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DESCRIPCION

Procedimiento para la preparacion de cianuro de hidrégeno en un transmisor de calor en particulas conducido
ciclicamente en forma de un lecho fluido de transporte.

La invencion se refiere a un procedimiento para la preparacion de cianuro de hidrogeno en un transmisor de calor en
particulas conducido ciclicamente en forma de un lecho fluido de transporte.

La preparacioén industrial de cianuro de hidrégeno (HCN, acido cianhidrico) tiene lugar, habitualmente, a partir de
metano y amoniaco en fase gaseosa conforme a la ecuacion

CH, + NH; — HCN + 3 H,

La reaccion discurre en gran medida de modo endotérmico con 252 kJ/mol y, por lo tanto, requiere de una gran
aportacion de energia térmica y, por motivos termodinamicos, de una temperatura de reaccién muy elevada, la
mayoria de las veces por encima de 1000°C. Esta reaccion se realiza tipicamente de forma continua.

Como procesos industriales para la preparacion de cianuro de hidrogeno se han impuesto, esencialmente, tres
procesos.

En el proceso de Andrussow, la reaccidon quimica tiene lugar en redes metalicas de Pt/Rh a aprox. 1150°C. El
suministro de energia tiene lugar aqui mediante combustion paralela de metano y amoniaco con oxigeno en el
mismo lugar de la reacciéon. Como suministrador de oxigeno se emplea tanto aire como también aire enriquecido con
oxigeno hasta oxigeno puro. El proceso de Andrussow es ciertamente sencillo en la técnica de las instalaciones y del
proceso y, por ello, requiere costes de inversion comparativamente bajos. Mediante la simultdnea reaccion de
combustion para el suministro de energia, el rendimiento en HCN, referido a NH3, es, sin embargo, relativamente
bajo con aprox. 64%. Adicionalmente, la concentracion de HCN, mediante la dilucion con los gases de la combustion
que resultan paralelamente es, con aprox. 7%, muy baja, lo cual conduce a una complejidad incrementada en la
subsiguiente separacion de HCN. Por los mismos motivos, también los volumenes de las subsiguientes tuberias de
gas del proceso deben dimensionarse de manera correspondientemente grande.

En el caso del proceso BMA (“Acido cianhidrico a partir de metano y amoniaco” — siglas en aleman), la reaccion tiene
lugar a aprox. 1200°C en tubos de material ceramico recubiertos en el interior con catalizador, los cuales, con el fin
del suministro de energia, deben ser calentados desde fuera con un gas calefactor. El proceso BMA supera los
inconvenientes del proceso de Andrussow ventajosamente mediante un caldeo indirecto de la reaccién y alcanza un
rendimiento en HCN, referido a NHj, superior a 80% a una concentracion de HCN en el gas de sintesis que ha
reaccionado superior al 20% en vol. No obstante, esta ventaja es compensada por una considerable desventaja que
se fundamenta en la complejidad de la instalacion y del proceso. Asi, para una instalacion de producciéon con una
capacidad de produccion habitual en la técnica de, p. €j., 30.000 toneladas de HCN al afo, se requieren aprox. 6000
tubos de material ceramico los cuales deben ser recorridos individualmente y, con el fin de su intercambio, deben ser
desconectados individualmente. Los tubos consisten tipicamente en Al,O;. Estos se pueden conservar sélo de
manera limitada bajo las condiciones de temperatura elevada y de la transformacion parcial en AIN que acompana al
tiempo de funcionamiento y tienen una vida individualmente distinta. Con ello se aumenta considerablemente la
complejidad del proceso, lo cual se traduce, a pesar de un buen rendimiento en HCN, en costes de inversion y de
funcionamiento muy elevados.

