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Oppfinnelsen angdr en forbedret fremgangsmidte som omfatter
en iscbariskdobbeltresirkulering, ved syntetisk fremstilling av
urea fra ammoniakk og carbondioxyd og med mellomdannedlse av

ammoniumcarbamat, i overensstemmelse med ligningen:

_— ) —_————
2NH3 + CO2 VHZCOONH4 NHZCONH2 + HZO/

idet den fgrste reaksjon er eksoterm mens den annen er svakt endo- .
term. Som kjent forlgper omvandlingen av carbamat til urea ikke
kvantitativt, og carbamatresten spaltes sam regel til utgangsfor-
bindelsene NH3 og 032 som resirkuleres til syntesen, i overens-
stemmelse med forskjellige metoder som er karakteristiske for

" den anvendte prosesstype.

Ifglge US patentskrift nr. 3356723 anvendes et lite over-
skudd av NH3 (molforhold NH3:CO2 i reaktorene av 2,5:1-3:1).
Spaltningen av carbamatet og fortrengningen av overskuddet av
NH4 fra det flytende produkt til den gassformige fase utfgres ved
4 behandle produktet ved syntesetrykket og i en tyntskiktsvarme-
veksler ("falling film stripper" if¢1gé engelsk terminologi) ved
hjelp av en tilfgrsel av varme og ved hjelp av en CO,=strgm som
avdrivningsmiddel. Ifglge patentskriftet skal den gassformige
fase dessuten resirkuleres ¢gyeblikkelig til syntesen. -Det samme
trykk under syntesen og i avdrivningssonen har fgrt til forslaget
om & definere prosessen som en "isobar total recycle process",
dvs. "en isobarisk samlet resirkuleringsprosess". Selv om denne
representerer et fremskritt sammenlignet med teknikkens stand,
er den beheftet med en del ulemper. Mengden av avdrivningsgass
er i virkeligheten begrenset til det stgkiometriske Coz—behov,
og den materialmengde som kan fortrenges fra vaskefasen til gass-
fasen. er derfor begrenset med mindre en kraftig oppvarming ut-
fpres som imidlertid i virkeligheten medfgrer et for hgyt forbruk
av hgytrykksdamp. Overskuddet av NH2 i syntesesonen ma holdes

under et visst niva og kan ikke utgve fullstendig den kjente
gunstige innvirkning pa synteseforlgpet. Utbyttene er ikke
meget hdye (55-60%),0g de mengder av restcarbamat i opplgsningen
som forlater reaktoren, ndr derfor forholdsvis hgye nivéer. I
tillegg til den beskrevne fremgangsmdte foreligger andre pro-

sesser som er basert p& avdrivning av NH5, se f.eks. US patent-
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skrift nr. 3049563 og italiensk patentskrift nr. 684923. Disse
prosesser kan utfgres med hgyere molforhold NH3:002 (3,5:1-3,8:1),
og dette muliggjgr erholdelse av hdyere omvandlingsutbytter (62-
64%) . '

Fordelen ved et gket utbytte motvirkes imidlertid av den
stgrre mengde NH3 som er tilstede i ureaopplgsningen som for-
later avdrivningsapparatet (22-25 vekt$ NH3 og 5-6 vekt% C02), og
dette krever i virkeligheten en for stor utvinningsseksjon for
NH3 ved lave trykk, som regel 18-20 atm. Selv om disse avdrivnings-
prosesser byr pd betydelige fordeler, er de pa grunn av spaltningen
av en stor del av restcarbamatet ved syntesetrykket ikke
frie for ulemper som er bundet til valget av avdrivningsmidlet og

til det forholdsvis lave omvandlingsutbytte i reaktoren.

Det tas derfor ved oppfinnelsen sikte pa& minske de oven-

nevnte ulemper.

Oppfinnelsen angdr sdledes en isobarisk,dobbeltresirkuler;
iﬁgsprosess for syntetisering av urea med forbigdende dannelse
av ammoniumcarbamat, hvor ammoniakk og carbondioxyd omsettes ved
h¢yé forhold NH3:C02, synteseproduktet varmebehandles i det
vesentlige ved det samme trykk som syntesetrykket og i narver av
avdrivnihgsgass, og hvor to adskilte isobariske resirkuleringer
av restmaterialene og av overskuddsmaterialene frigjort fra
synteseproduktet utf¢res; og prosessen er sarpreget ved at

a) behandlingen av synteseproduktet utfgres i to p& hverandre
fglgende trinn som er isobariske i forhold til syntesen
som utfepres ved en syntesetemperatur av 170—205°C, for-
trinnsvis 180-200%,.0g ved et trykk av 100-250 kg/cm?, for-
trinnsvis 180-225 kg/cmz, og méd forvarmet ammoniakktil-
forsel,idet det under syntesen opprettholdes et forhold
NH3:CO2 av 2,5:1-10:1, fortrinnsvis 4:1-7:1, hvor produktet
oppvarmes i det fgrste av disse trinn slik at i det
vesentlige hele carbamatresten spaltes og spaltningspro-
duktene fortrenges sammen med en del av NH3-overskuddet,
mens den g¢vrige del av NH3—overskuddet fortrenges i det
annet trinn ved tilfgrsel av suppleringsvarme og ved i dette
4 injisere en C02-str¢m som utgje¢r mellom 10 og 100% av ‘

behovet ved syntesen, og ved at
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b) ~"den i det fgrste trinn avdrevne gassfase straks resirkuleres
til syntesen og den i det annet trinn avdrevne gassfase kon-
denseres og utsettes for en restgasspyling f¢r denne ogsid
resirkuleres, i flytende tilstand,til syntesen.

