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IA. SAMENVATTI NG. 
========= ======== 

Het ontwerp omvat een proces ter bereiding van adiponitril 
uit tetrahydrofuraan via 1,4-dichloorbutaan als tussenprodukt. 

In de eerste reaktor wordt tetrahydrofuraan met zoutzuur 
omgezet in 1,4-dichloor butaan. In de tweede reaktor wordt 
1,4-dichloorbutaan met natriumcyanide omgezet in adiponitril. 

Bij een jaarproduktie van 43.200 ton adiponitril wordt 
33.300 ton tetrahydrofuraan, 28~000 ton zoutzuur en 58.600 ton 
natriumcyanide per jaar verbruikt. 

De eerste reaktor bevat een 27 %gew. zoutzuuroplossing 
welke door inleiden van zoutzuurgas op deze koncentratie 
wordt gehouden. De reaktor werkt bij 140 oe en autogene druk 
(5,5 ata). Er is geen katalysator nodig. De reaktor dient te 
worden gekoeld. 

Tetrahydr ofuraan kan door recycling volledig worden omge
zet, zodat de konversie gelijk aan 1 is. De selektiviteit 
is 0,987, ook het rendement heeft deze waarde. 

De tweede reaktor werkt bij 100 oe en 1 ata. Eerder 
gevormd adiponitril vormt een belangrijk deel van het oplos
middel waarin de reaktie plaats vi.ndt. Het natriumcyanide 
wordt als 20 %gew. oplossing in water toeeevoegd. Als 
katalysator wordt de anionenwisselaar "Amberlite" IRA-400 
gebruikt. 

Niet-omgezet 1,4-dichloorbutaan wordt gerecycled. De 
proceskonversie bedraagt 0,981 en de selektiviteit is 0,943. 
Het rendement is dan 0,925. Omdat er ook nog adiponitril 
en 1,4-dichloorbutaan verloren gaat in een afvalstroom 
wordt het rendement van de gehele installatie 0,866. 

Beide reaktoren z~n kontinue, geroerde tankreaktoren. 
Het gevormde adiponitril wordt gezuiverd in twee destil

latiekolommen onder verminderde druk (20 ~~. Hg). 
Een belangrijk knelpunt is het ontbreken van kinetische 

gegevens van de optredende reakties. 
De grote afvalstromen vormen een tweede knelpunt. Uit de 

eerste sektie komt een 24 %gew. zoutzuuroplossing vrij, bij 
de tweede sektie wordt een oplossing van natriumchloride, 
niet-omgezet natriumcyanide en wat organi~ch materiaal 
gevormd. 
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Een schatting van de kostprijs van het op deze wijze 
gefabriceerde adiponitril geeft een bedrag van $ 2661 per 
ton produkt. Dit bedrag wordt voornamelijk bepaald door de 
hoge grondstofkosten. Voor een uitwerking van deze schatting 

wordt verwezen naar bijlage E. 

TB. Konklusie. 
============== 

Als konklusie uit dit voorontwerp kunnen we stellen 
dat het mogelijk is op deze manier met een vrij hoog 
rendement tetrahydrofuraan om te zetten in adiponitril. 

Door het ontbreken van kinetische geeevens van de 
reakties was het niet mogelijk de installatie te optimaliseren. 
Het verdient aanbeveling deze gegevens aan een proefopstelling 

te meten. 
Een mogelijke oplossing voor het tweede knelpunt, de 

grote afvalstromen, is de nu volgende. Men kan het zoutzuur 
dat als gas of als 24 %gew. oplossing in het eerste deel 
van de installatie afgevoerd moet worden gebruiken om HeN 
te verkrijgen uit de cyanidehoudende afvalstroom van de 
tweede reaktor. Berekening leert, dat ongeveer een vierde 
deel van het zoutzuur dat nodig is om alle niet-omgezette 
cyanide aldus te behandelen het eerste deel van de instal
latie verlaat. Voegt men extra HCI toe dan kan alle cyanide 
verwerkt worden. De gevormde NaCl-oplossing kan geëlektro
lyseerd worden, wat C1 2-gas en NaOH-oplossing levert, welke 
oplossing met het HeN tot NaeN-oplossing omgezet kan worden 
die in de tweede reaktor bruikbaar is. Deze methode lijkt 
alleen zinvol als het bij de elektrolyse vrijgekomen C1 2-gas 
kan worden verkocht of verwerkt, b.v. bij een chlorering 
waarbij Hel ontstaat. Dit kan dan in de eerste reaktor of 
voor opwerken van cyanidehoudend afval gebruikt worden. 
Een kosten-baten analyse moet uitwijzen of deze oplossing 
van het knelpunt verantwoord is. 
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11. INLEIDING. 
============== 

Uit afval van sommige landbouwprodukten (b.v. kokosnoot
doppen, graanstro e.d.) kan door uitpersen of extraheren 
furfural verkregen worden, (lit.1). Dit kan men decarboxy
leren tot furaan, wat op zijn beurt gehydrogeneerd wordt. 
Dan ontstaat tetrahydrofuraan, een cyclische ether. Deze 
ether kan bij verbreken van de ringstruktuur als grondstof 
dienen voor de bereiding van vele stoffen, die ook uit 
sOID..rnige aardgas- of aardolie bestanddelen gewonnen kunnen 
worden. Een van deze stoffen is adiponitril, een stof waar
uit enerzijds adipinezuur en anderzijds hexamethyleendiamine 
gevormd kan worden. Dit zijn de beide grondstoffen voor het 
polymeer 6,6-nylon. De produktie hiervan is de belangrijkste 
toepassing van adiponitril, dat ook uit 2-buteen en buta
di~en te verkrijgen is. Elektrolytische dimerisatie van 
acrylonitril levert ook adiponitril. 

In Japan is vrij recent een nieuwe bereidingswijze voor 
tetrahydrofuraan ontwikkeld, (lit.16), om minder afhankelijk 
te zijn van landbouwafval. Benzeen wordt geoxideerd tot 
maleinezuuranhydride. Dit wordt gehydro~eneerd tot THF. 
Een beschrijving van de chemische routes uitgaande van TI~ 
vindt men in (lit.2). Een verbetering van de aldaar vermelde 
methode om THF met Hel in aanwezigheid van gekoncentreerd 
zwavelzuur als dehydratatiemiddel in 1,4-dichloorbutaan 
(neB) om te· zetten (uitvoeriger beschreven in lit.]) werd 
gevonden in (lit.4, appendix 7). De procesomstandigheden 
zijn daarin zó gekozen, dat geen katalysator of dehydrata
tiemiddel extra toegevoegd behoeft te worden. Voor het 
tussenprodukt DeB zijn geen andere gebruiksmogelijkheden 
bekend dan de hier toegepaste, nl. omzetting in adiponitril. 

Oorspronkelijk werd de cyanering van neB uitgevoerd in 
watervrij adiponitril (ADN) of andere oplosmiddelen (lit.5). 
Later werd ontdekt dat 1% water in de reaktor de reaktie
snelheid vergroot (lit.6). Aanwezigheid van HeN in oplossing 
in de aangevoerde cyanideoplossing vergrootte het rendement 
(lit.7). Uiteindelijk werd voor het ontwerp een methode 
gekozen, waarbij zóveel water in het reaktiemengsel aanwezig 
was, dat het bij de reaktie gevormde relatief slecht oplos-

--- ---~--
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bare natriumchloride geheel in oplossing blijft, zodat geen 
insluiting van produkt op kan treden. De reaktiesnelheid is 
dan, wanneer de reaktie bij 100 °c plaats vindt vrij laag 
geworden (lit.8, appendix 9). Kwaternaire anrnoniumverbin
dingen blijken de reaktie te katalyseren (lit.9, appendix 10). 
Ook daaruit gevormde polymeren, kunstharsen bekend als 
anionenwisselaars, voldoen goed. De gekozen katalysator is 
de sterke base anionenwisselaar "Amberlite" IRA-400. 

111. UITGANGSPUNTEN VOOR HET ONTWERP. 
===================================== 

Bij het bepalen van de kapaciteit van de fabriek werd 
uitgegaan van een verwerking van 100 ton THF per dag. 
Per jaar worden 8000 werkuren aangenomen. Het verbruik van 
THF is dan 33.300 ton per jaar (bijlage A 1). 

Aan hulpstoffen is dan nodig: 
droog HCI-gas: 28.000 ton per jaar 
NaCN: 58.600 ton per jaar, opgelost in 227.500 ton water. 

Specifikaties. 

THF moet peroxidevrij zijn en mag geen lucht bevatten, 
want zuurstof geeft peroxidevorming. THF vormt met water 
een azeotroop, gekontroleerd dient te worden hoeveel water 
geleverd THF bevat (azeotroop: 5 %gew. water). Berekeningen 
zijn opgezet voor zuiver THF. 

HCI-gas moet droog en zuursto~vrij zijn. 

NaCN wordt als 20 %gew. oplossj~g in water toegevoerd, 
eventueel uit HCN met NaOH-oplossing te bereiden. 

"Amberlite" IRA-400 is de merknaam van een door Rohm & 
Haas Company in de handel gebrachte kunsthars. Het wordt 
in droge vorm als korrels geleverd. Afmeting korrels: 
25-100 mesh (lit.9). Per kg katalysator kunnen enkele 
tonnen ADN worden bereid. Als men dit op 2 ton stelt, is 
voor vervanging van de katalysator nodig: 21,6 ton per jaar. 
Voor het vullen van 4 reaktoren, die elk de grootte hebben 
van 1/3 van het berekende reaktorvolume (i.v.m. regeneratie) 
is eenmalig nodig 90 ton IRA-400. 
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Specifikatie eindnrodukt. 

Aangezien het ADN verder verwerkt dient te worden wordt 
aan de zuiverheid een hoge eis gesteld. De aard van de bij
produkten is niet bekend; waarschijnlijk zijn komplexe 
cyaanverbindingen aanwezig met hoog kookpunt. Niet bekend 
is welke zuiverheid precies verkregen kan worden met de 
ontworpen destillatiekolommen. 

Per jaar wordt 43.200 ton ADN geproduceerd. 

Afgas- en afvalstromen. 

Vanaf de eerste sektie komt een afval gasstroom (vnl. 
HCI) van 1785 ton per jaar en een stroom 24 %gew. HCI-
oplossing van in totaal 10.915 ton per jaar. 

De tweede sektie heeft een afvalstroom die per jaar bevat: 

NaCN 15.178 ton ADN 2.189 ton 
NaCI 49.795 ton DCB 1.094 ton 
H20 222.883 ton. totaal 291.000 ton. 

Deze stroom dient natuurlijk verder verwerkt te worden, zie 
pag. 2 voor aanbeveling. 

Tevens ontstaat een residustroom van 4032 ton per jaar. 

Korrosie. 

HCI-gas is, indien droog, slechts weinig korrosief. 
Indien het water bevat, moet Hastelloy B gebruikt worden. 

HCI-oplossing is, evenals NaCI-oplossing, zeer korrosief. 
De hoge koncentraties van beide en de temperatuur, boven 
100 oe, beperken de materiaalkeuze. Hastelloy B, een legering 
van Ni, 24-32 Mo, 3-7 Fe, 0,02-0,012 C (lit.17), is hier 
bruikbaar. Verder zijn keramische materialen en glassoorten 
bestand tegen korrosie. Organisch materiaal, zoals sommige 
harsen, die wel tegen inwerking van HCI-oplossing bestand 
zijn, mogen in het eerste deel van de installatie niet 
gebruikt worden, omdat THF een goed oplosmiddel is voor 
ploymeren. 

Fysische konstanten. 

De bij de berekeningen voor het ontwerp gebruikte 
fysische konstanten zijn opgenomen in bijlage F. 
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Veiligheidsaspekten. 

Aan de veiligheid van de installatie dient de grootste 
zorg besteed te worden. Stoffen als THF, DeB en ADN zijn 
brandbaar en onder bepaalde omstandigheden explosief. 
ADN t Naen en THF zijn giftig, Hel werkt sterk etsend op de 
huid. Achtereenvolgens zullen de afzonderlijke stoffen 
behandeld worden. 

THF heeft een vlampunt van -17 °c en geeft bij koncen
traties tussen 1,5 en 12 %vol. explosiegevaar. Doordat de 
damp zwaar is (dichtheid 2,49 maal die van lucht) geven 
ook zeer verdunde oplossingen in water nog brandgevaar. 
Reukgrens 5 ppm., MAK-waarde 200 ppm (lit.18). 
Tl~ geeft met zuurstof vorming van explosieve peroxiden. 

HCl-gas heeft een sterk prikkelende geur en sterk 
etsende werking. Reukgrens en MAK-waarde beide 5 ppm (lit.19). 

HCl-oplossing heeft een reukgrens van 0,1 ppm en een 
MM{-waarde van 5 ppm (lit.20). 

DCB ruikt onaangenaam en is een brandbare vloeistof 
met vlampunt bij 52 °C. Bij sterke verhitting kunnen 
explosieve mengsels met lucht ontstaan (lit.21). 

NaCJJ-oplossing is ook bij zeer grote verdunning nog 
giftig. CO2 uit de lucht is zuur genoeg om HCN-vorming te 
geven. MAK-waarde 5 mg/m3 (US waarde) (lit.22). 

HCN-gas en -oplossing ruiken naar bittere amandelen. 
Het gas is brandbaar. Reukgrens 1 ppm, MAK-waarde 10 ppm 
(li t. 23) • 

ADN is een giftige, brandbare vloeistof met een relatief 
hoog vlampunt, 163 °c voor zuiver, maar 93°C voor technisch 
ADN. Bij sterke verhitting geeft het met lucht explosieve 
dampmengsels; de damp heeft een dichtheid 3,73 maal die van 
lucht (lit.24). Tussen 7 en 14 %vol. bestaat explosiegevaar 
(lit.25), bij 20 °C. Vloeibaar ADN wordt door de huid opge
nomen, damp en vloeistof Z1Jn sterk giftig. ADN: L.D' 50 = 
= 50 mg/kg; voor NaCN is deze waarde 5,8 mg/kg (lit.26). 
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IV. BESCHRIJVING VAN HET PROCES. 
================================= 

Aan de hand van het processchema (geheel achterin het ver
slag opgenomen) wordt een beschrijving van het proces gegeven. 

De ontworpen installatie is in twee delen te verdelen; 
in het eerste deel wordt uitgegaan van tetrahydrofuraan dat 
met zoutzuur in de vloeibare f ase omgezet wordt in 
1,4-dichloorbutaan , in het tweede deel wordt dit laatste 
met behulp van een katalysator omgezet in adiponitril. 

Een stroom van 1,157 kg/s THF wordt door pomp P3 op een 
druk gebracht van 5,5 at a en in de reaktor R4 geleid. Daarin 
bevindt zich een 27 %gew . oplossing van HCI. Er vinden de 
volgende reakties plaats: 

(THF) 

~2 1(2 ~2 ~2 
+ HCI ~ CI--C--C--C--C--OH 

4-chloorbutanol 
(TMC, tetramethyleenchloorhydrine) 

de vorming van het tussenprodukt TMC, dat enerzijds met 
HCI doorreageert tot 1,4-dichloorbutaan (DCB) volgens: 

CI--(CH2 )4--0H + HCI --? CI--(CH2 )4--CI + H20 

(TMC) (DCB) 
en anderzijds door autokondensatie het bijprodukt 
4,4'-dichloordibutylether (DDE) doet otstaan volgens: 

2 CI-(CH2 )4-0H ~CI-(CH2)4-0-(CH2)4-CI + H20, 

(TMC) (DDE) 
(lit.4,10). De sterkte en de temperatuur van de HCI-oplossing 
is z6 gekozen, dat de laatste reaktie zoveel mogelijk tegen 
gegaan wordt (lit.4). De temperatuur is 140 °C, hetgeen een 
autogene druk van ongeveer 5,5 ata veroorzaakt (bijlage A 2). 

Een hoog HCI-gehalte vermindert ook de koncentratie van 
TMC, doordat dit sneller doorreageert. Een grote TMC-koncen
tratie bemoeilijkt het afscheiden van het met water niet 
mengbare DCB, omdat het de oplosbaarheid ervan vergroot. 
Het gevormde DCB drijft op het reaktiemengsel. Het wordt 
afgevoerd door een overloop, die door een niveauregelaar 
geregeld wordt. De zoutzuurkoncentratie wordt op 27 %gew. 
gehouden door toevoeren van HCI-gas, dat door een kompressor 
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met nakoeling P2 op 5,5 ata druk gebracht wordt. Het instro
mende HCI-gas zorgt tevens voor de menging van de inhoud van 
R4 zodat het overbodig is een roerder aan te brengen. 

Een gasaflaat met reduceerventiel laat een deel van de 
damp boven de vloeistof in R4 naar de destillatiekolom T7 
door. De hoeveelheid ervan wordt gerelateerd aan de toevoer 
van HCI-gas en is daarvan 3-5 %gew. De damp bestaat uit 
HCI-gas, een beetje THF-damp en waterdamp. De vloeistof 
die R4 verlaat bevat DeB, DDE, TMC, niet-omgezet THF en 
27 %gew. HCI-oplossing. De druk in T7 is 1 ata. 

De destillatiekolom T7 heeft ten doel alle THF af te 
scheiden, waarna dit naar R4 teruggeleid wordt. THF vormt 
met water een azeotroop, die bij 1 ata kookt bij 64 °C. 
Dit kookpunt is een minimum-kookpunt. De azeotroop bevat 
5 %gew. water (lit.11). 

In T7 splitst TMC zich in THF en HCI, (lit.4). Een deel 
van het DDE splitst zich in Tfl1C, wat weer THF en HCl oplevert. 
De vormingsreakties van TMC en DDE, die beide evenwichts
reakties zijn, verschuiven door de veranderde omstandigheden 
naar de uitgangsstoffen. Het bij deze reakties gevormde THF 
wordt evenals het reeds aanwezige THF als azeotroop via de 
top van T7 afgevoerd. 

HCl vormt met water eveneens een azeotroop. Deze heeft 
bij 1 ata een maximum-kookpunt van 110 °c en bevat 20 %gew. 
HCl (lit.31). De aanwezige HCI-oplossing bevat 27 %gew. HCI 
en zal dus bij destillatie HCI-gas afstaan. Dit HCI-gas 
wordt samen met THF-water azeotroop via de top van T7 naar 
de partiële kondensor H5 geleid. De THF-water azeotroop kon
denseert en wordt zo gescheiden van HCI-gas. Het HCI-gas, 
dat niet droog is, gaat naar een opwerkinstallatie waar 
het gedroogd wordt. De THF-water azeotroop wordt voor een deel 
als reflux gebruikt om T7 als destillatiekolom te kunnen 
laten werken; de rest wordt via pomp P1 naar de reaktor 
teruggevoerd. Deze stroom (3) zal een weinig HCI bevatten, 
waarmee voor de keuze van het materiaal van pomp P1 rekening 
gehouden dient te worden. 

Het in stroom (8) aanwezige DCB met daarin opgelost DDE 
zeI samen met HCI-oplossing onderin T7 terecht komen. Dit 
tweefasenmengsel wordt naar de separator S8 geleid. Indien 
men de HCI-oplossing verwarmt tot de samenstelling van de 
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azeotroop bereikt is, blijkt de dichtheid ervan bij 110 °c 
zeer weinig te verschillen met die van DCB (appendix 1). 
Men moet dan d.m.v. de verdamper H6 erg veel warmte toe
voeren en een koeler plaatsen tussen T7 en S8 om een goede 
scheiding te bewerkstelligen. Daarom wordt het gehalte aan 
HCI van de waterige fase slechts tot 24 %gew. teruggebracht. 
Het kookpunt van de door H6 op te warmen oplossing is dan 
106 °c (lit.12). De werkwi jze om niet het gehele bodemprodukt 
door H6 te leiden, maar eerst in S8 het organische deel van 
het mengsel af te scheiden is ontleend aan (lit.10). 

De in S8 afgescheiden organische fase wordt naar het 
tweede deel van de installatie geleid zonder eerst DDE en 
HCI te verwijderen. Een extra destillatiekolom om DDE te 
verwijderen zou een extra investering eisen. DDE wordt in 
reaktor R9 met NaCN gedeeltelijk in 4,4'-dicyaandibutylether 
(DCDE) omgezet, hetgeen bij de reaktie van DCB met NaCN ook 
als bij produkt gevormd wordt (lit.8). Er moet alleen iets 
meer bijprodukt in het tweede deel van de installatie uit 
het uiteindelijke produkt adiponitril verwijderd worden. 
Het HCI behoeft niet verwijderd te worden omdat een methode 
bekend is (lit.7), waarbij de aanwezigheid van HCN in de 
aan de reaktor R9 toegevoerde cyanide-oplossing de reaktie 
bevorderde, zij het dat bij die methode minder water in de 
reaktor aanwezig is dan bij de in deze installatie gevolgde 
nog te beschrijven methode. 