En el proceso Shawinigan, la reaccién se lleva a cabo por encima de 1200°C en un lecho fluido de coque,
aportandose la energia térmica a través de electrodos de alta tension en forma de energia eléctrica. El proceso
Shawinigan, a pesar de que es relativamente elegante desde un punto de vista de la técnica del proceso, es un
procedimiento caldeado mediante energia eléctrica. La energia puede generarse hoy en dia sélo con un grado de
eficacia de aprox. 1/3 la energia primaria térmicamente disponible. Por lo tanto, el abastecimiento indirecto de
energia secundaria de este proceso es desproporcionadamente costoso, de manera que este proceso soélo se realiza
en regiones especiales y sélo en instalaciones muy pequefias. Para su empleo a gran escala no es rentable debido a
costes de fabricacion variables muy elevados y por motivos energéticos.

Otros procesos en lecho fluido hasta ahora descritos para la preparacion de cianuro de hidrégeno no se han
impuesto técnicamente, ya que presentan una complejidad técnica demasiado elevada o, debido a sus
particularidades constructivas especificas fracasaron desde un punto de vista puramente técnico en los problemas
de dilatacion térmica correspondientes o bien requisitos de materiales en el caso de temperaturas extremadamente
elevadas y, ante todo, debido a que el problema del suministro de energia no pudo ser resuelto lo suficiente de
manera industrialmente atractiva.
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El documento US 3370918 da a conocer un procedimiento para la preparacion de cianuro de hidrégeno sin el uso de
oxigeno en un reactor de lecho fluido. El lecho fluido es calentado mediante la combustién de un gas en el reactor.
No se discute el problema de los depdsitos de carbono.

Por lo tanto, todos los procesos conocidos tienen inconvenientes técnicos y de rentabilidad que requieren ser
superados.

Sorprendentemente, se ha encontrado ahora que esta mision se puede resolver mediante un procedimiento para la
preparacién continua de cianuro de hidrégeno mediante reaccién de amoniaco con hidrocarburos, llevando la mezcla
de reaccién por medio de calentamiento indirecto y mediante contacto con un transmisor de calor en particulas en
lecho fluido hasta una temperatura de reaccion en la que el transmisor de calor es conducido ciclicamente en un
lecho fluido de transporte, siendo calentado el transmisor de calor en una corriente de transporte ascendente y
siendo puesto en contacto este transmisor, en una corriente de transporte descendente, con la mezcla del gas de
reaccion.

Objeto de la invencién es, por consiguiente, un procedimiento para la preparacion continua de cianuro de hidrégeno
mediante reacciéon de amoniaco con hidrocarburos, llevando la mezcla del gas de reaccion, mediante caldeo
indirecto y mediante contacto con un transmisor de calor en particulas en lecho fluido hasta una temperatura de
reaccion, y que esta caracterizado por que el transmisor de calor es conducido ciclicamente en un lecho fluido de
transporte, calentandose el transmisor de calor en una corriente ascendente de transporte y poniéndose en contacto
este transmisor en una corriente de transporte descendente con la mezcla del gas de reaccion.

La idea de solucién de la presente invencion propone aprovechar la ventaja del elevado rendimiento y de la elevada
concentracion de HCN en la corriente de producto del proceso BMA, pero al mismo tiempo evitar la conduccion
desventajosa de la técnica de las instalaciones y del proceso de la mezcla del gas de reaccion mediante una
pluralidad de tubos de material ceramico estacionarios, caldeables desde el exterior. EI pensamiento central de la
invencion es, en lugar de ello, realizar la incorporacién de calor indirecta a través de un transmisor de calor en
particulas en un lecho fluido de transporte en movimiento. En tal caso, el calentamiento del transmisor de calor y la
entrega de calor a la mezcla del gas de reaccion debe tener lugar de manera separada en el tiempo y en el espacio,
pero conduciendo ciclicamente al transmisor de calor. El calentamiento del transmisor de calor tiene lugar en una
corriente ascendente de transporte, y el contacto con la mezcla del gas de reaccion y su reaccion tienen lugar en una
corriente de transporte descendente.

La Figura 1 muestra a modo de ejemplo y en representacién esquemaética el principio del procedimiento de acuerdo
con la invencién y una instalacion correspondiente.

