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Sposéb wytwarzania mocznika z

1

Przedmiotem wynalazku jest sposéb wytwarza-
nia mocznika z amoniaku i dwutlenku wegla w
rrocesie o minimalnym zuzyciu energii pary wod-
nej i/lub energii elektrycznej. .

Znane metody syntezy mocznika polegaja na tym,
ze jako zwigzki wyjSciowe stosuje sie NH; i CO,,
ktére wprowadza sie do reaktora w stosunku ste-
chiometrycznym lub niestechiometrycznym, a na-
stepnie prowadzi sie rozkilad karbaminianu amonu
w warunkach ré6wnowagi na mocznik i wode, przy
czym przebieg tego procesu zalezy od warunkow
reakcji (temperatury, ci$nienia, stosunku NH3/CO;
i H,O(CO,). Mieszanina poreakcyjna opuszczajaca
reaktor zawiera zawsze rézne ilo$ci (w zalezno$ci
od stanu réwnowagi) mocznika, wody, karbami-
nianu amonowego i ewentualnie nadmiaru tego

reagentu, ktéory wprowadzony byl do reaktora w '

iloSci wiekszej niz ilo§¢é stechiometryczna.

Procesy syntezy mocznika mozna podzieli¢é pod
wzgledem rodzaju i stopnia wykorzystania reagen-
tow, w postaci zgdanego produktu lub w postaci
karbaminianu zawartego w mieszaninie opuszcza-
jacej reaktor (do innych procesé6w lub do tego sa-
‘"mego procesu w reaktorze), na procesy o obiegu
otwartym, procesy o obiegu czeSciowo zamknigtym
i procesy o obiegu zamknietym, przy czym za pro-
ces 0 obiegu zamknietym uwaza sie za taki proces, w
ktérym co najmniej 95%, wyjsciowego NH; zostaje
przeksztalcone w mocznik.

W przypadku procesOw o obiegu zamknietym, do
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reaktora wprowadza si¢ amoniak i dwutlenek weg-
la w stosunku stechiometrycznym, przy statej tem-
peraturze i ci$nieniu w reaktorze, a przeplyw mie-
szaniny obiegowej zaleznie od jej sktadu, mozna
dowolnie regulowaé w do$é szerokich .granicach,
okreS§lonych gléwnie rodzajem zastosowanego sprze-
tu.

Oddzielenia mieszaniny obiegowej od mocznika
(ktory musi byé odprowadzony z reaktora wraz
z wytworzong woda) dokonuje sie zawsze przez od-
pedzanie wolnych skladnikéw i rozloZenie wytwo-
rzonego karbaminianu pod wplywem stopniowego
ogrzewania pod ci$nieniem obnizonym stopniowo
do poziomu ci$nienia atmosferycznego.

Uzyskang w ten spos6b mieszanine obiegowg za-
wraca sie- do reaktora rézinymi metodami i przy
pomocy roéznych urzadzen, ze wzgledu jednak na
trudnoSci zwigzane z zawracaniem do obiegu fazy -
gazowej, stalej lub w postaci zawiesiny, mieszanine
obiegowa zawraca sie gléwnie w postaci fazy cie-
klej przez kondensacje mieszaniny (przy czym two-
rzy sie karbaminian) na drodze obniZania tempera-
tury w jednym lub kilku etapach z zachowaniem
odpowiedniego ci$nienia i temperatury.

Oczywistym jest, Ze zredukowanie zuzycia ener-
gii cieplnej i mechanicznej mozna osiggnaé przez
zredukowanie wielkoS$ci i)rzéplywu mieszaniny obie-
gowej drogg zwigkszenia procentowej zawartoSci
NH; i/lub obnizenia procentowej zawartoSci wody
w tej mieszaninie; natomiast zredukowanie zuzycia
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energii cieplnej oraz wody chlodzacej osigga sie
" przez wykorzystanie ciepla kondensacyjnego mie-
szaniny obiegowej lub jego cze$ci do jednego lub
kilku etap6w odparowywania tej mijeszaniny.

