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Esta invencidn se refiere a la produccién de
urea a partir de amonfaco y diéxido de carbono.

Hay un nimero de procesos comerciales de sin-
tesis de urea en los cuales se produce la urea a partir
de amonfaco y diéxido de carbono que reaccionan, prime-
ro, para formar carbamato de amonio, este dltimo siendo
convertido a urea, con la formacidén simulténea de agua.
Con respecto a esto, véase el artficulo por W. H. Tonn,
Jr. en "Ingenier{a Quimica" de Octubre 1955, péginas
186-190. Estos procesos comerciales funcionan todos en
condiciones de temper#turas relativamente altas del or~
den de 160°C. a 210°C. y presiones del orden de 122.50
a 420 kga/’cm2 ¥ bajo tales condiciones, el carbamato de
amonio, formado como un broducto intermedlo, es8 éxtre~

madamente corrosivo, Por consiguiente, el arte estd y
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ha estado preocupado con medlios para vencer este problee
ma de la corrosiln. Las soluciones que s€ han propues-
to incluyen forrar el equipo de reaccidn con plomo o
plata, forrar el equipo de reaccién con aceros de cromo
¥ niquel o fabricarlo con los mismos, e introducir sus-
tancias inhibidoras de la corrosién, con los reactivos.
Véase, por ejemplo, la patente de los Estados Unidos de
Norteamérica No. 2,727,069 a favor de Van Waes.

De acuerdo con la presente invencidn, la co-
rrosidn es reducida al minimo en procesos de sintesis de
urea en los cuales, el amonfiaco y el didxido de carbono
son reacclionados bajo condiciones de temperaturas y pre-
siones relativamente altas, para formar una fusidn de
carbamato de amonio, normalmente corrosivo, en el apara-
to que tiene superficles expuestas a la mezcla de reac-
cidén, conduciendo 13 reaccidén en el aparato de tal modo
que, las superficies del mismo, expuestas a la mezcla de
reaccién, es zirconio,

Aunque el proceso de esta invencidén es aplica-
ble a cualquiera de los presentes procesos comerciales |
de sintesis de ures que incluyen una operacidn directa,
se prefiere Beparar y reciclar los componentes de amo-
nfaco y didxido de carbono del chorro de gas sallente,
proveniente de la unidad de sintesis de urea. Varios

métodos, para llevar a cabo la separacién y reciclo del
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amonfaco y didxido de carbono, estén descritos en un
articulo por L. H. Cook en "Progreso de la Ingenieria
Quimica”, Volumen 50, No. 7 (Julioc 1954) en las péginas
327-330. En otro método preferidc para llevar & cabo

la separacién y reciclo del amonfaco y didxido de car-
bono, una mezcla gaseosa que contiene, por lo menos, un
mol de amonfaco por mol de didxido de carbono, a una
presidn dentro de los limites de alrededor de 4,90 a
alrededor de 19.60 kgs/cm?,a, se 1é pone en contacto

con una alkilolamine liquida de, por lo menos, 50 por
ciento, por peso, de concentracidn (el balance presen=-
te siendo mayormente agua) en una primera etapa de con-
tacto, en la cual, todo el dibéxido de carbono es absor-
bido por la alkilolamina y suficiente amonfaco 1iguido
es introducido en la porcién superior de la primera
etapa de contacto, para mantener la temperatura de la
alkilolamina de residuo en el nivel miximo que evita la
excesiva degradacidn de 1a alidlolamina que, de lo contre-
rlo, ocurrifia, el amonfaco no absorbido siendo sacado
de la primera etapa de contacto. La alkilolamina enri-
quecida con didxldo de carbono y amonfaco, es sacada de
la primera etapa de contacto y pasada a una segunda eta-
pa de contacto mantenida a una presién dentro de los 14-
mites de alrededor de 1.05 a 3.50 kgs/cw®,a. Bn la se-

gunda etapa de contacto, el amonfiaco es desabsorbido de
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la alkilolamina enriquecida, el gas de amonfaco siendo