Dos reactores de tubos (1, 2) situados verticalmente estan unidos entre si en circuito. En el reactor de tubos (1),
“Tubo elevador”, tiene lugar, en una corriente de transporte ascendente, la fluidizacion y el caldeo (3) del transmisor
de calor (4) en particulas dispuesto en o bien aportado a la zona inferior mediante una corriente de gas de caldeo (5)
que es alli aportada o generada convenientemente mediante combustién de una mezcla de combustibles (6, 7). En la
parte superior del reactor de tubos (1) se evacua el lecho fluido de transporte y se aporta a una separacién material
de transmisor de calor (4’) en particulas caliente y corriente de gas, la cual es expulsada como gas de escape (8).
Convenientemente, la separacion de la fase gaseosa — particulas sélidas tiene lugar en un ciclén (9). Las particulas
del transmisor de calor (4’) calientes acceden a través de un dispositivo dosificador (10) a la parte superior (11) del
reactor de tubos (2), “Tubo descendente”, en donde es aportada la mezcla del gas de reaccion a base de amoniaco
e hidrocarburos (12) que es llevada bruscamente a la temperatura de reaccidon mediante el contacto directo con las
particulas del transmisor de calor calientes. La reaccién para formar cianuro de hidrogeno tiene lugar en una
corriente descendente de transporte en el reactor de tubos (2) en el lecho fluido de transporte que circula segun el
principio de pistdn. En el extremo inferior del reactor de tubos (2) se evacua el lecho fluido de transporte y se aporta
de nuevo para una separacion material de transmisién de calor en particulas (4”) caliente y corriente gaseosa, la cual
es expulsada como gas del producto (13). Convenientemente, también aqui tiene lugar la separacion de la fase
gaseosa — particulas solidas en un ciclon (14). Las particulas de transmisor de calor (4”) separadas se devuelven a
través de una conduccién tubular (15) con un dispositivo dosificador (16) a la zona inferior del reactor de tubos (1). A
través de una tuberia de afluencia (17) hacia la conduccién tubular (15) se puede lavar el transmisor de calor en
particulas separado de la corriente gaseosa para el retrolavado de la porcién de gas de grano intermedio con un gas
de barrido.

Instalaciones adecuadas para el procedimiento de acuerdo con la invencion pueden concebirse, exponerse y crearse
de manera en si conocida. Los componentes de la instalaciéon pueden producirse a partir de los materiales
adecuados para procesos a alta temperatura. Una ventaja esencial es que todos los componentes de la instalacion
de este proceso a alta temperatura pueden realizarse en forma de grupos constructivos mamposteados de modo
refractario.
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En calidad de transmisor de calor en particulas se utiliza material ceramico. Este se compone preferiblemente en
cada caso esencialmente de 6xido de aluminio, nitruro de aluminio o una fase mixta de 6xido de aluminio y nitruro de
aluminio.

El 6xido de aluminio y el nitruro de aluminio poseen para el proceso BMA propiedades cataliticas, poseyendo el 6xido
de aluminio una mayor actividad que el nitruro de aluminio. En el contacto prolongado con el gas de sintesis de
amoniaco — hidrocarburos, el 6xido de aluminio se transforma sucesivamente de manera parcial en nitruro de
aluminio, con lo que desciende la actividad catalitica y disminuye el rendimiento en HCN.

El procedimiento de acuerdo con la invencidon no presenta este inconveniente. Esto se basa de nuevo en la
separacion en el espacio y en el tiempo de la fase de calentamiento y de la fase de reaccion, dado que la fase de
calentamiento puede ser controlada de manera que el nitruro de aluminio eventualmente formado se oxida, es decir,
se re-transforma en 6xido de aluminio.

Ventajosamente, las propiedades cataliticas del transmisor de calor en particulas pueden aumentarse dotando a éste
de uno o varios elementos del grupo de platino, paladio, iridio, rodio, cobre y niquel y otros posibles elementos.
Materiales de catalizador ceramicos en particulas correspondientes son en si conocidos, e idénticos o casi idénticos
a catalizadores tal como se emplean en procesos de craqueo, reformado y reformado catalitico (“platforming) en el
tratamiento del petréleo.