De uit separator S8 verkregen organische fase, bestaande 
uit DCB waarin 1 %gew. DDE opgelost is (bijlage A 4) ,wordt 
in de reaktor R9 geleid. Deze reaktor werkt bij 100 °c en 
1 ata en wordt geroerd, (lit.8). Aan de reaktor wordt tevens 
een 20 %gew. NaCN-oplossing toegevoerd. Als katalysator is 
aanwezig een hoeveelheid van de anionenwisselaar "Amberlite" 
IRA-400 in korrelvorm. De volgende reakties vinden plaats: 

CI-(CH2 )4-CI + NaCN ~ CI-(CH2)4-CN + NaCI 

(DCB) . (ó-chloorvaleroni tril) 

CI-(CH2 )4-CN .+ NaCN ~ NC-(CH2)4-CN + NaCI • 

(adiponitril, ADN) 

Bt ide evenwichten liggen onder de heersende omstandigheden 
r~elijk goed aan de gewenste kant. 
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R9 is van een koelmantel voorzien om de bij de reaktie 
geproduceerde warmte af te voeren (bijlage D 3). Het reaktie
mengsel is bij 100 °c volledig mengbaar. Via een overloop 
met niveauregelaar (niet op het processchema vermeld) wordt 
de produktstroom (21) afgevoerd. De overloop is van een 
metalen filter voorzien, zodat geen deeltjes van de kata
lysator de reaktor kunnen verlaten. Stroom (21) wordt in de 
koeler H11 (bijlage D 4) afgekoeld tot 40 °C, waarbij een 
tweefasensysteem ontstaat (zie appendix 3) dat in de 
separator S13 in een organische en een anorganische laag 
gescheiden wordt. De anorganische chloride en cyanide 
bevattende oplossing gaat naar een opwerkinstallatie. 

De organisde laag, die ADN, niet-omgezet DCB, tussen
produkt 6-chloorvaleronitril, DDE, DCDE en andere bijpro
dukten bevat, wordt naar de destillatiekolom T17 geleid. 
Er is ook nog een kleine hoeveelheid water met daarin 
opgeloste zouten in stroom (25) aanwezig. Omdat ADN bij 
destillatie in aanwezigheid van water bij het kookpunt bij 
1 ata, d.i. 295 °C, ontleedt wordt onder verminderde druk 
gedestilleerd. Gekozen is 20 mm Hg, d.i. 0,0263 ata, in het 
processchema als 0,03 ata aangeduid. Als bodemtemperatuur 
van T17 wordt 170 °c genomen, het kookpunt van ADN bij 
20 mm Hg. Alle stoffen met een kookpunt bij 20 mrn Hg lager 
dan 170 °c verlaten T17 via de top, deze stoffen zijn DCB, 
6-chloorvaleronitril en water, benevens een klein beetje 
ADN (ongeveer 0,5 %gew. van de hoeveelheid DCB). De top
temperatuur, die vooral afhangt van de hoeveelheid 
6-chloorvaleronitril, omdat dit de stof is met het kookpunt 
dat van genoemde stoffen het dichtst bij dat van ADN ligt, 
wordt geschat op 150 °C. Stroom (27) wordt in de kondensor 
H14 gekondenseerd. Via het voorraadvat V15 wordt een deel 
als reflux naar T17 geleid. De rest wordt, na door pomp P12 
op een druk van 1 ata gebracht te zijn, met stroom (15) 
gemengd en naar R9 teruggevoerd. 

Het bodemprodukt van T17 wordt voor een deel naar de 
verdamper H16 geleid en gaat terug naar T17, het andere 
deel wordt in een tweede destillatiekolom T18 als voeding 
ingebracht. Daa.rin wordt het gescheiden in ADN (over de top) 
en stoffen met een kookpunt bij 0,0263 ata hoger dan 170 °C. 
Het ADN kondenseert in H19 en wordt via het voorraadvat V20 

---------
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gedeeltelijk als reflux naar de top van T18 teruggevoerd. 
De rest wordt in H21 gekoeld en door pomp P25 op 1 ata 
gebracht en als produktstroom (39) afgevoerd. 

Het bodemprodukt van T18 wordt gedeeltelijk via de ver
damper H22 naar T18 teruggeleid en voor een deel via koeler 
H23 en pomp P24 als residu van 400 C en 1 ata afgevoerd. 

De destillatiekolommen T17 en T18 worden op een druk 
van 0,0263 ata gebracht door twee met stoom aanzuigende 
ejecteurs, die aangesloten zijn op de ruimte boven de vloei
stof in de voorraadvat en V15 en V20. 

Flexibiliteit. 

De twee delen van de installatie z~Jn direkt aan elkaar 
gekoppeld. Een opslagtank na separator S8 maakt het geheel 
iets ongevoeliger voor storingen van korte duur in één van 
beide delen. 

Beide reaktoren hebben een vrij grote gemiddelde verblijf
tijd van de inhoud. Voor R4 is deze ongeveer 60 minuten en 
voor R9 200 minuten. Het verband tussen deze gemiddelde 
verblijf tijden en de konversies is door het ontbreken van 
adequate reaktiekinetische gegevens voor beide reaktoren 
onbekend. Indien de aanvoer van THF in R4 of van DCB in R9 
vermindert, zal ook de aanvoer van de stoffen, waarmee 
THF en DCB reageren moeten verminderen en zal tevens de 
koeling van de reaktoren aangepast moeten worden. Daar 
beide reaktoren met niveauregelaars zijn uitgerust zal 
dan nl. de gemiddelde verblijf tijd toenemen en dus de 
hoeveelheid THF of DCB die per tijdseenheid omgezet wordt 
afnemen en daarmee de ontwikkelde warmte. Dit is door een 
goede regeling van de aanvoer van hulpstoffen en koelwater 
op te vangen. De flexibiliteit is echter door de aanwezig
heid van destillatiekolornrnen niet groot, omdat deze geen 
grote variaties in de gasbelasting toelaten. De goede 
werking ervan wordt dan verstoord. 

Bij storingen in de aanvoer van hulpstoffen of koelwater 
zullen de kondities, waaronder de omzetting van THF en DCB 
plaats vindt, al snel zodanig veranderen dat het betreffende 
deel van de installatie stil gelegd moet worden. Van de 
grootte van de na S8 in te bouwen opslageenheid hangt af 
hoe lang het andere deel in bedrijf kan blijven. 
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Inbedrijfstelling. 

Volgens (lit.4) wordt reaktor R4 in bedrijf gesteld door 
deze te vullen met een 27 %gew. HCI-oplossing, deze te 
verwarmen tot 120 °c, dan de THF- en HCI-toevoer te starten 

o en de temperatuur op te laten lopen tot 140 Conder 
autogene druk. (zie example V van het patent). 

Het is ook mogelijk de reaktor met water te vullen en 
daarna droog en zuurstofvrij HCI-gas in te leiden. De 
warmteontwikkeling door het oplossen van HCI-gas is zó 
groot, dat hierdoor de gewenste temperatuur van 120 °c 
bereikt kan worden, zie bijlage A 7. Deze methode heeft 
als bijkomend voordeel, dat het water en de ruimte boven 
het wateroppervlak ontlucht worden. 

Volgens (lit.8), example 3 wordt R9 opgestart door de 
reaktor te vullen met ADN en katalysator en daarna DCB en 
NaCN-oplossing toe te voeren. Niet vermeld is of de reaktie 
met koud ADN als reaktorvulling op gang komt. Het lijkt 
wenselijk de reaktorvulling eerst op 100 °c te brengen 
alvorens de DCB- en NaCN-toevoer op gang te brengen. 
Zodra de temperatuur boven 100 °c stijgt bren3t men deze 
door koelwater door de koelmantel te laten stromen terug 
tot 100 oe. 
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V. PROCESKOIIDITIES. 
=================== 

De reaktiewarmte van de reaktie: 
THF (vI) + 2 HCI (g) ~ DCB (vI) + H20 (vI) 

is: o kcal 
~Hr = - 27,94 mol THI" , zie bijlage B 1. 

De reaktiewarmte van de reaktie: 
DCB (vI) + 2 NaCN (vast) ~ ADN (vI) + 2 1JaCI (vast) 

is: o · kcal 
AHr = - 77,94 mol DCB ' zie bijlage D 2. 

Het samenstellingsdiagram van het systeem ADN-DCB-water 
bij 40 °c wordt gegeven in appendix J. 

De relatieve vluchtigheden van het systeem ADN-DCB 
bij 20 en 760 mm Hg zijn grafisch weergegeven in appendix 5. 

De druk in de eerste reaktor wordt bepaald door de 
partiële dampspanningen van HCI en van water bij de werk
temperatuur van 140 °c. De totaaldruk is 5,5 ata, zie 
bijlage A 2. 

De druk in de tweede reaktor , die bij 100 °c werkt, is 
ongeveer 1 ata, d.i. de autogene druk van een mengsel dat 
voor 6J,5 %gew. uit water bestaat. 

VI. KEUZE APPARATUUR • 
===================== 

~1 is een vloeistofpomp die dient om de THF-recycle 
op een druk van 5,5 ata te brengen. Daar in stroom (J) 
ook water aanwezig is, waarin HCI opgelost is, moet de 
pomp zijn uitgevoerd in korrosiebestendig materiaal, 
Hastelloy B. Het effektieve vermogen van de pomp is 67 W, 
zie bijlage A 9. 

~ kan worden uitgevoerd als 1- of 2-traps gekoelde 
kompressor. Als 'het te komprimeren HCI-gas droog is, wordt 
geen hoge eis aan de korrosiebestendigheid gesteld en zal 
roestvrij staal (RVS) voldoen. Het benodigde effektieve 
vermogen voor een 1-traps kompressor is 196 kW, zie bijlage 
A 8. Voor de nakoeler van P2 zie bijlage B 4. 
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El is de THF-voedingspomp. Ook hier is RVS voldoende. 
Het effektieve vermogen is 595 W, zie bijlage A 9. 

R4 bevat het reaktiemengsel met 27 %gew. HCI-oplossing 
bij 140 °c en 5,5 ata. De reaktor dient uitgevoerd te worden 
in Hastelloy B. Door koeling moet de temperatuur op 140 °c 
worden gehouden. Hiervoor is bij gebruik van normaal koel
water een oppervlak nodig van minimaal 24 m2 , zie bijlage 
B 3. Dit (zij)oppervlak wordt bereikt bij een diameter van 
1,2 m, de hoogte van het vloeistofniveau is dan 6,4 m. 
Dit lange model reaktor is geen bezwaar, omdat het gevormde 
DCB zich afscheidt en naar boven beweegt, waar het de 
reaktor verlaat via een door een niveauregelaar gekontro
leerde overloop. De menging vindt plaats door het invoeren 
van het HCI-gas. Een gasaflaat zorgt voor de drukregeling, 
waarbij door verdamping ook nog wat warmte wordt afgevoerd, 
zie bijlage B 2. 

11 wordt ook uitgevoerd in korrosiebestendig Hastelloy B. 
Water-zoutzuur mengsel geeft bij destillatie een azeotroop 
met maximum-kookpunt en water-THF een azeotroop met 
minimum-kookpunt. Omdat de gegevens over de dampspanningen 
van mengsels van de drie komponenten ontbreken is deze 
kolom niet zonder meer te berekenen. Als bodemtemperatuur 
is 106 °c gekozen, d.i. het kookpunt van een 24 %gew. HCl
oplossing. Dan is DCB gemakkelijk af te scheiden in de 

separator. De water-THF azeotroop kookt bij 64 °C. Omdat er 
ook HCI aanwezig is wordt de toptemperatuur van T7 geschat 
op 80 °C. 

B2 In de partiële kondensor H5 zal THF-water azeotroop 
kondenseren. Omdat ook HCI aanwezig is, wordt ook hier 
Hastelloy B gebruikt. 

S8 In deze separator wordt de zoutzuuroplossing afge
scheiden zodat ook hier Hastelloy-B moet worden gebruikt. 
Het minimale grondoppervlak is 10 m2• (zie bijlage A 5~ 

R9 bevat een corrosieve chloride oplossing. Daarom 
ook hier Hastelloy-B. Bij een uitvoering van de reaktor 
als kontinue, geroerde tankreaktor is het totale benodigde 
volume 201 m3 , zie bijlage C 3. Deze reaktor wordt uitge
voerd in 4 kleinere) parallel staande, reaktoren. met elk 
een inhoud van 67 m • Hiervan zijn er dan 3 tegelijk in 
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gebruik en kan de vierde worden schoongemaakt, of de kata
lysator vervangen worden. 
Deze reaktoren moeten worden geroerd. 
Bij de proces-temperatuur zijn water en adiponitril vol
ledig mengbaar, zie Appendix 4. 

H11 Om een scheiding mogelijk te maken tussen adipo
nitril en de waterfase moet de vloeistof uit R9 eerst wor
den gekoeld voordat het in de separator gaat.Koeler H11 
moet 2847 kW afvoeren. Dat betekent een oppervlak van 
ongeveer 132 m2 • zie bijlage D 4. 

~ Ook hier gaat de chloride-oplossing doorheen 
dus Hastelloy-B als materiaal. In deze separator worden 
een water- en een organische-fase gescheiden. Zie 
voor de oplosbaarheden Appendix 3 en 4. 

T17 Voor deze kolom kan worden volstaan met RVS. 
Om ontleding van adiponitril bij hoge temperatuur te 
voorkomen wordt er ,bij verminderde druk gedestilleerd 
zodat de temperatuur lager kan blijven.Met behulp van 
stoomejecteurs wordt een druk van 20 mm Hg verkregen. 
De scheiding van lillN en DCB in T17 is eenvoudig te reali
seren, zie Appendix 5. 
Maar ook het eventueel aanwezige tussenprodukt , 6 -chloor
valeronitril , moet worden gerecycled. ( zie ook Be
schrijving proces.) Bij 20 mm Hg is de kooktemperatuur 
van ADN 1700 C en van ~-chloorvaleronitril 148oC. 
Daarom is de bodemtemperatuur 170 en de toptemp. 150oC. 

T18 Hierin wordt het ADN gescheiden van hoger kokende 
bijprodukten. Voor deze kolom is ook RVS voldoende. 

Ook de koelers H21 en H23 en de vloeistofpompen P24 en P25 
stellen geen hoge korrosie-eisen. 
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VIII Lijst van Apparaten. 
========================== 

.Nr beschrijving fas e T max 
Oe 

PI vloeisto fpo mp L 40 

P2 gekoelde 

kompressor G 40 

P3 vlo eisto fpomp L 25 

R4 reaktor L~G 140 

H5 partiële 

kondensor L+G 80 

H6 verdamper L+G 106 

T7 destillatie 

kolom L+G 106 

s8 separator L 106 

H9 reaktor L 100 

PlO vlo ei s to fpomp L 25 

Hll koeler L 100 

,iJl 2 vloeistofpomp L 30 

S13 separator L 40 

H14 kondensor L+G 150 

V15 voorraadvat L+G 30 

H16 verdamper .L+G 170 

T17 destillatie 

kolom L+G 170 
T18 destillatie 

kolom L+G 180 

H19 kondensor L+G 180 

V20 voorraadvat L+G 30 

H21 nakoeler L 30 

H22 verdamper L+G 200 

H23 koeler L 200 

P24 vloeisto fpomp L 70 

P25 vloeistofpomp L 20 

-22-

P materiaal specificatie 

ata 

1-5,5 H,astelloy-B P = e 67 IV 

1-5,5 RVS P = 196 kW e 
1-5,5 RVS P = 595 w 
5,5 Hastelloy-B 

e 3 
,H=6,4m 9 m ,D=l,2m 

1 Hastelloy-B 

1 11 

1 
" 1 grondopp. + 10 2 
" 

m -
67 m3 -

1 
" 

4x 

1 RVS 

1 Hastelloy-B opp.= 132 2 m 

0,03-... RVS 

1 Hastelloy-B 

0,03 RVS 

0,03 RVS , 

0,03 RVS 

, 

0,03 RVS 

0,03 RVS 

0,03 RVS 

0,03 RVS 

0,03 RVS 

0,03 RVS 

0,03 HVS 

0,03-1 RVS 

0,03-1 RVS 

-' 
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Lijst van aÜ'::ortingen en symbolen. 

ADN 

DCB 

DCDE 
DDE 

THF 
TNC 

RVS 

A 

C(x) 

c 

D 

d 

g 

h 

H 

H 

Hr 
HO 

:f 
I 

M 

p 

P 

p 

Q 

R(X, Y) 

Sex, y) 

adiponitril 

1,4 -dichloorbutaan 

4,4'-dicyanodibutylether 

4,4'-dichloordibutylether 

tetrahydrofuraan 

4-chloorbutanol 

roestvrij staal 

oppervlak ............................ 
conversie van stof x 

soortelij1'i;e warmte 

diameter 

relatieve dichtheid •••••••••.••••••••• 

versnelling van de zwaartel\:racht (9,81 ) 

enthalpie per l\:ilogram 

enthalpie per kilomol 

hoogte •........................... 

reactie enthalpie per kilomol 

standaard vormingsenthalpie per kilomol 

inhoud 

....................... molecuul gewicht 

vermogen 

totaaldruk 

partieeldruk 

hoeveelheid warmte .............. 
rendement bij de vorming van Y uit X 

selektiviteit bij de vorming van Y uit X 

T temperatuur 

U overall warmteoverdrachtscoëfficient ••.• 

Vs val- of stijgsnelheid 

V volume 

z opvoerhoogte 

verandering van een grootheid 

~ ,~,~ massa-,warmte- en volumestroom m \V v 
){ cp/cv 

dichtheid 

dynamische viscositeiè 

---------- - --

2 m 

o kJ/kg. C 

m 

m/s2 

kJ/kg 

kJ/kmo 1 

m 

kJ/kmol 

kJ/kmo 1 

(k)W 

ata 

ata 

kJ 

m 
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INDICES 

k kritisch 

m massa 

p druk 

r gereduceerd 

r reactie 

v volume 

w warmte 
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A 1. De kapaciteit v an de i nstall at i e . 

Bij de berekeningen voor het ontwerp van de installatie is 
uitgegaan van een netto omzetting van tetrahydr ofuraan van 
100 ton per dag . Bij 8000 werkuren per jaar is dan 33.300 ton 
THF per j aar nodig . De netto massastroom (2) naar reaktor R4 
is 1,157 kg/s THF. 

A 2. De druk i n reaktor R4. 

De druk boven een 28 %gew. oplossing van zoutzuur in water 
kan berekend worden met de formule: 

(lit.30), 

waarin p( mm ) de partieelspanning van de afzonderlijke kompo
nenten in mm Hg is. A en B zijn konstanten, T is de absolute .-
temperatuur. Voor waterdamp zijn A en B resp. 8,97611 en 
2395; voor Hel-gas resp. 10,0115 en 2732. Bij 140 °c vindt 

men voor PH 0 = 1520 mm.; PHCI = 2500 mmo Indien men de parti-
2 

eelspanning van THF verwaarloost (slechts voor 5% aanwezig ) 
en er rekening mee houdt dat het gevormde 1,4-dichloorbutaan 
niet met de zoutzuuroplossing mengbaar is en in de reaktor 
niet tot hetzelfde percentage aanwezig is als in de afgevoer
de stroom (8), maar als dunne laag bovenop drijft, ~s de druk 

in reaktor R4 : PH 0 + PHCI = 4020 mm Hg = ± 5,5 ata. 
2 

A 3. De mass astromen rond reaktor R4. 

Volgens U.S.Patent 2.889.380, example V, levert de kontinu 
werkende reaktor bij een voeding van 5900 gewichtsdelen THF 
per uur een hoeveelheid van ongeveer 10.000 gew.d/hr organisch 
materiaal. Door de molbalans voor THF kloppend te maken vindt 
men dat dit exakt 9970 gew.d/hr is, waarbij het aanwezige 
tussenprodukt 4-chloorbutanol (tetrarnethyleenchloorhydrine, 
TMC) verwaarloosd is. Stroom (8) bevat dan: 

9272 gew.d/hr ( = 93 %) DCB, 

498,5 " (= 5 %) THF, 
199,5 ,,( = 2 %) DDE 

en natuurlijk zoutzuuroplossing. In de destillatietoren T7 
splitst het DDE zich in TMC, dat doorreageert tot THF en 
met de hoeveelheid THF uit stroom (8) gerecirculeerd wordt. 
Voor de berekening wordt hier verondersteld dat 50 % van het 
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aanwezige DDE in T7 afgebroken wordt. Daarbij wordt: 

199,5 * 0,50 x 2 E M - 199,5 * 72 = 72 gew.d/hr THF 
. MD DE THF - 199 

gevormd. Totaal wordt 498,5 + 72 = 570,5 gew.d/hr THF 
gerecirculeerd. Definiëert men nu de reaktorkonversie: 

= bruto invoer THF - tot ale recycle THF 
C(THF)Re bruto invoer THF 

dan heeft deze de waarde: 

C(THF)Re ' = 5900 - 570,5 
5900 

= 5329,5 - 9 5900 - 0, 033. 