Oddzielne lub Iaczne zastosowanie dwéch wy-

zej wspomnianych metod redukowania zuZycia
energii cieplnej i mechanicznej i sposoby ich rea-
lizowania charakteryzujg ponizej opisane przypadki
zastosowania (ograniczone zasadniczo do pierwsze-
go etapu odpedzania i kondensacji) opisanego og6l-
nego procesu. ;

W pierwszym przypadku pierwszy etap odpedza-
nia i kondensacji przebiega pod tym samym cis$nie-
niem, znacznie nizszym od ci$nienia stosowanego
w procesie syntezy (na przyklad 50 atm. przy ci$-
nieniu syntezy wynoszgcym 200 atm.) i umozliwia-
jacym rozlozenie karbaminiany w warunkach réw-
nowagi z gazami powstalymi w wyniku rozkladu
tego zwigzku; kondensacja przebiega w stosunkowo
niskiej temperaturze, ktérej dolng granice stanowi
temperatura Kkrystalizacji mieszaniny obiegowej.
Ciepla kondensacji nie mozna wiec skutecznie od-
zyskaé; redukowania wielkosci przeplywu miesza-
‘niny obiegowej drogg procentowego zwiekszenia w
niej iloSci NH; a zmniejszania iloSci H,O jest ogra-
niczone ci$nieniem pary mieszaniny obiegowej w
temiperaturze kondensacji, przy czym nie mozZe ono
przekraczaé wartoSci ciSnienia dopuszczalnego W
pierwszym etapie odpedzania. Stosowanie kompre-
sora pomiedzy wyparka a kondensatorem nie jest
potrzebne, natomiast trzeba zastosowaé pompe po-
miedzy kondensatorem a reaktorem.

W innym przypadku pierwszy etap odpedzania
przebiega podobnie z tg T6znica, Zze przeplyw pier-
wothy mieszaniny obiegowej jest podzielony na dwa
réwnolegle strumienie, z ktérych jeden jest stru-
mieniem samego amoniaku. System ten pozwala
na zredukowanie ogélnego przeplywu mieszaniny
oblegowej bez zwiekszania ciSnienia w wyparce
i kondensatorze pierwszego etapu, lecz r6wnocze$nie
wymaga zastosowania aparatéw do oddzielania,
kondensowania i pompowania strumienia amoniaku.

W jeszcze innym przypadku pierwszy etap odpe-
dzania i kondensacji przebiega podobnie z tg réz-
nicg, zZe kondensacja przebiega w temperaturze
o tyle wyzszej, by cieplo tego procesu lub jego
cze$¢ mozna bylo wykorzystaé droga wymiany bez-
poSredniej w kondensatorze drugiego lub trzeciego
etapu. System ten powoduje péwstanie rozmaitych
zalezno$ci pomiedzy warunkami reakcyjnymi réz-
nych etapdw procesu, co czeSclowo zmniejsza korzy-
§ci plynace z odzyskania ciepta kondensacji, zwita-
szcza mozliwoscei redukowania wielkosei przeply-
wu mieszaniny obiegowej jest znacznie bardziej
ograniczona niz w pierwszym systemie ze wzgledu
na wyzszg temperature kondensacji.

W innym przypadku odpedzanie w pierwszym
etapie przebiega jak w pierwszym przypadku pod
ciSnieniemi znacznie nizszym od ci$nienia stosowa-
nego w procesie syntezy, pozwalajagcym na rozkiad
karbaminianu w warunkach réwnowagi z gazami
powstalymi w wyniku rozktadu tego zwigzku, pod-
czas gdy kondensacja przebiega pod tym samym
ci$nieniem, ktére stosuje sie¢ w procesie syntezy
i w temperaturze na tyle wysokiej, by cate cieplo
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mozna bylo wykorzystaé do wytwarzania pary be~
dacej zrédlem potrzebnej energii cieplnej i mecha-
nicznej. W zwigzku z tym, pomiedzy wyparksg
i kondensatorem nalezy zastosowaé¢ kompresor, na-
tomiast nie jest potrzebna pompa pomiedzy konden-
satorem i reaktorem, ktore mogg byé¢ skonstruowa-
rne jako jeden aparat.

Wysokie zuzycie energii przez kompresor znacz-
nie zmniejsza korzy$ci plyngce z uzyskania wyso-
kiej wydajnosci i odzyskania ciepta.