La corriente de gas de caldeo que sirve para la fluidizacion y calentamiento del transmisor de calor en particulas en
la corriente ascendente de transporte (“Tubo elevador”) se genera preferiblemente mediante combustion de una
mezcla de combustibles. La corriente de gas caliente puede generarse mediante la combustidon de hidrégeno,
metano, gas natural, hidrocarburos superiores o mezclas de estos combustibles con aire, mezcla de aire y oxigeno u
oxigeno. Para la combustién pueden emplearse, junto a combustibles externos, también gases residuales
remanentes de este proceso, que en este caso se componen esencialmente de hidrégeno, o gases residuales
arbitrarios que resultan en el emplazamiento de este proceso quimico.

En el caso del empleo de hidrocarburos superiores se aconseja el empleo adicional de hidrégeno para evitar
depésitos de carbono. En conjunto, el procedimiento de acuerdo con la invencion, en contraposicion al proceso BMA
convencional, es muy poco sensible frente a depdsitos de carbono en el transmisor de calor en particulas, tanto en la
fase de calentamiento como también en la fase de reaccion, de modo que en lugar de gas metano lo mas puro
posible se pueden utilizar también calidades inferiores y otros hidrocarburos, en particular superiores. Esto se debe a
la separacion en el espacio y en el tiempo de la fase de calentamiento y de la fase de reaccion, dado que la fase de
calentamiento puede ser controlada de manera que se queman posibles depdsitos de carbono.

El flujo cuantitativo, el control de la temperatura y el tiempo de permanencia de los transmisores de calor en
particulas en la fase de calentamiento en la corriente ascendente de transporte, pueden controlarse. Segun ello,
tiene lugar una separaciéon material del flujo de particulas del gas de caldeo, convenientemente a través de un ciclon,
a partir del cual es expulsado el gas de caldeo del proceso para un posible uso ulterior o como gas de escape.

El transmisor de calor en particulas caliente se pone en contacto con la mezcla del gas de reaccién en una corriente
descendente de transporte (“Tubo descendente”), teniendo lugar la reaccién del gas de sintesis de amoniaco —
hidrocarburos para formar cianuro de hidrogeno. Se demuestra que el calentamiento brusco caracteristico del
procedimiento de acuerdo con la invencion de la mezcla del gas de sintesis conduce a altos rendimientos. Esto se
realiza mediante el procedimiento de acuerdo con la invencién debido a que el transmisor de calor en particulas
sobrecalentado de manera definida y fluidizado, se pone muy rapidamente en contacto con el gas de sintesis y luego
circula en un lecho fluido de transporte segun el principio de pistén.

La reaccién de la mezcla del gas de reaccién a base de amoniaco, hidrocarburos y, eventualmente, hidrégeno, tiene
lugar a temperaturas de 750 a 1200°C, preferiblemente a 800 hasta 900°C. Segun ello, la separacion material del
gas producto — flujo de particulas tiene lugar convenientemente a través de un ciclon del que es expulsado el gas del
producto del proceso para el tratamiento ulterior y el aislamiento de cianuro de hidrégeno. El gas de sintesis que ha
reaccionado se descompone y elabora de manera habitual para la obtenciéon de cianuro de hidrégeno tal como es
conocido en los procedimientos convencionales.

Después de la separacion del gas de producto, el transmisor de calor en particulas es devuelto en circuito a la fase
de calentamiento. En este caso, es conveniente lavar el transmisor de calor en particulas separado de la corriente
del gas de producto para el retrolavado de la porcion del gas de grano intermedio con un gas de barrido. El gas de
barrido puede consistir en cada caso esencialmente en hidrogeno, metano o en gas de escape parcialmente
devuelto de la corriente del gas de caldeo.
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El procedimiento de acuerdo con la invencion presenta numerosas y en parte inesperadas ventajas con respecto a
los procedimientos conocidos para la preparacién de cianuro de hidrégeno. Asi, el rendimiento de producto se
encuentra al menos en el orden de magnitud del amoniaco empleado en el proceso BMA convencional, incluso
claramente por encima y proporciona en el gas del producto una concentracion en HCN claramente superior. Con
respecto al proceso BMA convencional, es esencialmente mas sencillo y, con ello, mas econémico en la técnica de
las instalaciones y del proceso. Seguidamente se describe a modo de ejemplo el procedimiento de acuerdo con la
invencion en la dimensién de una instalacion piloto.