De netto toevoer van 5329,5 gew.d/hr THF is gelijk aan 
1,157 kg/s, zodat: 

1 gew.d/hr = 5j2~:~ kg/s = 0,2171.10- 3 kg/se 

De totale recycle van THF, stroom (3), is: 

570,5 * 0,2171.10- 3 = 0,124 kg/se 
Deze stroom bevat ook nog een hoeveelheid water, daar THF met 
water een azeotroop vormt bij destillatie (lit.11). Er is 
5 %gew. water aanwezig, d.i. 0,007 kg/se 
De afvoer van organische stoffen uit R4 is nu te berekenen: 

DCB: 9272 gew.d/hr 
THF: 498,5 " 

= 2,014 kg/s 
= 0,108 

= 0,043 

, , 
= 0,01586 krool/s; 

= 0,00150 " ; 
DDE: 199,5 " , , = 0,000215 , , 

Er wordt bij de reakties HCI verbruikt en water gevormd. 
De vereenvoudigde reaktievergelijkingen zijn: 

THF +"HCI ~ TMC; TMC + HCI ~ DCB + H20, 
met bijproduktvorming volgens: 

2 TMC ~ DDE + H20. 

Per mol gevormd DCB wordt één mol THF en twee mol HCI verbruikt 
en één mol water gevormd. Voor de vorming van DCB is nodig: 
0,01586 kmol/s THF, 2 * 0,01586 = 0,03172 kmol/s HCI, terwijl 
0,01586 kmol/s water ontstaat. 
Per mol gevormd DDE wordt twee mol THF en twee mol HCI ver
bruikt en één mol water gevormd. Hiervoor is nu nodig: 
2 * 0,000215 = 0,00043kmol/sTHF, eveneens 0,00043 kmol/s HCI, 
terwijl 0,000215 kmol/s water ontstaat. 
In totaal wordt 0,01586 + 0,000215 = 0,016075 kmol/s water 
gevormd, d.i. 0,290 kg/se Dit water wordt via stroom (7) en 
stroom (8) afgevoerd. Eerst wordt nu de afvoer via stroom (7) 
berekend. 
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Voor deze berekening worden de kleine hoeveelheden THF en DCB 
die via de gasaflaat de reaktor verlaten verwaarloosd. Deze 
zouden op de voor stroom (8) gegeven waarden in mindering 
moeten worden gebracht. Uiteindelijk komen beide stromen in 
de destillatietoren T7 terecht. Er gaat dus geen THF en DCB 
verloren door deze verwaarlozing. 

De massa van stroom (7) wordt in het patent gerelateerd 
aan de massa van het toegevoerde HCI-gas. 3 tot 5 %gew. daar
van wordt afgeiaten. Verder blijkt uit het patent, dat bij een 
toevoer van 5900 gew.d/hr THF een HCI-toevoer nodig is van 
ongeveer 5910 gew.d/hr. Daar de THF-stroom in totaal, (2) en 
(3) samen, gelijk is aan 1,157 + 0,124 = 1,281 kg/s, mag men 

ode Hel-toevoer hier op 1,3 kg/s stellen. Deze toevoer wordt 
later nauwkeuriger berekend. Stelt men de massa van stroom 
(7) op 4 %gew. dan verlaat 0,052 kg/s gas de reaktor. In 

bijlage A 2 is berekend dat PH ° = 1520 mm en PHCI = 2500 mmo 
2 

De verhouding van deze partieel spanningen geeft ook de ver
houding van het aantal molen van beide stoffen in het mengsel. 
De hoeveelheid waterdamp is : 

1520 ~ 18 / 
0,052 ~ 1520 * 18 + 2500 * 36,5 = 0,012 kg s, 

zodat 0,052 - 0,012 = 0,040 kg/s HCI-gas in (7) aanwezig is. 
Via stroom (8) wordt nu afgevoerd aan water: 

+ 0,290 (bij de reaktie geproduceerd) 
+ 0,007 (in THF-recycle, stroom (3)) 
- 0,01·2 (via gasaflaat ) 

0,285 kg/se 

Om deze waterstroom om te zetten in een oplossing van 
27 %gew. HCI in water is nodig: 

0,~~5 * 27 = 0,105 kg/s Hel. 

De totale HCI-toevoer is nu: 
0,03172 + 0,00043 kmol/s (vorming resp. DeB enDDE) = 
= 1,174 kg/s 
+ 0,105 
+ 0,040 

, , 
, , 

(voor gevormd water) 
(via gasaflaat) 

1,319 kg/s totaal aan Hel in stroom (1). 

----- ------------------------- -----------
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De massabalans voor reaktor R4 is nu: 

Invoer: Uitvoer: 

THF 1,281 kg/s THF 0,108 kg/s 

HCl 1,319 , , DeB 2,014 , , 
H20 °2°°7 ! 2 DDE 0,043 , , 

Totaal 2,607 kg/s Hel 0,145 , , 
H20 0,297 , , 

Totaal 2,607 kg/s 

A 4. De massastromen rond destillatiekolom T7. 

De uitvoer van reaktor R4 gaat in totaal naar de destil
latiekolom T7, maar de stromen (7) en (8) komen daar niet 
op dezelfde plaats binnen. 

In T7 ontleedt de helft van het DDE, d.i.: 

Ot0431~90,50 = 0,000108 kmol/s DDE. 

Hiervoor is nodig 0,000108 kmol/s H20 = 0,002 kg/se 
Er komt bij vrij 2 ~ 0,000108 kmol/s THF = 0,016 kg/s en 
2 * 0,000108 kmol/s Hel = 0,008 kg/se 

T7 dient zó uitgevoerd te worden dat: 
ten eerste alle TP~ via de top de kolom verlaat en 
ten tweede via de bodem een van DeB te scheiden Hel-oplossing 
de kolom verlaat. 
Bij het volqoen aan de eerste eis moet men er rekening mee 
houden dat THF met water een azeotroop vormt met 5 %gew. water 
bij een minimum-kookpunt van 64 oe (lit.11). Hel vormt met 
water eveneens een azeotroop, bevattend 11,1 %mol Hel, 
d.i. 20 %gew. Hel, met een maximum-kookpunt van 110 oe (lit.31). 
Omdat een 20 %gew. Hel-oplossing in water bij 110 oe juist 
dezelfde dichtheid heeft als DCB (zie Appendix 1), wordt niet 
van 27 %gew. naar de samenstelling van de azeotroop gedestil
leerd, maar een bodemprodukt met 24 %gew. Hel gekozen. 
In bijlage A 3 is stroom (3) reeds berekend. Deze bevat naast 
0,124 kg/s THF nog 0,007 kg/s water. Laat men de recirculerende 
stromen (10) en (13,) buiten beschouwing, en veronderstelt men 
volledige wederzijdse onoplosbaarheid van water en DeB, dan is 
stroom (15) de afvoer van organisch-en stroom (17) de netto 
afvoer van anorganisch materiaal uit kolom T7. 
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Via stroom (17) wordt nu afgevoerd aan water: 
+ 0,297 kg/s (totale invoer in T7) 

- 0,002 , , 
- 0,007 , , 

0,288 kg/se 

(verbruik bij splitsing van DDE) 
(afvoer via top van T7) 

Deze hoeveelheid water wordt als 24 %gew. HCI-oplossing 
afgevoerd en stroom (17) bevat dus tevens: 

24 / 0,288 ~ 7b = 0,091 kg s HCI. 

Alle nu resterende HCI ten bedrage van: 

+ 0,145 kg/s (totale invoer in T7) 
+ 0,008 , , (gevormd bij splitsing van DDE) 

- 0,091 , , (netto afvoer via bodem van T7) 

0,062 kg/s, 
verlaat de kolom via de top, stroom (14). Hierbij wordt 
aangenomen dat geen HCI in stroom (3) oplost. 

Stroom (15) heeft als samenstelling 2,014 kg/s DCB en 
0,021 kg/s DDE, waarbij eventueel in deze stroom oplossend 
HCI voor de massabalans buiten beschouwing blijft. 

A 5. De separator S8. 

In de separator S8 wordt de 24 %gew.-oplossing van Hel 
gescheiden van de organische fase DCB (waarin 1 %gew. DDE 
opgelost is, de invloed hiervan wordt verder ve~vaarloosd). 
De verdamper H6 brengt de recirculerendeHC1-oplossing op 
kooktemperatuur. Een gedeelte gaat in dampvorm over. Het 
kookpunt is 106 °c (lit.12, een oplossing met 14 r~ol HCI, 
d.i. 24,8 %gew. heeft een kookpunt van 105,2 °C), wat ook 
de bodemtemperatuur van T7 is. 

De dichtheden van de beide fasen bij 106 °c worden uit 
de grafiek in appendix 1 afgeleid. Voor DCB: 

1 . -3 / 3 P = 0,951.10 'PDCB = 1052 kg m , 

voor de 24 %gew. HCI-oplossing: 

1 -3 / 3 P = 0,932.10 'PopI = 1073 kg m . 

Het minimaal noodzakelijke grondoppervlak van een separator 
is: 

(lit.13), 
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waarin ~ de volume stroom van één der fasen in de doorstroom
v 

richting is en Vs de stijg- of daalsnelheid van een druppel 
van de andere fase in die eerste fase. Voor va geldt: 

2 
v = D .g.Ar 

a 18'l, (li t. 14), 

waarin D de diameter van de kleinste nog af te scheiden 
druppeltjes van de gedispergeerde fase, Op het verschil in 
dichtheid en ~ de viskositeit van de kontinue fase is. 

Allereerst wordt nu nagegaan of de stijgsnelheid van 
druppeltjes DCB of de daalsnelheid van druppeltjes van de 
waterige fase, beide met diameter D, bepalend is voor A. 
Daartoe worden beide berekend, met voor D de waarde 0,1 mmo 
De invloed van andere druppeltjes wordt verwaarloosd. 

àp= PopI - PDCB = 1073 - 1052 = 21 kg/m3 • 

Bij 200 C is de viskositeit ~ van DCB: 1,43.10-3 Ns/m2 (lit.32), 
met behulp van de gegeneraliseerde viskositeitskurve (lit.3J) 
kan men de waarde bij 106 °c op 0,4.10-3 Ns/m2 schatten. 
Voor de zoutzuuroplossing wordt deze waarde (lit.J4) bij 
106 oe op 0,7.10- 3 Ns/m2 geschat. t/Jv vindt men uit ~m. 
Voor A geldt nu: 

0m,opl ~ 18·~opl • 
ADCB = t:l 2 ' A opl 

0m,DCB 18·~DCB 
= * 2 ' PDCB Ap.g.D .-opl bP.g.D 

waarin ADCB betrokken is op stijgende DCB-druppeltjes en 
Aopl op dalende druppeltjes van de zoutzuuroplossing. 

De grootte van de 
Daarom wordt ADCB 
recirculeert. Men 

= 0,379 
1073 

recirculerende stroom (1J) is niet berekend. 
berekend voor het geval dat geen HCl-oplossing 
vindt: 

-J * ~1~8~~~0~,~7~.~1~0 ______ ~ 
-8 = 

21 * 9,81 * 1.10 

2 2,2 m , 

= 2, 035 = --=-1..;;.8.....;*=-.;0:...l,""-'4~.~1..;;.0_-_3 _--= 6 7 
1052 = - -8 = , 2 m • 

21 ~ 9,81 3E 1.10 
De dalende druppeltjes van de Hel-oplossing zijn dus bepalend 
voor het minimaal noodzakelijke grondoppervlak van de sepa
rator. Stroom (13) mag tot twee maal de waarde van stroom (17) 
zijn vóór DeB-druppeltjes bepalend zijn voor A. 

In verband met instroomverschijnselen ( bovenstaande 
berekeningen gelden alleen in het laminaire stromingsgebied) 
en het feit dat druppeltjes elkaar hinderen lijkt een 
grondoppervlak van 10 m2 voor de separator redelijk. 
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A 6" Het volume van de reaktor R4. 

Volgens 
gevuld met 
In bijlage 

U.S.Patent 2.889.380, example V, wordt de reaktor 
10.000 gewichtsdelen 27 %gew. zoutzuuroplossing. 

/ -3 / A 3 is berekend dat 1 gew.d hr = 0,2171.10 kg s, 

waaruit volgt: 
1 gew.d/hr = 3600 * 0,2171.10-3 kg/hr = 0,7816 kg/hr, 

zodat: 
1 gew.d = 0,7816 kg. 

De reaktor wordt dus gevuld met 7816 kg HCI-oplossing. 
De overloop van de reaktor wordt nu zó aangebracht dat deze 
nog juist geen vloeistof doorlaat als de zoutzuuroplossing 
op 140 °c gebracht wordt en daardoor uitzet. Dit kan ook 
met behulp van een niveauregelaar bereikt worden. 

De dichtheid van de oplossing wordt m.b.v. (lit.35) geschat 
op 1,07.103 kg/m3 , zodat het door vloeistof ingenomen deel 
van de reaktor een volume heeft van: 

7816 3 
VR4 ,vl = 1070 = 7,3 m " 

Het totale volume van de reaktor moet, om vloeistofafvoer 
door de gasaflaat te voorkomen, 8 á 9 m3 zijn. 

A 7. Het oplossen van HCl-gas in water. 

Indien men niet zoals in bijlage A 6 hierboven van HCl
oplossing uitgaat, maar van water van 25 °c, dan kan men 
door inleiden van HCl-gas de zo gevormde oplossing op de 
vereiste temperatuur van 120 °c brengen (bij die tempera
tuur wordt de THF-invoer op gang ~ebracht). 
De oploswarmte van HCl is: -64.10 J/kmol HCl, wanneer men 
oplost tot 27 %gew. oplossing, (lit.40). Per 100 kg gevormde 
oplossing ontstaat een hoeveelheid warmte van: 

27 6 6 3 
36,5 * 64.10 = 47.10 J = 47.10 kJ. 

H· k bl"J' -- 2 93 kJ/ (. di 2) 1ermee an, een cp =, kgOC Zle appen x 

van de oplossing een temperatuurstijging van: 
Q 47.103 

AT = --== = 100 2 93 = 160 °c 
M c * , • p 

bereikt worden. De oploswarmte is ruimschoots voldoende 
voor het opwarmen van water van 25 °c tot de vereiste tem
peratuur. 



r ' 

, 

l . 

r " 
I 
l • 

r . 

[ . 

( : 

i , . 

I ' 

t' • 

I 
l 

" I ) 
1-" 

I I 
l J 

[J 

II 
n l J 

[l 

-34-

A 8. Het vermo~en van komnres s or P2. 

Stroom (1), een stroom van 1,319 kg/s HCI-gas ven 25 °c 
met een druk van 1 eta wordt door kompressor P2 op een druk 
van 5,5 ata gebracht. Het daarvoor benodigde effektieve 
pompvermogen is bij isentrope kompressie: 

Fe = ~m·Ah (lit.41), 

waarin Ah het enthalpieverschil per kg tussen begin- en 
eindtoestand is. Ah kan berekend worden door afzonderlijk 
de druk en de temperatuur te veranderen en de aldus gevonden 
enthalpieveranderingen te sommeren. 

is 

Bij 

De eindtemperatuur van het gas bij isentrope kompressie 
te vinden 

IC 

T 
" -1 P 

= 

invullen 

uit: 

konstant, 

vindt men 

met ~= 

T . d = 
e~n 

~ = 1,4 (2-atomig gas)(lit.41). 
Cv 

212 °c, zodat AT = 187 °C. 

De enthalpieverandering bij konstante druk Ahp is: 

Ahp = cp. AT, 

waarin cp de waarde 6,98 cal/mol 0c heeft (lit.42). 

Ahp wordt nu: 

Ahp = 6698 * 4,186 * 187 = 149 kJ/kg. 3 ,5 
Voor een ideaal gas is de enthalpieverandering bij konstante 

temperatuur bhT gelijk aan nul als de druk verandert. Enthalpie
korrekties voor reële gassen worden gegeven in (lit~) als 
funktie van de gereduceerde temperatuur en druk. Voor HCI-gas 
is de kritische druk Pk = 81,6 ata en de kritische temperatuur 
Tk = 324 K (lit.36). Komprimeren we nu HCI-gas bij 212 °c van 
1 eta naar 5,5 ata dan geldt: 

Tr = -1- - i§2 = 1 5 Tk - 324 ' 

Pr, 1 ata = ~ = 8~,6 = 0,012; Pr, 5,5 eta =8~:g = 0,068. 

De korrektie voor niet-ideaal gedrag van het HCI-gas blijkt 
bij beide drukken te verwaarlozen, zodat Ah = Ahp. 

Het effektieve vermogen van de kompressor is: 

Fe = ~m·Ah = 1,319 3E 149 = 196 kJ/s = 196 kW. 
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A 9. Het vermogen van de pompen P1 en P3. 

Voor het benodigde effektieve pompvermogen van een vloeistof
pomp geldt als de stromingsweerstand in de pijpleiding klein 
is t.o.v. de drukverhoging: 

p = ~ 3{ ( ~ + g.àz ) 
e m I~ 

(lit.41), 

waarin bZ de opvoerhoogte is. De temperatuurstijging van de 
vloeistof als gevolg van de wrijving wordt verwaarloosd. 
Indien bZ = ° dan is het vermogen van pomp P3: 

5 
Pe = 1,157 3{ 4.5 * ~8~13.10 = 595 W 

(de dichtheid van THF, p = 888 kg/m3 , lit.37) 
Per meter opvoerhoogte moet Pe vergroot worden met: 

~ 3{ g 3{ 1 = 1,157 3{ 9,81 = 11,3 w. m 

Voor de recirculatiepomp P1 is Pe bij bZ = 0: 
5 

Pe = 0,131 3{ 4,5 3{ ~9~13.10 = 67 W 

(de dichtheid van THF met 5 %gew. water is 894 kg/m3). 
Per meter opvoerhoogte moet Pe vergroot worden met: 

~m 3{ g 3{ 1 = 0,131 3{ 9,81 = 1,3 w. 

A 10. Selektiviteit en rendement van de DCB-bereiding. 

In bijlage A 3 is de reaktorkonversie C(THF)Re berekend. 
De proceskonversie van het eerste deel van de installatie 
C(THF)Pr heeft de waarde 1 omdat alle THF zonder verlies 
gerecirculeerd kan worden. De selektiviteit S(THF,DCB)Pr 

is de fraktie van het gewenste reaktieprodukt, 

S(THF DCB) = molen omgezet THF = 1 157 3{ 127 
, Pr molen gevormd DCB 7~ 3{ 2,014 = 0,987. 

Het rendement R(THF,DCB)Pr is het produkt van de proces

konversie en de selektiviteit: 

R(THF,DCB)Pr = C(THF)Pr 3{ S(THF,DCB)Pr = 
= 1 ~ 0,987 = 0,987 
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B 1. De r eaktiewarmt e van de DCB-vorming. 

De reaktiewarmte van de reaktie: 
THF + 2 HCI -+ DCB + H20 

onder standaardkondities, 25 °c en 1 ata, kan men berekenen 
uit de standaardvormingsenthalpieën ~~ van de aan de reaktie 
deelnemende stoffen. Deze zijn: 

stof fase 0 
bRf (kcal/mol) lit.bron 

THF vl. -51,1 (lit.43) 

HCI g. -22,06 (lit.38) 

DCB vl. -54,84 (lit.44) 

H20 vl. .:.68,32 (lit.38) 

Voor de reaktie: 
THF(vl) + 2 HCI(g) ~ DCB(vl) + H20(vl) - bH~ 

vindt men aldus: 
AHo = +51,1 + 2 M 22,06 - 54,84 - 68,32 = r 

B 2. De warmtebalans van reaktor R4. 

kcal 
- 27,94 molTHF 

Om de reaktor R4 op een temperatuur van 140 °c te houden 
moet een hoeveelheid warmte per tijdseenheid (warmtestroom) 
~w aan de reaktor toegevoerd of onttrokken worden. Deze 
warmtestroom is positief van teken als warmte aan de reaktor 
toegevoerd wordt. 

De reaktie wordt geacht bij 25 oe en 1 ata plaats te vinden; 
dit is het nulniveau voor de enthalpieinhoud in de warmte
balansen en de standaardkonditie voor de reaktie. De ingaande 
stromen worden tot deze druk en temperatuur afgekoeld en de 
uitgaande stromen worden van deze druk en temperatuur op 
140 °c en 5,5 ata gebracht. 

Voor het opstellen van de warmtebalans van de reaktor 
wordt de vorming van het tussenprodukt 4-chloorbutanol 
verwaarloosd. De vorming van het bijprodukt DDE wordt 
verondersteld dezelfde reaktiewarmte te hebben per mol 
omgezet THF als de vorming van DCB, terwijl de soortelijke 
warmte van DDE gelijk gesteld wordt aan die van DCB. 
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De warmtebalans van de reaktor R4 wordt opgesplitst in 
een tiental termen welke nu achtereenvolgens berekend worden. 

1e ) Het afkoelen van THF in de recirculatiestroom (4). 
De warmtestroom ~w 1 is: , 

~ 1 = c ·~m·àT, w, p 

waarin cp = 0,43 kcal/(kg °C)(lit.45), !6m = 0,124 kg/s en 

AT = 15°C, zodat: 

~ 1 = 0,43 * 4,186 * 0,124 * 15 = - 3,3479 kJ/se w, 

2e ) Het afkoelen van H20 in de recirculatiestroom (4) . 
. Nu is cp = 1 kcal/(kg °C), g5m = 0,007 kg/s en AT = 15°C: 

0w 2 = 1 * 4,186 * 0,007 * 15 = -0,4395 kJ/se , 

1:) Het afkoelen van de HCI-invoer stroom (5). 
Hiervoor geldt: c = 6,964 cal/(mol °C) bij 25°C (lit.42), p 

o = 1,319 kg/s en àT = 15°C. De warmtestroom is: 
m 

0w,3 = 6,964 * 4,186 * 1,319 * 15 = - 15,7358 kJ/se 36,5 

4e ) Het opwarmen van THF dat niet reageert. 
In stroom (8) bevindt zich 0m = 0,108 kg/s THF; opwarmen 

van 25°C naar 140°C (àT = 115°C) met cp = 0,455 kcal/(kgOC) 

(lit.45) ve~eist: 

0w,4 = 0,455 K 4,186 * 0,108 K 115 = + 23,8464 kJ/se 

~) Het reageren van THF. 
De invoer van T}~ is 1,157 + 0,124 = 1,281 kg/s waarvan 
0,108 kg/s niet reageert, zodat ~ (=!6 0 - 0 ot) = m,r m,1n m,U1 
= 1,281 - 0,108 = 1,173 kg/se àH~ = - 27,94 kcal/(mol THF). 