Syntesetemperaturen er 170-250°, fortrinnsvis 180-200°C.
Jo hgyere temperaturen er, desto lettere vil den pafglgende av-
drivning av gassene ved hjelp av Coz—str¢mmen vere og desto
mindre varme vil vare ngdvendig for avdrivningen. Syntesetrykket
er 100-250 kg/cm?, fortrinnsvis 180-225 kg/cm?, idet de hgyere
trykk foretrekkes ved anvendelse av de hgyere temperaturer. Ifglge
den foreliggende fremgangsm&te forvarmes den tilfgrte ammoniakk,
0og CO,-strgmmen som tilfgres til det annet behandlingstrinn, ut-
gjgr 10-100% av behovet ved syntesen. Omraddet bgr fortrinnsvis
vare 50~-90%, idet dén gjenverende del tilfgres direkte til syn-
tesen eller til den f¢grste avdrivning.

Ifglge en'fbretrukken utfgrelsesform av den foreliggende
fremgangsmidte utfgres syntesen av urea i to forskjellige, pd
hverandre fgplgende og over hverandre anordnede reaksjonssoner,
hvorav de to iscbariske resirkuleringer foretas til den f¢réte
av disse reaksjonssoner som er anordnet over den annen reaksjons-
sone, hvorved dehydratiseringen til urea av den hovedsakelige
del av carbamat finner sted, mens dehydratiseringen avsluttes i
det vesentlige inntil likevektsnivdet nds, i den annen sone
3:CO2 av_ 5:1-8:1 som samtidig er like
~eller hpyere enn forholdene NH3:CO2 av 4:1-7:1 anvendt i den

hvori anvendes forhold NH

forutgdende sone. Dessuten kan spaltningen av carbamatet i det
fgrste trinn av den isobariske behandling forbedres under visse
arbeidsbetingelser ved & injisere en viss mengde avdrivnings-
ammoniakk. Ifglge denne foretrukne utfgrelsesform bgr oppholds-
tiden for synteseblandingen i den annen og nederste sone veare

3-15, fortrinnsvis 5-8, minutter.

Ved den foreliggende fremgangsmite er det mulig & erholde

.



150512

en ureaopplgsning som er nesten fri for restmengder av NH3 og C02.
Dette har hittil vart mulig bare ved & ta med pd kjgpet et meget
stort varmeforbruk ndr forholdet NH3:CO2 i reaksjonsomrddet er
for lavt, pd grunn av lave utbytter og hgye mengder carbamat

som skal spaltes. Selv dersom varme var blitt delvis gjenvunnet
i en kondensator, ville varmegjenvinningen ha funnet sted ved

en lavere temperatur og derved omfattet en entropigkning.

N&r hgye forhold NH,:CO, ble anvendt, var utbyttene bedre,
men restmengden av NH3 i ureaopplgsningen var for stor, og dette
fgrte til en ugnsket gkning bidde i amtallet og volumet av apparatene

nedstrgms i forhold til den isobariske syklus.

Det er den foreliégende oppfinnelses fortjeneste & ha kunnet
forene to hittil motsatte betingelser, dvs. p& den ene side ngd-
vendigheten av & erholde opplgsninger som er praktisk talt frie
for restreagenser, og p& den annen side ngdvendigheten av & an-
vende hgye forhold NH3

lavere varmeforbruk. Det er en annen fordel ved oppfinnelsen at

:CO, for & oppnéd hgyere utbytter og et

det er meget lett & kontrollere de ikke sjeldne termiske for-
styrrelser av forbigiende og oscillerende art som beskrevet i
hollandsk patentskrift 68/8472. Ved & avpassede forholdsvise
mengder av strgmmene som kommer fra det fgrste og det annet av-

drivningstrinn, er det mulig & oppnd en optimal profil for varme-

toningen som stabiliserer de forbigdende fenomener. .

N&r syntesen utfgres i to forskjellige (over hverandre
anordnede)/éoner, vii den forvarmede ammoniakk som tilfgres til
den nedre sone ved syntesen, gke forholdet NH3:CO2 i den nedre
reaksjonssone til over forholdet i den forutgdende gvre sone.

Ved & ¢gke forholdet NH3:CO2, pker carbamatdehydratiseringen pa

grunn av den dehydratiserende virkning av ammoniakk som forbinder
seqg med reaksjonsvannet og danner et svakt dissosiert ammonium-
hydroxyd (NH4OH) og sdledes befordrer avslutningen av syntesen.
@Gkningen av forholdet NH3:CO2 inneberer i alminnelighet en del
negative sider, som f.eks. nddvendigheten av & anvende hgyere

trykk og lavere temperaturer (en ngdvendighet som skyldes det

stgrre NH3-overskudd) og det sterkere forbruk av varme for for-
trengningen og resirkulering av det stgrre overskudd av NH3. Dersom
det er gnsket & overvinne disse ulemper, bgr den optimale verdi

for molforholdet av 5:1 ikke overskrides efter den for tiden
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gjeldende oppfatning. Det har imidlertid ifglge oppfinnelsen
vist seg at det er mulig ytterligere & gke, med fordel, forholdet
endog opp til 7:1 eller derover, forutsatt at gkningen finner sted
i den annen og nederste av de to syntesesoner. Ammoniakkens
partialtrykk over vaskefasen i den nedre syntesesone kan vare
stérre enn i den @gvre sone med en verdi som tiln®rmet svarer til
partialtrykket for de inerte gasser pluss trykket ‘som svarer til
den overliggende vaskesgyle. Det er denne kjensgjerning som gjér
det mulig & gke molforholdet NH;:CO, endog opp til 7:1 eller der-
over og sdledes omvandlingsutbyttet av carbamatet som er et ut-
bytte som kan bli meget hgyt, f.eks. 80% eller derover. Selv-
f¢;gelig m& det st@rre overskudd av ammoniakk som er opplgst

i vaskefasen, utvinnes i det fgrste av de to avdrivningstrinn og
derefter tilfgres til den ¢gverste syntesesone. En mellomverdi
for molforholdet NH3:CO2 av 5:1 - 8:1 kan erholdes ved &

tilfgre en del av den forvarmede ammoniakk til den ¢verste sone
og en del til den annen sone