Ejemplos experimentales

Una instalacion piloto construida para ensayos a modo de ejemplo de acuerdo con la Figura 1 tiene las siguientes
dimensiones.

Reactor de tubos 1 = Tubo elevador:

diametro interno : 80 mm
Longitud: 6700 mm

Reactor de tubos 2 = Tubo descendente:

diametro interno : 50 mm
Longitud: 2000 mm

Recipiente de separacion del ciclén 9:

diametro interno: 600 mm
altura: 900 mm

Recipiente de separacion del ciclon 14:

diametro interno: 266 mm
altura: 625 mm

La construccion consistia en una envolvente metalica externa con un revestimiento interno completo a base de 6xido
de aluminio y un material ceramico de fibras entremedias para la compensacion de tensiones térmicas. Para evitar
ampliamente pérdidas de calor, la instalacion fue rodeada exteriormente por un aislamiento de lana de cuarzo con un
grosor de 400 mm que en el centro, dentro de esta capa, estaba provisto adicionalmente de una calefaccion de
apoyo alimentada eléctricamente hasta un nivel de 500°C. A continuaciéon del ciclon 9 y del ciclon 14 se habia
conectado posteriormente en cada caso otro ciclon para la amplia separacién completa de particulas.

Todas las corrientes a las que se puede influir desde el exterior se controlaron o bien regularon a través de un
sistema conductor del proceso.

Las corrientes individuales de la mezcla de reaccién N° 12 se predeterminaron o bien ajustaron en cada caso como
magnitud fija.

Las cantidades de combustible se regularon de modo que la temperatura en el gas de escape N° 8, al igual que la
temperatura idéntica a la anterior del transmisor de calor 4’ caliente, alcanzaban el valor pretendido.

El dispositivo dosificador N° 10 se regulé6 de manera que en el gas de producto N° 13 se alcanzé la temperatura
deseada del gas de producto, y el dispositivo dosificador N° 16 de manera que se mantuvo constante el nivel en el
depdsito de separacioén del ciclon 14.

Ejemplo 1:

Como transmisor de calor / catalizador en particulas se emple6 un éxido de aluminio con la denominacién Puralox
SCCa 150-200 de la razén social Sasol Germany con un tamafio medio de grano dsq de 150 micrémetros.

En estado estacionario se condujeron, de acuerdo con la estrategia de regulacion anterior, las siguientes corrientes:

N° 12 componente de reaccién 1 = amoniaco 1,55 kg/h
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N° 12 componente de reaccién 2 = metano 1,46 kg/h

N° 6 componente combustible 1 = hidrégeno 1,20 kg/h

N° 7 componente combustible 2 = aire 43,26 kg/h

Cantidad circulante del transmisor de calor 170,44 kg/h (calculada indirectamente)

La temperatura en el gas de escape N° 8 dio como resultado 1030°C y en el gas de producto N° 13, 880°C.

Después de un tiempo de funcionamiento de 9 horas, en el gas de producto N° 13 se obtuvo el siguiente resultado
estacionario de la reaccion:

Composicion por cromatografia de gases: HCN 23,5% vol
hidrégeno 72,7% vol
nitrégeno 1,3% vol
metano 2,5% vol
amoniaco 0% vol

La cantidad de HCN recogida por equilibrio de masas a lo largo de 2 horas en un lavador dispuesto a continuacion
con disoluciéon de NaOH ascendié a 2,238 kg/h. Esto corresponde a un rendimiento de 90,9% referido a la cantidad
de amoniaco empleada.

Ejemplo 2:
Se repitié el ensayo del Ejemplo 1, con la excepcion de que el transmisor de calor en particulas / catalizador utilizado
fue revestido con platino (a través de una disolucién de hexacloroplatinato y subsiguiente reduccion con hidrégeno a

500°C / 5 h). El revestimiento de platino ascendi6 a 1,49% en peso.

