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Bl invento ^e ré fie re a hn preoédimientó mejora­

do, con un peciolo doble isobàrico para ià  síntesis de urea 

a, p a rtir  de amoniaco y dióxido de carboni); cdn la  forma- 

5. oión inteimediaria de oarbamato amónico, según la  eoua^ 

oión:
2NH3 + NĤ ONHg + HgO

siendo la  primera reacción exotórmioa, mientras que la  otra  

es ligeramente endotórmica? como se sabe la oonyersión de 

10. oarbamato a urea no es cuantitativa y e l  oarbamato residual 

se descompone, usualmente, en los compuestos de partida,

NĤ  y COg, que se reciclan a la  sín tesis, según distintos 

mótodos que caracterizan e l  tipo del procedimiento.

Según la  patente estadounidense nP 3.356.723,

15. se u tiliza  un pequeño oxooso de NHg (relación molar NKgtCOg 

en los reactores,entre 2 ,5 :1  y 3:1)? la descomposición del 

oarbamato y e l desplazamiento del oxeoso do NÊ  del pro­

ducto líquido a la  faso gaseosa so ilo va a oabo tratando 

ol producto, a la  presión do síntesis y on un inte re am- 

20. biador do calor do o apa dolgada ("falling film strippo r", 

según la terminología inglosa), por medio do un suminis­

tro de oalor y por medio de una oorrionto do CÔ  como agen­

to do separación ("stripping") . Esta patente provò tambión 

ol reciclo inmediato a la  síntesis do dioha faso gasoosa? 

25. la igual presión on la síntosis y zonas do dostilaoión 

ha sugerido definir ol procodimionto como ''procedimiento 

do rocíelo to ta l  isobàrico"* Si bien olio representa un 

paso hacia dolante on comparación con ol arto antorior, 

osto procodimionto tiono algunos inconvoniontos. La oan-
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tidad de gas de separad ion está en ofócto limitada a la 

exigencia de CÔ  estequiométrica y por oonsigdíente está  

limitada la  cantidad de sustancia que puede desplazarse 

de la fase liquida a la fase gaseosa, a menos que se lleve 

5. a cabo un vigoroso calentamiento, lo que no obstante im­

plica un consumo excesivo de vapor a elevada presión. El
exceso de NH en la zona de síntesis debe por consiguiente 3
mantenerse bajo cierto nivel y no puedo ejercer toda la  

influencia bonofioiosa conocida en e l curso de la síntesis? 

10. los rendimientos no son muy elevados (55 -  60%) y, por con­

siguiente, las cantidades de oarbamato residual en la solu­

ción que abandona e l reactor alcanzan niveles bastante ele­

vados. Además de éste existen otros procedimientos basados 

en la separación (stripping) de NĤ  (véase por ejemplo la 

15. patento estadounidense 3.049.563 y patente italiana

684.929)! estos procedimientos pueden oporar según supo-

rioros reluciónos molares NH' :C0 (3t5-3!8) y osto permi-
3 2

t i r a  obtonor mayores rendimientos do oonvorsión (62-64%).
la  ventaja de un mayor rendimiento se anula no 

20. obstante por la mayor cantidad de NĤ  presente en la so­

lución de urea que abandona e l  separador (22-25% de NĤ  y 

5-6% de COg en peso), lo que requiere una seooión de recu­

peración de NĤ excesivamente grande a bajas presiones, 

usualmente do 18-20 atm. Por consiguiente, estos proce- 

25. dimientos de soparaoión (stripping), s i  bien ofrecen

apreoiables ventajas, debido a la descomposición de gran 

parte del oarbamato residual a la presión de sín tesis, 

no están exentos de inconvenientes vinculados a la, elec­

ción del agente de destilación y a l rendimiento de con-
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versión relativamente bago en e l reactor.

Un objeto de este invento consiste en reducir 

la  extensión do los inconvenientes antes citados; toda­

vía otros objetos resaltarán aún más evidentes a p artir  

5. de la  descripción que signe.

En sa foxma mas amplia e l  invento consisto en 

un procedimiento do doble reciclo isobàrico para la  sin -  

tetización do arca, bajo foimación intermediaria do car-  

bamato amoniacal, que comprendo la reacción ontro amonía- 

10. co y dióxido de carbono según elevadas relaciones de

NE t̂COg, un tratamiento térmico del prodacto de sín tesis, 

snstanoialmante a la misma presión que la síntesis y en 

presencia de un gas de separación, y dos reciclos isobá- 

ricos distintos de las sabstancias residaales y de las 

15. sabstancias en exoeso, liberadas de dicho prodacto de 

sín tesis; cuyo, procedimiento se oaracteiiza porque:

a) dicho tratamiento del prodacto de síntesis se lleva 

a cabo en dos otapas consecutivas que son isobárioas 

con respecto a la  sín tesis, en la  primera de estas

20. etapas dioho prodacto se oalienta, con lo que se des­

compone sustancialmente todo e l  oarbamato residual y 

los productos de descomposición se desplazan junto 

. .n  parte del esees, de Mientras ^  en la  s e -  

gunda etapa la  parte restante dol exceso do NĤ so 

25* desplaza suministrando oalor adicional o inyectando 

una- corriente do CÔ ;

b) la  fase gaseosa separada en la pximera etapa se recit* 

cía  inmediatamente a la  síntesis y la fase gaseosa 

separada en la  segunda etapa se somete a una conden-
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sacien y a una purga de gas Residual antes de reciclar­

se también, en estado líquido, a la  síntesis.

la temperatura de síntesis debe oscilar entre 

1703 y 2053C, de preferencia entre 1803 y 2003C; contra 

5. mayor es la temperatura mas fá c il  resulta la  separación 

(stripping) sucesiva de loa gases por medio de la  corriente 

do COg y menor e l calor requerido para la separación. la  

presión de síntesis debe estar comprendida entre 100 y 

250 kg/cm^, de preferencia entre 180 y 225 kg/bm^, siendo 

10. preferidas las presiones superiores en presencia de las 

temperaturas superiores. De conformidad oon una modalidad 

particular, e l amoníaco alimentado se precalienta y la co­

rriente de COg, alimentada a la  segunda etapa de tratamien­

to , está comprendida entre 10 y 1̂00% de la  exigencia de sín - 

15. te s is . De preferencia la  gama debe estar comprendida entre 

50 y 90%, alimentándose directamente la parte restante a la  

síntesis o a la primera separación.

