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Procedimiento para la produccidn contimua de una

solucidn acuosa de urea.

é;Zé%ﬂbnﬁr SNAM PRCGETTI S.p.A., entidad italiana, residente
en Corso Venecia, 16, MILAN, Italia.

Este invento se refiere a un procedimiento
para la produccidn de urea.

Ya se sabe que en la produccién de ures a
partir de amonisco y didxido de carbomo, es posi-

5. ble obtener la total transformacidn de los reacti
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vos reciclando aquellos reactivos que no han sido trang
formados, en una o mds etapas. En algunos de los procs

sos de elaboracidn conoecidos que funcionan basados en

- aste prinecipio, el reciclo total de los reactivos =no

convertidos se efectuaba sn dos o mds etapas de recisl
que funéionan a presiones decrecientes del orden de 40
Kg/cm? hasta la presidn atmosférica.

Esta operacidn se he mejorado mediante un proce-
dimiento que se caracteriza porque el carbamato sin reag
cionar se recicla complétamente al reactor de sintesis
de urea, en una sola etapa, a una presidn elevada.

Con este procedimiento, la descomposicién del car
bamato se efectda a la presidn de la sintesis, llevindo-
lo a cabo en presencia de una corriente de amonisco 8-
seoso 0 didxido de csrbomo gaseo0s890, que s¢ ha introduei-
do en el reactor. No obstante, ain con sstos procedimien
tos perfeccionados, pequefias cantidades de carbamato de
amonio y cantidades importantes del agente de separacidn
permanedsn en la solucidn con contenidoc en urea que sals
del separador. Ia purificacidn adicional de la solucidn
de urea tlene lugar generdilmente despuds en varias etapas
con escalas de presidén de 15 a 30 atmdsferas-hasta la pre
sidn atmosférica.

El presente invento tisne por objeto proporcionar
un procedimiento gue no exige una serie de aparatos cos-

tosos ¥y complicadbs, como son necesarlos con los procedi

mientos empleados en los tiempos presentes para la sepa-

racidn en la solucidn de urea de aquellos compusstos que

no han reaccionzdo.

Segin el presente invento, se proporciona un procg
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dimiento pera la produccidén continua de una solucidn
acuosa de urea, cuyo procedimiento comprende resccionar
dldxido de carbono y amonisco en presencia de agua sn un
priner reactor, para formar una solucidn acucsa de carba
mato de zmonio, convertir en un segundo reacior por 1lo
menos parte del carbamato de amonio en la solucidn acug
sa g urea, desccmponer cualquier carbamato de amonio no
reaccionado en el didxido de carbono y amoniaco, separar,
en presencia de un gas que sea inerte respecto a los reag
tivos iniciales o al carbamato de amonio, el didxido de
carbono y amonisco mencionados en dltimo lugar de la urea,
hacer o permitir que la urea purificada salga como una sg
lucidn acuosa y recicler al primer reactor el gas inerte
y el didxido de carbono y emoniaco separados, saliendo di
cho gas inerte del primer reactor como un efluente gaseo-
so y volviéndose a emplear por lo menos parte de dicho
gas inerte efluente en una'operacién ulterior de separa-
cidn. _

El procedimiento sggﬁn el presente invento pusde
proporcionar un rendimiento en urea mejorado respecto a
los conocidos en la profesidn (basado en el rendimiento
de transformacidn por paso en la zona de sintesis de urea)
reduciendo por lo menos el contenido en agua en el ciclo
de la sintesis.

- Una ventaja principal del procedimiento se debe

a2l hecho de que solo se necesita emplear una bomba o com-

presor en todo el ciclo de sintesis de urea que incluye

el reciclo total de los reactivos que no se han transfer

mado, segin resultard evidente por la descripeidn que si

gue.
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Otra ventaja es la posibilidad de utilizar diéé;
do de carbono a una presidn inferior a la exisiente en
el rezctor de urea, con la consiguiente reduccidn de la
energia necesaria de compresidn.