Bij de reaktie komt een warmtestroom vrij, groot: 

0w,5 = 11i~3 * ( - 27,94) * 4,186 = - 1906,71 kJ/se 

6e ) Het opwarmen van DCB en DDE. 
In stroom (8) bevindt zich 2,014 kg/s DCB en 0,043 kg/s DDE 
zodat 0 = 2,057 kg/se Over het temperatuurtrajekt met 

m ° ° AT = 115 C van 25 C naar 140°C is C- = 0,385 kcal/(kgOC), p 
(lit.46). 

-- ---
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Er is nodig: 

0w 6 = 0,385 ~ 4,186 * 2,057 * 115 = + 365,510 kJ/se , 

1:) Het opwarmen en verdampen van H20 dat via de gasuit
laat, stroom (7), de reaktor verlaat. 
Het enthalpieverschil van waterdamp van 1400 C en 5,5 ata 
en vloeibaar water van 25 °c en 1 ata Ah = 627 kcal/kg, 
(lit.47). ~m = 0,012 kg/se Hierdoor wordt afgevoerd: 

0w,7 = bh * t5m = 627 * 4,186 3{ 0,012 = + 31,495 kJ/se 

se) Het oplossen van HCI-gas in gevormd water tot 27 %gew. 
oplossing. 
Een stroom HCI-gas van 0,105 kg/s lost op in een waterstroom 
van 0,285 kg/s (zie bijlage A 3). De oploswarmte AHopl = 

= - 64.106 J/kmol HCI (lit.40). 1u is: 

0W,8 = àHopl * 0m,HCI/MHCI 

= - 184~128 kJ/se 

6 3 ~.1Q5. = - 4.10 3{ ~ = 

ge) Het verwarmen van de zoutzuuroplossing. 

Voor een 27 %gew. HCI-oplossing is ~ = 2,93 kJ/(kg °C) p 
voor het trajekt van 25 °c tot 140 °c (zie appendix 2) 
o = 0,390 kg/s en bT = 115°C, zodat nodig is: m 

0W,9 = 2,93 * 0,390 * 115 = + 131,41 kJ/se 

10e ) Het verwarmen van HCI-gas dat via de gasaflaat gaat. 
Een stroom van 0,040 kg/s HCI-gas verlaat in stroom (7) de 
reaktor. Cp = 6,97 cal/(mol °C)(lit.42) en ~T = 115 °c, dus: 

0w,10 = 6,97 ~ °3~~~ I 4,186 3{ 115 = + 3,6586 kJ/se 

De totale warmtestroom 0w,R4 is nu: 

~w,R4 = ~w, 1 + 0 2 + ••••••••••••• + 0w,10 = w, 

= 3,3479 + 23,8464 + 
0,4395 + 365,510 + 

15,7358 + 31,495 + 
- 1906,71 + 131,41 + 

184,128 + 3,6586 = 

= - 2110,37 + 555,93 = - 1554,44 kJ/se 
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B 3. De koeling van reaktor R4. 

In bijlage B 2 is berekend dat aan R4 een warmte stroom 
van 1554,44 kJ/s onttrokken moet worden om de reaktor op 
een temperatuur van 140 °c te houden. De reaktor wordt 

o gekoeld met koelwater met inlaattemperatuur 20 C en 
maximaal toelaatbare uitlaattemperatuur 40 °C. 

Volgens (lit.48) is de warmteoverdrachtskoëfficient U 
voor overdracht van een stromende vloeistof naar een 
stromende vloeistof bij gebruikmaking van een warmtewisse
laar gelijk aan: 

U = 900 - 2500 W/(m2 °C) voor water ~ water 
U = 200 - 1000 , , voor water ~ andere vloeistof 

Rekening houdend met de weerstand van een optredende 
vuillaag met een overdrachtsweerstand van 0,5 m2 °C/kW 
wordt U = 600 W/(m2 °C) gesteld. :Nu kan m.b.v.: 

r/Jw = A 3{ Il T 3{ U 

het minimaal benodigde koeloppervlak worden berekend. 
De gemiddelde temperatuur van het koelwater is 30 °C, zodat 
AT = 110 °C. Nu wordt: 

r/Jw 1554.103 ~ 24 2 
Aminimaal = AT 3{ U == 110 3{ 600 = m . 

Indien de reaktor cylindervormig wordt uitgevoerd en het 
bodemoppervlak niet gekoeld wordt is bij een vloeistof
inhoud van 7,3 m3 (bijlage A 6) de maximale diameter van 
de reaktor te bepalen. Dit kan door het zij oppervlak en de 
hoogte van het door vloeistof ingenomen deel van de reaktor 
als funktie van de diameter te berekenen. Men vindt: 

Diameter D (m) 

0,80 
1,12 
1,60 

Zij oppervlak A (m2 ) 

36,6 
25,5 
18,3 

Hoogte(m) 

14,60 
7,30 
3,65 

Het minimaal benodigde oppervlak blijkt bereikt te worden bij: 

D - 4 1 - 4 3{ 7,3 - 1 2 m - A - 24 -, • 

De hoogte H van het vloeistofniveau is dan: 
A 24 

H = n D = 1,2n = 6,4 m. 
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De koelwaterstroom ~ k " die van 20 °c tot 40 °c m, oe.J.. 

opgewarmd wordt om ~w,R4 af te voeren, kan berekend worden met: 

~w,R4 = ~m,koel ~ cp * ~T, 
waarin cp = 1 

~m,koel 

kcal/(kg °C) = 4,186 kJ/(kg °C). Gevonden wordt: 

- 1554,44 = 6 / - 4, 186 3[ 20 18, kg s. 

B 4. De koeling van kompressor P2. 

In bijlage A 8 is het effektieve vermogen Pe van de 
kompressor P2 berekend; Pe = 196 kW. Bij isentrope kompressie 
wordt het vermogen omgezet in een temperatuurstijging van 
het gas, in dit geval tot 212 °c, waarbij de invloed van wrij
ving en andere faktoren die het asvermogen van de kompressor 
groter maken dan 196 kW verwaarloosd is. Om het HCI-gas niet 
te heet in de reaktor R4 in te voeren wordt na de kompressie 
gekoeld tot 40 °C. Het stromende gas heeft dan t.o.v. het 
nul-niveau van de warmteinhoud, d.i. 25 °c, een warmteinhoud 
van 15,14 kJ/s (zie bijlage B 2, Je term). 

Afgevoerd moet worden een warmtestroom: 

s6w,P2 = 196 kW - 15,14 kJ/s = 180,26 kJ/se 

Hiervoor is nodig een koelwaterstroom s6 • m,koel· 

s6m,koel = ~w,P2/(cp 3{ AT), 

met cp = 1 kcal/(kg °C) = 4,186 kJ/(kg °C) en AT = 20°C. 
~ 180,26 / 
~m,koel = 4,186 3{ 20 = 2,2 kg s. 
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C 1. De massastromen rond reaktor R9. 

Voor de berekening van de massastromen rond R9 wordt 
uitgegaan van de gegevens die kunnen worden ontleend aan 
U.S.Patent 2.783.268, example 111, run 10. Bij een hold up 
time van 200 minuten vindt een konversie plaats van DCB naar 
ADN (adiponitril) van 72,8 % met een yield van 94,3 %. 
De reaktor werkt bij 100 °c en 1 ata. 

Stel nu de hoeveelheid DCB die per tijdseenheid de reaktor 
binnenstroomt op 100 gewichtsdelen per sekonde (gew.d/s). 
Daarvan wordt dan 72,8 gew.d/s omgezet in ADN. Van de rest 
wordt een deel YDCB omgezet in bijprodukten en een deel 
x DCB gaat verloren door oplossen in de waterfase bij de 
scheiding in de separator S13. Men vindt YDCB uit: 

yield = 0,943 = 72~~'~ YDCB ; YDCB = 4,4 gew.d/s. 

Met behulp van het samenstellingsdiagram van DCB, ADN en 
water, zie appendix 3, wordt nu xnCB geschat. Daartoe is 
een ruwe berekening van de waterstroom nodig. De vereen
voudigde reaktievergelijking is: 

nCB + 2 NeCN ~ ADN + 2 NaCl, 
zodat per mol DCB 2 mol NaCN nodig is voor de reaktie die 
voor wat run 10 betreft zonder overmaat cyanide uitgevoerd 
wordt. Per 100 gew.d/s DCB-invoer is nodig: 

100 100 M
nCB 

3E 2 3E MNaCN = 127 3E 2 3E 49 gew.d/s NaCN. 