Den foreliggende fremgangsmite er ogsd vist pd tegningene,
hvorav ‘ -

Fig. 1 viser et flytskjema for den foreliggende fremgangs-
méte,

Fig. 2 en forandret fremgangsmdte i forhold til Fig. 1,
hvor synteserommet er oppdelt i to over hverandre anordnede syn-
tesesoner,

Fig. 3 den av og til nyttige tilsetning av ammoniakk som
injiseres i den fgrste avdrivningssone, og

Fig. 4 en annen utfgrelsesform av Fig. 2 med injisering

av ammoniakk i den fgrste avdrivningssone.

Ved fremgangsmdten vist pd Fig. 1 syntetiseres urea i en
vertikal, sylindrisk reaktor som er forsynt med siktbrett for
&4 opprettholde en homogen aksial strgm og sdledes unngé»en til—

bakeblanding av reaksjonsvasken.

Det flytende mellomprodukt strpgmmer under innvirkning av
tyngden gjennom ledningen 4 og inn i en vertikal varmeveksler
av rgrknipper med innlgp ved bunnen og oppvarmet med damp 10,
hvor restcarbamatet spaltes nesten fullstendig. Spaltnings-
gassen og en del av NH3-overskuddet strgmmer tilbake til re-
aktoren via en ledning 3. Oppldsningen 6 som strgmmer ut fra
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en gass-vaskesepareringstank 17 som er forbundet med toppen av
varmeveksleren, strommer til en annen varmeveksler som er et
avdrivningsapparat med "fallende film"” og oppvarmet med damp 11.
I denne annen varmeveksler fjerner 75% av det forvarmede ngd-
vendige CO2 nesten hele resten av NH3, og opplgsningen strgmmer
ut fra bunnkanalene via en ledning 7 og til ytterligere og van-

lige prosesstrinn.

Gasstrgmmen 9 som forlater toppen av det annet avdrivnings-
apparat, strgmmer inn i en kondensator sammen med gassene 13 som
kommer fra reaktortoppen, og sammen med en opplgsning 8 som
kammer fra pafglgende prosesstrinn. Kondensasjonsvarmen gjgr det

mulig & fremstille damp 12.

Restgasser spyles ut av kondensatoren via en ledning 14,
mens oppl@dgsningen som skal resirkuleres til reaktoren, strgmmer
ut av kondensatoren under innvirkning av tyngden via en ledning
5.

Den forvarmede NH3—tilf¢rsel overfgres til reaktoren via
en‘ledning 1. De ¢gvrige 25% av det ngdvendige CO2 innfgres
direkte 1 reaktoren uten forvarming via en ledning 15 som er av-

grenet fra en hovedledning 16.

Det fprste avdrivningsapparat kunne selvfglgelig ogsd vare
av typen med "fallende film", som antydet f.eks. pd Fig. 3 og 4.
De ¢vrige figurer (2,3 og 4) er selvforklarende og_omfattende

beskrevet i eksemplene 3, 8 og 10.

N&r syntesen utfgres i to forskjellige soner; bgr reaktoren
vere delt, som vist p& Fiag. 2: 1 to over hverandre
anordnede seksjoner, og den bgr vere forsynt med egnede anordninger
for alternativ eller samtidig innfgring i de to seksjoner og via
ledninger 1 og/eller 19 av en tilfgrselsstrgm fra en'hovedledning
20, med et annet innlgpsmunnstykke forbundet med en ledning 15
p& bunnen av den ¢vre seksjon, med et munnstykke for resirkulering
av vaske og forbundet med en ledning 5 p& bunnen av den dvre
seksjon, med et munnstykke for resirkulering av gasser og for-
bundet med en ledning 3 ved bunnen av den ¢gvre seksjon, med et

spylemunnstykke forbundet med en ledning 13 ved toppen av den
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BdvVre seksjon, med et utlgpsmunnstykke for produktet og forbundet
med en ledning 4 ved toppen av den nedre seksjon, og med et nedad-
rettet overlgp 18 som direkte forbinder toppen av den ¢vre seksjon
med bunnen av den nedre seksjon.

Selviglgelig kan dette apparat varieres. Siledes kan tynt-
skiktsvarmevekslere anvendes b&de for kondensatoren og for det
fgrste avdrivningsapparat, og en vertikal rgrknippevarmeveksler
(med innlgp ved bunnen) kan anvendes for det annet avdrivnings=-
apparat. Om ¢gnsket kan dessuten de to seksjoner av reaktoren
bestd av to separate reaktorer, forutsatt at den ene er anordnet
over den annen. Anvendelsen av en reaktor med to over hverandre
anordnede seksjoner gijgr det mulig & unn-

g& de plasskrevende og omstendelige stilaser sam i alminnelighet
er npdvendige for & heve reaktorene i forhold til det pafplgende
utstyr for behandling av avlgpet fra syntesen.