Evidentemente e l procedimiento de conformidad 

con e l invento puede modificarse por medio de algún otro 

SO- cambio nuevo y mejorados por ejemplo, la síntesis do urea 

puedo llevarse a cabo on dos zonas do reacción distintas,

' subsiguiontos y superpuestas a la  primera do las cualos, 

superpuesta a la  sogunda, so alimentan los dos reciolos 

isobáricos, con lo que se efectúa la dosbidratación á urea 

25. de la mayor parte del carbamato, mientras que en la segun­

da zona) operando según relaciones de NH'̂ COg iguales o 

superiores a las de la  zona precedente, se lleva a cabo 

e l completado do la  do shidrat ación, sustancialmonto hasta 

alcanzar e l nivel de equilibrio. Adicionalmonto puedo me-



' <. - . ..

- '  '  -  .*

! " t"

—  6 —

j orarse, bajo ciertas condiciones operativas! la descom­

posición del calamaio en la  primera etapa del tratamien­

to isobàrico, mediante la inyección de c ie rta  cantidad 

de amoniaco separador.

5. la  relación molar NH^COg durante la síntesis

debe o scilar, apropiadamente, entre 2,5 y 10, de prefe­

rencia entre 4 y 7 .

Cuando la  síntesis se lleva a cabo en dos zonas 

distintas (superpuestas), .la relación debe ser, preferen- 

10. temente, de 4 a 7 en la zona primera y superior y de 5 a 8 

en la segunda: en este oaso e l tiempo do residencia do la  

mezcla de síntesis en la  zona segunda e in ferior debe estar  

comprendido entre 3 y 15 minutos, de preferencia entre 5 y 
, .  8.

15. E l procedimiento, de conformidad con el invento,

permite obtener ̂ una solución de urea casi libre de NH'̂  y 

COg xesidual, lo que hasta ahora solo ha sido posible con 

e l  costo do excesivos consumos de calor, cuando la  relación 

NH :̂C0  ̂ en e l área de roacoión es demasiado baga debido a 

20. bajos rendimientos y olevadas cantidades oarbamato que ha 

do descomponerse. Aún cuando e l  calor so recupere en parto 

on un condensador, la  recuperación do calor so produco a una 

temperatura inferior, implicando por tanto una elevación do 

ontropía.

25. Cuando so utilizan olovadas rolacionos do NEL:C03 2
mejoran los rendimioutos, poro resulta oxcosiva la  canti­

dad de NHg residual en la  solución de urea, lo que conduce 

a un aumento indeseable tanto del número como del volumen 

de los aparatos corriente abajo del ciclo  isobàrico.



Constituye un mérito del presente invento e l 

haber concillado dos exigencias hasta ahora en contraste: 

por una parte la necesidad de obtener soluciones prácti­

camente exentas de reactivos residuales y por otra paite

5. la necesidad de u tilizar elevadas relaciones NH:C0, para3 2
obtener superiores rendimientos y un menor consumo de ca­

lor. Otra ventaja del invento oonsiste en la extrema fa c i­

lidad de controlar los no infrecuentes trastornos térmicos, 

de naturaleza temporal y oscilante, descritos en la publíca­

lo. oión de patente Holandesa 68/84*-72.Proporcionando las co­

rrientes procedentes de la primera y segunda etapa de se­
paración es posible obtener un p erfil óptimo de las tona­

lidades térmicas, que estabiliza e l fenómeno temporal.

Cuando la síntesis se lleva a cabo en dos zonas 

15. distintas (superpuestas), e l amoniaco preoalontado alimen­

tado a. la zona inferior de la síntosis aumenta la relación 

NĤ jCOg, en dicha zona de reacción inferior, sobre e l ni­

vel de dicha relaoión en la zona superior precedente. Con 

e l  aumento de la  relaoión NĤ íCOg se eleva e l nivel de 

20. deshidratación de carbamato debido al efecto deshidratante 

del amoniaco, que se combina oon e l agua reaccional y for­

ma un poco de hidróxido amónico disociado (NĤ OH), promo­

viendo por tanto e l completado de la síntesis. En general, - 

e l aumento de la  relaoión NĤ COg implica algunos aspectos ' 

25* negativos, ta l como, por ejemplo, la nooosidad do oporar 

a presiones superiores y a temperaturas reducidas (una 

necesidad ligada al superior exceso de NHg) y el mayor 

Consumo de calor para e l desplazamiento y reciclado de 

dicho mayor exceso de NĤ . Cuando se desea superar estos
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inconvenientes, e l  valor óptimo de la  relación molar 

NĤ tCOp no debe excédar  ̂ según la opinion con iente, 5$1, 

sin embargo, la peticionaria ha descubierto que es posible 

aumentar adicionalmante, y don ventaja, dicha relaoión 

5. aún por ánoima de 7 :1  o maS, simpre que el aúmento tenga 

iugar en la  segunda e inferior de las dos zonas de sínte 

s is . la  presión parcial de amoníaco sobre la  fase líquida, 

en la  zona de síntesis inferior, puede ser mayor, con res­

pecto a la  zona superior, según una cantidad corro apondion- 

10. te a alrededor de la presión parcial do los gases inertes, 

mas la presión correspondiente a la  columna de líquido so- 

breyaconto; esto es lo que permite aumentar la  relación mo­

la r  de NE^COg aún hasta 7 :1  o mas y por tanto e l  rendimien* 

to de conversión del carbamato, un rendimiento que puede 

15. alcanzar valores muy elevados, por ejemplo del 80% y aún 

más. Evidentemente, e l  mayor esceso de amoníaco solu bili- 

zado en la fase líquida debe recuperarse en la primera de 

las dos etapas de separaolón y alimentarse luego a la  zona 

de síntesis superior; puede obtenerse un valor intermedio 

20. de la relación molar HH'̂ COg, comprendido por ejemplo entre 

5 :1  y 8 :1  alimentando parto del amoníaco precalentado a la  

zona superior y parte a la  zona inferior.

E l proceso mejorado de la  peticionaria se ilus­

t r a  también por medio cuatro dibujos, en los que:

25. -  la  figura 1 representa un equipo del procedimiento de
conformidad con e l  invento;

-  la  figura 2 ilu stra  un cambio consistente en la divi­

sión del espacio de síntesis en dos zonas de síntesis  

superpuestas;



-  la  figura 3 ilu stra  la adición en ocasíbnes ú til  de una 

inyección de amoníacto 6n la  primera separaoión;

-  la  figura 4 es una alternativa de la  figura 2, con la  

adición do una inyección do amoníaco a la  primera, sopa-

5. ración.