Ponadto odpedzanie i kondensacja w pierwszym
etapie mogg przebiegaé pod tym samym ci$nieniem, .
rownym ci$nieniu stosowanemu podczas syntezy.
Kondensacja przebiega w temperaturze tak wyso-
kiej, by cieplo tego procesu mozna bylo wykorzy-
sta¢ do wytwarzania potrzebnej pary, lecz nie do
odpedzania w pierwszym etapie. .

Rozlozenie karbaminianu, niemozliwe w warun-
kach réwnowagi z gazami powstalymj w  wyniku
rozkladu tego zwigzku, wymaga naruszenia réwno-
wagi przez wprowadzenie z zewnatrz do kolumny
odpedowej do$é silnego strumienia NH; lub COsa,
ktéry stanowi calo§é lub cze§é strumienia ktorego$
z tych reagentéw wyjSciowych wprowadzonego do
reakcji, na przyklad jak w opisie patentowym
No 47118.

W tym przypadku kompresory czy pompy po-
miedzy wyparka, kondensatorem i reaktorem, kto-
re mogg by¢ skonstruowane jako jeden aparat, nie
sg potrzebne lub pracujg tylko przy minimalnej
réznicy ci$nien.

Wspblng cechg wszystkich opisanych wyzej syste-
moéw jest konieczno$é sprezania wyjSciowych rea-
gentoéw, czyli amoniaku i dwutlenku wegla, do po-
ziomu cidnienia potrzebnego w procesie syntezy.

We wszystkich znanych sposobach wystepuje ta
niedogodno$é, ze nalezy kontrolowaé temperature
procesu syntezy, gléwnie przy ré6wnowagowym roz-
kladzie karbaminianu w celu otrzymania moczni-
ka, przez doprowadzanie lub odbieranie ciepla za
pomocg odpowiedhich powierzchni wymiennych
(ptaszczy) reaktora lub przewodéw wchodzgcych do
reaktora, w zalezno$ci od bilansu cieplnego reak-
tora, ktéry z kolei zalezy od rodzaju procesu i wa-
runkéw reakcji. Wspomniane powierzchnie wy-
mienne, pracujace w niesprzyjajagcych warunkach
temperaturowych, ci$nieniowych i korozyjnych pa-
nujacych w reaktorze, sg szczegolnie stosowane w
przypadkach kondensacji, w ktoérych odzyskiwanie
ciepla odbywa sie pod ci$nieniem réwnym ci$nieniu
stosowanemu podczas procesu syntezy.

Inng wadg wsp6lng wszystkim opisanym wyzej
przyktadom jest konieczno§é prowadzenia konden-
sacji pod ci$nieniem stosowanym w procesie syn-
tezy w celu uzyskania réwnoczesnych korzy$ci wy-
nikajgcych ze zredukowania wielko$ei ﬁrzeplywu
mieszaniny obiegowej i z odzyskania ciepta, co wy-
woluje niekorzystne skutki oméwione wyzej, a w
niektérych przypadkach konieczno$é sprezania ga-
zO0w obiegowych. ’

Spos6éb wedlug wynalazku eliminuje powyzsze
wady. '

W sposobie wedlug wynalazku synteze mocznika
z amoniaku i dwutlenku wegla prowadzi sie w pod-
wyzszonej temperaturze i pod zwigkszonym ci$nie-
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niem a mieszanine poreakcyjng kieruje sie do kil-
kuetapowych proces6w odpedzania i kondensacji
prowadzonych pod tym saniym ci$nieniem, jednak
nizszym od ciénienia syntezy. Po odpedzeniu z mie-
szaniny poreakcyjnej gazowych produktéw i od-
dzieleniu ich od mocznika, poddaje sie je proce-
cowi kondensacji.