Cuando se poﬁe en prictlea el procedimiento se~
gin el presente invento, el efluente procedente del reagc
tor de sintesis de urea se hace paesar en genersl a2 la
cabeza de una torre de separacidn de donde fluye en sen-
tido descendente en contracorriente con éiugas inerte,
en unas condiciones de temperatura y presidn apropiadas
para descomponer el carbamato y separarlo, junto con el
amoniaco'libre, de la solucidn de urea. El1 efluente de
la cola del separador es una solucidn de urea com un con
tenido en agua por lo menos igual 21 contenido estequio-
métrico.. Este efluente 1iquido se suele concentrar des-
pués, prdcticamente sin pérdida de didxido de carbono y
amonisco. Asi, se observard que todas las etapas emplea
des anteridrmente de la descomposicidn de carbamato, de
la recuperacidn y del reciclo al reactor de urea de 1los
compuestos no convertidos, a diverses presiones, pueden
ser eliminadas,

El efluente gaseoso procedente de la cabeza del
separador estd constituldo por gases inertes, diéxido de
carbono, amoniaco y agua (en la fase gaseosz) y se reci-
cla al primer reactor y se mantiene a la presidn del se-
parador y a una tempersturs apropiadaQ No obstante, an-

tes de enviar el efluente gaseoso al reactor de carbama

to, se puede condensar parciélmente‘con el fin de recupe

rar su calor. Los gases inertes que emergen en un esta-

do précticamente puro del reactor de carbamato pﬁeden ger
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enviados por medio de un ventilador impelente de reciclq
al reactor de sintesis del carbamato.

Er la modalidad deserita en la presente memoris,
el efluente, en la fase liquida, procedente del reactor
de carbamato, se envia al resctor de sintesis de urea
por medio de una bomba. Ia presidn en el segundo rssctor
(urea) es mayor en este caso que la presidn en el primer
reactor (carbamato), siendo esta Ultima presidn generdi-
mente del orden de 45 a 250 atmdsferas.

No obstante, también se puede llevar a cabo el pre
sente invento manteniendo una presidn mds elevada en el
reactor de sintesis de carbamato que en el reactor da for
macidén de urea. ILa eleccidn de presidn en el reactor de
sintesis de carbaemato depende de la presidn efectiva, o
sea la presidn parcial en el caso de que no haya una co-
rriente gaseosa, précticamente pura de didxido de carbo-
no. En el caso de que la presidn en el reactor de sinte
sls de carbamato sea mayor que la p:esién en el reactor
de sintesis de urea, con el fin de facilitar el reciclo
de gases inertes al reactor de sintesis de carbamato, el
efluente gaseoso procedente del separador se enviard, con
la recuperacicn de calor, g un condensador parciasl y dss-
pués a una pequella columna donde se lava la corriente con
emoniaco. Ia parte del efluente en fase 1{quide proceden
te de la columna pequefia de lavado se envia por medio de
una bomba al reactor de sintesis de carbamato, mientras
que el efluente geseoso consistente en gases inertes y en
amoniaco se enviard por medio de un ventilador impeleate
el reactor de sintesis de carbamato.

El presente invento puede emplearse en su-aSpecto
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més interesante si se emplea como ges inerte pars la sg
paracidn une mezcla de los gases de sintesis de amoniaco,
0 sea nitrégeno e hidrdgeno. En este caso, el aléxido de
carbono se enviard al reactor de sintesis de carbamato
junto con une, mezcla para la sinteéis de amoniaco. Asi,
el gas que sale de la zona de éeparacién de los gases de
sintesis de amoniaco se envia al reactor de carbamato in-
mediatemente después de la conversidn a didxido de carbo-
no e hidrdgeno de cualquier monéxido de carbono contenido
en dicho gas de sintesis, en condiciones apropiadas de
presidn y temperatura.

Otra posibilidad Wil es la de utilizar el sangra
do gaseoso de la sintesis de amoniaco como gases inertes
pera la separaeién,‘ En este caso, se obtiene una simplj
ficacidén parcial del sistema de refrigeracidén de la sin-
tesis de amoniaco y se eliminen las pérdidas de amonisaco
que ocurren siempre con dicha sangfia geseosa.

Ia sintesis de carbamato de amonio puede efec-

tuarse, por ejemplo, a las temperaturas normdlmente em-

pleadas. En general la sintesis se efectia a una tempe-
ratura del orden de 100 C & 200°¢, prefer{blemente del oxr
den de 110°C a 16000.