De conformidad con la  figura 1 ae sintetiza  

una.a en un reactor cilindrico v e rtica l, equipado con cube­

tas de tamiz para mantener homogéneo e l  flujo axil, evitan­

do por tanto una remezcla del líquido reaocional.

10. El producto líquido intermediario fluye, debido

a la gravedad, por e l conducto (4 )) para pasar a un inter­

cambiador de calor de haz de tubos verticales, con entrada 

por e l fondo, calentado por medio de vapor (lo ), en donde 

se descompone casi por completo e l  oarbamato residual; los 

15. gases de descomposición y una porción del exceso de NĤ

retrooede al reactor a través del conducto (3). La solución 

(6) que fluye del tanque separador de gas-líquido (17), co­

nectado a la cabeza del intercambiador, pasa a un segundo 

intereambiador, un separador de película en cascada, ca -  

20- lentado con vapor ( l l )  ; en este segundo intereambiador, 

e l 75% del 00^ requerido, precalantado separa casi todo 

e l residual y la solución que fluye del fondo pasa, 

a través del conducto (7 ), a ulteriores y usuales etapas 

de proceso.

25- la  corriente gaseosa (9) que abandona la cabe­

za del segundo separador fluye en un condensador junto 

con los gases (13) procedentes de la cabeza del reactor 

y con una solución (8) procedente de etapas de elabora­

ción sucesivas; e l  calor de condensación permite la  pro-



duoción de vapor (12).

! Los gases residuales se purgan del condensador

ai través del conducto (14), mientras que la solución que 

ha reciclarse al reactor abandona-dsbido a la gravedad -  

e í condensador a través del conducto (5).

E l NHg precalentado y alimentado se conduce a l 

reactor a través del conducto ( l ) .  A través del conducto 

( l ) ,  ramificado del tubo colector (16), se alimenta direc­

tamente al reactor e l 25% restante del CO requerido, sin
2

precalentamiento.

Evidentemente e l  primer separador puedo ser al­

ternativamente del tipo de película en cascada, como so 

indica por ojomplo en las figuras 3 y 4. las figuras res-  

tantos (2, 3 y 4) so explican por s i  mismas y se describen 

exhaustivamente en los ejemplos 3, 8 y 10.

E l iiprento, además de referirse a un procedi­

miento , se refiere también a un aparato particular para 

llevarlo a cabo3 con referencia a la  figura 1 dicho apa­
rato comprendo:

a) un reactor oilíndrico y v ertica l equipado con disposi*- 

tivos para la entrada, a través del conducto ( l ) ,  de 

una corriente de alimentación, con otra tobera de en­

trada opcional conectada con e l  oonducto (15) en e l  

fondo del reactor, con una tobera de reciclo de l í ­

quido conectada con e l  conducto (5) en e l fondo del 

reactor, con una tobera de reciclo gaseoso conectada 

con e l conducto (3) en la base del reactor, con una 

tobera de purga conectada con un conducto (13) en la  
cabeza del reactor y con un tubo de descenso de rabo-
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saderu que conecta la  cabeza del Reactor con e l  separa­

dor (b) expuesto a continuación} 

b) un primer separador^ constituido por un inieroambiador 

de haz de tubos v ertica l oon entrada por e l fondo, co- 

5. nectado oon un tanque separador (17), en donde tiene 

lugar la separaoión de una fase gaseosa da la  fase 

liquida}

o) un segundo separador, constituido por un segundo in­

tercambiador de calor, equipado oon una tobera para 

10. la  entrada del agente separador, coneotada con un con­

ducto (2) y dispuesta en la parte inferior del aparato, 

siendo dicho segundo separador, de preferencia, un in­

tercambiador de oalor de película en cascada de haz de 

tubos} '

15. d) un condensador para los gases que fluyen del segundo 

separador.

Cuando la síntesis se lleva a cabo en dos zonas 

diferentes, e l  reactor expuesto en a) debe subdividirse,
. según la  figura 2, en dos secciones superpuestas y debe pro- 

20. porcionarse con medios apropiados para la  admisión a lte r­

nativa o simultánea en las dos seccionas, a través de los 

conductos (l)  y/o (19), de una corriente de alimentación 

procedente del tubo colector (20), con otra tobera de ad- 

misión coneotada a l conducto (15) del fondo de la sección 

25. superior, con una tobera de reciclo de líquido conectada 

al conducto (5) del fondo de la sección superior, oon una 

tobera de reciclo gaseoso conectada e l conducto (3) en el 

fondo de la sección superior, oon una tobera de purga co­

nectada al conducto (13) en la oabeza de la sección su-
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p'eiior, oon una tobera de salida para e l producto conecta- 

da al conducto (4) en la cabeza de la  sección inferior y 

oon un tubo de -descenso de rebosadero (18) que conecta, 

directamente, la  cabeza de la  sección superior con e l  

5. fóndo de la  sección inferior.

Evidentemente, en este aparato pueden introducir- 

se algunas variantes. Sonde c ita r , por ejemplo, el empleo 

de intercambiadores de oalor de capa delgada tanto para e l  

condensador como para e l primer separador y e l empleo de 

10. un interoambiador de calor de haz de tubos v ertica l (oon 

entrada por e l fondo) para e l segundo separador; además, 

s i se desea, las dos secciones del reactor pueden estar  

constituidas por dos reactores independientes, siempre que 

uno esté superpuesto al otro. El empleo de un reactor con 

15. dos secciones sobreyacentes, de conformidad oon e l  invento, 

permite evitar^los voluminosos y molestos andamiajes usual­

mente requeridos para la  superelevación de- los reactores 

con respecto a l  equipo sucesivo para e l  tratamiento del 
efluente procedente do la  síntesis.

20* En caso de que se prevea una inyección de amo­

níaco para e l primer separador, este separador debe pre­

sentar obviamente, de conformidad con las figuras 3 y 4, 

una tobera adicional, en la  porción inferior, conectada 
a l conducto (21),

25* Los ejemplos que siguen se ofrecen para ilu strar

e l invento sin que impliquen limitación del mismo.
EJEMPLO 1.

