PATENTE DE INVENCION

378582

I AT SR

Clase C O7 b

o CACION

Co o7
s St ;

!

MEMORIA DESCRIPTIVA

sobre:
"PROCEDIMIENTO PARA LA PURIFICACION DE UNA SOLUCION DE UREA
DE LOS COMPONENTES NO TRANSFORMADOS EN UREA, CONTENIDOS EN
LOS PRODUCTOS QUE SALEN DEL REACTOR DE SINTESIS, Y PARA LA

RECUPERACION DE DICHOS COMPONENTES NO TRANSFORMADOS"

Solicitante: SNAM PROGETTI S.p.A.,
entidad italiana, establecida en
MILAN (Italia), Corso Venezia, 16,
Prioridad: Solicitud de Patente N2 15072 A/69,
depositada en Italia en 4 de Abril de 1969.



10

15

20

25

La presente invencidn se refiere a un procedimiento para
la purificacidn de la solucidn de urea de compuestos residua-
les de la sinteésis, por medio de intercambiadores de calor de
pelicula que substituyen los aparatos de destilacidn conven-
cionales en todas las etapas de la destilacidn utilizada para
la recuperacidn de los productos que no hayan reaccionado.

Es sabido que la urea se obtiene en la industria mediante
sintesis de anhfdrido carbénico y amoniaco, y que se vienen
realizando varios procedimientos que difieren entre si en las
diferentes formas de actuar, tanto en la zona de sintesis
como en la zona de separacién de la urea y de los productos
que salen del reactor, tales como el carbamato, el amoniaco,
el carbonato, etc. Los productos mencionados deben ser reci-
clados al reactor para obtener una transformacién total de
los reactantes introducidos en el sistema y para conseguir,
como producto final, una solucidén acuosa de urea substancial-
mente pura.

Es también sabido que la separacidn de la urea de los
productos que salen del reactor se efectia normalmente en
varias etapas en las que se opera con diferentes pregiones.
En las primeras etapas se trabaja con presiones del orden de
15 haste 40 kg/cmz, mientras que en las etapas finales se
trabaja con presiones mucho mds bajas, préximas a la presidn
atmosférica. En efecto, Unicamente al trabajar a presiones
muy bajas el porcentaje de amoniaco residual y de anhidrido
carbénico en la solucidn de uree puede ser reducido a valores

despreciables, y ello se debe a que la destilacidn de los
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compuestos residuales de la solucidén de urea no puede reali-
zarse a temperaturas demasiado altas, ya que ello llevaria
consigo el riesgo de la descomposicidn de la urea con la
consiguiente formacidn de subproductos no deseados, tales
como biuret, triuret, etc.

Los vapores que contienen amoniaco y anhidrido carbénico,
obtenidos en las etapas de destilacidn deben recuperarse,
generalmente, para obtener la transformacién completa de los
reactantes en urea (procedimiento con un reciclado total).
Generalmente, las etapas de destilacidn se realizan en los
procedimientos conocidos, ya sea mediante torres de destila-
cidn o bien mediante termocambiadores tubulares seguidos de
separadores para la eliminacidén de la fase gaseosa.

El uso de torres de destilacidn resulta mds apropiado
desde el punto de vista del procedimiento, debido a que produ-
ce la mayor separacién de los componentes mds voldtiles

(NH, ¥y C02) y permite el control de la destilacién de compo~

3
nentes menos voldtiles (H,0) que se desea sean los mds bajos.

2
Efectivamente, es necesario que las mezclas gaseosas obtenidas
en estas etapas de destilacidn tengan un elevado contenido de
agua tnicamente en las etapas de baja presidn, donde la pre-
sencia del agua es indispensable para la total condensacidn
de dichas mezclas, sin necesidad de adicionar agua de trata-
miento.
Es sabido que la introduccidén de agua de tratamiento

resulta extremamente desventajosa debido a que aumenta consi-

derablemente los costes relativos a la energia requerida.
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El uso de torres de destilacidn resulta extremamente
caro y presenta, ademds, inconvenientes de tipo operativo,
puesto que su funcionamiento resulta critico debido a la
formacién de fases sélidas (carbamato, carbonato, etc.).

Los procedimientos que utilizan el sistema arriba mencio-
nado présentan, por consiguiente, elevados costes de inver~
sién y resultan dificiles desde el punto de vista funcional.

La realizacidn de las etapas de destilacidén mediante el
uso de termocambiadores tubulares seguidos de separadores,
elimina los inconvenientes arriba mencionados pero resulta
poco satisfactoria desde el punto de vista del procedimiento.
Ello es debido & que la fase gaseosa, formada en el mismo
aparato de destilacidn, fluye en el mismo sentido que la fase
liquida y conjuntamente con ésta a través de todo el inter-
cambiador de calor hasta que se efectdie la separacidn de la
fase gaseosa en un separador apropiado, por lo que el equili~-
brio final obtenido resulta claramente negativo con respecto
al obtenido mediante el uso de una torre de destilacidn.