sacado de la segunda etapa, La alkilolamina enriqueci-~
da con dibéxido de carbono es sacada de la segunda etapa
de contacto y pasada a una tercera etapa, en la cual, .
se le calienta liberando, as{, didxido de carbono ab-
sorbido, el didxido de carbono liberado siendo extrafdo
de la tercera etapa. La alkilolamina 1fquida, sustan-
cialmente libre de amonfaco y dibxido de carbono, di-
sueltos, -es entonces sacada de la tercera etapa.
Véntajosaménte, la segunda etapa de contacto
es operada como una combinacién de absorbedor y des-
prendedor, y un segundo chorro de una mezcla gaseosa
gque contiene amonfaco y didxido de carbono es, también,
pasado a la segunda etapa de contacto en la cual, el
dibx1do de carbono es absorbido del segundo chorre.
Entretanto que, la proporecién molar de amo-
nfaco a didx1do de carbono, en ambos chorros, puede va-
riar dondequiera de alrededor de 95:1 a alrededor de
1:1, se prefiere gue la proporeién molar de amonfaco a

dibéxido de carbono, en el primer chorro, sea de alrede-

“dor de 20:1 a alrededor dé 2:1, y, donde la segunda

etapa de contacto sea operada como una combinacidén de
absorbedor y desprendedor, que la proporcién molar, en
¢l segundo chorro, sea de alrededor de 20¢1 a alrededor

de 1:1, preferiblemente, de alrededor de 10:l1 a alrede-

-ho
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@or de 1:1, ambos chorros, el primero y el segundo, o
pueden contener vapor de agua hasta la saturacidén. Se
prefiere, sin embargo, que la proporeidn molar de agua
a los moles totales de amonfaco y diéxido de carbono,
en el primer chorro, no exceda de alrededor de 0.25:1,
¥, que la proporeidén molar de agua a los moles totales
de amonfaco y didxido de carbono, en el segundo chorro,
no erceda de alrededor de 2:1,

Las alkilolaminas apropiadas para ser emplea-
das en el método arriba descrito y en esta invencién,
incluyen mono-, di-, y trietanolamina, propanolamina y
similares. Se ha encontrado que es particularmente ven-
’tajoso emplear mono-etanolamina,

En el proceso de 1a patente de los Estados
Unidos de Norteamérica No. 2,727,069, arriba menciona-
do, donde se emplean superficles de aceroc de c¢cromo y ni-
quel, la sintesis debe ser efectuada en la presencia de
0.1 a 3.0%, por volumen, de oxigenc, baséndose én la
cantidad de dibéxido de carbono utilizado., Un nimero de
ventajas del proceso de esta invencidn se desprenden del
hecho de que no se necesita afiadir oxfgeno al sistema
de reacclén. Una de tales ventajas es que se logra uti-
lizar mds eficientemente el volumen del compresor y el
reactor. Una ventaja adicional del proceso de la in-

vencién es que pueden emplearse temperaturas de reaccibnm
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més altas, v.gr., de 193°C. a 232°C., s=in corrosién
indeblda, pero con velocidades de reaccién més altas y
conversiones mis altas, por paso.

Otra ventaja ocurre donde el contenido de
amonfaco y diéxido de carbono de los gases que salen de
1a descomposicidn de carbamato de amonio, es separado
antes del reclclo por medio de un absorbente de alkilol-
amina, tal como, mono-, di-, y trietanolamina, propa-
nolamina y similares, ya gue se ha encontrado que la
presencia de oxigeno en tales sistemas de separacién de
absorbente contribuye a la dégradacién del absorbente
de alkilolamina.

Una incorporacién preferida del proceso de
esta invencidn esti ilustrada detalladamente por el
ejemplo siguiente, tomado conjuntamente con el dibujo
que sBe acompafa.

EJEMPLO I

‘Haclendo referencia al dibujo adjunto, las sue
perficies expuestas a la mezcla de reaccidn en el reac-
tor 1, conducto 4 y vélwvula 5, estén construfdas con
zirconlo, disponible comerclalmente, que congiene los
sigulentes metales aleadores en los sigulentes porcen-
tajes por peso: cromo, 0.1%; estafio, 1.5%; hierro, 0.14%;
y nfquel, 0.06%. Didxido de carbono de gran pureza es-

t& introducido en el reactor 1, por medio del conducto 2,

-6«
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en la cantidad de 7301.23 kilogramoes por hora, y amo-
nfaco 1iquido excediendo sustancialmente de la canti-
dad estequiométrica v.gr., 11283,72 kilogramos, por ho-
ra, estéd bombeado adentro, a través del conducto 3. El
reactor funciona bajo una presidn de alrededor de 275
atmésferas, a alrededor de 204°C. La conversién a

urea, basada en el diéxido de carbono introducido en el
reactor, es de alrededor de 76 por ciento, por paso.