Cecha charakterystyczng sposobu wediug wyna-
lazku jest to, ze do reaktora syntezy mocznika, pra-
cujagcego pod ci$nieniem 180—240 atm. wprowadza
sie tylko cze§¢ CO, potrzebnego do syntezy za$§ po-
zostalg cze$é CO, w iloSci 25—50%, catej ilosci do-
starczonego CO, kieruje sie pod ciSnieniem 60—
120 atm. do kondensatora pierwszego lub drugiego
elapu, do ktérego wprowadza sie ré6wniez gazowa
mieszanine, uzyskang w procesie odpedzania, uwol-
niong od mocznika i zawierajagcg nadmiar NH; w
stosunku do ilo$ci stechiometrycznej, po czym po-
wstaly w kondensatorze karbaminian zawraca sie
do reaktora syntezy mocznika, a cieplo tworzenia
sie karbaminianu i wyzwalajace sie cieplo kon-
densacji w wyniku skraplania sie gazowej miesza-
niny obiegowej i powstalego karbaminianu wyko-
rzystuje sie w nastepnych etapach odpedzania.

W procesie wedlug wynalazku odpedzanie i kon-
densacja w pierwszym etapie odbywajg sie pod
tym samym ci$nieniem, wynoszgcym 60—120 atm.,
ktoére jest znacznie niZzsze od ci$nienia stosowanego
w procesie syntezy wynoszgcego 180—240 atm.

- Jak stwierdzono, ci$nienie to powoduje wystar-
czajagcy rozklad karbaminianu amonowego znajdu-
jacego sie w wyparce wraz z nadmiarem NH; w
postaci mieszaniny obiegowej, a poza tym ci$nie-
nie to wywoluje w kondensatorze kondensacje ste-
zonego roztworu zawierajgcego karbaminian amo-
nowy i niewielkg ilos¢ wody. Karbaminian tworzy
si¢ przez polgczenie mieszaniny poreakeyjnej za-
wierajgcej nadmiar NH; z wyjSciowa frakejg CO.
wprowadzong do kondensatora, wskutek czego na-
stepuje znaczne zredukowanie przeplywu miesza-
niny obiegowej zawierajacej, jak wspomniano, duzg
ilo§¢ NH; i niewiele H,O. Stwierdzono réwniez, ze
pod takim ci$nieniem kondensacja wspomnianego
roztworu jest mozliwa w. temperaturze wystarcza-
jaco wysokiej by cale cieplo moglo byé wykorzy-
stywane do produkcji pary oraz, ze uzyskana para
wystarcza pod wzgledem iloSciowym i termicznym
do pokrycia calego zapotrzebowania instalacji na
cieplo (z wyjatkiem odpedzania w pierwszym eta-
pie, lecz lgcznie z odpedzaniem w drugim i trzecim
etapie oraz z koncowym etapem stezania roztworu
mocznika do 99,5%) bezpo$rednio lub po termo-
sprezeniu (stosunek sprezenia 1:1—1:2) z zasto-
sowaniem pompy ssgcej lub turbosprezarki nape-
dzanej energig pary wodnej doprowadzonej z zew-
natrz, a nastepnie wykorzystanej na przykitad do
odpedzania w pierwszym etapie.

W sposobie wedlug wynalazku istnieje mozliwo§é
réwnoczesnego redukowania wielkoSci przeptywu
mieszaniny obiegowej droga zwiekszenia procento-
wej zawarto$ci NH; i zmniejszania procentowej za-
wartosSci H.O w tej mieszaninie i odzyskiwania cie-

pla kondensacji z pierwszego etapu oraz znacznej -

czeSci ciepla powstalego przy tworzeniu sie karba-
“minianu z wyjSciowego CQ,, co pozwala na maksy-
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6
malne zredukowanie zuzycia energii cieplnej i me-
chanicznej oraz zuzycia wody chlodzgcej.

W sposobie wedlug wynalazku ani do regulowa-
ria temperatiry w procesie syntezy ani do odzy-
skiwania ciepla nie trzeba stosowaé¢ zadnego wy-
miennika cieplnego, ktéry podlegalby niesprzyjaja-
cym warunkom temperaturowym, ci$nieniowym
i korozyjnym panujacym w reaktorze. Dzieki temu
mozliwe staje sie uproszczenie instalacji i zmniej-

. szenie kosztow produkcji oraz strat spowodowanych -

konieczno$ciag konserwacji reaktora; mozliwe jest
réwniez podwyzszenie temperatury w procesie syn-
tezy do wysoko$ci korzystnej dla pfzeksztalcenia-
karbaminianu w mocznik, bez ograniczen narzuco-
nych przez niebezpieczeristwo spowodowania koro-
zji wymiennika. A