Los datos que siguen se refieren a una ins­

talación que tiene una capacidad de rendimiento de 350
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t / l  de urea. De conformidad con la  figura 1 se sintetiza  

urea a 200 kg/om^ y a 19030 en un neaotor cilindrico ver** 

t ic a l , equipado oon cubetas de tamiz aptas para mantener 

homogéneo e l flujo axil, evitando por tanto un remezolado 

5. del líquido de reacoión? la relación molar NĤ COg en e l  

reactor es de alrededor de 5 y la relaoión molar EgOtCOg 

es de alrededor de 0,5. Se obtuvo un rendimiento global 

del 75%. E l producto líquido intermediario fluye debido 

a la gravedad, a través del conducto (4 ), en un intercam- 

10. biador de calor de haz de tubos v ertica l, con entrada por 

e l  fondo, calentado por vapor (10) hasta 2103C, en donde e l  

oarbamato residual so descompone casi por completo. Los ga­

ses de descomposición y una porción del exceso de NĤ se 

reciclan a l reactor a través dbl conducto (3 ). La solución 

15< (6) que fluyo del tanque separador de gas-líquido (17),

conectado a la oabeza del intercambiador, pasa a un segun­

do intereambiador, un separador de película en cascada, 

calentado con vapor (ll)g  en esto segundo intercambiador,

.. o l 75% dol CÔ  requorido, prooalontado a 20030, sopara 

20. casi todo ol NHL residual y la solución que fluye del fon- 

do pasa, a través del oonducto (7), a ulteriores y usuales 

etapas de elaboración. En e l segundo separador la tempera­

tura en la cabeza es de alrededor de 210&C y la presión 

.. de alrededor de 200 kg/onA La corriente gaseosa (9) que 

25. abandona la oabeza del segundo separador fluya en un con­

densador junto oon los gases (13) procedentes de la cabe­

za del reactor y oon una solución (8) procedente de etapas 

de elaboración sucesivas? e l calor de condensación permi­

te la  producción de vapor (12).
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Loa gasea residuales que contienen substancias 

inertes (por ejemplo nitrógeno) se purgan del condensador 

a través del oonduoto (14), mientras que la  solución que 

ha reciclarse a l reactor abandona -  debido a la  gravedad 

5. -  e l  condensador a 17030 a través del conducto (5).

E l NHg precalentado y alimentado so conduce al 

reactor a través del oonduoto ( l ) .  A través del conducto 

(15), ramificado del tubo colector (16), se alimenta di­

rectamente sin precalontamiento al reactor e l 25% restante 

10. del COg requerido. El reactor se alimenta con;

-  7,878 kg de amoníaco precentado a 140SC, a través del 
oonduoto ( l ) ,

-  22,093 kg de solución de oarbamato á 170SC, a través 

del conducto (5 ), que tiene la  composioión siguiente;

15. NHj 46,31% en peso

CO3 43,28% en peso 

HgO 10,43% en peso

-  11.607 kg de vapores a 200SC, a través del conducto (3 ),

que tienen la  composición siguiente:

20. NÊ  78,69% en peso

COg 16,24% en peso 

E 0 4,64% en peso

inertes 0,43% en peso

-  2.570 kg de COg a 100SC, a través del oonduoto (15).

25* A través del conducto (4 ), abandonan e l reactor

43-609 kg de solución de urea a 1909C, que tiene la oompo*- 

sición que se expone a continuación:

NÊ  42,98% en peso 

C0- 8,00% en peso
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5.

10.

33.

20.

25.

HpO 16,29% en peso 

urea 32,69% en peso 

inertes 0,04% en peso

A través del conducto (6) fluyen del primer sepa­

rador 32,035 kg de solución de urea a 2102C que tiene la 

oomposición que se expone a continuación:

NHg 30.00% en peso

CO. 5,00% en peso

HgO 20,50% en peso

urea 44,50% en peso

Además de la  solución de urea, 7.888 kg de co^ 

entran en e l  segundo separador a través del conducto (2) 

mientras que a través del conducto (7) salen 23,042 kg §§ 

solución de urea, a 2102C, que'tiene la composición que 

so expone a oontinuaoion:

NH'̂  5,97% en peso 

COg 4,97% en poso 

HpO 27,20% en poso 

uro a 61,86% en peso

así como, a través del conducto (9 ): 16.879 kg de vapore^ 

a 21020 que tienen la  composición siguiente:

NH3 48,79% en peso 

COg 49,10% en peso 

HgO 1,78% en peso 

inertes 0,33% en peso

la exigencia de calor de los separadores se 

tisface suministrándoles, a través del oonducto (10) 

5.700 kg.y, a través del oonducto ( l l ) ,  2.800 kg de va­

por saturado a 20 kg/cm^ abs. (11.800 kg de vapor do 6
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kg/cm^ abs. se generan en e l  condensador de oarbamato). 

EJEMPLO 2.

Se repitió e l ejemplo 1 utilizando, como primer 

separador, un intercambiador de capa delgada de haz de 
5. tubos vertical? se obtienen resultados análogos a los del 

¡ ejemplo 1.
EJEMPLO 1.

Los datos que siguen so refieren a una planta 

que tiene una capacidad do rendimiento do 240 t / l í a  do urea. 

10. Do conformidad con la figura 2, so sintetiza

urea a 200 kg/)m^ y 190BC, on un reactor cilíndrioo v o xti-  

cal subdividido on dos socoionos sobroyaoentos oquipadas 

con cubetas do tamiz que tíonon un flujo axil establomonto 

homogéneo,- evitando la remezcla del líquido de reacción, 

ip. La relación molar NH'̂ :Cô  en la sección superior del reac­

to r  es de alrededor de 5 mientras que la relaoión molar* 

HgOíCOg se mantiene alrededor do 0 ,5 . E l rendimiento glo­

bal es del 78%. El producto líquido intermedio fluye por 

gravedad en la  secoión de reactor subyacente a través del 

20. conducto (18), y a p a r t ir lo  esta  secoión pasa luego, a 

través del conducto (4 ), a un intoroambiador do calor a 

través do una admisión dol fondo., calontándoso osto in­

tercambiador de calor con vapor (10) hasta 210SC., con lo 

que se descompone casi por completo e l carbamato residual? 