El chorro producto fluye del reactor 1, por la via del
conducto 4, a través de la vAlvula 5 de descenso de la
presidn, que reduce la presiéﬁ a alrededor de 16 atmds-
feras, y, luege, dentro del intercambiador 6 primario,
calentado por vapor, por la via del conducto 7. En el
intercambiador 6, bajo la presién reducida, el carbama-
to ge disocia en d16xido de carbono y amoniaco. El
chorro product; sale del intercambiador € por la via
del conductc 8, y entra en el aeparadér g, donde o3 ga=~
ses son evaporados instanténeamente y el carbamato resi-

dual es descompuesto. - Del separador 9, el chorro de

‘urea cruda esté pasado, por la via del conducto 10, al

concentrador 11 calentado por vapor, donde los gases
remanentes estén sacados conjuntamente con parte del
agua formada durante la reaccién. La solucidén de urea
eruda, que contiene 7566.82 kilogramos, por hora, de

urea, y 1661.64 kilogramos, por hora, de agua, estd ex-
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traida del concentrador 11 por la via del conducto 12
y sometida a un proceso ulterior (no mostrado), tal

como nodulizacidn o purificacién por eristalizacidn,

© g partir de agua.

Por la parte alta del separador 9, hay eéx-

" trafdo, por la via del conducto 13, y pasadd a la por-

eifn inferior del absorbedor 14 de alta presidn, unw
chorro de gas a una temperatura de 116°C. a 138°C., y a
una presidén de 16,10 kgs/bme,a, compuesto de 6782,30
kilogramos, por hora, de #moniaco; 148.91 kilogramos,
por hora, de didxido de carbono y 152.09 kilogramos,
por hora, de vapor de agua. En el absorbedor 14, los
gdses que estin entrando a través del conducto 13, es~
tén puestos en contacto, contracorriente, con un cho-
rro ligquido compuesto de 13582 kilogramos, por hora,

de monoetanolamina, 64.92 kilogramos, por hora, de
agua y 49.03 kilogramqs, por hora, de didéxido de carbo-
no, que entran en la porcidn superior del absorbedor 14
por la via del conducto 15. También hay introducido en
la parte de arriba del absorbedor 14, por la via del

conducto 16, un chorro de 1328,86 kilogramos, por hora,

de amonfaco liquido a 35°C., y 6627.04 kilogramos, por
hora, de amonfaco, estin extrafdos por la parte alta
del absorbedor 14, por la via del conducto 17, a una
temperatura de 40°C. y 15.75 kgs/cu®,a.

-8~
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Un chorro a una temperaturs de 135°C., com-
puesto de 13582.77 kilogramos, por hora, de monocetanole
amina, 217.01 kilogramos, por hora, de agus, 1494.11
kilogramos, por hora, de amonfaco, y 1538.15 kilograe
mos, por hora,de diéxido de carbono,ests extrafdo, como
residuo, del absorbedor l4, por la via del conducto'18,
¥ pasado al absorbedor 19, de baja presién. Un chorro
compuesto de 5349.03 kllogramos, por hora, de monceta~
nolamina, 25.88 kilogramos, por hora, de agua y 19.07
kilogramos, por hora, de didxido de carbono, esti en=-
trando en 1la porcidén superior del absorbedor 19, s tra-
vés del conducto 15a. Un chorro que contiene 202,48
Id logramos, por hora, de amonfaco, 263.32 kilogramos
por hora, de didxido de carbono y 457,18 kilogramos,
por hora, de vapor de agua esté entrando en la porcidn
inferior del absorbedor 19, por la via del conducto 20,
del concentrador 11, a una temperatura de 132°Ca 149°C.,
¥ una presidn de 1,75 ks/bma,a. También hay introdue
cido en la parte de arriba del absorbedor 19 por 1la via
del conducto 21,un chorro de 528 kilogramos, por hora,
de amonfaco liquido, a 27°C., y 222.46 kilogramos, por
hora, de amonfaco, estén extraidos por la parte alta
del sbsorbedor 19, por la via del conducto 22, a una
temperatura de -27°C. y a una presidn de 1.40 kg/cr?,a.,

