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"UN PROCEDIMIENTO PARA LA DEVOLUCION DE DIOXIDO DE 
CARBONO Y AMONIACO EN LA SINTESIS DE UREA".

La invención se refiere a un procedimiento 
para la devolución de los gases de salida no transfor­
mados en la síntesis de la urea a partir de NH^ y CO^, 
sin una separación previa. Se conocen desde hace tiem 
po procedimientos para la síntesis dé la urea, en los 
cuales se devuelven al reactor, en parte o totalmaite, 
los gases de salida no transformados, sin que éstos se 
separen previamente.

Asi, se ha propuesto p/ej. (Porter), introducir 
en NH, líquidos los gases de transformación liberados en



la expansión de las fusiones de reacción y en la aporta­
ción de calor subsiguiente, con lo cual se forma una sus
pensión de carhamato amónico sólido en NH^ liquido. Es 
ta suspensión debe ser vuelta a bombear, por una parte

$ para ceder su calor en el ciclo por un refrigerador ex­
terior, y, por otra parte al reactor por medio de una 
bomba de alta presión. Los depósitos en el condensador 
de gas, en el refrigerador y en las conducciones, asi 
como el bombeo sin trastornos, de una suspensión seme - 

10 jante, por lo común de una elevada concentración en pa¡r 
ticulas sólidas, a la presión de sintesis, ofrecen gran 
des dificultades técnicas. Por ello, hasta ahora, no 
se ha realizad) el procedimiento en gran escala.

Otras propuestas (Miller, De Ropp, Fauser,
15 Toyo Koatsu,Stámicarbon) soslayan las dificultades an­

teriormente indicadas añadiendo suficiente agua a los 
productos de carga no transformados, destinados al re­
torno, de tal manera que la solución de circulación 
no contenga partículas sólidas a las tenperaturas emplea 

20 das. La cantidad de agua añadida puede ser más peque­
ña cuanto más elevada se mantenga la temperatura a la 
cual se consigue la formación del liquido que se devuel 
ve. Por otra parte, una temperatura más elevada exige 
también una presión mayor sobre la correspondiente so- 

25 lución, para que ee puedan mantener las partículas que 
la componen en estado condensado. La característica de 
todos los procedimientos anteriormente indicados sin em 
bargo es que la formación de la solución que contiene 
la parte principal del carbonato que se devuelve, tiene 

30 lugar aproximadamente a la misma presión a la cual suce



día la separación de las correspondientes mezclas de car 
bamato de la urea fundida. Ya que la separación a ele­
vada presión de una gran proporción de carbamato contení 
do en la urea fundida, exige también una tenperatura de 
transformación correspondientemente elevada, deben uti­
lizarse, para una devolución total o casi total de los 
productos de carga no transformados, bien cantidades de 
agua de adición relativamente grandes y/o temperaturas 
de descomposición extremadamente elevadas.

Debido a que, como es sabido, una adición im 
portante de agua a la disolución que se devuelve rebaja
en proporción importante la transformación de carbamato 
a urea en el reactor debido al equilibrio de la reacción,
se aumenta con ello fuertemente el caudal de peso a 
través del reactor y de las instalaciones de recupera - 
ción. Este aumento de la carga exige, por su parte, 
un aumento correspondiente del suministro de calor para 
la separación de las cantidades en exoeso de carbamato 
amónico y agua contenidas en la mezcla de síntesis, 
desde la urea a obtener.

Es conocido que la urea fundida es muy sensi­
ble al calor, en relación con la formación del biuret, 
ya perjudicial en pequeSas cantidades para muchos fines 
de utilización y por ello indeseadas, por lo cual son 
de influencia decisiva tanto el grado de temperatura, 
como también la duración de la acción de la temperatura 
o las cantidades de calor introducidas con ello. Si se 
limitan las temperaturas de descomposición a un grado to 
davia permisible, hay que contar para la consecución de 
una devolución total o casi total segdn los procedimien
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tos mencionados, con una adición de agua importante y 
óon el aumento de carga por ella exigida, junto con los 
efectos desventajosos descritos. El procedimiento de 
acuerdo con la invención evita las dificultades y desven 
tajas indicadas, utilizando un principio que permite, 
por una parte, la descomposición a baja presión y con 
ella también a una temperatura relativamente baja, de, 
por lo menos, una parte de los productos de reacción no 
transformados en urea, mientras la formación de la diso 
lución de devolución tiene lugar a presión elevada y a 
una temperatura a la cual dicha solución no contiene ya 

- partículas constituyentes sólidas, incluso con un conté 
nido en agua tan bajo que la transformación en el reac­
tor queda solamente un poco por debajo del valor para 
la carga exenta de agua.