Daar NaCN als 20 %gew. oplossing wordt ingevoerd is de 
grootte van de waterstroom: 

~~~ 3E 2 3[ 49 3E 4 = 308 gew.d/s H20. 

Daar de oplosbaarheid van DCB in water 0,5 %gew. is, is: 
xnCB = 0,005 3E 308 = 1,5 gew.d/s DCB. 

De te recirculeren stroom DCB is nu: 

100 - 72,8 - YnCB - xDCB = 100 - 72,8 - 4,4 - 1,5 = 
= 21,3 gew.d/s DCB. 

Aan verse voeding is nodig een stroom: 
100 - 21,3 = 78,7 gew.d/s DCB, 

gelijk aan de stroom (15) die de separator S8 verlaat en 
die 2,014 kg/s DCB is. Nu is: 

18,1 gew.d/s = 2,014 kg/s DCB. 
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Stroom (18) bevat nu als in de destillatiekolom T17 geen 
DCB-verliezen optreden: 

27~~i * 21,3 = 0,545 kg/s DCB. 

In totaal komt de reaktor binnen: 
2,014 + 0,545 = 2,559 kg/s DCB, 

hetgeen overeenkomt met 20,15 mol/s DCB. 
Stroom (15) bevat ook 0,021 kg/s DDE = 0,106 mol/s DDE, dat 
eveneens met cyanide reageert tot dicyanodibutylether. Er 
is dus in totaal nodig: 

(20,15 + 0,106) * 2 mol/s NaCN = 20,256 * 2 * 49.10-3= 
= 1,975 kg/s NaCN. 

Teneinde het cyanide als 20 %gew. oplossing in de reaktor 
te brengen is een waterstroom nodig van: 

4 * 1,975 = 7,899 kg/s H20. 

De konversie van DCB naar ADN is 72,8 %. Gevormd wordt: 
0-3 1 10-3 20,15 * 1 * 0,728 * MADN = 20, 5 * * 0,728 * 108 = 

= 1,584 kg/s ADN, 
waarbij voor de berekening is aangenomen, dat geen tussen
produkt 6-chloorvaleronitril de reaktor verlaat. 

Voor de bij de reaktie optredende vorming van bijprodukten 
wordt verbruikt: 

2,559 / ( ) YDCB * 100 = 0,113 kg s DCB YDCB = 4,4; zie vorige blz 

Daar niets bekend is over deze bijprodukten wordt de massa
stroom hiervan voor de massabalans op 0,113 kg/s gesteld. 

Door oplossen in separator S13 gaat verloren: 

x DCB * 2~669 = 1,5 * 2
1669 = 0,038 kg/s DCB 

Er wordt per sekonde omgezet van het cyanide: 

(~mol,DDE + 0mol ,DCB * 0,728) * 2 * 49 = 

(0,106 + 20,15 * 0,728) * 2 * 49 = 1,448 kg/s NaCN, 
waarbij aangenomen is dat alle DDE omgezet wordt in 
dicyanodibutylether. Er resteert een cyanidestroom: 

1,975 - 1,448 = 0,527 kg/s. 
Er ontstaat aan NaCl: 

(0,106 + 20,15 * 0,728) * 2 * 58,5 = 1,729 kg/s NaCI. 
De aanwezige DDE wordt omgezet in dicyanodibutylether met 
M = 180, zodat gevormd wordt: 

° 021 199 * 180 = 0,019 kg/s DCDE. 
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Stroom (18) vormt samen met stroom (15) de stroom (19), 
die de reaktor binnengaat. Stroom (18) bevat, behalve 
0,545 kg/s DCB, al het water dat de destillatiekolom T17 
binnenkomt met stroom (25), afkomstig van de separator S13. 
Tevens is 0,5 %gew. ADN betrokken op de DCB-stroom aanwezig 
doordat de zuivering in T17 niet kompleet is. Er is: 

0,005 * 0,545 = 0,003 kg/s ADN. 
Deze stroom verlaat de reaktor samen met het gevormde ADN 
zodat stroom (21) 1,584 + 0,003 = 1,587 kg/s ADN bevat. 

Ten einde het watergehalte van stroom (18) te bepalen 
moet via het samenstellingsdiagram van DCB, ADN en H20, 
opgenomen als appendix 3, nagegaan worden wat de exakte 
samenstelling is van de in S13 gescheiden fasen. De samen
stelling van het mengsel wordt gegeven door het punt P. 
Bij deze beschouwing wordt de aanwezigheid van NaCN, NaCl, 
DCDE en gevormde bijprodukten in stroom (21) verwaarloosd, 
daar over de invloed ervan 

Stroom (21) bevat dan: 
niets bekend 

DCB: 0,583 kg/s = 5,8 %gew. 

= 15,7 " 1,587 
7,899 

, , 
, , = 78,5 , , 

is. 

Er ontstaat een waterige fase met samenstelling Vi en een 
organische fase met samenstelling O.(De nodenlijn OW is 
niet aan de literatuur ontleend; de ligging is geschat). 
De samenstelling van de fasen W en ° is in %gew.: 

P: W: 0: 
ADN: 15,7 1, ° 68,4 
nCB: 5,8 0,5 24,6 
H2O: 78,5 98,5 7,0 

De gewichtshoeveelheden van de fasen W en ° verhouden zich 
tot elkaar als de lengten van de lijnstukken OP en PW, d.i. 
als 96 : 26,5 ofwel 3,6 : 1. Stroom (21) is in totaal: 

0,583 + 1,587 + 7,899 = 10,069 kg/s, 
zodat fase W aan ADN, DCB en water bevat: 

l:~ ~ 10,069 = 7,853 kg/s 

en fase ° aan dezelfde stoffen: 
1 
~ ~ 10,069 = 2,216 kg/se 

De samenstelling in kg/s van beide fasen wordt nu: 
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fase W 

DCB: 0,005 3[ 7,853 = 0,038 kg/s 
ADN: 0,01 3{ 7,853 = 0,076 kg/s 
H2O: 0,985 3[ 7,853 = 7,739 kg/s 

fase ° 
DCB: 0,246 3[ 2,216 = 0,545 kg/s 
ADN: 0,684 3[ 2,216 = 1 ,511 kg/s 
H2O: 0,07 3[ 2,216 = 0,160 kg/s 

Stroom (18) bevat dus 0,160 kg/s H20. Om de hoeveelReid 
. water in de reaktor niet te groot te maken, wordt deze stroom 
in mindering gebracht van stroom (20), de cyanide-oplossing. 
Deze bevat dan 7,899 - 0,160 = 7,739 kg/s water. De verhouding 
van binnenkomend water tot cyanide blijft dan 4 : 1. 

C 2. De massabalans van reaktor R9. 

Invoer: Uitvoer (21): 

DCB (15) 2,014 kg/s DCB 0,583 kg/s = 4,66 %gew. 
DDE (15) 0,021 , , ADN 1,587 , , = 12,70 , , 
DCB ( 18) 0,545 , , NaCN 0,527 , , = 4,24 , , 
NaCN(20) 1,975 , , NaCI 1,729 , , = 13,88 , , 
H20 (20) 7,739 , , H20 7,899 , , = 63,46 , , 
H20 (18) 0,160 , , Teer 0,113 , , = 0,91 , , 
ADN (18) 0,003 , , DCDE 0,019 , , = 0,15 , , 

Totaal 12,457 kg/se Totaal 12,457 kg/s. 

C 3. Het volume van de reaktor R9. 

Men kan het volume van de reaktor berekenen uit de hold 
up time van 200 minuten en bovenstaande massabalans. Van de 
uitvoer van de reaktor is 63,46 + 4,24 + 13,88 = 81,58 %gew. 
op te vatten als waterige oplossing van chloride en cyanide 
met een gehalte van: 

4,24 + 13,88 = % 81,58 22 ogew. zout. 

Stellen we de dichtheid van deze waterige oplossing gelijk 
aan die van een 22 %gew NaCI-oplossing van 100°C, d.i. 
1.117 kg/m3 (lit.55). ADN heeft bij 85 °c een soortelijke 
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massa van 915,7 kg/m3, (lit.49), bij 100 °c wordt deze op 
905 kg/m3 geschat. DCB heeft bij 100 °c een dichtheid van 
1060 kg/m3 (appendix 1). Teer en DCDE worden als DCB meege
rekend, waarvan dan 4,66 + 0,91 + 0,15 = 5,72 %gew aanwezig 
is. De dichtheid van het mengsel vindt men uit: 

100 = % onl. + % DCB + % ADN 
Pmengsel PopI P DCB P ADl'J ' 

waarin % DCB het gewichtsgehalte van DCB in het mengsel is. 
Men vindt: 

100 = 81,58 + ~~ + 12,70 = 0,0919 
1117 15bO 950 I'mengsel 

en voor de dichtheid: 
3 / 3 PmenC1'sel = 1,09.10 kg m . 

o 

De massastroom van 12,457 kg/s uit de reaktor vereist 
bij een verblijf tijd van 200 minuten een volume van: 

V 12,457 * 200 * 60 _ 140 3 
vI = 3 - m , 

1 ,09.10 
waarbij nog geen rekening gehouden is met de aanwezigheid van 
de katalysator. 

Om een relatie aan te kunnen brengen tussen het reaktor
volume en de gebruikte hoeveelheid katalysator wordt aange
nomen dat de in U.S. Patent 2.783.268, example 3 genoemde 
runs 6, 9 en 10 in hetzelfde vat uitgevoerd zijn en dat 
run 6 hetzelfde experiment is als dat, genoemd in U.S. 
Patent 2.779.781, example 4. Hiervóór pleit, dat een der 
auteurs aan beide patenten meegewerkt heeft en dat de konversie 
en opbrengst van beide experimenten exakt gelijk zijn. 
Er volgt dan uit, dat per 2 liter reaktievolume 674 gram 
IRA-400 anionenwisselaar als katalysator nodig is. De 
dichtheid van de katalysator is 1,11.103 kg/m3 (lit.50). 
Het volume van de reaktor is nu: 

674 = Vvl + Vkat = 140 + 2 ~ 1110 * VR9 = 
= 140 + 0,304 ~ VR9 ' 

= 140 = 201 m3 • 
1 - 0,304 

Voorgesteld wordt het benodigde reaktorvolume over drE 
parallel te schakelen reaktoren met een volume van 67 m3 

elk te verdelen, met daarbij een vierde reaktor met hetzelfde 
volume voor regeneratie van de katalysator. 
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D 1. Berekening van de temperatuur van stroom (19). 

Stroom (15) wordt met stroom (18) samengevoegd en als 
stroom (19) de reaktor ingevoerd. Stroom (15) heeft een 
~ = 2,035 kg/s, bestaat uit DCB met 1 %gew DDE waarvan de 
.J.!l 0 c = 0,38 kc al/(kg C) (lit.46) en heeft een temperatuur van 

p 0 
106 C. Stroom (18) bestaat uit DCB met 0,5 %gew ADN, waarvan 
de c = 0,38 kcal/(kg °C) gesteld wordt, een ~ = 0,548 kg/s 

p m 0 
en tevens uit water met ~m = 0,160 kg/s en cp = 1 kcal/(kg C). 
Bij mengen wordt afgestaan door stroom (15): 

2,035 * 0,38 * (106 - Te) kcal/s 
en opgenomen door stroom (18): 

(0,548 * 0,38)(Te - 30) + 0,160 * 1 ~ (Te - 30) kcal/s, 
daar de begintemperatuur van stroom (18) 30 °c is. 
Te wordt nu gevonden r~or de opgenomen en de afgestane 
warmtestromen gelijk te stellen; men vindt: 

T = 81 °c. e 

D 2. De reaktiewarmte van de ADN-vorming. 

De reaktieVlarmte van de reaktie: 
DCB + 2 NaCN ~ ADN + 2 NaCI 

onder standaardkondities, 25 °c en 1 ata, kan men berekenen 
uit de standaardvormingsenthalpieën AH~ van de aan de reaktie 
deelnemende stoffen. Deze zijn: 

stof fase 0 
AHf (kcal/mol) Iit.bron 

DCB vl. - 54,84 (lit.44) 
NaCN vast - 22,41 (lit.39) 
ADN vl. + 19,19 (lit.38) 
NaCI vast - 98,32 (lit.39) 

Voor de reaktie: 
DCB (vI) + 2 NaCN (vast) ~ ADN (vI) + 2 NaCI (vast) 

vindt men dan: 

AH~ = + 54,84 + 2 * 22,41 + 19,19 + 2 ~ (-98,32) = 
= - 11,94 kcal/mol DCB =-324 kJ/mol DCB. 
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D 3. De warmtebalans van reaktor R9. 

Om de reaktor R9 op een temperatuur van 100 °c te houden 

moet een warmte stroom riJwaan de reaktor toegevoerd worden. 
Voor de berekening van riJw worden de ingaande stromen 

naar 25°C afgekoeld, vindt de reaktie bij 25 °c plaats en 

wordt de uitgaande s troom tot 100°C opgewarmd. Voor de druk 
zijn geen korrekties nodig, daar de reaktie onder standaard

druk (1 ata) plaats vindt. 

Voor het opstellen van de warmtebalans wordt de vorming 
van het tuseenprodukt 6-chloorvaleronitril buiten beschouwing 

gelaten. De bijprodukten DCDE en teer worden met dezelfde 

. reaktiewarmte per mol DCB gevormd en hebben dezelfde 
soortelijke warmte als DCB. 

De warmtebalans van reaktor R9 wordt opgesplitst in een 

tiental termen welke nu afzonderlijk berekend worden. 

~) Het afkoelen van stroom (19). 

De warmtestroom riJ 1 is: w, 

riJ 1 = c .riJ .AT, w, p m 

waarin we riJ 1 eenvoudiger vinden door de stromen (15) en w, 
(18) waaruit stroom (19) is samengesteld afzonderlijk naar 

25°C af te koelen, gesplitst naar de komponenten. 
a) Stroom (18), DCB (+ 0,5 %gew. ADN), van 30°C. 

r/J 1 = c .riJ .bT, w, a p m 

met c = 0,34 kcal/(kg °C)(lit.46), r/J =(0,545 + 0,003)kg/s, 
p ° m resp. DCB en ADN, en AT = 5 C. Nu is: 

r/Jw,1a = 0,34 3( 4,186 3( 0,548 3( 5 = - 3,90 kJ/se 
b) Stroom (18), water van 30°C. 

Voor water is cp = 1 kcal/(kg °C), ~m = 0,160 kg/s en àT = 50 C. 

r/Jw,1b = 1 3( 4,186 3( 0,160 3( 5 = - 3,35 kJ/se 
c) Stroom (15) van 106°C, DCB en DDE. 

r/Jm = 2,035 kg/s, cp = 0,38 kcal/(kg °C)(lit.46) en AT = 81°C. 

r/Jw,1C = 0,38 3( 4,186 3( 2,035 3( 81 = - 262,05 kJ/se 

Voor het afkoelen van stroom (19) is nu: 

~w,1 = ~w,1a · + r/Jw,1b + ~w,1c = - 3,90 - 3,35 - 262,05 = 
= - 269,30 kJ/se 

N.B. Stroom (20) heeft reeds een temperatuur van 25°C. 
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2e ) Het uit de oplossing halen van NaCN. 
Toelichting : Bij de berekening van de reaktiewarmte is er 
van uitgegaan dat de reaktie met NaCN in vaste vorm verloopt. 
Daarom moet hier een warmtestroom onttrokken worden die in 
absolute waarde gelijk is aan de warmtestroom, nodig om NaCN 
bij konstante temperatuur op te lossen, maar tegengesteld van 
teken. Onder punt 10 komt een term voor, waarin de oplos
warmte van het niet-omgezette NaCN in rekening gebracht wordt. 

rlJw,2 = AHopl·rlJm, 

waarin àHopl = 1,21.106 J/kmol NaCN en rIJm = 1,975 kg/se 

r/Jw,2 = 1,~~5 * 1,21.103 = - 48,77 kJ/se 

~) De reaktiewarmte. 

Er wordt rIJm = 2,559 - 0,583 = 1,976 kg/s DCB omgezet met een 

AH~ = 324 kJ/mol DCB (zie bijlage D 2), zodat: 
3 

rlJw,3 = r/Jm.AH~ = 1,9~~710 * 324 = - 5041,13 kJ/se 

4e ) Het opwarmen van DCB (+ DCDE en teer). 

De massastroom rIJm = 0,583 + 0,113 + 0,019 = 0,715 kg/s heeft 
een cp = 0,37 kcal/(kg °C) en moet 75 °c verwarmd worden. 

r/J 4 = 0,37 * 4,186 * 0,715 * 75 = + 83,06 kJ/se w, 

5e ) Het opwarmen van ADN. 
Een stroom ADN met rIJ = 1,587 kg/s en ~ = 0,44 kcal/(kg °C) m p 
(lit.46) moet 75 °c verwarmd worden. Daarvoor is nodig: 

rlJw,5 = 0,44 * 4,186 * 1,587 * 75 = + 219,22 kJ/se 

6e ) Het verwarmen van vast NaCl dat bij de reaktie gevormd is. 
NaCl heeft een Cp = 51,5 kJ/(kmol °C)(lit.42), MNaCI = 58,5 

en rIJm = 1,729 kg/s. Nodig: 

r/J 6 = 1,729 * (51,5/58,5) * 75 = + 114,16 kJ/se w, 

r:) Het verwarmen van niet-omgezet vast NaCN. 
NaCN heeft een Cp = 68,5 kJ/(kmol °C)(lit.42), MNaCN = 49 

en rIJm = 0,527 kg/se Er is nodig: 

rlJw,7 = 0,527'* 6~95 * 75 = + 55,10 kJ/s. 
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8e ) Het verwarmen van water. 
Toelichting : Daar de soortelijke warmte van cyanideoplossingen 
niet bekend is als ook NaCI opgelost is, wordt afzonderlijk 
vast NaCN, vast NaCI en water tot 100 °c verwarmd, waarna 
de beide vaste stoffen opgelost worden. De oploswarmten zijn 
bij 100 °c gelijk gesteld aan de in de literatuur (lit.51) 
gevonden waarden. 
Nodig om een waterstroom van ~m = 7,899 kg/s 75 °c op te 
warmen: 

~w 8 = 1 * 4, 186 * 7,899 :I( 75 = + 2479,89 kJ/s. , 
ge ) Het oplossen van gevormd NaCI. 

6 De oploswarmte àHopl = 3,89.10 J/kmol, ~m = 1,729 kg/s. 

~w,9 = 15~~§ * 3,89.103 = 114,91 kJ/s. 

10e ) Het oplossen van niet-omgezet NaCN. 
De oploswarmte ~Hopl = 1,21.103 kJ/kmol, ~m = 0,527 kg/s. 

~ ~527 3 / ~w,10 = 4~ * 1,21.10 = + 13,01 kJ s. 

De totale warmtestroom ~w,R9 wordt nu: 

~w,R9 = ~w,1 + ~w,2 + •••••• + ~W,10· 
We vinden: 

~w,R9 = + 83,06 - 269,30 + 

+ 219,22 - 48,77 + 

+ 114,16 - 5041,13 + 

+ 55,10 + 
+ 2479,89 + 
+ 114,91 + 
+ 13,01 = 

~WtR9 = + 3079,35 - 5359,20 = - 2279,85 kJ/se 

Om deze warmte stroom af te voeren is een koelwaterstroom 
~ koel die van 20 tot 40 °c opgewarmd wordt met cp = 1 kcal 

m, kgOC 
nodig van: 

~m,koel = 2279,85 = 
4,186 * 20 27 kg/se 
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D 4. Het koelonpervlak van de koeler H11. 

Koeler H11 is nodig om stroom (21) te kunnen scheiden in 
waterige- en organische fase, die bij 100 °c volledig meng
baar zijn (zie appendix 4; er is 12,7 %gew. ADN waarvan de 
aanwezigheid de oplosbaarheid van DCB bevordert). Na afkoeien 
tot 40 °c ontstaat een mengsel dat uit twee fasen bestaat 
(zie appendix 3) en in de separator S13 gescheiden wordt. 

Gekoeld wordt met koelwater van 20 °c dat maximaal tot 
o .• 

40 C opgewarmd wordt. De warmteoverdrachtskoefficient U 
is 600 W/(m2 °C)(zie bijlage B 3). Omdat de te koelen stroom 
en het koelwater dezelfde eindtemperatuur hebben is hier 
koeling in tegenstroom noodzakelijk. Het minimaal benodigde 
oppervlak van de koeler vinden we uit: 

r/Jw = A. 3{ U 3{ 6Tlog • gem. ' 

waarin: 
AT log.gem. 

(T(21),in - Tkoel,uit) - (T(21),uit-Tkoel,in) 
T 'J.1 

In (21),in - koel,uit 
T( ) . - T I 21 ,Ult koe ,in 

= (100 - 40) - (40 - 20) = 40 16 0C. 
In (100 - 40) In 3 = -

( 40 - 20) 
~w is het verschil in warmteinhoud van de stromen (21) en 
(22), resp. 3079,35 kJ/s en 232,20 kJ/s, zie warmtebalans 
in tabelvorm, pag.17 • r/Jw = 2847,15 kJ/se Voor A vindt men: 

A - 2847,15 
- 0,6 * 36 = 132 2 m • 

De minimaal nodige hoeveelheid koelwater kunnen we 
berekenen met: 

r/Jw = r/Jm,koel * cp * 6T, 

waarin r/Jw = 2847,15 kJ/s, cp = 1 kcal /(kg °C) kJ 
= 4, 186 ~C, 

en óT = 20 °C. rIJ k I wordt: m, oe 
d 2847 15 / 
m,koel = 4,18~ * 20 = 34 kg s. 
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Bijlage E 
------------------

Eenvoudige schatting van de kostprijs van het prodw~t. 
===================================================== 

Als model voor de berekening is de volgende formule gebruikt: 

I 

L 

f d 

k P 
p 

Kt = kpP + fI + dL 

: de kostprijs per ton produkt. 

de variabele kosten per ton produkt, 

grondstoffen, utilities, katalysator. 

: totale investering per ton produkt. 

direkte loonkosten per ton produkt. 

te verdelen in 

deze beschrijven kosten zoals afschrijving, onderhoud, 

indirekte produktiekosten,verzekering, belasting, 

payroll overheads als functie van de investering en 

de loonkosten.-. 

THF 

NaCN (97 %) 

HCl 

66 

33,3 
uS cents /lb 

" 

$ 1,45 /kg 

$ 0,74 /kg 

$ 0,10 /kg 

Kosten voor de verwerking van de afvalstromen 

worden geschat op $ 50 per ton. 

De kosten per ton ADN aan grondstoffen en afvalstromen 

wordt dan:. 

THF 1,157 * 1450 $ 1120. 
1,,500 

NaCN 1 1 22:2 * 1 
$ 1000. 1,500 0,97 * 740 

HCl 1 2212 
* 100 S 88. 1,500 

Afvalstromen 1 0 2790 
*50 $ 360. 1,500 

B : utilities. 

Koelwater: $ 10. per 1000 m3 • 

~er ton ADN is ~ 75 ton koelwater nodig • 

.ve kosten aan koelwater per ton ADN :$ 0,75 

Energiekosten aan stoom en stroom. per ton ADN: 

bij een verbruik van 1000 kW 

------_. 
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Per kg katalysator kunnen enkele duizenden kilogrammen 

ADN vlorden omgezet. We stellen deze factor op 2000. 

1 kg katalysator IRA-400 kost S 6. 
1000 

De katalysatorkosten per ton ADN : 2000 * 6 = $ 3. 

De totale investeringskosten zijn geschat met behulp 

van de ~ethode van Zevnik - Buchanan (lit. 54) 

Per functionele unit werd de complexity-factor berekend. 

Als basis voor de kosten per unit zijn de prijzen uit 

lito 53 gebruikt. Deze prijzen uit 1971 zijn met behulp 

van de CE-index (Chemical Plant Cost Index) omgerekend 

naar de prijzen in 1975. 

CE - index 1971 = 
CE - index 1975 = 

132,3 

180 
Voor 11 functionele units (inclusief opslag-unit) vinden 

we dan totaal aan investerings-kosten $ 15 • 106• 

Bij een afschrijving van 

kosten per ton ADN 

20 % per jaar worden 
6 15 . 10 .0,20 

43200 = 

dan de 

$ 70. 

Voor 4 ploegen van 4 man , en 100% overheadkosten en 

S 20 000. per man per jaar, worden de loOnkosten 

Per ton ADN : 

kostprijs per 

Grondsto ffen 

Utilities 

Katalysator 

20000. = 
640 000 
43200 

ton ADN wordt 

Investeringskosten 

$ 640 000. per jaar. 

= S 15. 

dus: 

$ 2568. 

$ 5. 
S 3. 

$ 70. 

Loonkosten S 15. 

Kt = S 266l. = --------------------
We zien dus dat de kostprijs hier bijna uitsluitend door de 

grondstofkosten wordt bepaald. 

Ter vergelijking een,schatting van de prijs van ADN bereid uit 

adipinezuur, onder aanname van 67% opbrengst en grondstofkosten = 
40% van totale kosten: 210 $ _-:-::::_-=-~ 6 

c:;:- 6 = $ 2 40. ton 0,40* 0, 7 

---- -'-- ._-_._-_._--_. 
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Bijlage F 

Fysische konstanten, per stof opgesplitst. 

~etrahydrofuraan 

- kookpunt bij 1 ata 
20 

- dichtheid d 4 

66 oe; lit.37 

888 kg(m3 lit.37. 

- vormingsenthalpie AHf 
- soortelijke warmte c bij 25°C 

p 
140°C 11 

- 51,1 kcal/mol 
0, 42 cal/gOc 

0.49 " 
- THF is bij 1 ata volledig met water mengbaar. 

lito 43. 

lit.45. 

" 
- THF met 5% watermengsel vormt een azeotroop met een 

kookpunt van 64°C lit.ll. 

- M = 72 

Zoutzuur ( HCl-gas) 

- ÄHf'D (HClf,- ) oas - 22,06 kcal/mol 

-oploswarmte in 5,2 mol water (dit geeft een 26,5 %gew oplossing) 
6 -64.10 • J/kmol 

- f k = 324 K 

- Pk = 81,6 ata 

Cp bij 298 K 6,964 

6,793 
7,004 

cal/ mol 

ti 

" 
400 

500 
-M=36,5 

ZOUTzuuroplossing 
-

- c P 

It 

11 

is: 

HCl vormt met water een azeotroop. 

bij 1 ata is het kookpunt llQoC 

- ~ appendix 1 

Ifll060C = 0,7.10-3 

water 

- .AH
O 

·vl= f -68,32 kcal/mol 

ll~-Dichloorbutaan. 
. _ ,óHO 

f = -54,84 kc al/ mol 

c bij 25°C 0,34 cal/gOc p 
11 140°C 0,43 11 

- kookpunt 1 ata 155°C 

11 0,0263 ata 53°C 

11,1 %mol nCl 

lit.40. 

li t. 36. 

" 
lit.42. 

lit.42. 

" 

Appendix 2 

lit.31. 

lit,34, 

lit,38. 

lit,44. 

lit.46. 

11 

lit.49. 

11 
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4-chloorbutanol 

- kookpunt 

d20 
4 

-3 2 1,43.10 Ns/m. 

zie appendix 1 

84-85 °c 

1088,3 kg/m3 

li t. 32. 

lit.58. 

" - het chloorhydrin splitst bij verhitting in THF en HC1. 
" 

NaCN - _ 6 HO 
f 

Cp 
- oploswarmte 

1>1 = 49 

11 = 58,5 

H sol 

H . sol 

-22,47 
3 68,5.10 

6 1,21.10 

kcal/mol 

J;!'kmol 

J/kmol 

-98,23 kcal/mol 

51,5.103 J/kmoloC 

3,888.106 J/kmol 

voor een .NaCl-oplos. f 10üoC = 1,117.103 

Adiponitril. 
~Ho 

f 
+19,19 kcal/mol 

0,41 cal/gOC 

0,47 

kookpunt bij 1 ata 

20 
d 4 
d85 
4 

-voor de 

11 0,0263 ata 

962,3 

915,7 
oplosbaarheid in water 

M = 108 

4-Chloorvaleronitril 

- kookpunt bij 0,0263 ata 

Amberlite " IRA-400 

dichtheid in droge vorm 

11 = 199 

11 

295°C 

170°C 

kg/m3 

" zie appendix 

148°c 

1110 kg/m3 

4 

lit.39. 

lit.42. 

lit.5l. 

lit.39. 

lit.42. 

lit.51. 

lit.38. 

lit.46. 

" 
lit.57. 

lit. 27 en 23 

lit.49 

" 

lit.23. 

lit.50. 
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1---- '20 ::...-~j- 1, 1395 0,8115 
I i.: !--_ _ 40 .. __ : . ____ 1~_11J.7_. 0,8995 
!. I ! 

t 69 i 1,0993. 0,9096 
!: · 80 !··1 .. ! I i I f----- . - __ .. i.:..~.:.~... -- - ... _. 
! B5 ' : 1 ,0122 0,9326 
[' 100 : ..... :. - ... ;---~ .. --:-. ; 

1
1 . : I 

"bron 

, ; i 

(lit.49) 
. I 

1,0980 0,9108 
__ 1,0888 ._0,91 ·34 

1,0190 0,9268 
.-

1,,0685 0,9360 
.._.~ ---. -'-'~' , 

. 
- 1,0514 0,9457 

: 
I (lit.35) 

I 

- 1~1181 

_1,..1085 
1,0982 
1,0814 

' 1,0161 

0,8939 
.. 0,9021 

0,9106 
0,9196 

0,9293 

(lit.35) 
. I 

De relatieve dichtheid van nCB, 20 %gew. en 2 %gew. HCI
T oplossing, uitgezet als 1/d4 ' als funktie va~ T (in °C). 

me et papier . wormerveer 124 H 
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.. HCI -opl Rel - opl 0 °c 10°C 20 ° c 40 oe 60°C 

16,7 28,8 0, 61 
.. -- 20, 0 ... , --J 3, 6 - .--- ''''0, 58 . 

0,605 0,631 0,645 0,67 
0,575 '0,591 .. 0,615 . 0,638 

~ Temperatuur (oe) 

De soortelijke warmte van HCI-oplossingen in 
water als funktie van de temperatuur. 

meetpap lcr - wormervecr 124 H 10 d ee l strcp,~n It; 15 mm 
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meetpap '(>r - wormerveer 124 H 10 deel strepen I', 15 rnm 
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APPENDIX 5 

I 

T 

Ft t 1=760 mm Hg o aa ' 
I x y 

DCB 

155 1 
160 - 0,876 
180 0,530 

--200 -- . --u ~·329-"· 

220 0,205 
240 0,124 

DCB 

1 I 

'0,997 
0,98 2 

.'-0 ,9It9 ''' ' 
0,886 
0,776 

,, 260 _ _ 0,068 , 0,595 , 
0,311 

--0 - __ 1 ----
280 0,026 
295 , 0 

° 0,1 0,2 0,3 0,4 

11 Pt t 1= 20 mm Hg o ua -
' T x 

DCB 

-- .. L ~6 - --: ~,72 
80 0,30 

-----:-,100 --"--· --- _. 0,14 
120 . 0,06 

,-',140 ' 0,03 

y 

DCB 

1 
-, 0,99 

0,93 
._-- 0,97 

__ , . 0,89 
0,76 

__ : __ :....1160 ,_ _ ' 0,01 _. 0, 38 -. ~_: ~~~~~_~ 

170 ° ° •. - ___ 1. ___ !. - !' 

-- -'-~-.--_. - -. 
: j Î 

. I· -' ~ 

I 

0,5 1,0 

vloeistof I damp samenstellingsdiagrrun voor 

het systeem ADN / DCB verkregen m.b.v. lit.27. 

meetpiJpier . wormerveer 124 H 10 deelstrepen is 15 rnm 
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PRODUCTION OF 1,4.DICHLOROBUTANE 

Edward E. Hamel. Niagara Falls, N.V., a ssignor to E. J. 
du Pont de Nelllours and Compaoy, Wilmiogton, Del., 
a corporation of Dclawarc 

No Drawing. Application October 15, 1956 
Serial No. 615,766 

new and improved mcthod for producing 1,4-dichloro
butane by the liqllid phasc reaction of tetrahydrofuran 
with aqueous hydrogen chloride. Another object is pro
vision of a liquid phase process for producing 1,4-di-

5 chlorobulane from tetrahyurofuran and aqueous hydrogen 
chloride in which thc product is readi ly separated as an 
upper organic phase in which it is the major constituent. 
A further object is provision of a process for producing 
1,4-dichlorohutane from tetrah ydrofuran and hydrogen 

10 chloride th aI will minimize formation of by-product 4,4'
dichlorodibutyl ether. A still further object is provision 
of a continuous process for the produclion of 1,4-di
chlorobutane from hydrogen chloride and telrahydrofuran 
by the aforesaid liqu id phase reaction. An additional ob-

6 Claims. (Cl. 260-657) 

This application, a continuation-in-part of my co-pend
ing applieation, Serial No. 393,500, filed November 20, 
1953, now ahandoned, relates to the production of 1,4-
dichlorobutane from tctrahydrofuran. 

15 ject is a method for producing 1,4-dichlorobutane which 
avoids the nccd for expensive catalysts and can be oper
ated at a commercially aeceptable pressure. 