Dersom ammoniakk skal injiseres i det f@grste avdrivnings-
apparat, m& dette selvfplgelig, som vist pd Fig. 3 og 4, vare

forsynt med et ytterligere munnstykke i den nedre del og for-
bundet med en ledning 21.

Eksempel 1

De fplgende data gjelder et anlegg med en produksjons-
kapasitet av 350 tonn urea pr. d¢gn. Under henvisning til Fig.l
syntefiseres urea ved 200 kg/cm2 og 190°C i en vertikal,sylindrisk
reaktor som er forsynt med siktbrett som er egnede for & opﬁretﬁ—
holde en homogen aksial strgm og siledes unngd en tilbakeblanding
av reaksjonsvasken. Molforholdet NH3:CO2 i reaktoren er ca. 5:1
og molforholdet HZO:CO2 ca. 0,5:1. Det ble erholdt et samlet
utbytte av 75%. Det flytende mellomprodukt strgmmer under inn-
virkning av tyngden over og gjennom ledningen 4 og inn i en
vertikal rgrknippevarmeveksler med et innlgp ved bunnen og opp-
varmet med damp 10 til en temperatur av opp til ZIOOC. Ved
denne temperatur spaltes restcarbamatet nesten fullstendig.
Spaltningsgassene og en del av NH3-overskuddet resirkuleres
tilbake til reaktoren via ledningen 3. Opplgsningen 6 som
strgmmér ut fra gass-vaskesepareringstanken 17 som stdr i for-
bindelse med toppen av varmeveksleren, overfgres til en annen

varmeveksler som er et avdrivningsapparat med "fallende film"
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og oppvarmet med damp 1l1l. I denne annen varmeveksler fjerner
75% av det npdvendige CO2 som‘er forvarmet til 2OOOC, nesten
hele resten av NH3, og opplgsningen som strgmmer ut ved bunnen,
strgmmer via ledningen 7 til ytterligere og vanlige prosesstrinn.
I det annet avdrivhingsapparat er temperaturen ved toppen ca.
210°C og trykket ca. 200 kg/cmz. Gasstrgmmen 9 som forlater
toppen av det annet avdrivningsapparat, strgmmer inn i en kon-
densator sammen med gassene 13 fra reaktortoppen og sammen med
en opplgsning 8 fra pdfplgende prosesstrinn. Kondensasjons-

3

varmen gjgr det mulig & fremstille damp 12.

Restgasser som inneholder inerte materialer (f.eks. nitrogen)
spyles ut av kondensatoren via ledningen 14, mens oppl@sningen
som skal resirkuleres til reaktoren, under innvirkning av tyngden
forlater kondensatoren via ledningen 5 med en.temperatur av
170°%.

Den forvarmede NHB—tilf¢rsel overfsres til reaktoren via

ledningen 1. De gvrige 25% av det ngdvendige CO, tilfgres direkte

2
via ledningen 15 som er avgrenet fra hovedledningen 16, uten for-
varming til reaktoren. Til reaktoren tilfgres:

7878 kg ammoniakk forvarmet til 140°C, via ledningen 1

22093 kg carbamatoppl¢sning ved l7OOC, via ledningen 5, med den

fodlgende sammensetning: !

NH3 46,31 vekt%

CO2 43,28 vekt$

HZO 10,41 vekt$
11607 kg damper ved 2OOOC, via ledningen 3, med den f@lgende
sammensetning:

NH3 78,68 vekt$

CO2 16,24 vekts

HZO 4,64 vekt%

inerte

materialer 0,43 vekt%



150512

2570 kg CO, ved 100°C, via ledningen 15.

Via ledningen 4 forlater 43609 kg ureaopplgsning ved 190°CA

reaktoren med den fglgende sammensetning:

NH3 42,98
CO2 8,00
H,0 16,29
urea 32,69
inerte

materialer 0,04

vekt$®
vekt$
vekt$s
vekt$

vekt$

Via ledningen 6 strgmmer 32035 kg ureaopplgsning ved 210°C fra

det f¢rste avdrivningsapparat og med den f@glgende sammensetning:

NH3 30,00
CO2 5,00
H,0 20,50
urea 44,50

vekt$
vekt$
vekt$
vekt$%

Foruten ureaopplgsningen, kommer 7888 kg Co, inn i det annet

avdrivningsapparat via ledningen 2, mens 23042 kg ureacpplgsning

med den nedenfor angitte sammensetning strémmer ut av avdrivnings-

apparatet med en temperatur av 210°% og via ledningen 7:

NH3 5,97
co, 4,97
HZO 27,20
urea 61,86

og dessuten 16879

vekt$%
vekt%
vekt%v
vekt$®

kg damper ved 210°c og med den fplgende sammen-

setning via ledningen 9:

NH3 48,79
CO2 49,10

,78
H20 1,7
inerte

materialer 0,33

vekt$
vekt%
vekt%

vekt$
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Varmebehovet for avdrivningsapparatene tilfredsstilles ved inn
i disse via ledningen 10 & innfgre 5700 kg og via ledningen 11
2800 kg mettet damp ved et absolutt trykk av 20 kg/cm2 (11800 kg
damp ved et absolutt trykk av 6 kg/cm2 danﬁes i carbamatkonden-

satoren) .
Eksempel 2

Eksempel 1 ble gjentait, men ved anvendelse av en vertikal
rgrknippevarmeveksler med "fallende film" som det fgrste avdriv-
ningsapparat. Resultater som var analoge med de resultater som
ble erholdt i eksempel 1, ble erholdt.