El objeto de la presente invención es, por con 
siguiente, un procedimiento para la devolución de gases 
de salida no transformados en urea en la síntesis de 
urea a partir de y CO^ a presión y temepraturas ele 
vadas, caracterizado porque la solución utilizada para _ 
la absorción de los gases transformados a presión baja, 
la cual.contiene necesariamente mucha agua relativamen­
te, se bombea a una presión esencialmente elevada, se 
extraen de nuevo los gases absorbidos y, con arrastre 
de una pequeña cantidad de agua, se los condensa a con­
tinuación y se los devuelve de nuevo al reactor.

En contraposición a los métodos conocidos, se 
gán los cuales se realiza la devolución de los gases de 
carbamato en forma de soluciones puras libres de partí­
culas, sólidas, según el procedimiento de la Invención y 
a causa de la pequeña cantidad de agua, se puede mante-

- 4
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ner muy reducida ala carga y con ello el calor cedido 
a la solución de urea durante la descomposición del car 
bamato y la extracción del agua, con lo cual puede man 
tenerse también la temperatura tan baja en ciertas cir 
cunstancias, que la formación de biuret tenga logar 
solo en muy pequeña cantidad. La figura 4 muestra una 
comparación del diagrama temperatura-calor para el caso 
de devolución total, como se podría conseguir en el ca­
so más favorable segán el principio del método conocido 
en una descomposición en dos etapas, con el correspon - 
diente diagrama para el procedimiento de acuerdo con la 
invención (p.e. segón la figura 2) en las mismas condi­
ciones.

La figura 1 muestra una realización de la idea 
de la invención para una devolución aproximadamente com­
pleta del carbamato amónico no transformado en urea y 
una descomposición en una sola etapa. /

Por las conducciones 1, 2, 3, se conducen los 
productos de carga NHß y COg, asi como la solución acuo 
sa de carbamato circulante, al reactor 4 mantenido ba.- 
jo una presión de 150-300 atm., donde transcurre de la 
manera conocida la reacción de transformación en urea 
y agua, a una temperatura de 150-200BC. 1

Después de la expansión, a. través de la válvu 
la de expansión 5 se suministra calor al descomponedor 
6, para descomponer en sus componentes 00g y NH3 la mayor 
parte de la cantidad de carbamato contenida en la urea 
fundida, asi como extraer fuera de la fusión la porción 
principal del exceso de NUß juntamente oon la porción 
de H2O, correspondiente a la presión parcial.
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En el separador 7, el cual está bajo una pre­
sión de 1-20 atm.abs., preferentemente, 3-6 atm.abs., 
se separan los gases extraídos de la masa fundida. La 
temperatura en el separador puede ser según el grado de 
recuperación deseado, de 80-Í4ÓB C. La masa fundida sepa­
rable: del separador 7, que contiene junto a la urea agua 
y en general restos del carbamato no descompuesto, y al­
go de NH^ libre, se lleva hacia las restantes manipula­
ciones, por ejemplo la cristalización o granulación.

Los gases separados del separador 7, NHg, COg y 
el agua, se llevan al absorbedor 12, en donde se conden­
san casi por completo en una solución acuosa concentrada 
de carbamato, respectivamente de carbonato o de una mez­
cla de ambos con amoniaco libre. El calor a derivar al 
mismo tiempo, puede extraerse del sistema, por ejemplo, 
a través de un circuito refrigerante, a través de la
bomba 12a y el cambiador de calor 12 b.

La solución de absorción, denominada en lo que 
sigue solución de carbamato, puede contener a la entrada
de 5-35 % de (total), y a la salida de 10-50% NH^(to
tal).