Después de un tiempo de funcionamiento de 7 horas, en el gas de producto N° 13 se obtuvo el siguiente resultado
estacionario de la reaccion:

Composicion por cromatografia de gases: HCN 23,8% vol
hidrégeno 72,8% vol
nitrégeno 1,1% vol
metano 2,3% vol
amoniaco 0% vol

La cantidad de HCN recogida por equilibrio de masas a lo largo de 2 horas en un lavador dispuesto a continuacion
con disolucién de NaOH ascendid a 2,267 kg/h. Esto corresponde a un rendimiento de 92,1% referido a la cantidad
de amoniaco empleada.

Explicacion de los simbolos de referencia

Numero Denominacién

1 Reactor de tubos 1

2 Reactor de tubos 2

3 Zona de caldeo en el reactor de tubos 1

4 Transmisor de calor

4 Transmisor de calor en particulas caliente

4’ Transmisor de calor en particulas caliente

5 Corriente de gas de caldeo

6 Componente de la mezcla de combustibles 1
7 Componente de la mezcla de combustibles 2
8 Gas de escape

9 Ciclén

10 Dispositivo dosificador

11 Parte superior

12 Mezcla de reaccion a base de amoniaco e hidrocarburos
13 Gas de producto

14 Ciclén

15 Conduccién tubular

16 Dispositivo dosificador

17 Tuberia de afluencia
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REIVINDICACIONES

1.- Procedimiento para la preparacion continua de cianuro de hidrogeno mediante reaccién de amoniaco con
hidrocarburos, llevando la mezcla de reaccion por medio de calentamiento indirecto y mediante contacto con un
transmisor de calor en particulas en lecho fluido hasta la temperatura de reaccion, caracterizado por que el
transmisor de calor es conducido ciclicamente en un lecho fluido de transporte, siendo calentado el transmisor de
calor en una corriente de transporte ascendente y siendo puesto en contacto este transmisor, en una corriente de
transporte descendente, con la mezcla del gas de reaccion.

2.- Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado por que la reaccion de la mezcla del gas de reaccién a
base de amoniaco, hidrocarburos y, eventualmente, hidrégeno tiene lugar a temperaturas de 750 a 1200°C,
preferiblemente a 800 hasta 900°C.

3.- Procedimiento segun la reivindicacién 1, caracterizado por que la fluidizacién y el calentamiento del transmisor de
calor en particulas en la corriente ascendente de transporte se determina mediante una corriente de gas de caldeo
generada mediante combustion.

4.- Procedimiento segun la reivindicacién 3, caracterizado por que la corriente de gas de caldeo se genera mediante
combustion de hidrégeno, metano, gas natural, hidrocarburos superiores 0 mezclas de estos combustibles con aire,
una mezcla de aire-oxigeno u oxigeno.

5.- Procedimiento segun las reivindicaciones 1 a 4, caracterizado por que en cada caso a continuacién de la corriente
ascendente y de la corriente descendente de transporte del lecho fluido de transporte tiene lugar una separacion
material de transmisor de calor en particulas y corriente gaseosa.

6.- Procedimiento segun la reivindicacién 5, caracterizado por que la respectiva separacién de transmisor de calor en
particulas y corriente gaseosa tiene lugar mediante ciclones.

7.- Procedimiento segun la reivindicacion 6, caracterizado por que el transmisor de calor en particulas separado de la
corriente gaseosa se lava con un gas de barrido para el retrolavado de la porciéon de gas de grano intermedio.

8.- Procedimiento segun la reivindicacion 7, caracterizado por que el gas de barrido se compone en cada caso
esencialmente de hidrégeno, metano o del gas de escape de la corriente de gas de caldeo.

9.- Procedimiento segun las reivindicaciones 1 a 8, caracterizado por que el transmisor de calor en particulas se
compone en cada caso esencialmente de Oxido de aluminio, nitruro de aluminio o una fase mixta de 6xido de
aluminio y nitruro de aluminio.

10.- Procedimiento segun la reivindicacion 9, caracterizado por que el transmisor de calor en particulas se dota con
uno o varios elementos del grupo de platino, paladio, iridio, rodio, cobre y niquel.
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Figura 1
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