W sposobie wedlug wynalazku nie trzeba stoso-
waé wysokoci$nieniowej sprgzarki do regulowania
ciepla kondensacji mieszaniny obiegowej, zamiast
ktorej stosuje sie sprezarke pracujacg pod niskim
ciSnieniem i przy niskim stosunku sprezania pary
wodnej. Dzieki temu mozliwe staje sie zmniejszenie
kosztow instalacji i kosztéw produkcji oraz strat
spowodowanych konieczno$cig konserwacji sprezar-
ki. Dzieki temu réwniez, spos6b wedlug wynalazku
mozna stosowa¢ w produkcji na duzg i niewielka
skale jako ze zniesiona zostaje dolna granica prze-
robu urzadzenia, zwigzana z zastosowaniem spre-
zarek pracujacych pod wysokim ciSnieniem i przy
wysokim stosunku sprezenia.

W sposobie wedlug wynalazku wprowadzong do
kondensatora w pierwszym lub ewentualnie dru-
gim etapie wyjSciowg frakcje CO, stanowi posred-
nia faza ze sprezarki doprowadzajacej wyjSciowy
dwutlenek wegla, dzieki czemu uzyskuje sie ob-
niZenie zuzycia energii, szczeg6lnie znaczne w przy-
padku, gdy frakcja CO, lub jej cze§é jest wprowa-
dzana do kondensatora po pierwszym etapie, co
jednak oczywiScie zmniejsza ilo§¢é odzyskanego cie-
pia. Cieplo uzyskane w kondensatorze w pierwszym
z kolejnych etapow syntezy stosuje sie do wytwo-
rzenia pod ci$nieniem wyzszym od atmosferycznego
wynoszacym 3—4 atm. pary wodnej, ktérg po adia-
batycznym sprezeniu do ciSnienia okolo 4,5—5,5 atm,
kieruje sie do procesu odpedzania. Do reaktora
wprowadza sie tylko cze$§é CO, potrzebnego do syn-
tezy, pozostaly cze$é kieruje sie pod ciSnieniem
60—120 atm. do kondensatora pierwszego lub dru-
giego etapu. Rozdzielanie i skraplanie prowadzi sie
pod tym samym ci$nieniem. W kofAcowym etapie
stezania usuwa sie wytworzong wode i otrzymuje
roztopiony mocznik,

Cieplo, niesione przez mieszanine obiegowsg, oraz
wytworzone w czasie procesu kondensacji, odzy-
skuje sie przy pomocy kondensatora pracujacego
pod ci$nieniem 60—120 atm. i w temperaturze 140—
160°C.

Synteze mocznika prowadzi sie w takich warun-
kach, zeby stosunek dwutlenku wegla przeksztai-
conego w mocznik do catkowitej iloSci dwutlenku
wegla wyjSciowego i obiegowego wynosil ponad
0,6, a stosunek ciepta odzyskanego i wykorzystanego
w procesie do calkowitego zapotrzebowania ciepla
w procesie byl wyzszy od 0,4. - .



67 918

7

Reaktor do prowadzenia syntezy mocznika nie
posiada powierzchni wymiennych.

Przyklad wykonania sposobu wedlug wynalazku
przedstawiono na zalgczonym rysunku.

Doprowadzony przewodem 1 NHj; spreza sie przy

" pomocy pompy 2 do ci$nienia stosowanego w pro-
cesie syntezy to jest 180—240 atm. Dwutlenek we-
gla, doprowadzany przewodem 4 w stosunku ste-
chiometrycznym do NHj;, zostaje wessany przy po-
mocy wielostopniowej sprezarki 5; okolo 1/3 ilosci
CO; doprowadzanej przewodem 4 Kkieruje sie w
przedostatnim etapie sprezania do przewodu 6,
a pozostalg cze$é spreza sie w ostatnim etapie do
ci§nienia syntezy w przewodzie 7.,

Nastepnie NH; i CO, z przewodu 7 przechodzg do
reaktora 8, w ktérym panuje ci$nienie 180—240 atm.
i temperatura 180°—210°C. Z reaktora 8 mieszanina
poreakcyjna poprzez zawor 9 przechodzi do odparo-
wywacza pierwszego etapu 10, pracujacego pod cis-
nieniem 60—120 atm., w ktéorym kosztem ciepta
kondensacyjnego pary w przewodzie 11, skroplonej
w kondensatorze, wigksza czg$¢ NHj; i CO, nie-
przeksztalcona w mocznik zostaje odparowana.
Mieszanina cieklo-gazowa zlozona z NH; i CO, prze-
chodzac przewodem 13 zostaje rozdzielona w sepa-
ratorze 14 na ciecz przeprowadzang przewodem 15
i gaz przeprowadzany przewodem 16.