Los gases inertes introducidos por las conduc­
ciones 1 y 2 con el amoniaco nuevo y el COg, pue den ex - 
traerse, ventajosamente del absorbedor 12 por la conduc­
ción 12 d, arrastrando una pequeHa cantidad de NH^ COg. y 
agua, y ser sacados con ello, fuera del sistema. ;

La presión en el absorbedor 12, corresponde a - 
proximadamente a la presión en el separador 7, siendo la 
temperatura de la solución de 20-80* 0, según las condició 
nes de agua de refrigeración, y preferentemente de 40-60B0



La soluoión fuertemente concentrada que' sale 
del absorbedor 12, se lleva, por medio de la bomba 13, 
a través del cambiador de calor 14, donde se precalien­
ta, a la columna de destilación 15. Suministrando ca - 

5 lor la base de la columna se saca en la cabeza de la co 
lumna una mezcla pobre en agua de NH^ y COg. La colum­
na de destilación 15 puede contener junto a una secoión 
separadora, una sección concentradora con deflegmador, 
para determinar arbitrariamente el contenido en agua 

10 de los gases de salida, mientras sea ello posible en
las condiciones dadas sin separación de carbamato sóli­
do.. En el siguiente absorbedor a presión 16 conecta -
do, se condensa el gas, de manera normal, esto es cuan­
do el exoeso de amoniaco en el reactor alcanza aproxima 

1$ damente 3,5:1 ó mas, sin entrada de amoniaco nuevo. Si 
el exceso de amoniaco es inferior a 3,5:1, resulta ven­
tajoso segán las circunstancias, introducir en este 
punto amoniaco nuevo. .

Debido a que el gas contiene un mínimo de agua 
20 y a que a la elevada presión, podría tener lugar una se' 

paración de carbamato sólido sobre las paredes del re - 
frigerador relativamente frías, es conveniente construir 
el absorbedor de presión 16 de tal manera que el gas a 
condensar sea introducido directamente en el condensado, 

25 y, por medio de una bomba de circulación, conducirlo en 
circuito a través de un refrigerador, con lo cual el 
calor de condensación se transporta al medio refrigeran­
te, a través de una superficie refrigerante regada ooh- 
tinuamente con liquido. Para evitar una separación de * 

30 carbamato sólido, se mantiene la temperatura de la pa-
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red aproximadamente al mismo grado de la temperatura de 
separación. Para este fin se transporta el calor, ven­
tajosamente, por un circuito secundario.

El condensado que contiene 3-15 % en peso de 
5 HgO aproximadamente, se vuelve a bombear, por medio de 

la bomba de alta presión 17, a través de la conducción 
3, al reactor 4. La composición y cantidad de la solu­
ción de retorno, viene dada por la relación de carga 
elegida (mol de NHg/ mol de COg) y las condiciones de 

10 reacción en el reactor 4.
La temperatura en el absorbedor de presión 

16 debe permanecer con un margen suficiente por encima 
de la temperatura de separación de la solución, que se 
determina por su parte, principalmente por el contenido 

15 en agua. De las relaciones de presión de vaporase de­
duce también la presión que debe mantenerse en el absor­
bedor 16 y respectivamente, en el destilador 15. La tem 

y  peratura en el absorbedor 16, puede variar entre 65 y 
1109C, preferiblemente entre 80 y ÍOOBC, y la presión 

20 entre 30 y 70 atm. abs., del fondo de la columna de des 
tilación 15 se extrae una disolución empobrecida en COg 
y NH^, correspondientemente a la cantidad de gas sepa - 
-rada. La temperatura del fondo de la columna de desti­
lación 15 viene dada por el medio de calentamiento de 

25 que se dispone, esto es por la presión del vapor de ca­
lefacción. En el cambiador de calor 14 se extrae el 
calor de la solución de salida y se lleva a 14 con la 
solución de entrada, que circula en contracorriente.

_ La mayor parte de la solución se devuelve al absorbedor 
30 12, después de un enfriamiento adicional en el refrige-
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rador 18, y  trna expansión a través de la válvula estran- 
guladora 19, y se concentra allí de nuevo por absorción 
de los gases. El resto de la solución se introduce en 
la columna de destilación 20, donde la cantidad de agua 
necesaria para completar el balance de HgO, se separa del 
sistema, con lo cual el NHg y COg presentes se expulsan 
y se devuelven al absorbedor 12.

En el siguiente ejemplo 1 se ilustra numéri­
camente un procedimiento, que corresponde a la realiza­
ción de la idea de la invención representada segán la 
figura 1 y anteriormente descrita.
Ejemplo 1 Realizaciónsegún la figura 1

 ̂i

' *
f

L" "w'

Caiga del reactor: Conducción: 1: 590 kgs./h NH^
2: 740 kgs./h CO,
3:1672 kgs./h de solu­

ción de re 
tomo consis 
tente en: ^

i
ÍL' H  ̂  .