Un chorro compuesto de 18931.8 kilogramos, por
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hora, de monoetanolamina, 1820,54 kilogramos, por hora,
de diéxido de carbono y 700.07 kilogramos por hora, de
agua, estd extraido, como residuo del absorbedor 19,
por la via del conducto 23, & una temperatura de.135°C,
mantenida por el reboiler 23a, (equipo de transferencia
calorifica que produce vapor en el fondo). El chorro
del conductc 23 estéd pasado a través del intercambiador
24, en el cual su temperatura es elevada a 154°C. y,
luego, esti introducido, por la via del conducto 25, en
la poreidn superior del desabsorbedor 26, Por la parte
alta del desabsorbedor 26 estén extrafdos, por la via
del conducto 27, a una temperatura de 92°(C. y a una
presién de 1.24% kg/cn,a, 1752.44 kilogramos, por hora,
de diéxido de carbono y 1176.77 kilogramos, por hora,
de agua. Un -chorro a una temperatura de 177°C., com-
puesto de 18931.8 kilogramos, por hora, de monoetanols
amina, 90.8 kilogramos, por hora, de agua y 68.1 kilo-
gramos, por hora, de didxido de carbono, esti extraido,
como residuo, del desabsorbedor 26, por medio del cone
ducto 28 y pasado al intercamblador 23, La temperatura
del chorro del conducto 28 es reducida por el intercam~
biador 24 a 154°C. ¥ el chorro del conducto 28 esté en-
tonces, pasado, por la via del conducto 29, al inter-
camblador 30, en el cual su temperatura es reducida

adicionalmente a 43°C. y desde dondée estd pasado, por

=10-
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15a, al absorbedor 19. E1l chorro de dibxido de carbono

y agua, del conducto 27, esti enfriado en el condensa-
dor 50 a 49°C. y descargado, a través del conducto 51,
dentro del geparador 52, La descarga gaséosa prove-
niente del separador, a través del conducto 53, contle~
ne 1752.44 kilogramos, por hora, de didéxido de c¢arbono
y 76.73 kilogramos, por hora, de vapor de agua., El
agua sale del separador 52. por la via del conduecto 54,
que se deacarga ¢n los conductos 55 y 56. El condueto
55 retorna 567.5 kilogramos, por hora, de agua al dese
absorbedor 26, como reflujo. Kl conducto 56 descarga
532,54 kilogramos, por hora, de agua para desperdicio,
El vapor de amonfaco de alta presién, en el
conducto 17, proveniente del absorbedor 14, estd pasado
al condensador 31, en intercambio térmico indirecto con
agua de enfrilamiento, donde es licuado. El vapor de
amoniaco de baja presidn, en el conducto 22, provenien-
te del desabsorbedor 19, esti combinado con vapor de
amoniaco que sale del subenfriador 43, por la via del
conducto 47, y con vapor de amoniacc ventilado del con~
densgdor 31 por la via del conducto 32, y el chorro com-
binado pasa, por la via del conducto 33, al compresor
34. El vapor de amonfaco, comprimido, est& pasado al
condensador 31 donde es licuado. El amonfaco l{quido

-11-
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sale del -condensador 31, per la via del conducto 36, al

receptor 37. Bl amonfaco liguido sale del receptor 37,

por la via del conducto 38 que se descarga en los con-

ductos 39 y 40. E1 conducto 39 se descarga dentro del
conducto 16, que pasa amonfaco liquido a la parte de
arriba del absorbedor 14, y adentro del conducto 48,
gque retorna 6994.78 kilogramos, por hora, de amonfaco
liguido, a la unidad de sintesis de urea. El amonfaco
de relleno estd suministrado a través del conducto 49,

El chorro dé amonfaco liquido, que estd pa-
sando a través del conducto 40, es descargado en los
conductos 41 y 42. E1 conducto 41 lleva el amoniaco
1{quidc a través del subenfrisdor 43 y, de ahf, por la
via del conducto 21, al absorbedor 19. E1 amonfaco
1{quido que pasa, por la via del 'conducto 42, adentro
del subenfriador 43, s¢ vaporiza instanténeamente sub-
enfriando, asf, el amonfaco 1liquido que esti pasando a
través del subenfriador, por la via del conducto 41,
El controlador 45 del nivel del liquido mantiene el
nivel del amoniaco liquide, en el subenfriador 43, a
un nivel predeterminado, mediante el retorno del exce-
so de 1liquido al conducto 40, por la via del conducto
46, '

Mientras que el problema primario de corrosin

existe en la poreidén del sistema de reaccidén hasta la

]2~
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vilvula 5, ocurre alguna corrosién en otras partes del
sistema, tales como en los conductos 7 ¥ 8, el inter-
cambiador 6 primario y el separador 9 ¥y estos pueden,
también, ser construfdos con el mismo zirconio comer-
cialmente disponible, aunque pueden ser construfdocs con
acero inoxidable austenitico.