25. los gases de descomposición y parte del exceso de NK̂  flu ­

ye de nuevo en e l  reactor a través del oonducto (3 ). La 

solución (6 ), que fluyo por e l fondo del separador (17), 

entra en un segundo intoroambiador do calor (capa delgada), 

calentado por vapor ( l l ) .  En este segundo intoroambiador

'7 :
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e l 80% del 00^ Requerido, precalentado hasta 200SC, separa 

casi todo e& NÊ  residual, mientras que la  solución proce­

dente del fondo fluye a través del conducto (7) hacia ul­

teriores y usuales etapas del proceso. En e l segundo in ter-  

5. cambiador de oalor existe una temperatura máxima de a ire -  

dedor de 210SC y una presión de alrededor do 200 kg/hm .

la  corriente gaseosa que abandona la oaboza del 

segundo intexcambiador fluye en un condensador junto con 

los gases (13) procedentes de la  oabeza del reactor y con 

10. una solución (8) procedente de las etapas sucesivas del 

producto; e l calor de condensación permito la  producción 

de vapor (12). Mientras que la purga de los gases residua­

les del condensador abandona éste a través del conducto 

(14), la solución que ha do reciclarse al reactor abando- 

15. na e l condensador por gravedad a 1703C a través del con­

ducto (5). Se precalionta e l  NĤ  requerido y luego se. 

alimenta a l reactor a través del conducto ( l)  procodonto 

del tubo colector (20); e l 20% restante del CÔ  requeri­

do se alimenta directamente, sin precalentamiento, al 

20. reactor a través del conducto (15) que paite del tubo co­

lector (16). E l reactor se alimenta oom

-  5670 kg de amoníaco precalentado a 1403C, a través 

del conducto ( l ) ;

-  15330 kg de solución de carbamato a 17030, a través 

25. del conducto (5 ), mostrando la composición siguiente:

NH3 44^1% on poso 

00^ 45,3% on poso 

Ĥ O 10,6% on peso

-  7110 kg do vaporea a 2003C, a través del conducto (3 ),
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' mostrando la  composición siguiente:

80,5% en poso 

CÔ  13,3% en poso 
Ĥ Ó 6,2% en peso

5. 1500 kg de 00^ a lOÔ C, a través del conducto ('15)*

Del reactor, á trabes dol conducto (4) salon 

^610  kg do solución do urca a 1903C, que tiono la  com" 

posición siguiente 

NĤ 42, ¿!% en poso 

10. CO2 6,9% en peso 

17,3% en peso 

urea 33,8% en peso

Del primer separador salen a 2103C, a través del 

. conducto (6 ) , 22500 kg de solución de urea que tiene la  

15. composición siguiente:
NR

3 30% en  peso
* j

co
2 5 % en  peso

HgO 20,5% en  peso

urea 44,5% en peso

20* En e l segundo separador fluyen, además de la

solución dé urea, 5830 kg de 00^ a través del conducto (2) 

mientras que a través del conducto (7) salen 16080 kg de 

solución de urea a 20030, que tiene la  oomposioión si*-' 
guíente:

25. NHg 6,0% en, peso 

COg 5,0% en peso 
HgO 2 6 , ^  peso 

urea 62,3% en pego

mientras que 12,250 kg de vapores a 20030 salen por e l
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oonlucto (9 ), mostrando la  composición siguiente:

NÊ  '47? 3% Poso
COg 50,3% en peso 

HgO 2,7% en peso

5. La exigencia de calor de los separadores se sa­

tisface enviando 3400 kg, a través del conducto (10), y 

1900 kg, a través del conducto (11), de vapor saturado a 

20 kg/sm^ (absolutos).

En e l condensador de oarbamato se producen 9000 

10. kg de vapor a 6 kg/orn  ̂ (absolutos).

EJEMPLO 4.

Se repitió e l ejemplo utilizando como primer se­

parador un inteicambiador de capa delgada como el utiliza-* 

do para la  segunda etapa de separación; de esto modo se 

15. obtuvieron los mismos resultados que en e l ojomplo 3: que 

fueron del todo satisfactorios.

EJEMPLO 5.

Se repitió e l ejemplo 3; alimentando todo e l

NH precalentado (a 1703C) a la  base de la  sección in -  
3

20. fe rio r del reactor, a través del conducto (19) proceden­

te del tubo colector (20); de este modo fue posible ob­

tener una relación molar NĤ COg en dicha sección (infe­

rior) de 7 :1 , obteniéndose con ello un rendimiento de con­

versión del 80%..

25. EJEMPLO 6.

Se repitió e l ejemplo 5 utilizando como p ri­

mer separador un intercambiador de calor de oapa del­

gada de haz de tubos v ertical que tiene una tobera 

(para la  entrada del efluente procedente del reaotor)
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acoplada en la cabeza del intercambiador de calor y una 

tobera para la  salida del pmduoto, cr.onootado al con­

ducto (6),. en la  porción inferior del intercambiador do 

calor; do este modo so obtuvieron resultados análogos a 

5. los del ejemplo 5.

EJEMPLO 7.

Se repitió e l  ejemplo 4 enviando e l 4% de amo- 

níaoo precalentado alimentado (a 1703C) a. la  base de la  

sección de reacción inferior, mientras que la parte reg­

io. tante se condujo (a 1403) a la base de la sección supe­

rio r; de este modo se obtuvieron resultados que fueron in­

termedios entre los resultados del ejemplo 4 y los resulta­
dos del ejemplo 6.

EJEMPLO 8.

15*. Los datos que siguen se refieren a una plan­

ta qqe tiene una capacidad de rendimiento de 350 t ^  

de urea. Según la  figura 3 se sintetiza urea a 200kg/om 

y a 190SC en un reaotor oilíndrioo v ertical, previsto 

con cubetas de tamiz que mantienen homogénea e l flujo  

20. ax il, evitándose do este modo una remezcla del líquido

do reacción; la relación molar NH-iCO'.en e l reactor3 ¿
es de alrededor de 5 y la  relaolón molar Ĥ OiCOg es de 

alrededor-de 0 ,5 .. E l producto líquido intermedio fluye, 

debido a la gravedad, a través del conducto (4) en un 

25. intereambiador de calor de haz de tubos v ertical, ca­

lentado por vapor (10) hasta 2103C, oon lo que e l carba- 

mato residual se descompone oasi por oompleto, con la  

ayuda de una corriente de amoniaco (2l) preoalentado a 

2003C, igual a l 50% do la  necesidad estequiómetrica. los
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gases do descomposición y una porción del exceso de NĤ  

so rociolan do nuevo al reactor a través dol conducto (3). 