^ - .....
41 % en peso de NEL libre[̂
49 % en peso de carbamatoy* ' . .. - ......
10 % en peso de agua.

La reacción de los productos de alimentación 
transcurre en el reactor 4 a 200 atm. abs. yl80ec.
Masa fundida que sale del reactor: 1000 kg/h de urea /

697 kg/h NH^ libre 
833 kg/h de carbamato

:y' *̂-

y ^

r y?.

472 kg/h HgO
3002 kĝ h/- de masa fun­dida.

y .

Después de la expansión y de la posterior apor­
tación de calor en el descomponedor 6, se extraen del ! ̂ 1 In

--
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HgO
- ." total

quedan en la masa fundida
Urea

466 kg/h 
343 kg^h 
1858 kg/H/

NH
00
HgO

í-' M  4

*. ̂  y-,

,̂i'' ̂
' ' ̂ Af '

'
1000 kg/h 

11 kg/h 
4 kg/h 

129 kg/h
total 1144 kg/h de masa fundida

^¿yáLa descomposición del carbamato transcurre tam­
bién en un 99% aproximadamente, a una presión de 4 atm. 
y una temperatura de 1303C en el separador 7. *

La masa fundida se expande y se conduce a las 
posteriores manipulaciones. Mientras se introducen los 
gases de descomposición en el absorbedor 12 y se conden­
san allí prácticamente en su totalidad, junto con el gas 
procedente de la columna de destilación 20, la solución 
que entra en el absorbedor 12 se enriquece por medio de 
la condensación de gas y abandona el aparato (oon una 
composición de p.ej. 37 % en peso de NH^ 20% en peso de 
COg y 43 % en peso de H^O), a una temperatura de 50SC 
aproximadamente. La solución de precalienta en el cambia 
dor de calor 14 hasta una temperatura de aproximadamente 
1353 C, y entra en la columna de destilación, de cuya 
cabeza se extraen 1672 kg/h de una mezcla gaseosa, cóns- 
tituida por 1037 kg/h de HN^, 463 kg/h de 00^ y 172 kg/h 
de HgO. Estos gases se conducen a la absorción a presión 
16 y se condensan, totalmente, a 80-903 c y a una presión 
de 50 atm. abs., sin adición de un medio de absorción,
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por contacto directo con el condensador En est§u9 condi­
ciones el condensado permanece libre de materia sólida y 
se puede devolver al reactor y como solución de retomo 
sin dificultades grandes, a través de bombas calentadas.

Como muestra el ejemplo 1, se puede obtener 
también un retomo de aproximadamente 99% con una des - 
composición en un solo escalón y a  una temperatura de des-
composición de 1308 0.

En el caso en que baste un grado de retorno 
más pequeño, esto es en el caso en que no exista una po­
sibilidad de utilización apropiada para las porciones de 
COg y NH^ no retornables, se puede conseguir, bien un 
ahorro de aparatos utilizando una presión mas elevada en 
el descomponedor, respectivamente, en el absorbedor 12 y 
salida de la columna de destilación 20, o bien una mejo­
ra en la calidad del producto en relación con el conte - 
nido en biuret, por medio de una temperatura de descom­
posición más baja (p.ej. 909. en vez de 1309) por las ra­
zones mencionadas.

El procedimiento segdn la invención, muestra 
por tanto, también para la recirculación parcial, venta­
jas significativas en relación a la calidad del produc­
to, frente a los procedimientos conocidos.

Si es preciso alcanzar también un contenido en 
biuret mínimo incluso con un retomo total, se puede 
conseguir éste utilizando una descomposición en dos o 
mas escalones, como se ilustra en la figura 2.