Eksempel 3

De nedenstdende data gjelder et anlegg med en produksjons-
kapasitet pa 240 tonn urea pr. dggn.

Under henvisning til Fig. 2 syntetiseres urea ved 200 kg/cm2

og 190°C i en vertikal sylindrisk reaktor som er oppdelt i to over-
hverandre anordnede seksjoner som er forsynt med siktbrett som
opprettholder en kontinuerlig, homogen aksialstrgm under unngéelse
av tilbakeblanding av reaksjonsvasken. Molforholdet NH3:CO2 i
den @gverste seksjon av reaktoren er ca. 5:1, mens molforholdet
H,0:CO, holdes p& ca. 0,5:1. Det samlede utbytte er 78%. Det
flytende mellomprodukt strgmmer under innvirkning av tyngden overi
den underliggende reaktorseksjon via ledningen 18 og fra denne
seksjon via ledningen 4 inn i en varmeveksler via et bunninnlgp.
Denne varmeveksler oppvarmes med damp 10 til en temperatur opp til
ZLOOC, hvorved restcarbamatet spaltes nesten fullstendig. Spaltnings-
gassene 0g en del av NH3-overskuddet strgmmer tilbake til reaktoren
via ledningen 3. Opplgsningen 6 som strgmmer ut ved bunnen av
separatoren 17, strgmmer inn i en annen varmeveksler (tynnskikts-
varmeveksler) som er oppvarmet med damp 1l. I denne annen varme-
veksler fjerner 80% av det ngdvendige CO2 forvarmet til 200°C,
nesten hele resten av NH3, mens opplgsningen som kommer fra bunnen,
strgmmer gjennom ledningen 7 henimot ytterligere og vanlige prosess-
trinn. I den annen varmeveksler forekommer en topptemperatur av

ca. 210°C og et trykk av ca. 200 kg/cmz.
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Gasstrgmmen som forlater toppen av den annen varmeveksler,
strgmmer inn i en kondensator sammen med gassene 13 som kommer fra
toppen av reaktoren, og sammen med en oppl¢sning 8 som kommer fra
de péfdlgende trinn av prosessen. Kondensasjonsvarmen gjgr det
mulig & fremstille damp 12. Mens spylingen “av restgassene gjgr at
disse forlater kondensatoren via ledningen 14, forlater den opp-
l#sning som skal resirkuleres til.reaktoren, kondensatoren via
ledningen 5 under innvirkning av tyngden og ved en temperatur av
170°C. Den ngdvendige NH3 forvarmes og tilfgres derefter til
reaktoren via ledningen 1 fra hovedledningen 20. De ¢vr£ge 20%
av det ngdvendige 002 tilfgres direkte uten forvarming til reaktoren
via ledningen 15 som er avgrenet fra hovedledningen 16. Til re-

aktoren tilfgres:

5670 kg forvarmet ammoniakk ved 140°¢ via ledningen 1

o .
15330 kg carbamatopplgsning ved 170 C via ledningen 5 og med
den fglgende sammensetning:

NH3 44,1 vekts

Co, 45,3 vekt%

H20 10,6 vekts
7110 kg damper ved 200°C via ledningen 3 og med den f¢lgende
sammensetning:

NH, 80,5 vekt%

CO2 13,3 vekt$g

H20 6,2 vekt$

1500 kg CO, ved 100°C via ledningen 15.

Fra reaktoren strgmmer via ledningen 4 ut 29610 kg ureaopp-
lésning ved 190°¢ og med den fglgende sammensetning:

NH3 42,4 vekt%
002 6,9 vekty
H20 17,1 vekt?

urea 33,8 vekt%
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Fra det fgrste avdrivningsapparat strgmmer 22500 kg
ureaoppl@gsning ved 210°C ut via ledningen 6 og med den fglgende

sammensetning:
NH3 30 vekts
CO2 5 vekt%
Hzo 20,5 vekts
urea 44,5 vekt$

Foruten ureaopplgsningen strgmmer 5830 kg 002 via ledningen
2 inn 1 det annet avdrivningsapparat, mens 16080 kg ureaopplgsning

ved 200°C strgmmer ut via ledningen 7 og med den fglgende sammen-

setning:
NH3 6,0 vekt$
CO2 5,0 vgkt%
HZO 26,8 vekt%
urea 62,2 vekt%

mens 12250 kg damper ved 200°¢ strgmmer ut gjennom ledningen 9 og
med den fplgende sammensetning:

NH3 47,2 vektd
CO2 50,1 vekt%
HZO 2,7 vekt%

Avdrivningsapparatenes varmebehov tilfredsstilles ved via

ledningen 10 & innfgre 3400 kg og via ledningen 11 1900 kg mettet
damp med et absolutt trykk av 20 kg/cmz.

I carbamatkondensatoren produseres 9000 kg damp med et
absolutt trykk av 6 kg/cmz.

Eksempel 4

Eksempel 3 ble ajentatt under anvendelse av et fgrste av-
drivningsapparat som besto av en tynnskiktsvarmeveksler lignende
den som ble anvendt for det annet avdrivningstrinn. Derved ble
de samme resultater erholdt som i eksempel 3 og som alle var til-

fredsstillende.