la  solución (6) que sale.* dol intorcambiador, pasa a. un 

segundo intorcambiador, un separador do películas en 

5. cascada, calentado con vapor (l l )?  en esto segundo in -  

torcambiador, o l 75% dol CÔ  roquorido, procalontado a 

200SC, sopara casi todo ol NĤ residual y la  solución 

que salo dol fondo pasa, a travós dol conducto (7 ), a ul- 

torioros y u.sualoa etapas de proceso. En ol segundo se -  

10. parador la  temperatura en la cabeza es de alrededor de 

210RC y la presión de alrededor de 200 kg/om . La co­

rriente gaseosa (9) que abandona la. cabeza del segundo 

separador fluye en un oondensador junto con los gases 

(13) procedentes de la  cabeza,del reactor y con una so - 

15. lución (8) procedentes de etapas de proceso sucesivas? 

e l calor de oondonsaoión permite la  producción do va­

por (12). Los gasos residuales so purgan dol oondensa­

dor a través dol oonducto (14), mientras que la solución 

quo ha do rooiolarse al reactor abandona -  por gravodad 

30. -  ol oondonsador a 170SC a través dol oonducto (5).

La porción restante dol 50% dol NĤ alimentado, 

procalontado a 140RC, so conduce al roaotor a través dol 

conducto (l)?  a través del conducto (15), ramificado del 

tubo colector (16), e l 25% restante del CÔ  requerido se 

25. alimenta directamente, sin preoalentamiento, al reactor.
E l reactor se alimenta oon:

** 3.939 kg de amoniaco precalentado a 140SC, a travos 

del conducto ( l ) ;
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conducto (5 )y qué tiene la composición siguiente:

HŜ  51,7% en peso

CÓ̂  39,0% en peso

5. HgO 9,3% en peso

-  13.008 kg de vapores a 210SC, a través del conducto (3 ),

que tienen la composición siguientet

10.

15.

20.

NHg 81,3% en peso

CO 14,5% en peso2 -- -
HgO 4 , ^  en poso

-  2.537 kg de COg a 100SC, a través del conducto (15).

A través del conducto (4)? salen del reactor 

43.593 kg de solución do urea a 190BC que tiene la  composi 

ción expuesta a continuación:

NE'3 43,0% en peso

00 8,0% en peso2 .. i

HgO 16,3% en peso

urea 32,7% en peso

A través del oonducto (21), una ooriiente de 

3.939 kg de amoniaco precalentado a 200BC entra en el 

primer separador, del que, a través del conducto (6 ), sa­

len 34.523 kg do solución do urea do la  composición s i ­
guiente:

NÊ 35,0% en poso 

25. 00^ 4,6% en peso

19,0% en poso 

41,4% en peso

Además de la  solución de urea entran en e l  

segundo separador, a través del conducto (2 ), 7,847 kg

COp

HgO

urca

-i."
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5.

10.

15.

de COg, mientras que a través del conducto (7), salen, a 

21&RC, 23,043 kg de solución de urea con la oomposioión 

expuesta a continuadión:

ÑKg 6,0% en peso 

COg 5,0% en peso 

HgO 27,1% en peso 

urea 61,9% en peso

asi como, a través del conducto (9 ), 19,328 kg do vapores 

a 210RC con la  oomposioión siguiente:

NĤ  55,7% en peso 

00^ 42,7% en peso

HgO 1,6% en peso

la  exigencia de calor de los separadores se 

satisfaoe enviándoles a través'del oonduoto (10), 6.300 

kg y , a través del conducto ( l l ) ,  2.600 kg do vapor satu- 

rado a 20 kg/cm abs. (12.000 kg do vapor a 6 kg/am abs. 

se generan en e l condensador de carbamato). E l rendimiento 

do conversión general os comparable a l dol ejemplo 1.

EJEMPLO 9

20. Se repitió ol ojomplo alimentando 100% dol COg

roquorido a l segundo separador? so obtuvieron resultados 

análogos a los dol ojomplo 8.

EJEMPLO 10.

Los datos quo siguen se refieren a una planta que 

2$. tiene un rendimiento do 240 t / l í a  do uro a. Sogún la  figura 

4 so sintotiza la uroa a 200 kg/cm^ y a 190RC on un reac­

to r  cilindrico v ertical subdividido on dos soooionos super­

puestas equipadas con cubotas do tamiz quo mantionon un flu ­

jo axil homogénoo, ovitando la remozóla dol liquido do roac-
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del reactor es de alredádó^ áá mientras. que la  rela­

ción molar Hr^COg es de alrededor de 0 ,5 . E l producto 

líquido intermedio fluye por gravedad en la seoción sub- 

5. yacente a través del conducto (l8) y de aquí pasa, a tra ­

vés del conducto (4) y y después de un tiempo de residen­

c ia  de alrededor do 6 minutos, en un intercambiador de 

qalor de haz de tubos de capa delgada v ertica l, calentan­

do con vapor hasta 2102C, en donde se desoompone casi to— 

10. talmente e l  carbamato residual, también con la  ayuda de 

corriente de amoniaco (21), preoalentada a 1802C, igual 

a alrededor del 50% de la  exigencia estoquiométrica. los 

gases de descomposición y parto del exceso doJHHg fluyen 

do nuevo al roactor a través del conducto (3 ). la  solu-

15. ción (6) que fluyo a l exterior a través del fondo del in­

toro amblador do calor pasa a un sogundo intero amblador do 

calor, asimismo dol tipo do capa dolgada, calontando con 

vapor ( l l ) ;  on osto sogundo infere amblador do oalor alre­

dedor dol 80% do la exigencia do procalontando a 

20. 20020, sopara casi todo o l NĤ residual y la  solución que

salo dol fondo pasa a través dol conducto (7) hacia ulte­

riores y usualos etapas dol procoso. En e l sogundo in to r-  

oamblador do calor.existo una. temperatura máxima do alre­

dedor do 2102C y una presión do alrededor do 200 kg/om^.