Frente a la forma de realización según la figu­
ra 1 se añaden: el descomponedor posterior 8, el separa - 
dor 9, el condensador 10 y la bomba 11.
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Debido a que en las mismas condiciones, por
10 demás, la temperatura en el separador 7 se mantiene 
más baja (disminución del contenido en biuret), la des­
composición en el descomponedor 1 tiene lugar en un gra­
do menor. Después de la expansión de la masa fundida, 
después de la salida del separador 7, debe suministrar- 
se, aún, una parte del calor de descomposición al según- : 
do descomponedor 8. En el separad or 9, en el cual se
.puede trabajar aproximadamente a la presión atmosféri­
ca o incluso a un vacio moderado y a 100-1308 0., se sé­
para la.urea fundida, prácticamente libre de carbamato y 
NH^, de los gases extraídos, los cuales se conducen al 
condensador 10, donde se condensan por adición de una 
pequeHa cantidad de HgO, ó una solución acuosa de c a r ­
bamato débilmente concentrada. Por medio de la bomba
11 se lleva la solución de salida formada a la presión 
del absorbedor 12, y se introduce en la cabeza de la 
sección de lavado 12 c de esta columna,. A causa de la 
reducida concentración de esta solución lavadora, fren­
te a la concentración de la solución de entrada restan­
te, se pueden extraer con mayor pureza que en el ejem­
plo 1, los gases inertes que se deben separar del absor­
bedor 12 a través dé la conducción 12 b. Para una ilus­
tración cuantitativa de la ejecución del procedimiento 
según la figura 2, se dan en el siguiente ejemplo 2 los 
correspondientes datos numéricos transformados:
Ejemplo 2 _ de la realización según la figura 2

Carga del reactor Conducción 1: 570 kh/h NH
- .-- .... . , 32: 735 kg/h C0-

A
^ A g-.,-' s

^  -..i ' Y' *"- - -

Y' ̂F';s Y'"

Yh'Y'í .
;

-¡.Y <
i'*/ "H*"

^ ^  ' 
P, * '^

- . 
-í .

- 12
3:1697 kg/h soluoión de retor­

no constituida por

j i „(íY" *y*̂
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Y
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; - 41% enpeso de NH^libre'
49% en peso de carbamato 

ir. . . 10% en peso de HgO
Gas de descomposición procedente del primer descomponedor 
a 4 atm, abs. de presión, y una temperatura de 100? 0 en el 
separador pY"'."",'. .'-:-'rp'r'
NH 1015 kg/h. ...... 3 ..  ̂ -̂ -̂r '. ' ":... . "' * !. - - * * . ' '.-
COg 452 kg/h i" '
H^;.^ r- ;;:- 170 kg/h/ /ip'l ' - píY -,

total 1637 kg/h. y  p - ^
Masa fundida del primer descomponedor
Urea 7 ; ; ; .10O0 kg/h'--/'

45 kg/h ' ''' .;

/ :' °°2 ̂  P  ' ^ 18 kg/h
HgO : 302 kg/h -

total 1365 kg/h
Gas de descomposición del segundo descomponedor
a l  atm. abs.. y 118BC.
NH3 42 kg/h
COg 16 kg/h

126 kg/h

total 184 kg/h
Masa fundida del segundo descomponedor
Urea 1000 kg/h
NH^ - : 3 kg/h -

"°2 2 kg/h.
UpO 176 kg/h

total 1181 kg/h
- 13 -
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Por tanto, el grado de descomposición^alcan­
za, después del primer descomponedor, 96% aproximadamen 
te y después del segundo descomponedor 99,5% aproximada­
mente, a una temperatura de 100S C después del primer 
descomppnedor, donde se suministra la parte principal 
del calor de descomposición.
Condensador 10 . - 7 -r

y

-

Gas procedente del segundo convertidor 
.Agua. de adición '..''' * ^

Salida del condensador, consistente en

184 kg/h
122 kg/h 
306*kg/h
14% en peso de.  ̂ .. . . ...' Lv

. 5% en pesó de ^

*, ;-7.. : * / * - '- ' . 8i^ en peso' de;'
"" '  ̂ - ' ' ^2 *̂ " ''.
' *" \ "* - 
Los restantes datos son iguales que en el ejem-

pío 1 . Del ejemplo 2 se deduce qué según el procedimien­
to de la invención, utilizando una forma de trabajo según 
la figura 2, por tanto con una descomposición en dos es - 
calones, aunatemperatura de solamente 100S C, se pue ­
den retomar al reactor el 99% de los productos de car -

k ̂¡y-

ga no transformados, durante el suministro de la mayor par ^
te del calor de descomposición. Mientras en las realiza-
ciones de la idea de la invención anteriormente descri - 
tas, tiene lugar la separación de los gases de descompo­
sición siempre a presiones relativamente bajas (inferio­
res a 20 atm.) y todos los productos de carga no trans - 
formados, previstos para el retorno se bombean en forma, 
de solución acuosa desde éstas presiones.bajas a las al­
tas presiones del absorbedor 16, debe describirse aún s^

!s .
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. 'V
gún la figura 3, una realización, en la cual se conduce 
una parte de estos productos de retorno, directamente 
al absorbedor de presión 16. Esta forma de realización 
entra sobre todo en consideración, cuando se utiliza
una,elevada proporción de NH a CO en la carga a la en-
' , - . 3 2trada dél reactor (p.ej. 6 moles de NH por mol de C0-).