Por consiguiente, se obtendrd una destilacidn mucho menos
eficaz de los componentes mds voldtiles, y una mayor destila-
cidn, controlada con dificultad, de los componentes menos
voldtiles (HZO)'

Ello se debe a que no hay efecto de contracorriente
entre el liquido descendente y los gases ascendentes desde el
fondo, como se produce en 1#5 torres de destilacién,

De todo lo expuesto mds arriba se deduce que tvinicamente

en las etapas de baja presidn es posible efectuar una separa-
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cién casi completa de los componentes mds voldtiles, asi como
que las mezclas gaseosas obtenidas no pueden contener, siquie-
ra, la cantidad suficiente de agua requerida para la condensa-
cién total de las mismas, debido a que la solucidn de urea se
ha quedado considerablemente empobrecida de agua en las

etapas de destilacidn precedentes de presidn alta y media.

Una primera finalidad de la presente invencidn consiste
en la purificacién de la solucidén de urea, procedente de la
zona de sintesis, de los productos que no hayan reaccionado
en dicha zona de sintesis.

Otra finalidad de la presente invencidn consiste en la
recuperacién de los productos que no hayan reaccionado, conte-
nidos en la solucidén de urea a la salida de la mi;ﬁa del
reactor de sintesis. De acuerdo con la presente invencidn, se
puede efectuar esta recuperacidn, evitando los inconvenientes
de los sistemas arriba mencionados y aprovechando,'por el
contrario, las ventajas que éstos presenten, mediante aparatos
de destilacidn constituidos por intercambiadores de calor de
pelicula en todas las etapas de destilacién. Bajo intercam-
biador de calor de pelfcula deberd entenderse un intercambia-
dor de cualquier forma, incluyendo el tipo provisto de tubos,
en el cual el liquido que deba ser tratado es distribuido en
forma de pelicula descendente, desde la parte superior del
intercambiador, por una superficié de calentamiento que sumi-
nistre el calor necesario,

Los medios de calentamiento pueden ser vapor o cuaslquier

otro medio. Las etapas de destilacidén mencionadas, realizadas
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mediante intercambiadores de calor de pelfcula, pueden operar

sin necesidaed de introducir un liquido de extraccidn debido

al efecto de autoextraccidn; pero, si se desea, es posible
introducir un 1iquido de extraccidén desde el fondo del inter-
cambiador.

En este segundo caso, dicho liquido puede estar consti-
tuido por uno o mds componentes. La corriente de gases inertes
de la instalacidn, que se suele dejar salir a la atmdsfera a
diferentes presiones, puede servir para este fin de forma
apropiada y de acuerdo con los procedimientos utilizadoes.

La aplicacidn de estos aparatos de destilacidn del tipo
de pelicula, resuelve, de forma simple y econdémica, los pro-
blemas que se presentan al utilizar torres de destilacidn o
evaporadores de tipo tubular mencionado mis arriba. Mediante
este aparato separador de pelicula se obtienen los siguientes
resultados:

1) Una separacién inmediata de una parte importante de la
fase gaseosa rica en componentes voldtiles en el separa-
dor de cabeza del mismo intercambiador.

Esta separacidn es una consecuencia del fendmeno de

"flash" que se produce al pasar la solucidén de urea de

la presién mds alta de la etapa precedente a una presidn

més baja.

2) Un efecto de autoextraccién, puesto que la pelicula de
Iiquido que, descendierido desde la parte superior del
intercambiador, se encuentra con la corriente gaseosa que
asciende por el mismo, resulta cada vez mds pobre en
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componentes ligeros.

En el punto final del intercambiador predomina, por

consiguiente, el componente menos voldtil en la fase

gaseosa, limitando este hecho la destilacién de dicho
componente de la fase liquida.

La invencién se describe a continuacién mds detallada-
mente a base de los dos ejemplos siguientes:

Ejemplo I

De una etapa de destilacién,en la que se operd a 16 atm.
y 15300, sin introduccién de agente de extraccidén externo
alguno, se obtuvieron los datos experimentales que se indican
en la tabla I, en la que se comparan con los datos obtenidos
con los destiladores tubulares normales.