25. La corrionto gaseosa (9) que abandona la oaboza dol sogundo 

inforcambiador do calor pasa a un condensador. Junto con 

gasos do purga (13) procodontos do la oaboza dol reactor 

y con una solución (8) prooodonto do otapas ulteriores 

dol procoso. E l calor do oondonsacién pormito la  produo-
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vds dol conducto (14) miontras que la  solución, que ha do 

leciolarso do nuovo al reactor, abandona ol condensador 

por gravedad a 17030, a travós dol conducto (5)1 la  to ta -

5. lidad do la  parto ros-tanto dol NH alimentado y procalon-
t - 3

tado a 14030 so envía a l reactor a travós dol conducto ( l ) ;  

por modio dol conducto (15), que so deriva dol tubo coloc— 

*!?or (16), ol 20% residual dol COg requerido so alimenta di­

rectamente al reactor sin ningún procalontamionto* El reao- 

10. to r  so alimenta con:

-  3,000 kg do amoniaoo precalontado a 1403C, a travós dol 

conducto (l)^

-  16,210 kg do solución do oarbamato a 1703C, a travós dol 

conducto (5 ), que tione la composición siguionto:

15. NH3 47,8% on poso

COg. 42,1% on poso

HgO 10 , 1% on poso

-  8.900 kg do vapores a 2003c, a travós dol conducta (3 ), 

do la composición siguionto;

20.
NK3

83,2% on poso

COg 1 1 , 9% on poso

HgO 4 , 9% on poso

-  1,500 kg do COg a 1003C, a travós dol conducto (i5)ü 

Dol reactor, a travós dol conducto (4 ), salón 

25. 29,610 kg do solución do urea a 1903C, mostrando la  compo­

sición siguionto;

mr 42,2% on poso
3 ,

° ° 2
6 , 9% on poso

Hg. 17,1% on poso
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5.

10.

15.

20.

25.

urea 33,8% en peso

Una ooriiente de 2,670 kg do amoníaco, precalen— 

tado a 1803C entra a través del conducto (21) en e l pri­

mer separador del que salen a través del oonducto (6) , 

23,380 kg de solución de urea que muestra la composición 

siguiente:

NHg 32,3% en peso 

COg 4? 3% en peso

HO 20,8% en peso

urea 42,8% en peso

Además de la  solución de urea, en e l segundo 

separador entran 5,830 kg de COg que fluyen a través del 

conducto (2 ), mientras que del mismo separador salen a 

200SC, a través-del conducto (7 ), 16,080 kg de solución 

de urea mostrando la  composición siguiente:

* 3 6,0% en peso

co2 5,b% en peso

HgO 26,8% en peso

urea 6 2 ,^  en peso

y 13,130 kg de vapores a 20030, a través del oonducto (9 ), 

mostrando la composición siguiente:

NH 51,7% en peso
CĤ  45,6% en peso

H 0 2,3% en peso2
las exigencias do calor de los separadores Se

satisfacen enviando 3,600 kg a través del conducto (10)

y 2,000 kg a través del conducto (11), respectivamente,
2

do vapor saturado a 20 kg/cm (absolutos) 3 en ol conden­

sador do carbamato so produoon 9,200 kg do vapor a 6



27

kg/3m.2 (abáolutos). E l rendimiento global do conversión 

en ol reactor es de alrededor del 78%.

BJ2MPM n ;  . ,

, Se repitió e l ejemplo 10 alimentando 100% del

5. COg en e l segundo separador; se obtuvieron casi los mLs- 

aps resultados que con ol ojomplo 10.

EJEMPLO 12.

So repitió ol ojomplo 10 alimentando 50% dol NĤ  

alimentado y prooalontado a, 170BC a la baso do la  sección 

10. inferior dol reactor, a travos del conducto (19); do esto 

modo fuo posiblo obtonor una rolaoión molar NĤ íCOg on di­

cha sección in folior igual a 7 :1 , obtonióndoso asi un ren­
dimiento doalrododor dol 80%.

EJEMPLO 11.

15. So repitió ol ojomplo 10 enviando 25% dol amo­

niaco alimentado y prooalontado a 170BC a la  baso do la  

sección in ferior dol roactor y la  misma cantidad do amo­

niaco prooalontado a 140SC a la baso do la sección supe­

rior; de este modo se obtuvieron resultados intermedios 

20. entre los resultados del ejemplo 10 y los resultados del 

ejemplo 12,
s: + . ss

REIVINDICACIONES

Desorito e l objeto del presente invento se de- 

25. claran nuevas y de propia inyenoión las siguientes re i­
vindicaciones.

1. Procedimiento de doble reciolo isobárico 

perfeooionado oon su dispositivo de roalizaoión para la  

síntesis de urea, esencialmente bajo formaoión interme-
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diaria de carbamato amoniacal, que comprende la  reaooión 

entre amoníaco y dióxido de carbono según elevadas re la c io ­

nes de NE :C0 . un tratamiento térmico del producto de 3 2
sín tesis, sustancialmente a la  misma presión que la sín - 

5. te sis  y, en presencia dé un gas de separaoión, y dos re -  

Biolbs isobáricos distintos de iás substancias residuales 

y de las substancias en exceso, liberadas de dicho pro­

ducto de síntesis^ caracterizado porque en su realización  

comprende:

10. a) llevar a cabo dicho tratamiento del producto de sín­

tesis  en dos etapas consecutivas que son isobárioas 

con respecto a la sín tesis, en la  primera, de estas 

etapas dicho producto se calienta, oon lo que se des­

compone sustancialmente todo e l carbamato residual y 

15. los productos de descomposición se desplazan junto con 

parte-del exceso de NĤ , mientras que en la  segunda 

etapa la  parte restante del exceso do so despla­

za suministrando calor adicional o inyectando una co­

rriente do COg? y

20. b) re c ic la r  inmediatamente la faso gasoosa separada do

la primera etapa, a la síntesis y someter la fase gaseo 

sa separada en la  segunda etapa, a una condensación y 

a una purga do gas residual, antes do reciclarse tam­

bién en estado líquido, a la  sín tesis:

25- 2. Procedimiento, do conformidad con la reivin­

dicación 1, caracterizado porqno la  temperatura de síntesis 

está comprendida entro 170B y 205^0, de preferencia entre 
1803 y 200SC.

3. Procedimiento, de conformidad oon la reivin-
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aleación 1, caraotoRLRado porque la  presión do síntesis  

osla comprendida ontro_100 y 250 Icg/em ,̂ do proforoncia 

entro 180 y_225 kg/om.2.