_ La conversién de carbamato de amonio a urea se
efectua generalmente a una temperatura del orden de 15000
a 300%C, preferiblemente del orden de 18000 a ZSOOC.

Para que se pueda comprender mejor el invento y pa

ra ilustrar la forma en que se puede llevar a la préctica,

se hace referencia a contimuacidn, a titulo de ¢jemplo, a
los dibujos adjuntos, en los que:

Ia figura 1 es una representacidn esquemdtica de une



10.

15.

20.

25.

30.

instalacidn para llever a cabo el procedimiento del pre-
sente invento; ¥

Ia figura 2 es una representacidn esquemdtica de
otra instalecidn pera llevaer a cebo el procedimiento del
presente invento.

Refiriéndonos en primer lugar a la figura 1, se
i1lustre un reactor de sintesis de carbamato de amonio 1,
en el que se introduce agua a través de la tuberia 2,
amonisco a travéds de la tuberfe 3 y didxido de carbono
a través de la tuberfe 4. También se introduce en el
reactor, a través de una tuberfz 5, una corriente geseo-
ss procedente de la cabeza de una torre de separscidn 6,
consistente en gas inerte, amonisco, dibéxido de carbomo
¥y agua. '

La fase gasecsa sale de la cabeze del reactor 1
por la tuberia 7 consiste esencidlmente en el gas insrte.

Este gas se recicla a la regidn inferior de la columna de

Vseparacién 6 por medio de un ventilador 8 y unas tuberfa 9.

Una fase liquida consistente en carbamato de amo-
nio, amoniaco y ague sale de la cole del reactor 1 por
una tuberfa 10, y se comprime por medio de una bomba 11 a
través de une tuberis 12 heste un calentador 13, desde el
cual se envia 2 la regidn extremz de la cola de un reactor
de sintesis de urea 14. En el reactor de sintesis de urea
14, se convierte en urea la mayor parie del carbamato de
eamonio. Los productos gasecsos procedentes de este reac~
tor 14, o sea urea, carbamato de amonio sin convertir, amo
niaco y agua, salen de la cabeza del reactor 14 por una tu
beria 15 y pasan a través de un aparato de expansidn o val

vula de regulacidn 16 en la regidn superior de la columpa
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de separscidn 6. A SR VA ;3

En el separador 6 el carbamato de amonio sin con-

vertir se descompone de una forma virtudlments completa -
en amoniaco yfdiéxido de carbono. Estos productos de des
composicidn, junto con gas inerte, algo de agua y el amo-
nieco que penetran en la columna de separacidn 6 por la
tuﬁeria 15, salen de la cesbeza de la columna 6 por la tu
beria 5 y se reciélan el reactor de sintesis de carbamsto
1. Ie descomposicidn en la columna & del carbemato de
amonio sin convertir se ve ayudada por el flujo ascendsn-
te de gas inerte que penetra & través de la tuberis 9. Ia
urea separada sale de la cola de l2 columne 6 por unz tu-
beria 17 en forme de solucidn acuosa.

Refiriéndonos shora a la figura 2 de los dibujos,
se ilustra una instalacidn que en muchos aspectos se pa-
rece & la ilustrada en la figura.1. Pare meyor claridad,
los nlmeros similares a los representados en la figura 1
indicen componentes simileres. Al contrario que en la ing
talaciénrde la figura 1, la presidn en el resctor de sin-
tesis de carbamato 1 es mayor que la presidn en el resctor
de sintesis ures 14 en la instalacién de la figura 2. For
consiguiente se puede prescindir en ls instalacidn de la
figura 2 de los compresores 8 y 11 y del aperato de expan-
sidn 16 ilustrados en la figura 1.

Otra diferencia principal entre las dos instdla-
clones es que en la instalacidn ilustrads en la figura 2
le fase gaseosa que sale de la cabeza de la columne de se
paracidn 6 se conduce por una tuberia 18 a un condensador

19 donde se condensa agua y también se encuentra carbema~

%0 en el condensado, envidndose el total por una tuberis
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20 g una columna 21 donde cualquier dioxido de carbono

no condensado es absorbido en asmoniaco el cual se intro
duce en la columna 21 por una tuberfa 22 que se ramifica
de la tuberia 3.