Eksempel 5

Eksempel 3 ble gjentatt, men med tilf@rsel av hele mengden
av forvarmet NH; (med en temperatur av 170°C) til bunnen av reak-

torens nedre seksjon og via ledningen 19 fra hovedledningen 20.
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. =Det var sdledes mulig & erholde et molforhold NH3:CO2 i den
nedre seksjon av 7:1, hvorved et omvandlingsutbytte p& 80% ble
erholdt. o

Eksempel 6

Eksempel 5 ble gjentatt, men ved anvendelse av en vertikal
rgrknippevarmeveksler av typen med "fallende film" som det fgrste
avdrivningsapparat og med et munnstykke (for innfgring av avlgpet
fra reaktoren) som var anordnet i toppen av varmeveksleren, og
med et munnstykke for uttgemning av produktet som sto i forbindelse
med ledningen 6, ved den nedre del av varmeveksleren. Derved ble
resultater erholdt som var analoge med de resultater som ble er-
holdt i eksempel 5.

Eksempel 7

Eksempel 4 ble gjentatt, men med innfgring av 45% av den
forvarmede ammoniakktilfprsel (med en temperatur av 170°C) ved
bunnen av den nedre reaktorseksjon, mens den ¢vrige del ble over-
fprt (med en temperatur av 140°C) til bunnen av den gverste
seksjon. Derved ble resultater erholdt som 13 mellom de resultater
sam ble erholdt i eksempel 4 og i eksempel 6.

Eksempel 8

De fplgende data gjelder for et anlegg med en produksjons-
kapasitet p& 350 tonn urea pr. dégn. Under henvisning til Fig. 3
syntetiseres urea Ved 200 kg/cm2 og 190°C i en vertikal sylindrisk
reaktor forsynt med siktbrett som opprettholder en homogen aksial
strgm, slik at en tilbakeblanding av reaksjonsvasken unngds. Mol-
forholdet NH3:CO2 i reaktoren er ca. 5:1 og molforholdet HZO:CO2 .
ca. 0,5:1. Det flytende mellomprodukt str¢gmmer under innvirkning
av tyngden over gjennom ledninéen 4 og inn i en vertikal rgr-
knippevarmeveksler som oppvarmes med damp 10 til en temperatur av
opp til 210°C, hvorved restcarbamatet spaltes nesten fullstendig,
befordret av en strgm av ammoniakk 21 forvarmet til 200°C og
svarende til 50% av den stgkiometrisk ngdvendige mengde. Spaltnings-—
gassene og en del av NH3-overskuddet resirkuleres tilbake til
reaktoren via ledningen 3. Opplgsningen 6 som strgmmer ut av
varmevéksleren, overfpres til en annen varmeveksler som er et
avdrivningsapparat av typen med "fallende film" og som opmvarmes
med damp llL. I denne annen varmeveksler fjerner 75% av det ngd-



150512 14

vendige CO2 som er forvarmet til 200°C, hele resten av NH3, og
oppl#sningen som strgmmer ut ved bunnen, overfgres via ledningen

7 til ytterligere og vanlige prosesstrinn. I det annet av-
drivningsapparat er temperaturen pd toppen ca. 210°¢ og trykket
ca. 200 kg/cmz. Gasstrgmmen 9 som forlater toppen av det annet
avdrivningsapparat, strgmmer inn i en kondensator sammen med
gassene 13 som kommer fra reaktortoppen, og sammen med en opp-
1¢sning 8 som kommer fra padfglgende prosessetrinn. Kondensasjons-
varmen gjor det mulig & fremstille damp 12. Restgasser spyles

ut av kondensatoren via ledningen 14, mens opplgsningen som skal
resirkuleres til reaktoren, under innvirkning av tyngden forlater
kondensatoren med en temperatur av 170°C via ledningen 5. Den
pvrige andel pd 50% av NH3-tilf¢rselen som er forvarmet til 140°C,
overfgres til reaktoren via ledning 1. De ¢@vrige 25% av det
ngdvendige CO2 tilfgres direkte via ledningen 15 som er avgrenet
fra hovedledningen 16, til reaktoren uten forvarming. Til reaktoren
tilferes:

3939 kg ammoniakk forvarmet ved 14OOC, via ledningen 1,

24778 kg carbamatopplgsning ved l70°C, via ledningen 5, med

fglgende sammensetning:

NH3 51,7 vekt$
CO2 39,0 vekt$
HZO 9,3 vekt%

13008 kg damper ved ZlOOC, via ledningen 3, med den fglgende

sammensetning:
NH3 81,3 vekts
CO2 14,5 vekts
HZO 4,2 vekt%, og
2537 kg CO, ved 100°C, via ledningen 15.

2
435937 kg ureaopplgsning ved 190°¢ og med den nedenfor an-

gitte sammensetning forlater reaktoren via ledningen 4:

NH4 43,0 vekts
CO2 8,0 vekt$
HZO 16,3 vekt$

urea 32,7 vekt$%

En strgm av 3939 kg ammoniakk forvarmet ved 200°C kommer via
ledningen 21 inn i det fgrste avdrivningsapparat, hvorfra 34523 kg

ureaopplgsning med den fglgende sammensetning strgmmer ut via
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ledningen 6:
NH3 35,0 vekt%
002 4,6 vekts
HZO 19,0 vekt%
urea 41,4 vekt%

Foruten ureaopplgsningen kommer 7 847 kg CO2 inn i det annet
avdrivningsapparat via ledningen 2, mens 23043 kg ureaopplgsning
med den nedenfor angitte sammensetning strgmmer ut via ledningen

o
7 ved 210°C:

NH3 6,0 vekts
CO2 5,0 vekt%
H20 27,1 vekts
urea 61,9 vekt%

og dessuten 19328 kg damper ved 210°C med den fplgende sammen-

setning via ledningen 9:

: NH3 55,7 vekt$%
CO2 42,7 vekts
H20 1,6 vekts

Avdrivningsapparatets varmebehov tilfredsstilles ved i disse
via ledningen 10 & innfgre 6300 kg og via ledningen 11 2600 kg
mettet damp ved et absolutt t;ykk av 20 kg/cm2 (12000 kg damp ved
et absolutt trykk av 6 kg/cm2 dannes i carbamatkondensatoren).
Det samlede omvandlingsutbytte er sammenlignbart med utbyttet

ifplge eksempel 1.
Eksempel 9

Eksempel 8 ble gjentatt, men med tilfgrsel av 100% av det
ngdvendige CO2 til det annet avdrivningsapparat. Resultater som

var analoge med resultatene ifglge eksempel 8, ble erholdt.