. - , ' ' - ,,  ̂ " * 3'," - - " . * " ^La figura 3 corresponde esencialmente a la.figura 1,
con la excepción de que se añaden los aparatos 21 y 22. 
La masa fundida procedente del reactor 4 sé expande pri­
meramente, hasta una presión de 30-70 atm, abs., con lo 
cual, por medio de la expansión y con o sin el menor su­
ministro de calor, se separa de la fusión, en el descom­
ponedor de presión 21 la mayor parte del exceso de NH^, 
asi como proporcionalmente a la,presión parcial una par­
te de COg y HgO en el separador 22, conduciéndose direc­
tamente, al absorbedor de presión 16 para la condensación 
sin necesidad de que esta parte de los productos de des­
composición, circule por los restantes, aparatos..,.";;

Debido a que para proporciones de carga gran-' 
des (NH^^COg), es la transformación en el reactor (en 
relación,al COg), esencialmente superior a la .obtenida - ; 
con proporciones de carga medias y,pequeñas, y se evita, 
la columna de destilación 15) en la recuperación de la 
mayor,parte del exceso de amoniaco, el gasto de calor 
para la expulsión del gas en la columna de destilación-, 
15 y, con ello, también, el gasto de calor total, es me­
nor que con las formas de trabajo anteriormente descri­
tas. Los aparatos, liberados de gran parte del exceso 
de NH^, pueden con ello ser de menores dimensiones, ya 
que están significativamente menos cargados. Por otra 
parte, el reactor 4 está más cargado y debe tener mayo-
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res dimensiones, especialmente, también, a cansa de la
menor.densidad de la masa fundida, que con la utiliza­
ción de proporciones medias de carga (p.ej. 3,5 moles 
NH^/ mol CO^).
Ejemplo 3 ./ ' - .1.". ....- - - - ^

Carga del reactor: Por la conducción: 1:580 kg./h de NĤ .
i 2:744 kg/h de CO^

3:2119 kg/h de solu- 
f  ción de retomo con-

-f. 'i'.'" " " 1* sis tente en
.. - f'f ' ' 1 "" 'f f ' - ..f' 71% en peso de NHf .'

' ' /,..f- 1 f f f  f- .r.-/i 1,libre.'
"'."I'"'.'-....-' 19,5% en peso de carba

'..'-'i.','-'''. mato i i
-'.'r.''-i'" l".,f '' 9,5% en peso de H^O
Proporción dé carga: 6 moles NH^/mol COg 
- En el reactor 4 transcurre la reacción de los

productos deCarga, a 300 atm. y l 8 o s C .
Masa fundida que sale del reactor:

i-

r.R%%6

rF.̂ 1

r.-fr.¡?... ttí-.

Urea " . 
NHj libre 
Carbamato

1000 kg/h 
1510 kg^h 
435 kg/h 
500 kg/h

= rr"'

} f

Masa fundidaf 3445 kg/h
- Del separador 22 al descomponedor de presión 

21^ se separan de la restante masa de fusión, a 50 atm. 
abs. de presión y temperatura de aproximadamente 135SC. 
1215 kg/h, constituidos por 
1135 kg/h de NEg 
57 kg/h de COg 
23 kg/h de HgO

*r* ̂ "

:  ̂\í-
L /n ..

-rf* -
t- t*r f

- 16 -

i 3?,
} -.'i"'t ̂
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la cual consiste en 
1000 kg/h de urea 

4 2 . W h . . ^ a b r .