1,4-dichlorobutane is valuable as an intermediate in the 
product ion of nylon. An important commercial source 
of the material is from the reaetion of hydrogen chlo
ride with tetrahydrofuran: 
(1) lI,C--ClI, 

H,i: 611, + 2HC1=C1CH,CH,CH,CII,a1 + H,O 

Thc above-mentioned and still furth cr objects of the 
invention are achieved by an essentia lly non-catalytic 

20 process in which telrahydrofuran is hcated with an ex
cess over the stoichiomctrical amount of hydrogen chlo
ride in the form of an aqucous solution containing not 
over 45% hydrogcn chloride by weight at an autogenous 
pressure in the range of 50 to 150 Ibs. p.s.i.g. (pounds pcr 

25 square inch gauge). Temperatures in thc range 140 0 to 
150 0 C. and pressurcs under 100 p.s.i .g. are preferred. 
Best restIlIs are oblained whcn the aqueous acid contains 
al leas t threc mol es hl'drogen chloride pcr mole of tet ra
hydrofuran. The mole ratio of hydrogen chloridl! to 

'0/ 
Tetrn hydrofuran 1 ,4-dlch lorobu tn De 

This reaction also yields 4,4'-dichlorodibutyl ether as a 
by-product 50 lhat the eTUde 1,4-dichlorobutane may con
tain lip to 10% by weight or more of this malerial. The 
formation of this by-product is indicated by the equation: 
(2) H,C--CH, 

2 I I 
lI,C CH, + 2HCI=CI(CH,),O (CH,J,CI + H,O 

'0/ 

30 tetrahydrofuran :1Od the concentration of hydrogen chlo
ride and water in thc reaction mixture are critical since 
tbc success of thc proccss is dependenl upon the separa
tion of product as a non-aqlleous upper phase which can 
be readily decanted from the reaction mixture. These 

35 factors must be adjllsted so that the concentration of 
hydrogen chloride in the aqueous phase of the reaction 
mixture does not fall below 2070 by weight. For optimum 
results this concentrat ion should be in thc range 25 to 

Prior art procedures for the preparation of dichloro
butane from hydrogen chloride and tetrahydrofuran have 
generally sought to obtain high yields of this product by 
(1) the use of anhydrous rea gents to limit the amount of 
water in the reaction mixture, (2) the acldition of de- 40 

... hydrating agents to combine with the water produced 
and (3) the use of reaction catalysts. 

Triesehmann et aL, German Patent 859,734 (Decem
ber 15, 1952) employ anhydrous rea gents alone and in 
the presence of a metal chloride catalyst such as bismuth 45 
chloride. Codignola et al., French Patent 1,045,827 
(July I, 1953) carry out a continuo us gas-phase reaclion 
with anhydrolls reagents. Cass, U.S. Patent 2,218,018 
(Oct. 15, 1940) mes a dehydrating agent such as sulfuric 
acid. Scott, U .S. Patent 2,491,834 (December 20, 1949) 50 
employs quaternary ammonium halide catalysts and 
Kroper, German Patent 859.884 (February 5, 1953) em
ploys aqueous hydrogen chloride with bismuth chloride 
or sulfuric acid. 

In genera!, processes employing catalysts and dehydrat- "ij 

ing agcnts are disadvantageous in Ih at thc catalysts are 
expensive. Also, product recovery problems are com
plicatcd by the use of both dehydrating agents and cat
alysts. Furthermorc. all of these processes tend to give 
rclatively high yields of the by-product, 4,4' -dichlorodi- GO 
butyl ether so that the crude 1,4-dichlorobutane may 
contain over 4% by weight of this impurity. 

Ttle use of anhydrous raw materials and dehydrating 
lIgents in prior art proccsses is bascd on the premise that 
optimum yields are obtainable from areaction yielding Gij 

water wh en the mass act ion effect of the water is mini
mized by reducing its concenlration in the reaction mix
ture. ]t has now been found Ihat high yields of IA-di
chlorobutane ean be obtained in a ptocess employing 
aqueous hydrogen chloride in tbc absence of added cat- 70 
alysts. 

An object of the present invention is provision of a 

35 % by weight. Under the preferrcd conditions, the non
aqlleous product pha~c contains 1,4-dichlorobutane as a 
major constitlltent in approximately 95 % yield. The 4,4'· 
dichlorodibutyl ether formed under these circumstances 
equals I to 3 % by weight of the cTUde 1,4-dichloro
butanc. The reaction is rapid and requires only about 
10 to 30 minutes for complet ion. 

A continuous process may be usd to advantage if so 
desired. This is rcadily accomplished by feeding tetra
hydrofuran and hydrogen chloride gas in a mole ratio of 
about I: 2 into the botlom of a reactor containing a large 
excess of hot aqlleous 25 to 35% hydrogen chloride un
der autogcneOlls pressure at a tempcrature of 140 to 
150 0 C. and decanting or tlowing out the non-aqueous 
organic phase from the top of the reactor as formed to
gether with aqueou5 ph::tse containing one molecular pro
portion of water for each mole of 1,4-dichlorobulane 
which is the major constituent of the organic phase. This 
is readily accomplished by positioning all over-tl ow pipe 
at thc level to which the reactor is initially filled with hot 
aqueous hydrogen chloride. The over-flow will then be 
equivalent 10 the combined volume of the aqueous and 
non-aqueous product formed by the reaction. These 
phases can then be subjectcd to distill ation and decanta
tion to separate unreac ted tetrahydrofuran, 4,4'-dichloro
dibutyl ether and aqueous hyd rogen chloride from the 
1,4-dichlorobutane prodllced . If desired, the tetrahydro
furan and the 4,4' "'-'ichlorodibutyl ether can be recycled 
to the reactor. ]n carrying out this process, the hydrogen 
chloride feed should be adjusted 10 maintain the hydrogen 
chloride content of the aqueous product ph asc in the 
25 to 35% range. 

Numerous variations can be made in Ihis process with
in thc scope of the invention. Temperatures ranging from 
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120 lo 170 0 C. may bc employed. The concentration of 
hydrogen chloride in the aqueous phase of the reaclion 
mixture may range from ahoul 20 % hydrogen chloride 
to 45%. However, sincc pressures in excess of 150 p.s.i.g. 
are commercially impractical , a limit lo temperature and 5 
hydrogen chloride concentration is imposed. The stoichi
ometrical excess hydrogen chloride employed in the batch 
process should be equivalent to at least 3 moles hydrogen 
chloride per mole tetrahydrofuran , the preferred range 
lyillg between this value and 6 moles hydrogen cbloride 10 
per mole tetrahydrofuran. Hydrogen chloride-tetrahy
drofuran mole ratios of less tban 3: 1 give little or no 
l,4-dichlorobutane. Hydrogen chloride-tetrahydrofuran 
mole ratios of over 6: 1 givc satisfactory yields but re
duce the productivity of batch reactors to uneconomical 15 
levels since weight of product per unit volume of re
action space is low. In thc continuous process, tetra
hydrofuran may be added to 10-20 or even greater mol ar 
proportions of hydrogen chloride, tbc hydrogen chloride
tetrahydrofuran ratio being limited only by the rate of 20 
reaetion or hold·up in a given reactor. 

Thc by-products of the tetrahydrofurart·hydrogcn chlo· 
ride reaction include the interrnedi:Jte tetramethylene 
chlorhydrin in addition 10 4,4'-diehlotodibutyl ether. 
Tetramethylene chlorhydrin is a product of the equilibri- 25 
urn reaction: 

H,c--crr, 

4 
Some 4,4'-dichlorodibutyl ether is also hydrolyzed dur
ing the tetrahydrofuran stripping yielding additional tetra
methylene chlorhydrin whieh a1so contributes to the tctra-
hydrofuran recovery. Stripped non·aqueous product is 
then neutralizcd by washing with an aqueous alkali to 
remove hydrogen chloride, af ter which tbe 1,4-dichloro-
butane is distilIed leaving a still residue containing any 
unreacted 4,4' -dichlorodibutyl ether. 

As previously pointed out, separation of the 1,4-di
chlorobutane from the reaction of tetrahydrofuran and 
aqueous hydrochloric acid as an upper, non·aqueous 
organic phase is a critical feature of this invention. Ex
periments have demonstrated that the desircJ scparation 
will take plac.e if the concentration of hydrogcn chloride 
in the aqueous ph ase of the reaction mixture is not Jcss 
than about 20%, a 25-35% concentration being pre-
ferred for optimum yields. Separation of product as a 
Jower phase wiII take place if the hydrogen chloride con
centration is allowed to re.ach lower values but yie1ds 
and reaction rates are unfavorable under conditions that 
would result in this situation. In Ihis connectioll it should 
be pointed out that tbe faetor~ determining the desircJ 
phase separation are extremely complex. Thc density 
of the aqueous and non·aqueous phases is dependent on 
their composition and the components involved include 
tetramcthylene chlorhydrin, tetrahydrofuran and dichloru-
dibutyl ether as weil as hydrogen chloride, dichlorobutane 
and water. Distribution factors and the differenlÏal effect 
of temperature on density are also involved. Data on H,b Órr, + HCI=CICR,cII,crr,CH,Orr 

'0/ 

TetrnbydrofurUll Tetrnmethylene 
cLlorhydrln 

30 phase separation of product mixturcs in Table I shows 
th at the critical hydrogen chloride concentration is about 
20% by weight. In this tabie, tetramethylenc chlorhy
drin is designated as ThIC. 

Reaction with additional hydrogen chloride converts tbis 
product to 1,4-dichlorobutane; autocondensation gives 
4,4'-dichlorodibutyl ether. Because of its solubility in 
aqueous hydrogen chloride, tetramethy\ene chlorhydrin 
tends to accumulate in the aqueous pbase and is kept to 

35 TABLE I.-PHASE SEPARATION IN DICHLORO
BUTANE PROCESS 

a minimum by employing cxcess hydrogcn chloride. A 40 
low hydrogen chloride-tetrahydrofuran ratio may yield 
a single ph ase reaction mixture depending on the water 
content since tetramethylene chlorhydrin also inereases 
the solubility of 1,4-dichlorobutane in the aqueous phase. 

While some 4,4' -dichlorodibutyl ether is invariably '6 
formed by the process of this invention, the <amount 
forrned is kept to a minimum by the conditions employed. 
Temperature is an important factor. A batch prepara
tion employing the preferred reagent proportions at 110 0 

C. yields a crude dichlorobutane containing 25% di- 60 
chlorodibutyl ether whereas the concentration of tbis by
product is about 2% when the reaction is carried out at 
lSO· C. 

Although only small amounts of by-product 4,4'.di
chlorodibutyl ether and tetramethylene chlorhydrin are 60 
produced by thc process of this invelltion, yield losses due 
to tbeir forrnatioll can be avoided by recovery processes. 
On distillation, tetramethylenc chlorhydrin in the aque
ous hydrogen chloride phase is cor.vcrted to tetrahydro
furan whieh can be recycled to the pressure reactor. 4,4'· GO 
dichlorodibutyl ether is hydrolyzed by hot aqueous hy
drogen chloride to yield tetramethylene chlorhydrin whieh 
then reacts to give 1,4-{)ichlorobutalle. Build-up of the 
ether in the reactor apparently reaches an equilibrium 
or steady state when its concentration in the feed reaches GO 
2.-3.4 weight percent. Consequently the material can be 
reworked if necessary by batch or continuous process. 
It is readily scparated from 1,4-dichlorobutane by frac
tional distillation. 

The preferred recovery technique of this process in- 70 
volves distillation of the mixed aqueous and non-aqueous 
product phases to remove tctrahydrofuran. Thc tctra
hydrofuran obtaincd in th is way incJudes unrcacted tetra
hydrofuran and tctrahydrofuran produce<.l by Ihe splitting 
of hydrogen chloride from tetramethylene chlorhydrin. '11 

Exp. 

PositIon ol oT1lnnlc 
layer 8t-

150' C. Room 
Temp. 

Sop:u-a· 
tion ol 
layers 

Conc. In 8']. 
pha<e 

Hel TMC 

--------1---- --------------
1~.9 
21. S 
J9. R 
28. 0 
23. 5 

9.4 
l~.() 

12. 2 
1.4 
2.3 

Tb . ftb <f3P h .. e concentratlon 0 e water m t e reachon mixture 
is a1so critical as previously pointed out. Product separa-. 
tion and yields are controlled by the ratio of hydrogen 
chloride to water in tbe reaction mixture in conjunction 
witb the other process variables. These water vallles will 
be in tbe desired range when tbe concentration of hy
drogen chloride in the aqueous hydrogen chloride and tbc 
aqueous phase of the reaction mixture are maintained as 
previously indicated. 

Tbe invention may be understood in more detail from 
tbe examples which follow. In tbese examples, all per
centages are by weight unless otberwise indicated. 

Example 1 

This example shows results obtainable in batch prep
arations wben the cornposition of tbe reaction mixture is 
near optimum and ternperatures are varied. 

A series of runs was carried out in separate sealed 
glass tubes at various temperatures under autogenous 
pressure. Tbe temperature was maintaincd by inserting 
tbe tubes in a tbermostated Iiquid bath. The tubes were 
agitated by shaking during tbe time allowed for reaction. 
Since the reaction ra te decrcases with temperatIlre, longer 
healing periods we re allowed for the Jower temperatures. 

Tbc composition of tbe reactioD mixlure in wcight per- ! 
.,.~ 
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Cent is indicated below together with the mole ratio of 
tbe reagents: 

T.trahydrofuran _. ___________________________ ____ . 

U.~~~~~.~~ _ ~_t~ 1.0:!~ ." .... __ == = = = = = = ==== = =: ::= = = == =: = = = == 

Welgbt 
percent 

12.4i 
33.91 
53.62 

Mole 
raUo 

1 
5 

17.2 

The above can he obtained by mixing 38.8% aqueous 
hydi'ogen chloride with tetrahydrofuran. lt should he 
noted that this mixture contains 17.2 times the am ou nt 
of water that 1V0uld be forrned by quantitative production 
of 1,4-dichlorobutane. 

At the end of the reaction period, the tubes were 
coolcd, opened and analyzed. rn each case, a two phase 
}iquid phase was obtained in which the upper ph ase con
sisted principally of 1,4-dichlorobutane plus a small 
amount of 4,4' -dichlorodibutyl ether. Pertinent data on 
these runs are shown in Table 2. The quantity of di
chlorodibutyl ether produced is reported as the weight 
ratio of 1,4-dichlorobutane (DCB) to 4,4'-dichloro
dibutyl ether (DDE). Tetrahydrofuran is abbreviated as 
THF in this tabie. 

TADLF. II. -REACTIOl\'S IN TITF:ITCI :H,O 1!IXTUTIE OF 
MOLE RATlO 1:5:li.2 

Tr.mprrn- Muxlmum Contact I lI'fole Per· PrOf]nc! 
Run Ill re (o/C.) pr(, ~sllre time rrnt Tn~' DCB:DDE 

(p.s. i.!!.) (minutes) con \'rrsion rMio 

L _______ 
150 f!.7 25 94.0 66.6 

2 .. _____ • 150 88 64 94.7 70.5 3 ________ 
130 61 19 69.0 20.2 ... ----_. 130 68 34 80. 8 43.3 

1;, _____ .. 130 64 125 84 . 3 36. 5 6 . _____ .. 120 53 124 8i.O 31. 9 

J Thls (_ the rraet ion tIme or t.h~ length of time the reactant, wrrr In 
contact ulld a~itation was maintaiucd. 

These data show that the optimum reaction temperature 
is around 150 0 C. with a concomitant autogenous pres
sure of around 90 p.s.i.g. ft should be noted that the 
yield of 1,4-dichloro-butane falls olf as the temperature 
is decrcased and that the yield of by-product ether in
creases even though a longer contact time was allo\ved 
at 120· C. The given contact time includes a short 
heating period and is consequently somewhat longer than 
the actual reaction time. 

The final concentration of aqueous hydrogen chloride 
in the experiments at 150° C. was approximately 26%. 
These results indicate that reaction tcmpcratures below 
120· C. would be too low for practical purposes. 

Example /I 

6 
the yield of by-product ether. The initial concentration 
of aqueous hydrogen chloride in this batch experiment 
was 36.1 %. The fma1 concentration of the aqueous 
hydrogen chloride phase in the experiment at 150° C. 

ti was approximately 23%. 

Example III 

The procedure of Examplcs 1 and 2 was substantia1ly 
repeated with a mixture having THF:HCl:H20 mole 

10 ratio of 1.00:3.00: 10.81. Conversions in a 64 minute 
contact time at 140° C. and 150° C. we re 58.8 and 77 .6 
mole percent 1,4-dichlorobutane respectively. The cor
responding DCB: DDE weight ratios in the final products 
were 2.69 and 11.36 respectively. In these runs, the 

15 initial coneentration of the aqueous hydrogen chloride 
was 36.1 % . However, in the 140° C. run the lower 
aqlleolls phase had a concentration of approximately 
22% whereas in the 150° C. run the aqueolls phase was 
the upper phase aml the hydrogen chloride concentration 

20 in this phasc was about 16%. 

Example IV 

The procedure of the previous runs was repeated with 
a reaction mixture having a THF:HCI:H20 mole ratio 

2ti of 1: I: 3.6. Conversions in 64 minlltes contaçt time we re 
16.7 mole percent 1,4-dichlarobutane at 140 0 C. and 
21.1 mole percent at 150° C. The respcctive DCB:DDE 
weight ratios were 1.54 and 1.80 respectivcly . In this 
experiment, the tetrahydrofuran was in excess and al· 

30 though the aqueous hydrogen chJorid::: had an initia! 
concentration of 36.1 %, results were complcte!y un
satisfactory in that thc yiclds of l,4-dichlorobu tanc were 
low and the crude product contained bctween 35 and 40% 
by weight of 4,4' -dichlorodibutyl ether. 

35 
Example V 

This example iIIustrates an embodiment of the inven
tion in a continuous proccss as carried out in plant scale 
equipment. 

40 A glass-lined, cylindrical, steel pressure reactor was 
charged with approximately 10,000 pts. by weight of 
aqueous hydrogen chloride containing 26 to 28% hydro
gen chloride by weight. This reactor was equipped with 
bottom inlcts for feedin g raw matcrials and a liquid prod-

45 uct over-flow pipe slightly above initial level of the acid 
charge. Jt was also equipped with an outlet pipc situ
ated at the top of the r..:actor for venting air and other 
gases. All outlets were equipped with pressme valves. 
Means for heating and cooling the reactor with steam 

60 were also incJuded. 

The experiments descrihed in this and the two following 
examples show the effect of batch composition on the 55 
results obtained. 

Following the initia I charge of aqueous hydrogen chlo
ride, the contents of the reactor were hcated to 120° C. 
under autQgcnous pressLIre. Fecding with approximately 
equal weights of hydrogcn chloride and tetrahydrofuran 
was thcn initiated while the temperature was allowed to 
rise to 140 0 C. The feed rate of tctrahydrofuran was 

A series of runs was made following substantially the 
procedure of Example lexcept that a second reaction 
mixture was employed in which the male ratio of 
THF:HCI:H20 was 1:4: 14.4. This corresponcls to a 60 
weight ratio of THF:HCI:H20 of 1.00:2.02:3.59. Sig
nmcant data are shown in Table IJl. 

TARLE IlI.-REACTIOl\'S IN TITF:HCI:IT,O MIXTURE OF 
MOLE R .\TIO t :4 :14.39 

gradmily incrcased to 5900 pts. by weight per hour. At 
the same time, liquid over-flow was removcd from the 
reactor, cool cd, reduc<!d to about eight pounds pressure 
and fed to a recovery still. Feed rates and temperaturcs 
were controllcd so that the reactor pressure did not ex-
ceed about J 00 p.s.i.g. and the aqueous phase leaving 
the reactor contained abollt 28% hydrogen chloride by 
weight. The adjusted hydrogen chloride feed rate was 

TemJ'('ra· Contact 
Run lure (O; C.) time 

(minutcs) 

Molr Pcr· 
cent THF 
conyC'rsion 

Product 
DCB:1l DE 

fatio 

66 approximately 5910 pIs. per hOllr. Gas equivalent to ap
proximately 3 to 5% of the hydrogen chloride feed was 
recycJed to ascrubber containing tetrahydrofuran feed. 

----
7 ________ .. _____ .. _ .. 130 124 77.3 10. ro 8 ____ _ . __ . __ . ________ HO f>4 sn.o lK f l3 70 11.. ___ • ____ .. _, ______ 150 64 87. 3 21. 55 

Jt will be seen that reducing the mole ratio of hydrogen 
·chloride to tetrahydrofuran from 5: I to 4: I, not only de
·"eases tbc yield of 1,4-dichlorobutanc but also incrcases 76 

The process yielded approximalely 10.000 pIS. per hour 
of crude, non-aqucous product phase containing 93% 1.4-
dichlorobutane, 2% 4,4'-dichlorodibutyl ethel' and 5% 
unreacted tetrahydrofuran plus a sm all amollnt of hy-
drogen chloride. This amounts to a net yield of 97% 
1,4-dichloroblltane with a dichlorobutane to by-product 
dichlorodiblltyl ether weight ratio of 46.5: 1. 

Tbc crude two-phase product mixture was fractionally 
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distilled to remove tetrahydrofuran and hydrogen chlo
ride ior recycling. Tbe organic phase was tben dccanted 
trom tbe slrippcd product, washed wilh caustic 10 re
move unreacted hydrogen chloride and purified by frac
JÏonaJ distillation leaving 4,4' -dichlorodibutyl ether as a 
still rcsid ue. 

Tbe net yield of 1,4-dichlorobutane from the recovery 
process was almost quantitative sincc, as previously 
pointed out, distillation of the two-phase product con
verts tetrarncthylene chlorhydrin to tctrahydrofuran and 
hydrogen chloride anJ hydrolyzes some of the dichloro
dibutyl ether 10 give tctramethylcne chlorhydrin which is 
also converted to tetrahydrofuran and 1,4-dichlorobutane. 

No mechanical agitation was needed in this prepara
tion since sumcient mixing look place in the feeding 
process and excess agitation would interfere with efficient 
decantation of the non·aqueous product phase. 

Having described my invention, 
I claim: 
1. A continuous process for the manufacture of 1,4-

dichlorobutane comprising continuously feeding substan
tially anhydrous tetrahydrofuran and slibstantially an
hydrous hydrogen chloride in a mole ratio of about 1:2 
jnto the bottom of a Iiquid mixture comprising a large 
exccss of 20 to 45 % by weight hydrogcn chloride in 
water at a temperature in the range 130 0 to 150 0 C. 
and an autogenous pressure of 50 to 150 p.s.i.g. in lhe 
substantial absence of a catalyst, whilc continuously de
canting reaction product in the form of an non-aqueous 
upper phase containing 1,4-dichlorobutane as its major 
constituent and aqueous' phase containing approximate
Iy one molecular proportion of water per mole of 1,4-
diehlorobutane in said non-aqueous phase and not less 
than 20% hydrogen chloride by weight, sufficient hy
drogen chloride being fed to the reactor so as to main
tain the hydrogen chloride content of the aqueous phase 
in the aforesaid range. 

2. The process oi claim 1 to which is added the steps 
of fractionally distilling the two ph ase product mixture 

8 
dichloroblltane comprising continuously feedin g substan
tially anhydrous tetrahydrofuran and substantially anhy
drous hydrogen chloride in a mole ratio of about 1:2 
into the boltom of a liquid mixture comprising a large 

5 excess of 20 to 45% by weight hydrogen chloride in water 
at a temperature in tbe range 120 0 to 170 0 C. and autog
enous pressure in thc substantial absence of a catalyst, 
while continuously decanting reaction product in L~e form 
of a non-aqucous phase containing 1,4-dichlorobutane 

10 as its major constituent and an aqueous ph ase containing 
approxilllately one molecular proportion of water per 
mole of 1,4-dicblorobutane in said non-aqueous phase and 
not less than 20% hydrogen chloride by weight, sufficient 
hydrogen chloride being fed to the reactor so as 10 main-

15 tain the hydrogen chloride content of tbe aqueous phase 
in the aforesaid range. 

5. A continuo us process for the manufacture of 1,4-
dichlorobutane comprising continuously feeding substan
lially anhydrolls letrahydrofuran and substantially an-

20 hydrous hydrogen chloride in a mole ratio of about 1 to 
2 into the bottom of a Iiquid reaction mixture comprising 
a large excess of an aqueous 25 to 35% by weight solu
tion of hydrogcn chloride at a temperature in the range 
130 to 150 0 C. and autogeneous pressure in the range 50 

25 to 150 p.s.i.g. in the substantial absence ' of a catalyst, 
while continuously decanting reaclion product in the form 
of a nonaqueous upper phase containing 1,4-dichlorobu
tane as its major constituent and aqueolls ph ase contain
ing approximately one molecular proportion of water per 

30 mole of 1,4-dichlorobutane in said non-aqucous phase 
and. 25 10 35% hydrogen chloride by weight, sutJicient 
hydrogen chloride being fed into the aforcsaid reaction 
mixture to maintain the hydrogen chloride content of the 
aqueous phase in the aforcsaid range of 25 10 35% by 35 weight. 