Ia faese liquida procedente de la columna 21 se ha
ce pasar a través de unma tuberfa 23 y una bomba 24 a la
regién inferior del reactor 1. Ie fase gaseosa proceden
te de 1la columna 21, que comprende los gases ineries,
amoniaco y algo de didxido de carbono se hacen pasar a
trevés de una tuberfa 25 a un ventilador de reciclo 26 y
de este a la tuberia 4 para unirse con ol didxido de car-
bone influente.

Se habilita un medio, en forma de una tuberis 27,
para que perte de los geses inertes que pasan a travds
de la tuberfa 7 sean expulsados de la instalaciédn.

El presente invento se ilustra a continuacidn me-
diante los ejemplos que siguen, donde las velocidades de
flujo estdén basadas en un mol de urea producida.

EJEMPLO 1

La produccidn de urea se llevd a cabo en este ejem
plo en una instalacidn del tipo ilustrado en la figura i.

Se introdujo un mol de CO, a través de la tuberia
4 8 uns presidn de 80 atmdsferas ebsolutas en el resctor
de carbemato 1, donde fué absorbido por un flujo en con-
tracorriente de 2 moles de NH3 que penetrd a través de la
tuberfe 3 y de 0,2 moles de E,0 que se introdujo a través
de la tuberfa 2. Asimismo se introdujo en el reactor 1
la corriente de separacidn procedente del separador 6 7
consistente en 3,3 moles de gases inertes, 3,71 moles de

NH3, 0,831 moles de COs ¥ 0,635 moles de agua. Del reac-
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tor 1 fluyd uns fase liquida y una fase gaseosa. Ia fa—
se liquida fluyé a una temperatura de 130°C y consisiis
en 1,831 moles de carbamato de gmonio, 2,048 moles de
NH; ¥ 1,835 moles de agus. Se comprimidé a une presién de
153 atmdsferas absolutas, se Ealenté & une temperatura
de 210°C ¥y después se alimentd en el reactor de urea 4.
Ia fase gaseosa procedeﬁte del reactor 1 consistia esen-
cidlmente en 3,3 moles de gases inertes que salfan del se
parador y que se reciclaban al mismo por medio del com—
presor 8. BEn el reactor de sintesis de urea el carbama-
to que salfa del reactor de carbamato 1 por la tuberia
10, bomba 11 y calentador 13, se transformaba parcidlmen
te en urea; el efluente procedente del resctor de ureaz 14
consistfa en un mol de urea, 0,831 moles de carbamato de
amonio, 1,835 moles de agus y 2,048 moles de FH; y se en-
vid & través de la tuberia 15 a la columna de separacidn
6, dbnde los 0,831 moles de carbamato que no se hab{a
transformado en urea se descempusieron en HH3 gaseoso ¥
CO0s. Los 2,048 moles de smoniaco libre pessron tambidén a
la fase gaseosa. Ia descomposicidn de carbamato de amonio
se ve favorecida por una reduccidén de las presiones par-
ciales del Cor ¥ NH3.

Esta reduccidn se obtuvo expasionando la mezcla
de forma que su presidn cayera a 80 atmdsferas absolutas
e introduciendo en la cola del separador los gases iner-
tes consistentesren la fase gaseosa que salfa del reactor
de carbamato 1 al que se habia afindido mds gas inerte con
el fin de compensar cualquier pérdida. Del éeparador 6
salid una fase liquida a través de la tuberfa 17, que con

sistia en un mol de urea y 1,2 moles de agua, y a través
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de la tuberia 5 una fase gaseosa consistente en 6,5 mo-

les de los geses lnertes de separacidn, arrastrando 0,331
moles de COp ¥ 3,71 moles de NH3. Esta corriente se en-
vié al reactor de carbamato 1 donde se volvieron a resc-
gionar el 002 ¥y NH3 segin se ha descrito anteridrmente.
EJEMPLO 2