El zirconio usado de acuerdo con la inven-

cién, puede ser sin aleacién o, como ilustra el ejem-

.plo, aleado con pequeflas cantidades de otros metales,

cuya cantidad total no exceda de alrededor de 6 por
ciento, por peso, ¥, preferiblemente, que no exceda de
alrededor dé 3 por ciento, por peso, Entre los tipos
de zirconio sin aleacidén que se pueden usar estén los

siguientes, los porcentajes siendo por pesoc:

GRADO
11 12 21
Zirconio
(minimo) 99.5%
Zirconio + hafnio
minimo) 99.5% 99.5%
Impuregas
mo )
Hierro + Cromo ’ 0.2% 0.05% 0.17%
INL trégeno 0.01% 0.01% 0.007%
jBafnio 0.02%
Dureza Brinell
méximo) 165 150 150
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En las designaciones de grado usadas en la tabla ante-
rior estén las de la empresa "Carborundum Metals Compa=-
ny", Los grados 11 y 12 son para aplicaciones comer-
clales y contienen un pequefio porcentaje del hafnlo que
normalmente se encuentra en minerales de zirconlo y se
diferencian solamente en pureza. El grado 21 es, esen-
clalmente, el mismo que el grado 11, con el hafnlo sa-
cado para aplicacicnes nucleares. NoO parece gue haya
ventaja en el uso del grado nuclear, mds caro, en el
proceso de esta invencidén, También, en adicidn a la
aleacién usada en el ejemplo, las aleaciones siguientes
son igualmente (tiles, aqui, nuevamente, los porcenta-

jes son por peso.

GRADO
32 34 41
Zircaloy-2 | Zircaloy-i ATR
Estafio 1.5 1.5
Hierro 0.14 0.21
{ eromo 0.10 0.10
Niquel 0.05
Cobre | 0.5
Molibdeno . ; 0.5

Las aleacliones de la tabla anteridr son vendi-

das por la Westinghouse y se desarrollarcn para aplicar-

-1k4-
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las en reactores nucleares de agua & presidén. El grado

" 41 fué desarrollado para usarlo en reactores nucleares

enfriados por gas.
N O ® A

Desorita sufioientemente la naturaleza del
inwento asf como la menere de realizarlo em la préc—
tica, debe hacerse constar que las disposicionea an-
tericrmente indicadas son susceptibles de modifica =
ciones de detelle en cuanto no alteren su principlo
fundamental., Tambifn se hace constar que el invento
se refiere a& una solicitud de patente presentada en
Nortesmérice con fecha 1 de febrero de 1963, Ser. N
255.447, aoogiéhdose, por lo tanto, & los beneficios
que conceden los Convenios Internacionales en vigor
y slendo lo que constituye la esencia del referido
invento y por lo que se solicite Patemte de Invenoidn
ror 20 afios en Espafias “UN METODO PARA SINTETIZAR UREA?;
caracterizindose por lo signienmte: )

BA-8858

JIA:
3/12/23 -15-
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REIVINDICACIONES

1, Un método para sintetizar urea, gue compren-
de reaccionar amonifaco y didxido de carbono, bajo con-
diciones de temperaturas y presiones relativamente al-
tas, para formar una fusién de carbamato de amonio nor-
malmente corrosivo, efectuéndose la reaccién en un apa-
rato construfdo de tal manera, que la superficie del
mismo, expuesta a la mezcla de re&ccién es zirconio.

2, El método conforme a la reivindicacién 1, en
el cual la temperatura de reaccidn de la sintesis de
urea es de 193°C. a 232°C.