333 kg/h de carbamato 
477 kg/h de H^O

2230 kg/h de masa fundida
y se condicéh a través del descomponedor 6 al separador 
7,, con lo cuál se separan de la masa; fundida restante á
p= 4 atm. abs y T =1306 C, 
1029 kg/h Gas constituido por: 
550 kg/h .de NH^ . 77- ' -
128 de COg
301 kg/h de H^O /
la cual consiste aún en
1000 kg/h de Urea

15 kg/h de NH^ total r. í
10 kg/h de COg **' ' *.
176 kg/h de H^O - / ... 7'-77^

1201 kg/h de. masa fundida. : - -7 r*
y para la manipulación posterior se expande y se separa.

De la cabeza de la columna de destilación 15, 
se expulsan. 960 kg/h. de una mezcla de gases, .compuesta 
de 605 kg deTNH^ 178 kg/h de 00^ y 177 kg/h deTH^O, y 
se llevan al absorbedor 16. Debido a que estas cantida 
des de gas solo contienen, aproximadamente, un 60% de la 
cantidad de gas correspondiente según el ejemplo 1 , las 
cargas a que son sometidas las columnas 12 a 15 son co -
rrespondientemente menores, asi como la necesidad de ca­
lor, para la expulsión de esta cantidad dé gases.



Estasolicitud que corresponde a la presentada - 
en Suiza, el 28 de Julio de 1960, bajo el número 8597/60, 
se acoge a los beneficios del articulo 51 del vigente Es­
tatuto sobre Propiedad Industrial

- N O T A -

Los puntos de invención propia y nueva que se 
presentan para que sean objeto de esta Patente de Inven­
ción enEspaRa, por VEINTE aSos, son los siguientes:

le.- Un procedimiento para la devolución, en la 
síntesis de urea a partir de amoniaco y dióxido de carbo­
no, a presión incrementada y temperatura^ aumentada, del - 
barbamato amónico no transformado en urea, caracterizado 
porque la formación de la solución de retomo que contie­
ne la parte principal del carbamato amónico a devolver, se
realiza a una mayor;que aquella a la cual se sepa-
ra la cantidad correspóndiente de carbamato amónico de ía 
mezcla de síntesis.  ̂  ̂̂

_ 23 ;Un procedimiento según el punto ls, carac­
terizado porque la separación de la parte principal del 
COg a devolver se realiza a una presión de 1 a 20 atmós­
feras de sobrepresión y a una temperatura de 80 a 14 Os 
y  la formación de la solución de retomo se realiza a una 
presión de 30 a 70 atmósferas absolutas y a una temperatu
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39.- Un procedimiento segán el punto 19, carac­

terizado porque con una devolución aproximadamente total, 
la separación del CO^ a devolver se realiza en una fase- 
de separación y a temperaturas de 80 a 1209.

5 ; 49.- Un procedimiento seg&n el punto 19., carac­
terizado porque en caso de separación en varias fases, des 
de la mezcla de síntesis con retomo total, la separación 
de las cantidades principales del carbamato amónico a r e ­
tomar se realiza a temperaturas de 80 a 1009.

10 59.- Un procedimiento segán el punto 19, carac-
^ terizado porque la separación de la cantidad principal del 

NHy en exceso desde la mezcla de síntesis junto con una 
, "parte menor del carbamato amónico a devolver se realiza a 

la presión de la formación de la solución de retomo.
15 * 69.- Uh procedimiento segán el punto is, caracte­

rizado porque el transporte de la parte principal del car - 
bamato amónico a retornar se realiza desde la presión a la 

. cual se hace la separáción desde la mezcla de síntesis has 
ta la presión...a la cual "tiene'' lugar la formación de la so- 

20 lución de retomo ? porque los gases separados son absorbi- 
dos en la solución acuosa de oarbamato amónico, la solución 
concentrada obtenida se bombea a la presión mayor y luego 

í se separa de nuevo por vaporización del agua concomitante, 
y-'"- -. ... 79.- Un procedimiento segán los puntos 19. y
25 gg, caracterizado porque la formación de la solución de 

retomo se realiza por el hecho de que los gases puestos 
en libertad por evaporación desde la solución de transpor- 

r te se. condensan totalmente por contacto directo con el pro­
pio condensado enfriado.

30. , y ' - , 89. - Un procedimiento para la devolución dé ;dióxi
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do de carbono y amoniaco en la síntesis de urea.^*;
' 4̂'''Tal y como se ha descrito en la Menoría que an­

tecede, representado en los dibujos que se acompasan y 
con los fines que se han especificado,

Está Memoria consta de veinte hojas escritas 
a máquina por una sola cara.
- "i- Madrid, " '
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