Eksempel 10

De nedenstdende data gjelder for et anleég med en kapasitet
p& 240 tonn urea pr. d¢gn. Under henvisning til Fig. 4 synteti-
seres urea ved 200 kg/cm2 og 190°% i en vertikal sylindrisk
reaktor, som er delt i to over hverandre anordnede seksjoner som
er forsynt med siktbrett som opprettholder en homogen aksial
strgm, under unngdelse av tilbakeblanding av reaksjonsvasken.

S T
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Molforholdet NH3:CO2 i den gvre seksjon av reaktoren er
ca. 5, mens molforholdet H20:CO2 er ca. 0,5. Det flytende mellom-
produkt strgmmer under innvirkning av tyngden over i den nederste
seksjon via ledningen 18 og derfra via ledningen 4 og efter en
oppholdstid p& ca. 60 minutter inn i en vertikal tynnskikts rgr-
knippevarmeveksler av typen medyfallende film og oppvarmet med
damp til 2100C, hvori restcarbamatet spaltes nesten fullstendigq,
ogsa ved hjelp av en ammoniakkstrgm 21 som er blitt forvarmet
il 180°¢ og tilsvarer ca. 50% av den stgkiometrisk ngdvendige
mengde. Spaltningsgassene og en del av NH3—overskuddet strgmmer
tilbake til reaktoren via ledningen 3. Opplgsningen 6 som strgmmer
ut fra bunnen av varmeveksleren, overfgres til en annen varme-
veksler som likeledes er av tynnskiktstypen og oppvarmet med damp
1l1. I den annen varmeveksler fjerner ca. 80% av det ngdvendige
CO2 forvarmet til 200°C nesten hele resten av NH3, og oppl@gsningen
som strgmmer ut ved bunnen, strgmmer via ledningen 7 til ytterligere
og vanlige prosesstrinn. I den annen varmeveksler forekommer en
topptemperatur p& ca. 210°¢ og et trvkk pd ca. 200 kg/cmz. Gass-
strgmmen 9 som forlater toppen av den annen varmeveksler, over-
fores til en kondensator sammen med spylegasser 13 fra toppen av
reaktoren og sammen med en opvlésning 8 fra ytterligere trinn ved
prosessen. Kondensasjonsvarmen gj¢r det mulig & fremstille damp
12. Restgassene spyles gjennan ledningen 14, mens opplgsningen som
skal resirkuleres til reaktoren, forlater kondensatoren via led-
ningen 5 under innvirkning av tyngden med en temperatur av 170°¢c.
Hele den gjenvarende del av NHB—tilf¢rselen som er blitt forvarmet
til 140°C, fgres til reaktoren via ledningen 1. De ¢vrige 20% av

det ngdvendige CO, innfgres direkte i reaktoren uten forvarming

via ledningen 15 zom er avgrenet fra hovedledningen 16. Til re-
aktoren tilfgres:

3000 kg forvarmet ammoniakk ved 140°C, via ledningen 1

16210 kg carbamatopplgsning ved 170°C, via ledningen 5,

med den f¢lgende sammensetning:

NH 3 47,8 vekt$
CO2 42,1 vekt%
H20 10,1 vekt$®

8900 kg damper ved ZOOOC, via ledningen 3, med den f¢lgende sammen-

setning:
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_ NH3 83,2 vekt%
CO2 11,9 vekt$
H20 4,9 vekt%

1500 kg CO, ved 100°c, via ledningen 15.

Fra reaktoren strgmmer 29610 kg ureaopplgsning ved 190°¢
via ledningen 4 med den fglgende sammensetning:

NH3 ’ 42,2 vekt®
CO2 6,9 vekt%
H20 17,1 vekt%
urea 33,8 vektt

En strgm-av 2670 kg ammoniakk forvarmet til 180°C kommer via
ledningen 21 inn i det f¢rste avdrivningsapparat, hvorfra 23380 kg

ureaopplgsning strgmmer ut via ledningen 6 med den fplgende sammen-

setning:
NH3 32,1 vekt$
CO2 4,3 vekt$
H2O © 20,8 vekts
urea 42,8 vekt$

Foruten ureaopplgsningen kommer 5830 kg CO2 via ledningen 2
inn i det annét avdrivningsapparat, mens 16080 kg ureaopplgsning
med den fglgende sammensetning og med en temperatur av 200°¢

strgmmer ut fra det samme avdrivningsapparat via ledningen 7:

NH3 6,0 vekt?

CO2 5,0 vekt%

H20 ) 26,8 vekt%

urea 62,2 vekt% og
13130 kg damper ved 200°C, via ledningen 9, med den fglgende sammen-
seting:

NH4 51,7 vekt$

CH2 45,6 vekt®?