Ciecz przechodzaca przez przewdd 15 zostaje prze-
stana do drugiego i trzeciego etapu obiegowego,
z ktorych kazdy sklada sie zasadniczo z wyparki,
separatora i kondensatora gdzie zostaje rozdzielona
na roztwor zawierajgcy mocznik i wode wytworzone
z reagentow wyjsciowych (ktéry to roztwoér nastep-
nie steza sie do 99,59, w celu wytworzenia moczni-
ka krystalicznego) i roztwoér zawierajgcy NHs
i CO: nieprzeksztalcone w mocznik, oraz nadmiar
H,0 (ktéory zawraca sie do obiegu przewodem 17).

Gaz przechodzacy przewodem 16 wraz z roztwo-
rem przechodzacym przez przew6d 17 tworzg mie-
szanine obiegowsg, ktérg wraz z frakcjg dwutlenku
wegla z przewodu zasilajgcego 6 wprowadza sie
do kondensatora 18 pierwszego etapu pracujacego
pod ciSnieniem 60—120 atm., w ktéorym kosztem
ciepla parowania kondensatu paru przechodzacej
przewodem 19, mieszanina ta zostaje skroplona,
a nastepnie sprezona w pompie 21 do ci$nienia syn-
tezy i zawrdcona do reaktora przewodem 22.

Wytworzona para pod ci$nieniem 3—4 atm. zo-
staje sprezona przy pomocy sprezarki 23 do ci$nie-
nia okolo 4,5—5,5 atm. i doprowadzona przewodem
24 do wyparek drugiego i trzeciego etapu, gdzie
traci swe ciepto tworzgc ponownie kondensaty pary
w przewodzie 19.

Sprezarka 23 jest napedzana turbing 25, w ktoérej
para z przewodu 26 doprowadzona z zewngtrz pod
" ci$nieniem 30—35 atm. rozpreza sie w przewodzie
11 i oddaje swe cieplo wyparce 10 pierwszego eta-
pu i po skropleniu zostaje odprowadzona przewo-
dem 12.

Calkowite zuzycie pary z zewnatrz okreSla jej
doplyw przewodem 26, przy czym para ta zostaje
catkowicie skroplona w urzadzeniu 10 i odprowa-
dzona przewodem 12; cieplo kondensatu z przewo-
du 12 mozna zastosowaé do podgrzania NH: dopro-
wadzanego przewodem 3.
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- W zaleznoSci od poziomu cieplnego dostepnej pé-
ry, mozliwe s3 inne rozwigzania konstrukcyjne
urzadzenia do otrzymywania mocznika sposobu we-
diug wynalazku z ktérych jedng ilustruje fig. 2 na
ktérej znaczenie symboli jest takie samo jak poda-
no wyzej, za§ podane objasnienia pozostajg takie
same z nastepujgcymi zmianami.

Sprezarka 23 jest poruszana przy pomocy turbi-
ny 25, w ktérej para z przewodu 26 doprowadzana
z zewnatrz pod ci$nieniem okolo 20 atm. rozpreza
sie do ci$nienia 4,5—5,5 atm. w przewodzie 24, skad
doprowadza sie ja wraz z odzyskang parg, sprezo-
na do tego samego ci$nienia przez sprezarke 23,
do odparowywaczy drugiego i trzeciego etapu oraz
do miejsca koncowego stezenia mocznika do 99,5%,
gdzie para ta traci swe cieplo przeksztalcajgc sie
w kondensat w przewodzie 19. :

W tym systemie, calkowite zapotrzebowanie na
pare z zewnatrz okreS§la doptyw przewodem 26 i do-
plyw przewodem 11.