Se 1levd a cabo el procediﬁiento descrito en este
ejemplo en una instalacidn similar a la descrita con re-
lacién a la figura 2. En este caso, la presidn en el
reactor de carbamato era mayor que la presidn en el reag

tor de urea. Ia corriente gaseosa en la tuberia 4 con-

sist{a en un mol de didxido de carbono y de gases inertes,

en este caso hidrdgeno y nitrdgeno; se mezcld con el gas

reciclado y la mezcla resultante consistente en gases iner

tes, didxido de carbono y amoniaco, se envi§ a la cola

del reactor de sintesis de cérbamato 1 mantenida a una
presién de 150 atmdsferas absolutas. El reactor de car-
bamato se alimentd también con agua a través de la tube-

ria 2 en una cantidad de 0,2 moles y con amoniacc a tra-

"vés de la tuberiz 3 en una cantidad iguel a 2 moles. De

la cola del reactor 1 salid une solucidn de cerbemato, ia
cual penetrd en el calentador 13 por la tuberia 10 y, des
pués de calentarse a 210°C, pasd al reactor de sintesis
de urea sin emplesr bomba alguna.

El reactor de sintesis de urea 14 se mantuvo =

uns presidn de 151 atmdsferas absolutas. De este reactor

 selié a través de la tuberfa 15, una solucidn que contenfa

un mol de urea, 0,831 moles de carbamato, 2,048 molss de
amoniaco libre y 1,835 moles agua; esta solucidn se hizo

pasar al separador 6 donde el carbamato (0,831 moles) que

-



10.

15.

20.

25.

30.

374565

no se habia transformado en urea se dividid en NH3 7
002, ¥ se transformd a la fase gaseosa que salfa por la
tuberia 18, acompafiada de los 2,048 moles de amoniaco
libre. '

Ia descompoéicién del carbamato se vid favorsci-
da por una reduccidén de las presiones parcizles de €O,

Yy NHB' Esta reduccidn se obtuvo introduciendo en la co~
ls del separador 6 la corriente de gas inerte, consis-
tente en Hy ¥ NQ’ en una cantidad de 6,5 moles. De 1la
cabeza del separsdor 6 salid une corriente gasesosa con-
sistente en 6,5 moles de los gzses inertes Hy ¥ Ny, 3,71
moles de amoniaco, 0,831 moles de CO, ¥y 0,635 moles de
H,0. De la cola del separador 6 salid una solucidn a
través de la tuberfa 17 consistente en 1 mol de urea N
1,2 moles de H20. .

La corriente gaseosa én la tuberia 18 penetrd en
el condensador 19 donde se condensd una gran parte del
carbamato y del agua. E1 didxido de carbono que no se
habia condensado fué absorbido en amoniacc en la columna
21, El1 efluenfe en la fase liquida procedente de la cc-
lumna 21 se envid por medio de la boﬁba 24 a2l reactor de
carbamato 1.

Los gases que salian de la columnz 21 consistian
en nitrdgeno, hidrdgeno y amoniaco y se hicieron pasar
al compresor de reciclo 26 donde se comprimieron y enviaz
ron pera reunirse con la corriente de los gases que pene
traban en el reactor 1 a través de la tuberia 4, semin
se ha descrito anteridrmente.

La corriente gaseoéa que salia de la cabeza del

reactor 1 por la tuberfa 7 consistfa en nitrdgeno e hidrd
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geno y se envid al separador 6; parte de este chorro gz
se0so se liberd o expulsd a través de la tuberia 27 pa-
ra equilibrar el gas inerte que penetraba por la tuberia
4.

~NOTA~

Descrita suficiéntemente la naturaleza del inven-
to, as{ como la manera de realizarlo en la prictica, de
be hacerse constar que las disposiciones anteridrmente
indicadas son suscepiibles de modificaciones de detalls
en cuanto no alteren su principio fundemental. También
se hace constar que el invento corresponde a una Soliei-
tud de Patente, presentada en Italia, con fecha 16 de di
ciembre de 1968, bajo el nimero 25131 A/68, acogiéndoss
por lo tanto a los beneficios que conceden los Convenios
Internacionales en vigor, siendo lo que constituye la
esencia del referido invento y por lo que se solicita
Patente de Invencidn por 20 afios en Espafia, sobre: PRO-
CEDIMIENTO PARA LA PROIUCCION CONTINUA DE UNA SOLUCION
ACUOSA DE UREA; caracterizdndose por lo siguiente:

12, Procedimiento para la produccidn continua de
una solucidn acuosa de urea, caracterizado porque compren
de hacer reaccionar didxido de carbono y amonizco en pre-
sencia de agua en un primer reactor, para formar una so-
lucidn acuosa de cerbamato de amonio; convertir en un se
gundo reactor por lo menos parte del carbamato de amonio
en la solucidn acuosa a urea; descomponer cualquisr car-
bamato de amonio no convertido en didxido de carbono y
amoniaco; separar de la urea, en presencia de un gas que
sea inerte a los reactivos iniciales o al carbamato de

amonio, el didxido de cerbono y amoniaco mencionados en
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Ultimo lugar; hacer o permitir que la urea purificada
salga como una solucidn acuecsz, y reciclar al primsr
reactor el gas inerte y el didxido de carbono y amonia-
co separados, saliendo dicho gas inerte del primer reag

5. tor como un efluente gaseoso ¥y volviéndose a emplear por
lo menos parte de dicho gas inerte efluente en una ope-
racién de separacidn ulterior.

22.- Procedimiento segin la reivindicacidn 1, ca
racterizado porque la sintesis del carbamato de amonio

10. se efectia a una presidn de 45 a 250 atmdsferas.

38.- Procedimiento segun las reivindicaciones 1
0 2, caracterizado porque la sintesis del carbameto de
amonio se efectia a una temperatura del orden de 100 =
20000.

15. 48.~ Procedimiento segun la reivindicacidn 3, ¢z
racterizado porque la sintesié del carbamato de amonio
se efectla a una temperatura del orden de 110 a 160°C.

58.= Procedimiento segin cualquiera de las reivin
dicaciones anteriores, caracterizado porque la conver-

20. gidn del carbamato de smonio a la urea se efectda & una
temperatura del orden de 150 a 300°C.

6.~ Procedimiento segin la reivindicacidn 5, cg
racterizado porgque la conversion de carbamato de amonio
a urea se efectda a una temperaturs del orden de 180 a
25, 250%.
7%.~ Procedimiento segin cualquiera de las rei-
vinéicacionés anteriores, caracterizado porque dicho gas
inerte es hidrdgeno, nitrégenc o una mezcla de los mis-

mos.

30. 88,~ Procedimiento segin la reivindicacién 7, ca
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racterizado porque el amoniaco usado como reactivo en

le sintesis de carbamato de amonio se produce por reag
cidn del hidrdgeno y nitrdgeno en dichos geses inertes.

92,~ Procedimiento segin cualquiera de las rei-
vindicaciones anteriores, caracterizado porque el gas
inerte y el didxido de carbono y amoniaco separados se
reclclan al primer reactor por bombeo.

10%.- Procedimiento segin cualquiera de las rei-
vindicaciones anteriores, caracterizado porque la urea
¥ el carbamato no convertido fluyen en sentido descenden
te en una columna de separacidn en contracorriente con
dicho gas inerts.

112.- Procedimiento segin cualquiera de las rei-
vindicaciones anteriores, caracterizado porque los gases
inertes y el didxido de carbono y amoniaco separados ge
condensan parciidlmente antes de ser devueltos al primer
reactor.

122,~ Procedimiento segin cualquiera de las rei-
vindicéciones anteriores, caracterizado porque la presidn
en el primer reactor es mayor que en el segundo reactor.

138.~ Procedimiento segin cuslquiera de las rei-
vindicaclones 1 a 11, caracterizado porgue la presidn en
el segundo reactor es mayor que en el primer reactor.

148 .- Procedimiento segﬁn la reivindicacidn 13,

caracterizado porque la solucidn acuosa de carbamato de

6]

amonio se bombea en el segundo reactor y el efluente del
segundo reactor se deja expansionar antes de ser separa-—
do.

158.- Procedimiento segin cualquiera de las rei-

vindicaciones anteriores, caracterizado porque el gas



5.

10.

inerte se suministras tambidn desde una fuente externa
el primer reactor.

162.~ Procedimiento para la produccidn continus
de una solucidn acuosa de urea, tal y como queda sus-
tancidlmente descrito en la presente Memoria e ilusira-
do en los adjuntos dibujos.

Esta Memoria consta de 16 hojas escritas = méqui

na por una sola cars.

156iC, 1958
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