H20 2,3 vekt$

Avdrivningsapparatenes varmebehov tilfredsstilles ved & inn-
fgre 3600kg og 2000 kg mettet damp med et absolutt trykk av 20 kg/
cm2 via’hhv. ledningen 10 og ledningen 11. 92000 kg damp med et
absolutt trykk av-6‘kg/cm2 produseres i carbamatkondensatoren.

Det samlede omvandlingsutbytte i reaktoren er ca. 78%.

’
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Eksempel 11

Eksempel 10 ble gjentatt, men ved tilfgrsel av 100% av C02
inn i det annet avdrivningsapparat. Nesten de samme resultater
ble erholdt som i eksempel 10.

Eksempel 12

Eksempel 10 ble gjentatt, men ved tilfgrsel av 50% av NH§

tilfgrselen forvarmet til 170°C til bunnen av reaktorens nedre
seksjon via ledningen 19. Det var derved mulig & erholde et mol-
forhold NH3:CO2 i den nedre seksjon av 7:1 slik at det ble er-

holdt et utbytte av ca. 80%.

Eksempel 13

Eksempel 10 ble gjentatt, men ved innfgring av 25% av
ammonia kktilfgrselen forvarmet til 1700C ved bunnen av reaktorens
nedre seksjon og ved innf¢rih§ av den samme mengde ammoniakk for-
varmet til 140°C ved bunnen av den gvre seksjon. Det ble siledes
erholdt mellomresultater som befant seqg mellom resultatene erholdt

ifplge eksempel 10 og resultatene erholdt if¢glge eksempel 12.
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"Patentkrayv

1. Isobarisk,dobbeltresirkuleringsprosess for syntetisering
av urea med forbigdende dannelse av ammoniumcarbamat, hvor
ammoniakk og carbondioxyd omsettes ved hgye forhold NH3:C02,
synteseproduktet varmebehandles i det vesentlige ved det samme
trykk som syntesetrykket og i narver av en avdrivningsgass, og
hvor to adskilte isobariske resirkuleringer av restmaterialene
og av overskuddsmaterialene frigjort fra synteseproduktet ut-
fores,
karakterisert ved at
a) behandlingen av synteseproduktet utfgres i to pd hverandre
fglgende trinn som er isobariske i forhold til. syntesen
som utfgres ved en syntesetemperatur av 170—205°C, for-
trinnsvis 180—2Q§%hcg ved et trykk av 100-250 kg/cmz, for-
trihnsvis 180-225 kg/cmz, og med forvarmet ammoniakktil-
fgrsel,idet det under syntesen opprettholdes et forhold
NH3:CO2 av 2,5:1-10:1, fortrinnsvis 4:1-7:1, hvor produktet
oppvarmes i det fgrste av disse trinn slik at i det
vesentlige hele carbamatresten spaltes og spaltningspro-
duktene fortrenges sammen med en del av NHa—overskuddet,
mens den @gvrige del av NH3—overskuddet fortrenges i det
annet trinn ved tilfgrsel av suppleringsvarme og ved i dette
a injisere en C02—str¢m som utgjer mellom 10 og 100% av

behovet ved syntesen, og ved at

b) den i det fgrste trinn avdrevne gassfase straks resirkuleres
til syntesen og den i det annet trinn avdrevne gassfase kon-
denseres og utsettes for en restgasspyling fg¢r denne ogsé
resirkuleres, i flytende tilstand,til syntesen.

2. Fremgangsmdte ifglge krav l, k arak terisert
ved at den C02—str¢m som tilfgres til det annet behandlings-
trinn (den annen avdrivning), utgjgr 50-90% av behovet ved
syntesen, idet den gvrige del tilfgres direkte til syntesen

eller til det f¢rste behandlingstrinn (den fgrste avdrivning).
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3. Fremgangsmate ifglge krav 1.eller 2, k ar ak ter i-
sert v e d at syntesen utfgres i to forskjellige, pa
hverandre fglgende og over hverandre anordnede soner hvor det
i den fgrste og ¢gverste sone opprettholdes et forhold

NH,CO

3772
en hgyere temperatur enn for den ¢gverste sone og overskuddet

av 4:1-7:1 og det til den annen sone tilfgres NH, med

av ammoniakk som er opplgst i den flytende fase, gjenvinnes

i det fgrste av de to avdrivningstrinn og derefter tilfgres

til den ¢gverste syntesesone, idet de to isobariske resirkuler-
inger tilfgres til den gverste sone, hvorved dehydratiser-
ingen av stgrsteparten av carbamatet til urea utfgres, mens
dehydratiseringen avsluttes i den annen sone hvor det opprett-
holdes forhold NH,;:CO, av 5:1-8:1 og samtidig likt eller
hgyere enn de forhold som opprettholdes i den forutgéende sone,

i det vesentlige inntil likevektsnivdet er nédd.

4. Fremgangsmidte ifglge krav 1-3, k arak terisert
v e d at under avdrivningen av NH3~overskuddet i det fgrste
trinn av den isobariske behandling injiseres en viss mengde

ammoniakk i opplgsningen som skal avdrives.

5. Fremgangsmate ifglge krav 3, k arak terisert
ved at en mellomverdi for molforholdet NH3:CO2 av 5:1-8:1
tilveiebringes ved & innfgre en del av den forvarmede ammoniakk

i den ¢gverste sone og en del i den annen sone.

6. Fremgangsmate ifglge krav 1-5, k arak terisert
v e d at den fgrste avdrivning utfgres i en varmeveksler av

typen med fallende film.
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Fig.s
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Fig.a
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