Zastrzezenia patentowe

1. Spos6b wytwarzania mocznika z amoniaku
i dwutlenku wegla w podwyzszonej temperaturze,
pod zwiekszonym ci$nieniem i nastepnego kierowa-
niag mieszaniny poreakcyjnej do kilkuetapowych
proceséw odpedzania i kondensacji prowadzonych
pod tym samym ci$nieniem jednak nizszym od ci§-
nienia syntezy, po odpedzeniu z mieszaniny poreak-
cyjnej gazowych produktéw i oddzieleniu ich od
mocznika, kierowania ich do procesu kondensacji
znamienny tym, Ze do reaktora syntezy mocznika
pracujacego pod ciSnieniem 180—240 atm. wprowa-
dza sie tylko cze§é¢ CO, potrzebnego do syntezy,
za$ pozostalg czesé CO, w ilosci 25—50%, calej ilosci
dostarczonego CO: kieruje sie pod ci$nieniem 60—
120 atm. do kondensatora pierwszego lub drugiego
etapu, do ktoérego wprowadza sie réwniez gazowa
mieszanine uzyskang w procesie odpedzania uwol-
niong od mocznika i zawierajaca nadmiar NH; w
stosunku co ilosci stechiometrycznej, po czym po-
wstaly w kondensatorze karbaminian zawraca sie
do reaktora syntezy mocznika a cieplo tworzenia
sie¢ karbaminianu i wyzwalajace sie cieplo kon-
densacji w wyniku skraplania sie gazowej miesza-
niny obiegowej i powstalego karbaminianu wyko-
rzystuje sie w nastepnych etapach odpedzania.

2. Spos6b wedlug zastrz. 1, znamienny tym, ze
cieplo kondensacji wykorzystuje sie do wytworze-
nia pod ci$nieniem wynoszacym 3—4 atm. pary
wodnej, ktéra po adiabatycznym sprezeniu do ci§-
nienia 4,5—5,5 atm. kieruje sie do procesu odparo-
wywania.

3. SposO6b wedlug zastrz. 1, znamienny tym, ze
cale cieplo wytworzone w czasie procesu, to znaczy
zar6wno ciepto skraplania mieszaniny obiegowej
i cieplo skraplania karbaminianu oraz cieplo wy-
tworzone w czasie reakcji mieszaniny obiegowej
z reagentami wyjsciowymi odzyskuje sie przy po-
mocy jednego kondensatora pracujacego pod ciénie-
niem 60—120 atm. i w temperaturze 140—160°C.

4. Spos6b wedlug zastrz. 1, znamienny tym, ze
pojemnos¢ cieplng calej ilo§ci wytworzonej pary lub
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jej cze$ci podnosi sie przez jej adiabatyczne spre-
Zenie lub przez termosprezenie kosztem energii roz-
prezania pary doprowadzonej z zewnatrz, ktorej
cieplo kondensacji wykorzystuje sie do pokrycia
innych potrzeb cieplnych procesu.

5. Spos6b wediug zastrz. 4, znamienny tym, Ze
cieplo kondensacji pary doprowadzanej z zewnatrz
stosowanej jako energia napedowa przy termo-
sprezaniu, wykorzystuje sie nastepnie w pierwszym
etapie odparowywania. .

6. Sposoéb wedlug zastrz. 1—5, znamienny tym,

10

10

ze synteze mocznika prowadzi sie w reaktorze re-
gulujagc temperature procesu wylgcznie iloScig CO;
wprowadzonego bezpoSrednio do reaktora.

7. Spos6éb wediug zastrz. 1—6, znamienny tym,
ze synteze mocznika prowadzi sie w takich warun-
kach, zeby stosunek dwutlenku wegla przeksztal-
conego w mocznik do calkowitej iloSci dwutlenku
wegla, wyjSciowego i obiegowego, wynosit ponad
0,6, a stosunek ciepta odzyskanego i wykorzysta-
nego w procesie do catkowitego zapotrieboWania
ciepla w procesie byt wyzszy od 0,4.

26

8+

A7
’-L- 20 .
18
19
22 21



	PL67918B1
	BIBLIOGRAPHY
	CLAIMS
	DRAWINGS
	DESCRIPTION