6. The process of claim 5 in which the molecular ratio 
of tetrahydrofuran to hydrogen chloride in the liquid re
action mixture is not more than 1 :5. 

to Temove tetrahydrofuran decanting the non-aqueous 40 
phase from the still residue, neutralizing said ph~se by 
washing with aqueous alkali to remove hydrogen chloride 
and fractionally distilling said neutralizcd non-aqueous 
phase to separate pure 1,4-dichlorobutane. 

Refereoces Ciled in tbe file of tbis patent 
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4. A continuous process for tbe manufacture of 1,4-
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2 Claims. (Cl. 202-70) 

This applieation deals with the recovery of volatiIe 
product from two phase liquid mixtures. More par
tieularly, it relates to the recovery of tctrahydrofuran from 
the two phase Iiquid mixture obtaincd in the production 
of 1,4-dichlorobutane by rcaction of tetrahydrofumn with 
hydrogen chloride. 

l,4-dichlorobutane is a valuable intermedia te in the 
production of nylon. An important commercial source of 
this material is from the reaction of tetrahydrofuran with 
hydrogen chloride. This is apparcntly a two-step rc
action in which tetramethylcne chlorhydrin is first formed 
by a reversible rcaction. 
(1) n,C--CH, 

I I +HCl=:; CICll,CH,Cll,Cll,OH 
n,c Cll, 

"0/ 

Tetrabydrofuran TetrametbyJcnc cblorbydrln 

(2) 

CIcn,CII,CH,ClI,OII+llCJ--+CJCll,CII,CII,Cll,CI+2II,O 

Tetrnmctbylcne chlorhydrio l,4-dicbloro butao6 

The reactions shown above normally yield two-phase 
mixtures consisting of an aqucous acid phase and an or
ganic phase whose major constituent is dichlorobutane. 
The latter is substantially insoluble iu water or aqueous 
hydrogen chloride. In addition to water, hydrogen chlo
ride and l,4-dichlorobutane, this mixture also contains 
unreactcd tetrahydrofuran and tetramethylene chlorhy
drin. Tetrahydrofuran and tetramethylene chlorhydrin 
are soluble in both the aqueous and the non-aqueous 
phase. In order to produce l,4-dichlorobutane economi
cally it is essential to recover unreacted tetrahydrofuran 
and minimize its loss in the form of undesired reaction 
products such as tetrarnethylene chlorhydrin. 

Prior art methods for the recovery of l,4-dichloro
butane from the two-phase reaction mixtures described 
above incJude separation and fractional distillation of 
the non-aqueous phas.e preceded in some instances by dis
tillation of tetrahydrofuran from the crude mixture. In 
other cases, the 1,4-dichlorobutane is steam distilled as an 
az.eotrope. and then separated from the aqueous dist illate. 
In these procedures, substantial amounts of bcth tetrahy
drofuran and tetramethylene chlorhydrin are lost in the 
aqueous phase from whieh they cannot be economieally 
recovered. 

Tbe object of tbis invention is to provide a process for 
the recovery of a voltatile organic product soluble in both 
phases of a two-phase mixture cornprising an aqueous and 
a nonaqueous phase. An additional object is to provide 
a proccss for recovering tetrahydrofuran irom a two
phase liquid mixture produced by reaction of tetrahydro
furan and hydrogen chloride in the production of 1,4-di
chlorobutane. A fmther object is to provide a proeess 
for the recovery of tetrahydrofuran from the two-phase 
Iiquid mixture produced by reaction of tetrahydrofuran 
with hydrogen chloride while simultaneously reducing the 
tetramcthylene chlorhydrin content of the said mixture. 
A still further objective is to provide suitable apparatus 

2 
for carrying out the aforcsaid objectives. Additional ob
jectives wil! become apparent in tbe following ûi~cllssion. 

The above-mentioned objects of this illvcnt:on are 
achieved by passing a two-phase mixture of thc type Je-

5 scribed into a distillation column design cd to rClllOYC a 
volatile organic product, withdrawing the bOttOlll product 
of the column, separating the two phases thercin, passir:g 
a porlion of the separated aqueous piJ ase 10 a vaporizer 
or calandria and returning thc vapors of thc aqueous ph ase 

10 to the bottom portion of the said column 10 supply heat 
for distil!ation and mise the aqueous phase concentration 
of the column liquor while continuously removing volatile 
organic product from the top of the column and the 
balance of the bottom product from which a portion of 

15 the aqueous ph ase had been separated. 
The prcferred method of operating the invention is 

illustrated in grcater detail by the accompanying drawing 
'yhich is explained with particular reference to the separa
tion of tctrahydrofuran and cru de 1,4-dichloroblltanc 

20 from a two-phase reaction mixture obtained by the action 
of hydrogen chloride on tetrahydrofuran. The afore
said mixture is introduced into the distillation column 
designated as 10 through line 1. The bottom product of 
tbe column is removed to decanter, 20, by line 2. The 

25 two phases separate in the decanter and a portion of the 
aqueolls phase is remoycd through valve 3 to line 5 Icad
ing to the vaporizer or calandria, 30. The aqucous phase 
is usually the denser of the two phases involved when 
exccss hydrogen chloride has been employed in the re-

30 action ancl the concentration of hydrogen chloride in tb is 
phase is around 20% or above. The aqucolls phase is 
boiled in the vaporizer and the vapors arc fcd 10 the 
lower portion of thc clistillation column through line 6 
which is bel ow the point at which the two-phase mixture 

35 is inlroduced through line 1. Tctrahydro[uran vapors and 
some hydrogen chloride gas are removed as overhead 
proJucts trom the top of thc column tbrough !ine 7. Thc 
bal<lllce of Ihe bottom product of the column which nor
mally contains some aqueous phase is removèd from the 

40 decanter through line 4 [or more precise scpar;!tion in a 
second decanter not shown in the drawing. Thc non
ilqUCOUS ph ase consisting of crude l,4-dichlorobllwnc is 
then refined, e.g_ by removal of acid impurities by an 
alkali wash followcd by fractional distillation _ 

Although the apparatus shown in the drawing represents 
45 the preferred means for carrying out the invcntion of this 

appJication, it is understood that the invention is not 
limited to this specific embodiment. Any device that wili 
preferentially increase the concentration of aqueous phasc 
in the column bottom by separating and removing a major 

50 proportion of the non-"queous organic phase and returning 
principally aqueous ph ase to the vaporizer wil! serve the 
purpose. Several modific:\tions and equivalents for ac
complishing this will be immediately apparent to those 
skilkd in the art. The specific design and materials of 

55 cOilstruction employed in the column, separator or de
canter and the vaporizer or calandria are naturally subject 
to variation depending on the degree of fractionation de
sired, rate and efficiency of ph ase separation, corrosion 
problems, etc. These are well known and conventional 

00 parts whose construction in a variety of modifications will 
be readily apparent to any chemical engineer. 

This invention makes it possible to effect an outsta!1d
ing reduction in the tetrahydrofuran and tetramethylene 
chlorhydrin content of the aqueous ph ase leaving ' the 

65 process. The tetrahydrofuran and hydrogen chloride 
leaving the still as overhead are then availablc for reuse 
in the production of 1,4-dichlorobutane so that high net 
yields are obtained. 

The advantagcs of the invention are apparently partly 
70 inherent in the fact th at it maintains an elevated conccn

tration of aqucous phase in the column which seems to 
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3 
favor extraction of the non-aqueous ph ase and dehydro
halogenation of tetramethylene chlorbydrin to tetrahydro
furan and hydrogen chloride by the reverse of Reaction 1. 
This condition mayalso contribute to same convers ion 
of the chlorhydrin to 1,4-dichlorobutane by reaction with 5 
hydrogen chloride, It also appears that circulation of an 
aqueous phase to tbe vaporizer ratber tban a mixture con
sisting largely of an organic Iiquid increases tbe efficiency 
of beat transfer so that the so-called "boil-up" is greatly 
increased. Wbatever the explanation, it bas been found 10 
that the invention results in an outstanding improvement 
in the removal of tetrahydrofuran from the two-phase reac
tion mixture wbich was not expected and is not to be 
restricted by the theoretical speculations summarized 
above. 15 

The invention is iIJustrated in still greater detail by 
the following examples. 

4 
of tbe experiment tbe feed mte was 11 to 13 pounds per 
hour throughout. 

Example 2 

Tbe invention was also applied to plant seale equipment. 
Tbc column used was approximately 50 feet high, 40 
inches in diameter, and was packed with 1 inch saddles. 
Tbc two-phase reaction mL""{ture was substantially iden
tical with tha t of Example 1. 

Before employing the decanter system, a portion of 
the two-phase boltom product was fed directly to the 
caiandria by natural circulation where it was vaporized 
and the vapors were fed into the bottom portion of the 
stiJl. Following this, tbe column was equipped with 
a decantcr as shown in the drawing and the calandria 
was fed with a portion of the aqucous phase scparated 
by this means. Samples were pcriodically removed from 
the bottom product and analyzed for tetramethylene chlor
hydrin in both the organic and aqueous layers. Tbe fol-

Example 1 

The" utility of th is invention was demonstrated by com
paring the resul ts obtained when a reaction product of 
tetrnhydrofuran and hydrogen chloride was distilled to 
remove tctrahydrofuran using a packed column opcratcd 

20 lowing table gives the average results for approximately 
140 hours' operation before employing the deca nter and 
120 hours af ter tbe decanter bad been installed . 

with alld without a phase separation procedure, 25 
The column employed in this experiment was approxi

mately 6 feet high 3 inches in diameter and was packed 
with V<a inch Raschig rings. TIw rcact ion mixture was 
produccd by the reaction of two molecular proportions 
of hydrogen chloride with one molecul ar proportion of 30 
tetrahydrofuran, Tt consisted of approximately 85% by 
weight of a non-aqueous phase whose major constituent 
was 1 ,4-dichlorobutane and 15 % of an aqueous ph ase con
taining approximatcly 20% hydrogen chloride. 

In thc first part of the experiment a portion of the 35 
two-phase bottom product of the column was fed directly 
to a calandria where it was vaporized and the vapors were 
fed into the bottom portion of the column. Following 
this, the bottom product of the column was drawn off 
through a wide tube in which the aqueolls phase settled 40 
to the bottom and was drawn oIT to feed the vaporizer or 
calandria wbile the remainder consisting principally of 
non-aqueous phase was removed by means of a side arm. 
The distillation process was run for approximately 300 
bours without the separator tube and for approximately 45 
the same period aft er tbe separator had been installed. 
Product samples wc re removed fOT analysis from time to 
time and the concentrations of tetrahydrofuran and tetra
methylene chlorhydrin dctermined for the aqueous phase. 
The analysis before and after installation of the decantcr 50 
are contrasted in the following tabie. 

Averare Conccntrntion Percent 

Average Concenlmtion 
Percent Tetr3lllc\hylene in Percent by Wetght Percent 

Chlorhydrln ReductiOll 

Belore After 

Jn or~"ntc I'yer ______ _________ ____ 12.0 3.3 72. 5 Iu water layer ____________________ i . 6 1.7 77.5 

Having described my invention, I claim: 
1. In a fractional distill ation process for recovering 

tetrahydrofuran from a liquid two-phase mixt ure com
prising tetrahydrofuran, 1,4-dichlorobutane, tetrnmethyl
ene chlorhydrin, hydrogen chloride and water, the step 
of removing said tetrahydrofuran while simultancously 
reducing the concentration of tetramethylene chlorhydrin 
in the said two-pbase mixture by feeding the said two-
phase mixture directly into a d istillation column, with
drawing the bottom product of said disti!Ja tion column 
and scparating the phases therein, passing a portion of the 
separated aqueous phase to a vaporizer, returning the 
vapors of said portion of said aqueous ph ase to the bot-
tom part of the aforesaid distillation column and continu
ously removing tetrabydrofuran from the top of said 
distillation column. 

2. In a process for the manufacture of 1,4-dichloro
butane, the steps for recovering tetrahydrofuran and 1,4-
dichlorobutane from a two-phase mixture consisting of 
an aqueous phase and a Don-aqueous phase comprising 
tetrahydrofuran, l,4-dichlorobutane, tetramethylene chlor
hydrin, hydrogen chloride and water while simultancously 
reducing the concentration of tetramethylene chlorhydrin 

in Percent by Welght 
Constituent 

Beloro After 

Tetrnbyilrolurnn ____ _____________ 8. 3 0.3 
Tetramethylono Cblorbydr!n _____ 4.3 2.6 

Redurtion 
Dueto 

Sennrntor 
Process 

96 
40 

55 in the said two-phase mixture, said steps comprising feed
ing the said two-phase mixture directly into a distillation 
column, withdrawing the bottom product of said column 
into a decanter and scparating the two phases therein, 
passing a portion of the separated aqueous phase to a 

. As will he seen, tbe proeess of tbis inventiod effectivcly 
reduces the tetrahydrofuran and tetramethylenc chlorhy
drin content of the aqueous phase. Total saving of tetra
hydrofuran calculated as the average percent equivalent 
of both tetrabydrofuran and tetrametbylene cblorhydrin 
in the aqueous phase amounted to a reduction of poten
tially available tetrahydrofuran from 11.2 to 2.0% by 
weight of tbe aqueous phase. 

60 vaporizer or calandria, returning the vapors of said por
tion of said aqueous phase from the said vaporizer to 
tbe bottom part of said column at a point below the point 
at which said two-phase mixture is fed to said column, 
removing the balance of the bottom product from said 

65 decanter and refining the non-aqueous phase therein, said 
non-aqueQUS phase consisting of crude 1,4-dichlorobutane, 
and continuously removing tctrahydrofuran from the top 
of said column. 

The experiment also showed that the capaeity of the 
decanter equipped system was superior to that of the un- 70 
modified system. In the first part of the experiment the 
two-phase product was fed to tbc column at a rate of 3 

References Cited in the file of tbis patent 

UNITED STATES PATENTS 

2,460,117 
2,577,156 
2,729,600 
2,750,398 

Beckel ct aI. ____________ Jan. 25, 1949 
Robertsoo _______________ Dec. 4, 1951 . to 4 pounds per hour. Wh en this rate was raised to 10 

pounds per hour for a time, tbe tetrahydrofuran content 
of the aqueous phase rose 10 21 %_ In tbe second part 75 

Beach _________________ Jan. 3, 1956 
Courter et al. ___________ June 12, 1956 
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2,783,268 

PRODUCTION OF ADIPONITRILE 

2 
the formatioll of asolid phase and tbe produets separate 
rapidly upon standing. 

The water content of the reacting mixture is basically 
cOlltrolled by the solubility of sodillm chloride, around 

Uarry B. Copelio nnd Frederick J. Feldhousen, Jr., Ni. 
ogara FaUs, N. Y., assignors to E. I. du Pont de Ne. 
mours & Company, WlImÎfgton, Del., a corporation 
of Delaware 

G 21 % hy weight. Tt is most conveniently maintaincd by 
the use of solutions of sodillm cyanide as one reactant. 
The slJlutions should not have a solid content of greJt.:r 
thar: abOl:l 20 % since more highly concentrated solutions 
do not sllpply enough water to keep all the sodium chloride 

No Drawing. Appllcation July 25, 1955, 
Serial No. 524,291 

7 Claims. (Cl. 26G-465.8) 

10 dissolvcd. Solutions of lesser concentration can be uscd 
but tend to supply an unnecessary quantity of water. The 
tot al qllantity of sodillm cyanide required, and h~nce of 
20% solution, is determined by the quantity of dichloro-
butane. 

This invention relates to tbc manufacture of adipo- 15 
nitrilc by tbe cyanidation of 1,4-dichlorobutane, 

A prefcrred rcaction tempera tu re is around 100· C., 
i. e. 95-105· C. In this narrow temperature range am
bient pressllre, arOlInd 760 mmo of Hg, can be employed. 
Yield of adipcnitrile is also at a maximum at these tem· 
peratures. Temperatures of up to about 130· C. are 

Heretofore various proposals have been advanced for 
cyaniding 1,4-dichlorcbutane to the corresponding adipo
nitriIe by means of sodium cyanide . . Generally these pro
posals require tbe use of a cyanidation solvent such as an 
alcohol, an ether, au amide or the like. More recently it 
has been discovered that preformed adiponitrile, alone or 
preferably containing a little water to iu;;rease tbe solu
bility of the inorganic cyanide utilized, can itself serve as 
thc reaction medium. 

A disadvantage common to all the processes mentioncel 
is the appearance, during the course of the cyanidation re
action, of asolid phase in' the reacting medium. This 
ph ase consists largely of common salt but also includes 
inorganic cyanidcs and expensive organic materiaIs, 
espccially product adiponitrile, carried down with tbe 
salt. Recovery of the nonsaline compounds is both com
plex and costly, greatly burdening the economics of the 
process to which it must be applied. 

Besides requiring the addition of several steps to tbe 
over-all procedure, the solid phase interferes with the 
cyanidation itself. lts precipitation, for example, tends 
to fill the reaction apparatus and clog tbe pip es employed. 
Under some circumstances, moreover, tbe precipitate 
forms a pasty, semiftuid mass very difficult to control. 

A general object of tbis invention, is, consequently 
to effect improvements in tbe cyanidation of 1,4-dichloro
butane. 

A specific object is to provide improvements in the 
cyanidation process eliminating the format ion of asolid 
phase during the reaction. 

The above-mentioned and yet other objects are achieved 
in accordance with this invention by a process in which 
adiponitrile mixed witb water is used as the reaction 
solvent under such conditions that two liquid phases but 
DO solid pbases are produced. In tbis process the 1,4-
dichlorobutane and sodi4I11 cyanide are contactcd either 
batcb-wise or continuo!lsly in tbe water-adiponitrile mix
ture. 

Conditionswhich must be carefully or critically con
trolled to effect the desired result are (1) the concentration 
of water or brine, (2) the temperature and (3) the pres
sure. Also of importance are tbc concentrations of thc 
solvent adiponitrile and dichlorobutanc and of the aque
DUS sodium cyanide solution preferably used to supply the 
cyanide. When these conditions are regulated as notcd 
bel ow, the spent cyanidation mixture will separatc cleanly 
and almost instantaneously into an aqueous ph ase con
taining all ,tbe salt produced and an organic phase con
taining adiponitrile and unreacted dichlorobutane. 

20 usabIe but ahove about 120· C. are not desirabIe. All 
temperatures above about 105· C. require superatmos· 
pheric pressu,e to maintain the water in the mixture, 
Autogenous pressure is satisfactory to accomplish this 
result. Above 120· C. this pressure may become exces-

26 sive. Hydrolysis of the product mayalso become exces-
sivc above about 120· C. 

Some solvent adiponitrile is essen ti al to Jissolve the 
or~anic material, dichlorobutanc, cmploycd. Thc wci~ ht 
of adiponitrile should, in general, at least be cqual to 

80 tbat of the dichlorobutane, althollgh somcwh:lt smaller 
amounts can be liselI. It may vary betwcen abollt 2 and 
20%. 

The wcight of sodium cyanide present should be 
stoichiometricillly equiVûlent to that of the dichloro-

35 butanc, i. e., the ratio of cyanide to dichlorobutanc should 
be at leJst abollt 100/126 and prcferably 111. Thc wcirht 
of water is at least four times that of the cyanide and ma)' 
be as high as about five times the latter. Tbe water: CY:Jn
ide:diclJo,obutane weight ratio should be between 

40 around 4: I: 1 and 5: 1 : 1. 
Hold-up nme in the reactor is not sharply critica!. 

Contact between stoichiometrie qllantities of react~nts, 
i. e., sodium cyanide and 1,4-dichlorobutane, ShOllld, hol'." 
ever, be at least one hour for best results. Up to two 

45 hours can be used to advantage. Longer periods arc a!so 
usabIe but do not yicld any commensurate ga ins. 

Since all reaetants and produets of this invention are 
Jiquids, the process described lends itseJf readily to con
tinuous operation. In such operation sodium cyan:dc 

50 sO!lltion is added continuously to the adiponitrile. Eq\,i'l
alent amOtin!> of I ,4-dichlorobut~ne are added separate!y 
to the adiponitrile simultaneously with the cyanide. The 
resulting mixture is thoroughly agitated as by a conven
tional stirrer and a volume equivalent .10 tll:: combined 

55 volumes of the dichlorobutane and the cyanide so!ution 
is continuously withdrawn. 

The withdrawn portion of the spent mixture is al· 
Jowed to stand for a short while. Aqueous and orgnnic 
layers appear and arc easily separatcd by decantation. 

(;IJ The organic layer, which consists primarily of adiponitrile. 
some dissolvcd water, unrcacted 1,4-dichlorobutane and 
by-products, is easily resolved into its components by 
fractio:lal distillation. The aqucous layer is esscntially 
brine which can be evaporated to yield salt. Further 

For the best results, a reaction mixture comprising 
45-65% by weight of water is preferred. At lower con
centrations of water solids may appear. At higher con
centrations, control of tbe pressure and separation of the 
products become difficult. When, however, the 45-65% 
range is employed the reaction proceeds smoothly without 

C; purification of the salt is undertaken as nece$sary. )f it 
is so desired, incomplete evaporation of the brine can be 
l1tilized and the saturated aqueous portion recircula:ed 
through the system carrying with it llnreacted cyanide and 
valuable organic impurities. 

70 Tbe low tcmperatures necessitated by operation with 
two liquid phases give sluggish reactions and low conver· 
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2,783,268 

3 
sions. For these reasons use of a catalyst is preferred. 
Satisfactory catalysts are calcium chloride, di sclosed in 
application Serial Number 426,934, filed April 30, 1954, 
now Patent No. 2,715,138, and the quatemary ammonium 
compounds of application Serial Number 478,542, filed 5 
December 29, 1954. The disclosures of these applica
tions are specifically incorporated by reference herein. 

Calcium chloride and quaternary ammonium mono
mers, e. g., quaternary ammonium halides, improve con
vcrsions and cyanidation. All, ho wever, ure water-solu- 10 
bie and are removed from the reacting system in the 
aqueous phase. Replacement and separation from so
dium chloride complicatc tbe process. 

Preferred catalysts are, consequently, chunks or rela
tively large aggrcgates of polymeric quaternary ammoni- 15 

4 
EXAMPLE 3 

A series of continuous runs was made under auto
genous pressure. 108% of the qnantity of 20% cyanidi! 
solu tien necessary to cyanide the dichlorobutane was uscd 
in Run, 6-8 ~md the stoichiometrie quantity in the othcr 
1\\'0 runs. 

The runs were initiated by feeding the dichlorobutane 
and aq lleollS sodillm cyanide into a reactor cenlrtining 
pure adiponitrile. T he concentration of water was then 
,~lIc',',ed to b!!i ld up to and maintained at 45-65 %. Cata
Iysts were employcd as noted. 

The produets separated rapidly upon standing and the 
organic layer was distilled. ReslIJts are shown in Table II. 

Table 1I 
urn anion-exchange resins. A description of thes;: syn- CO :-:T1:-:UOU S R UNS-'l'WO LIQUlD PHA~E., 
thetic resins is given in "Ion Exchange Resins" by Kunin .... . -- --.. - .-- .--- ... ---------- .-