De estos datos resultd que el NH3 y el 002 residuales,
contenidos en la solucién de urea, obtenidos mediante empleo
de un aparato destilador del tipo de pelfcula, aparecian en
cantidades mucho menores que las obtenidas normalmente median-
te termocambiadores tubulares, operando bajo las mismas con-—
diciones de temperatura y presidn, mientras que el contenido
residual de agua era mayor. Ademds, resulté que estos valores
eran absolutamente comparables con los valores obtenidos

mediante torres de destilacidn. ;/
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TABLA I

Composicidn en el
fondo de la torre
de destilacidn.

% de peso
NH, 6,2
CO2 1,3
H20 27,5
Urea 65,0

Composicidn en el
fondo de un desti-
lador de pelicula,
% de peso
6
1,1
27,9

65,0

Composicidn en el
separador de un
destilador tubular
% de peso
8,5
2,2
22,3

67,0

Mis exactamente se observaron las siguientes variaciones
en los porcentajes de peso de los compuestos procedentes del

destilador de pelfcula con.respecto a los valores de los com-

"ponentes procedentes de los termocambiadores tubulares utili-

zados normalmente.

Contenido de NH3 reducido en  29%
1t " n 1"

co,, 50%

" " H20 aumentado en 20%

Ejemplo II

De una etapa de destilacidn, en la que se operd a 4 atm.
y 132°C, sin introducecidén de agente de extraccidn externo
alguno, se obtuvieron los datos experimentales que se indican
en la tabla II, en la que se comparan con los datos obtenidos
con los destiladores tubulares normales. También en este caso
resultd que dichos valores eran absolutamente comparables

con los valores obtenidos mediante_ .torres de destilacidn.

,//////////’
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TABLA IT

Composicidn en el
fondo de la torre
de destilacidn.

Composicidén en el Composicidn en el
fondo de un desti- separador de un
lador de pelicula. destilador tubular.

% de peso % de peso % de peso
NH3 2,4 2,5 3,5
co, 0,5 0,7 1,5
H,0 27,2 26,8 22,0
Urea 69,9 70,0 73,0

Mds exactamente se observaron las siguientes variaciones
en los porcentajes de peso de los componentes de las solucio-
nes procedentes del destilador de pelicula con respecto a los
valores de los componentes procedentes de los termocambiado-

res tubulares utilizados normalmente.

Contenido de NH3 reducido en 28,5 %
1 1" COZ 1 " 53,5 %
n " OH.0

2 aumentado en 18 %
,w"/
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Descrita suficientemente la naturaleza del invento, asi
como la manera‘de ponerlo en prdctica, se hace constar que to-
do cuanto no altere, cambie o modifique su principio fundamen-
tal, puede quedar sometido a variaciones de detalle. También
se hace constar que esta invencidn corresponde a la descrita
en la solicitud de Patente No 15072 4/69, depositada en Italia
en 4 de Abril de 1969, cuya prioridad se reivindica de acuerdo
con los Convenios Internaciones en vigor, siendo lo esencial y
por lo que se solicita Patente de Invencidn, por veinte afios,
lo que queda resumido en las siguientes reivindicaciones:

18,. Procedimiento para la purificacidén de una solucién
de urea de los componentes no transformados en urea, conteni-
dos en los productos que salen del reactor de sintesis, y para
la recuperacidn de dichos componentes no transformados, com-
prendiendo etapas de destilacidén en las que se opera cod
diferentes presiones y temperaturas, caracterizado porque para
dichas etapas de destilacidén se emplean intercambiadores de
calor del tipo de pelicula,

2%,~ Procedimiento segin la reivindicacién 1%, caracteri-
zado porque los mdrgenes de temperatura y de presién empleados

en los destiladores de pelicula estdn comprendidos entre 50°C

"y 250°C y entre 0,1 y 250 atmésferas, respectivamente.

32,~ Procedimiento segiin las reivindicaciones 1% y 2%,
caracterizado porque en dichas etapas de destilacidn se intro-
duce un agente de extraccidn que contiene gases inertes proce-

dentes, preferentemente, de la corriente de gases inertes que

0. 978392



se obtiene en la propia instalacién de urea, antes de que
dicha corriente se deje salir a la atmésfera.

42, PROCEDIMIENTO PARA LA PURIFICACION DE UNA SOLUCION
DE UREA DE LOS COMPONE&TES NO TRANSFORMADOS EN UREA, CONTENI-
DOS EN LOS PRODUCTOS QUE SALEN DEL REACTOR DE SINTESIS, Y PARA
LA RECUPERACION DE DICHOS COMPONENTES NO TRANSFORMADOS,
tal y como queda descrito y reivindicado en la presente memo-
ria que consta de once hojas mecanografiadas por una sola
cara,

BARCELONA, 3 de Abril de 1970,

SNAM PROGETTI S,p.A.
P,P.

MEZ-ACEBQ Y MODET

0. b, Firmadey W, Stahell Sionar  pm———m—a ...
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