4I Procodimionto, do conformidad con la roivin- 

5. dicación 1, qaractorizado porquo ol amoniaco alimontado so 

precalionta y la corrionto do OOg, ali'montada a la sogun- 

da otapa do tiatamLonto, ostá comprendida entre 10 y 100% 

do la oxigenóla do síntosis,
5. Procodimianto mejorado, do conformidad con 

10. la reivindicación 4, caraotorizado on quo la  corrionto do

COg, acimentada a la  sogunda etapa do tratamionto (segun­

da separación), está oomprendida ontro 50 y 90% do la oxi-  

goncia do sintosia, alimontándoao diroctamonto la  parto 

rostanto a la síntesis q a la  primera otapa do tratamion- 

15. to (primera separación).
6. Procodimionto, do conformidad con la reivindica­

ción 1, caraotorizado porque la  síntosis do urea so Uova

a cabo on dos zonas subsiguientes y superpuestas diforen- 

tos, a la primera do las cuales, sobro la  sogunda, se alimen 

20. lian los dos rocíelos isobárioos, con lo que so ofoctua la  

doshidratación a urea do la  mayor parto dol carbamato, 

miontras quo on la  sogurda zona, que opora sogán relacio­

nes NHgiCOg igualos o superiores a las do la  zona, preco- 

dontos, so ICeva a oabo e l complotado do la doshidratación,

25. sustancialmonto hasta alcanzar o l nivol do equilibrio.

7. Procodimionto, do conformidad con la  reivin­

dicación 1, caractori ado porquoduranto la  soparaoión

dol oxooso do NÊ  on la primera etapa dol tratamiento iso -  

bárico so inyecta cierta  cantidad do amoniaco on la sola-
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5.

10.

15.

20.

25.

oión quo ha__do sopararso.

8* Procedimiento, do conformidad con la  reivin­

dicación 1, caracterizado porque la  relación. molar NH ;̂C0g 

durante la  síntesis ostá comprendida ontro 2,5 y 10, do 

proforoncia_ontro 4 y 7.
Procodimionto,' do conformidad con las reivin­

dicaciones 6 y 8, caracterizado porque la  síntesis se l le ­

va a cabo en dos zonas diferentes (superpuestas) y porque 

dicha relación está.óomprendida entre 4 y 7 en la  zona 

primera y superior y eátre 5 y 8 en la  segunda zona.

10* Procedimiento, de conformidad oon la  reivin­

dicación 9 , caracterizado porque e l  exceso de amoniaco so- 

lubilizado en la fase líquida 'se recupera en la  primera de 

las dos etapas de separaoión y luego se alimenta a la  

zona de síntesis superior,, obteniéndose un valor interme­

dio do la  relación molar NĤ tCOg, comprendido ontro 5 :1  

y 8 :1 , alimentando parto del amoniaco preoalontado a la  

zona superior y parte a la  in ferior.

11. Procedimionto, do conformidad oon la  reivin­

dicación ID, caracterizado porque la  temperatura del NĤ  

alimentado a 1& zona inferior es mayor con respecto a la  

zona superior.

12. ProcedimiertOt do conformidad con la  reiv ia-  

dicaoión 1, caracterizado eR quo ol dispositivo para su roa* 

lizaoión comprendo:

a) un reactor cilindrico y vo rtical equipado oon dispositi­

vos para la entrada, a través del conducto ( l ) ,  do una.

corriente de alimentación, con otra tobora do entrada 

opcional oonectada oon ol conducto (15) on ol fondo dol
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10.

15.

20.

25.

yo actor, oon una tobora do rocíelo do liquido conec­

tada con ol conducto (5) on ol fondo del reactor, con 

una tobora do rocíelo gasooso ddnectada oon el oendue- 

tp (3) en la base del reactor, -Con una tobera de pur­

ga con un conducto (13) en la. cabe&a del reactor y con 

un tubo de descenso de rebosadero que conedta la  ca­

beza del reactor con e l separador (b) expuesto a con­

tinuación;

b) un primer separador, constituido por un intercambiador 

de calor de haz do tubos v ertica l con entrada por e l 

fondo, conectado con un tanque separador (17), en donde 

se produce la separación de una fase gaseosa de la fa­

se liquida;

o) un segundo soparador, constituido por un segundo in -  

teroambiador de calor, equipado oon una tobora para la  
ontrada del agente separador, conectado oon un conduc­

to (2) y dispuesto on la  paite inferior del aparato, 

siendo dicho segundo separador, do preferencia, un in -  

toroambiador do calor do película on cascada do haz 

do tubos;

d) un condensador para los gases que fluyen del sogundo 

separador.

13. Procedimiento, do conformidad oon la  reivin­

dicación 12, caractoiizado poique on ol citado dispositivo 

do realización dicho roacter oxpuosto on a) está subdivi­

dido on dos socciones superpuestas y está provisto oon me­

dios apropiados para la  ontrada alternativa o simultánoa 

on las dos socciones, a través do los conductos (l)  y/o (19), 

do una contento do alimentación procodonto dol tubo coloc-
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to r  (20), con otra "bobera do entrada conectada a l conduc­

to (15) on ol fondo do la  sección superior, con una tobo- 

ra do reciclo do liquidó conectada a l conducto (5) on ol 

fondo do la  socción suporior, con una tobera do rocíelo ga- 

5i sooso conoctada a l conducto (3) on 01 fondo do la  socción 

suporior, con una tobora do purga conoctada a l conducto 

(13) on la  cabeza do la  socción suporior, con una tobora 

do salida para ol producto conoctada a l conducto (4-) on 

la  parto suporior do la  socción inforior y oon un tubo do 

10. dosconso do rebosadero (l8) quo conocta dixoctamonto la oa­

boza do la sección suporior con ol fondo do la  socción in­

forior*
14. Procedimiento, do conformidad oon la  reivin­

dicación 12, caracterizado porque on ol citado disp ositi-

15. vo do realización so comprendo un iniorcambiador do oalor 

do capa dolggda , como primor soparador b).
15. Procedimiento, do conformidad con la  reivin­

dicación 14,- caracterizado porque on o l citado dispositivo 

dicho primor soparador b) , constituido por un intoro amblador

20. do calor do capa delgada (película on cascada) está provis­

to con una tobora, on la  porción inforior, y oonoctada 

a l conducto (21), para la  inyocción complementaria do 

amoniaco o 00^, do o x is tir .
16. Procedimiento ds doblo reciclo isobárico poy- 

25. foccionado, con su dispositivo do realización, para la sín -

to s is  do urea.

Según se describe y reivindica en la presente 

memoria descriptiva que consta de 33 páginas foliadas y 

escritas a máquina por una sola de sus caras.

(ií]
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