el que la realice, ya -

que ésta no es rentable para una inversión privada, tomando en cuenta lo -

siguiente: 
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a). Es una planta de beneficio social. 

b). Es un producto que el pueblo mexicano utiliza por constumbre, ya que -

fue el primer fertilizante químico sintético que utilizó el pueblo de 

México. 

c). Aunque la producción existente satisface las necesidades de consumo -

aparente, esta planta puede satisfacer parte del déficit de más de ---

6'000,000 T/A de fertilizante en el país. 

d). Tomar en cuenta que es un fertilizante que no tan sólo se utiliza el -

N2 como fertilizante sino también es aprovechable el a.:ufre, cu~1pl le!! 

una doble fertilización. 

e). Por último se puede utilizar toda ó una parte de la producc~ión de ta -

planta para exportar a los paises de Centro Amér·ica (para ésto es ne-

cesario un análisis más detallado para obtener los precios que PEMlX -

ofrece a FERTIMEX del amoniaco, puesto que éste tiene un precio infe-

rior al comercial que es difícil de obtener, para calcular el precio -

real de operación y tener un punto mejor de comparación con los precios 

internacionales y obtener el beneficio real de nuestra planta). 
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