3, El método conforme a la reivindicacién 1 o

la 2, en el cual la reaccidn se efectida en una zona de
sintesis de urea, el amonfaco y el didxido de carbono
son separados de los gases sallientes de la zona de sin-

tesis de urea por medioc de un sbsorbente de alkilolami-
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na, y el amonfaco es reciclado a la zona de sintesis de
urea,

4, El método conforme a la reivindicacién 3, en
el cual el diéxido de carbono, separado de dichos gases
salientes, e2 reciclado a la zona de sintesis de urea.
5. El método conforme a cualquiera de las rei-
vindicaclones que anteceden, que comprende introducir
amonfaco y didxido de carbono, en una proporcidn molar
de, por lo menos, 2:1, en una zona de sintesis de urea
mantenida a condiciones elevadas de temperatura y pre-
81én, por medio de lo cual se forma una fusién de car-
bamato de amonio normalmwente corrscsivo, como un inter-
medio, y, por me@io de lo cual se produce un chorro
producte gque contiene ;rea, vapor de agua, amonfaco y
diéx1do de carbono, separando del chorro producto una
primera mezcla gaseosa que tiene una presidén dentro de
los limites de alrededor de 4,90 kgs/on®,a, a alrededor
de 19.60 kgs/bmz,a, ¥ que consiste, esenclalmente, de
amonfaco, didxido de carbono y vapor de agua, la pro-
porcidn molar de amonface a didxido de carbono estando
dentro de los limites de alrededor de 20:1 a alrededor
de 2:1, y la cantidad de vapor de agua siendo hasta el
limite de saturacidén; separar del chorro producto una
segunda mezcla gaseosa que tiene una presidn dentro de

los 1{mites de alrededor de 1.05 kgs/bmz,a,'a alrededor
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de 3.50 kgs/em?,a, y que consiste, esencilalmente, de
amon{aco, dibxido de carbonoc y vapor de agua, la pro-
porcién molar de amonfaco a diéxido de carbono estan-
do dentro de los limites de alrededor de 10:1 a alre-
dedor de 1:1 y la cantidad de vapor de agua siende has-
ta el 1limite de saturacidn; ponef en contacto la prime-
ra mezcla gaseosa con una alkilolamina liquida de, por
1o menos, S0%, por peso, de concentracién de alkilol-
amina,en una primera etapa de contacto mantenida a una
presién dentro de los lfmites de 4.90 kgs/enm?,a, 2
19.60 kgs/cnP,a, en la cual, todo el didxido de carbo-
no y el agua son absorbidos, introdueir suficlente amo-
nfaco 1iquido en la primera etapa de contacto, para
mantener la temperatura de 1a alldlolamina residuo al
nivel miximo que evita la degradacién excesiva de la
alkilolamina que, de lo contrario, ocurriri{a, remover
gas de amonfaco, desabsorbido, de la primera etapa de
gontacto, remover la alkilolamina enriquecida con 4i-
6xido de carbono, agua y amonfaco, de la primera etapa
de contacto, poner en contacto la segunda mezcla ga-
gseosa con ambas, la alkllolamina enriquecida de la prie
mera etapa de contacto y la alkilolamina 1iquida de,
por lo menos, 50%, por peso, de. concentracién de alkie
lolamina, en una segunda etapa de contacto mantenida a

una presién dentro de los limites de 1,05 kgs/bm?,a, a

-8 -



3.50 kgs/enf,a, en la cual, todo el didxldo de carbono
Yy agua son absorbidos de la mezcla gaseosa y el amonia-
co es desabsorbido de la alkilolamina enriqueecida, sa-
car el gas de amonfaco de la segunda etapa de contacto,
sacar la alkilolamina enriquecida con didxido de car-
bono y agua de la segunda etapa de contacto y pasarla

“ a una tercera etapa y ah{ calentarla,por medioc de lo
cual son liberados el didéxido de carbono y el ﬁapor de
agua, absorbidos, extraer el gas de didxido de carbono
y vapor de agua de la tercera etapa, extraer la alki-
lolémina 1{quida, sustancialmente libre de agua y di-
éxido de carbono de la tercera etapa, licuar el amonia-
co sacado de la primera etapa de contacto y de la ge-
gunda etapa de contacto y retornar el amonfaco liquido
a la zona de sintesis de urea.

6. El método conforme a la reivindicacién 5, en
el cual el gas de didxido de carbono y el vapor de
agua, extrafdos de la tercera etapa, son pasados a una
etapa de separacidn de didxido de carbono en la cual,

el gas de dibéxido de carbono es separadc del vapor de
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