~~~~~~~~,,(~~~~~~ s~~~sbY~h; R~~~0~~J~:~s3~~~~ I T rm f). Pmsure Ho1 ·1·up I A D~, Sïo~~~T 
Run I AddlUvc (°0.) (mm. Hg) U ~lO .Yleld neB t ry 

pany, is a preferred representative of these catalysts. 20 ___ 1 _____ :.. ______ (Ulillut~S) .\LJ:\ 
Chemically, it is the chlorid e of the copolymer of vinyl (»cnrm) 
pyridine and diviny1 benzcne quaternized wilh dim ethyl --------
sulfate. Other suitable resins may, of course, be sub- 0"'''1 50 

I!. lItA-4fJO . _ .. __ tOO 760 f O 97.5 ~'.2 
stituted for the "Amberlite" IRA-400. It wil! be under- 7.. __ . CaCI, (3%). 12') I,O'!! 00 07.5 :iJ ~ 
stood that when an ion-exchange resin is IIsed as the 25 s .... _ ~()n~__ __ __ 100 ' IY.) SO B'l. 4 I 3 

lt .•. __ 2t.1J g. 
catalyst, agi ta tion may be supplied by passage of the " lI tA~ I()() .. 
reactants through a bed of the catalyst rather than by an 10 .. .. G71 ~. 

, IRA-100 .. 

I(}J 87.1 ':'1. 1 700 400 

72. 8 100 7tiO ~.3 
agitator. . 

--~------_._--. 

There follow some examples which iIIustrate the inven
tion in more detail. All percentages given are in tcrms 30 
of weight. No solid phase appeared in the product of 
any run recorded and the Iiquid phases separatcd c!eanly 
and rapidly. 

Having described the invention, we claim: 
J. The method of producing adiponitrile which com

prises reacting a dissolved alkali metal cyanid~ :lnd 1.4-
rlichlorobut;:;)(! a t 95-120· C. and autogenous prcs,ure in 
a reaction mixture comprising the cyanide, 1,4·dichloro-

EXAMPLE I 

A series of batch runs was made under essentially 
autogenous pressure and at various temperatures to de
termine conversions. In each case the corresponding 
theoretica! quantities of 1,4-dichlorobutane (DCB) and 
20% sodium cyanide so!ution were ad mixed with adiponi
trile (ADN) solvent in a sealed autocl ave and agitated. 
The tota! concentration of water in the reilction mixture ~; 
was nbout 65%. Af ter the chosen reac!ion per:od the 
mixture was allowed to senle and divide into two distinct 
Jayers. Tbe byers were scparated by decantation and th~ 
organic layer analyzed by distillation. Results are shown 
in Table I. 

Table I 
BATCH RUNS-TWO LIQUID PlIASES 

Conver-
Tempera- R eactlon Wt.of Wt.of !'Jon or 

Run ture,O C. time ADN sol· Dcn (g.) DCB 10 
(mlnutes) vent (g.) ADN (per· 

crnt) 

1 __ .. ____ 
100 0150 lBO 127 ~3. 7 2 ________ 
100 100 f,so 88 44.0 3 ________ 
130 30 6SO 88 57. tl ._------- 126 30 6SO 88 41. 3 5 .. ______ 117 30 680 AA 24. 0 

EXAMPLE 2 

35 oUl;:me, preformed adiponitrile and about 45-65 % by 
weight of water, permi tting the spent reaction mixture 10 
stanJ and Jivide into a luwer brine and an upper organ ic 
Jayer, separat ing the layers by decan tation and recovc ring 
proJ uct adiponitrile from the organic layer. 

40 2. The method of claim I in whieh the temperature is 
about 95·-105· C . and the pressure is ambienl. 

3. The method of claim I in which the liquid reaction 
mixture contains a quatcrnary ammonium compound. 

4. The method of claim 3 in which the quaternary am-
45 .- ~onium compound is solid, insoluble ion-exchange resin. 

5. The method of claim I in which the liquid reaction 
mixture contains calcium chloride. 

50 

6. The method of claim I in which the product adi
ponitrile is recovered by distillation. 

7. The process of manufacturing adiponitrile which 
comprises continuously feeding 1,4-dichlorobutane and 
an approximately 20% aqueous solution of sodium cy
anide simultaneously with preformed adiponitrile to yicld 
a rcaction mixture comprising about 45-65 % by weight 

55 of water, reacting the sodium cyanide and 1,4-dichloro
butane with agitation at a temperature of 95°_120. C. 
and autogenOlIs pressure, continuously withdrawing a 
volume of reacted mixture equal to the volume of rea ct
ants added thereto, hold-up time being at least about 1/2 

60 hour, allowing the withdrawn volume to stand and divide 
into organic layers, separating the layers by decantation 
and recovering adiponitriie by distillation from the sepa
rated organic layer. 

Run 5 of Example I was twice substantially repeated 
except that in ODe instanee 8 g. of tetramethyl ammonium 
hydroxide and in the other 20 g. of "Amberlite" lRA-400 
was used as a catalyst. 27.5% conversion was obtained 65 
in 30 minutes with the tetramethyl ammonium hydrox-

References Clted in the file of this patent 

UNITED STATES PATENTS 
ide while a 34.4% conversion was obtained in 30 miDutes 
with tbe IRA-400. 
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United States Patent Office 2,779,781 
Patented Jan. 29, 1957 

1 
2,779,781 

CYANIDATION CATALYSTS 
Harry B. Copclin, Niag:ml FaUs, N. Y., aud George n. 

Crane, Wilmington, Dd., lIssignors fo E. I. cl!! IJoót. de 
NCDlours & Company, Wilmington, Dd., :! corporatwIl 
of Dcla,,-arc 

No Drawing. ApplicationDenlllbcr 29, 1954, 
Scriall'Oo.478,542 

20 ClailUs. (Cl. 2GO-465.8) 

This ÏIlVcntion rcJ atcs to catalysts for thc production 
of nitrilcs by the cyanidation of the corresponding organic 
halides. More particubrly, it rclatcs to eatalysts for the 
production of adiponitrile by thc eyanidation of I,4-di
chlorobutaue. 

The cyanirlation of I,4-diehlorobut a ne to produce the 
corresponding 1,4-dieyanohutane, adiponitrile, has be
eome of increasing imporlance with the incr.:ase in the 
production of nylon. The rcactioll is g\?ncrally earried 
out by direct interaction between th e diehlo robut:.tne and 
an inorgani:: cyanide such as sodium cyanide in an organic 
solvent. An equatioo may be written for this cyanidation 
as follows; 

CICH2CHzCH~CH2CI+2NaCN~ 
CNCH2CH2CHzCH2CN +2NaCI 

A number of solvents h:lVc herctofore bce n proposed for 
this reaction including thc alcohols of the Ma<.:Callum 
U. S. Pa tent 2,211 ,240 and the ether ulcohols, esp.::t:i:l!ly 
methyl "Cellosolve," of the l{ogers U- S. Paten t 2,415,261. 

Some of Ihe reaction media suggested h:wc given good 
results_ When they are utilized, howcver, th cy introduçe 
the problem of separating the solvent from the product. 
Elimination of this prob!em results if prcformcd adipo
nitrile, the reaction prod:JÇt, is itsc! f used as the only 
solvent. Processes have according!y been developcd in 
which adiponitrile, alone exeept for a little water added 
to increase the solubility of the cyanide, serves as thc re-
act ion medium. 

The adiponitrile solvent system suffers fr om several 
disadvantages, chief among which is the s lu ggis~ness of 
the cyanidalion reaetion wtlcn accompli,hed therein. The 
presenee of water speeds up the reaction to some extcn! 
but it still remains undcsirably slow. Ancther disad
vantage of (he adiponitrile solvent is th at it forms ao 
undue preportion of the intermediate cya nid:ttion prod-
uct delta-chlorovaleronitrile, 1 - chloro - 4 - cyanobutaue. 
The failure of Ihis intermediate to be <.:onverted to adipo
nitrile naturally decreases the yield of the latter. 

A general object of the present invention is, come
quently, to effect improvements in thc proccss of making 
adiponitrile by cyaniding 1,4-dichlorobutane. Another 
object is to effect improvements in the cyanitbtion as it 
is carried out in adiponitrile solvent. Yet another object 
of the invention is to provide a method for 3':celerating 
the eyanidation of dichlorobutane in adiponitrile solvent. 
A fUl'lher object is to provide a method for cyaniding 
dichlorobutane which minimizcs the produ<.:tion of chloro
valeronitrile. 

The abovc-mentioned and still furthcr objects are ac
complished in aceordance with this inveution by a process 
in which l,4-dichlorobutane is reacteJ with an alkali 
metal cyanide in much the usual manner except that the 
adiponitrile solvent employed contains a smal! quantity 
of one or mOre of certain catalysts. 

2 
Effective quaternary ammonium monomer, inc1ude 

tetramethyl, trimethylbenzyl antI tetrapropyl ammonium 
hydroxides and the corresponding c hlorides. brc mides and 
;udidcs. Monomerie quaternary ammonium compounds 

r; 1Il :!y, in fact , general!y be llsed if they simultaneollsly 
fulfil! the two requirements of solubility in the reac tion 
mixture and of thermal stability at the temperature cm
pJoyed, i. e. a mnximum of about 150 · C. It may be 
noted that excessively hydroxylat ed compounds, tetra-

10 hydroxyethyl ammonium hydroxide in pnrticular, arc not 
cffeetive as cyanidation catalysts since they laek heat 
stability. 

Thc preferred polymerie quaternary ammonium a nion
cxchar.ge resin is "Amberlite" IRA-400. "Amberlite" 

1;, !RA-400 is the traàe name of arcsin sold by the Rohm 
;: nd IIaas Company. The resin b the chloride of th e 
copclymcr of vinyl pyridine and divinyl bcnzcne quate r
lIized with dimcthyl sulfate. Other excha!1ge resins may 
oe substituted for the "Amberlite" iRA-<lOO including 

20 polyvinylpyridine cross-linked and quaternizcd with 
rthyJene dibrcmide . Actually almost any quatcrnary am 
monium anion-exchange resin wil! act as a ey~,n idatÎon 
catalyst so long as it is heat-sta bie at the temperaturc 
employed. 

25 Satisfactory pOlymeric qu aternized compounds must, as 
notcd, be like the monomers in possessing hea t st:lb ility. 
Unlil:e the monomcrs, however, th .:y need not be solubJc 
in the reaction mixture. Prcferably, in Llct, inscl:Jbk 
polymers arc used . Their insolubility cJimi".:tcs n~o:, t 

30 recovery problems sinee a simplc filtration will refllo\',:: 
lbc resiil from the mixture without diffieulty. 

The quantity of qua ternary ammonium cü:llpo~il1d used 
may be vJricd within rather wide limits. oct\Vèen about 
0.05 and 0.5 % by weight of the solubk mOnOl1lèr; is 

35 cffectivc, although higher percentages can be useJ. 
Around 0.1 % by weight is prefcrred i;1 pril:ti,e. Thes~ 
weights are based on the weight of adipo:1itrile schent. 
The monomer is added to the reaction sys~cm in water 
solutioD, the eoncentration of which is Dot particubrly 

40 critica!. 
A somewbat higher percentage of polym.:r than mODO

mer is generally employed as a catalyst. A wcig-ht of 
resin correspcnding to about 10-20% of the weigl-.r of tbc 

45 adiponitrile used as a solvent is added to the l a ~ :er anel 
serves effeetively. Higher percentages ean be used but 
are unneeessary. Lower percentages ean abo oe l1sed . 
do wn to about 5%, but are less effective. 

The insoluble re~ins may be added direct ly in the form 
[iO of rather large chunks or as somewhat srr!a!ler partides. 

ExcessiveJy fine material should be avo ,JcJ (0 ob"ü:te 
difficulties in separation from the re"c~ion mixtur.::. 
Particles of 25-100 mesh, that is passing thr'1ugh sieves 
cf 25 meshes per linear inch but retained on "ieves hav-

r;r; ing 100 meshes per linear inch, are satisbctory. 
The temperature of the cyanidation is not sharply "ritÎ

ca\. Betwccn about 95 and 150· C. gives the best re sdt:;. 
If about 120· C. is utilized, the water in tbe cyaniJe 
solution can be largely removed by llash vap;:Jriz,Jtion 

110 00 contact with the reaetion mixture. This te<.:hnique. 
which may be preferred in some Înstances. is Jc~cribed 
nnd c1aimed in co-pending application Sc rial No. 408,582, 
filed February 5, 1954. 

Thc preSS~lrt! used above the reactioil mi.x l\t r..:: dl!rin:: 
115 thc cyanidation is likewise not p:lflicl;]:.IIly <.:rilical. Fo~' 

most purposes atmosphcric pressure b ; ti..:quate. 111 
some cas.::s. however, superatmospheric pre3surcs may b~ 

desiret! and are serviceable. The pressu re ma)' also be 
The catalysts of this inventioll arc thc quaternary am

monium compounds. Both monomc rs, i. C., simplc or 
non-polymerizcd compounds, anu polymers may be 
utiJized, each having its prcferred applicatioll. Suitable 70 
polymers are of the type known as anion-exchange 

redueed, as to 400 mm o of m~rçury. 
The invention can be carried out in two principal cm

bodimcnts, batch and continuous. In uat<.:h-wisc op~ra
tions 1,4-dichlorobutane and the equivalent amount of resins. 
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sodium cyanide contained in a 20% aqueous sol ut ion 
are acJdeJ to preformed adiponitrile as a reaction solvent. 
For best results th e solvent should constilUtc betweell 
about 20 and 80% by weight of the entire rcaction mix
ture. The quaternary ammonium compound is then 5 
<tclclcd to the mixture ancJ the cy<tnidatioll earried out, 
most eonven iently with ag itation, at 95-150° C. in the 
known m:lIlller. Quatern3ry ammonium monomers arc 
very convenient for use in ba tch reactions. They may 
be added in the desired amount, i. e. 0.05- 0.5 % by wcight 10 
of the solvent, either in a separate aqueolls solution or. 
in the cyanide solutioll. Polymerie resins mayalso be 
used in ba tch operations but here are Ie ss prcferred than 

4 
dichlorobutane using a quaternary ammonium catalyst. 

Thc runs of Example 1 we re substantially repeated 
except tha t, in each ease, 22 g. of 1,4-dichlorobutane was 
substituted in the charge for the chlorovaleeonitrilc anu 
theoretical amounts only of sodillm cyanide (17.5 g.) 
were ulilizeu. Results are shown in Table H. 

Table Jl.-Batch cyanidatioll of l ,4-dichlorobutalle 

Run 
Namo 

Catalyst 

wt. 
(g.) 

ó ____________ ______ _______ __ _ 
'NOH" 

Com"TSion Inttlnl Con-
(percent) ver,ioll 
at End Hato 

Molcs of 10 (nwles! 
mlnutcs min .) 

the monomers. A smaJl amount of water, e. g. around 
2-8 % , is preferably retai ned in the syst~m when the 
monomcrs are u sed to fadlitale the solution of thc la tt er. 

15 6__ ___ __ __ _______ TlIUH O. 60 O. 006" I 
0. 71 0.OOG5 

16. 6 
31. 3 I 
;10.4 1 

O.(l().\Î 
n. OO:lfi 
(1.01[;·; 

Jt may be noted, however, tha t the rcaction procecds 
smoothly even in the presencc of much larger qu antities 
of water. 

The continuous and preferred mode of operation is 20 
. rcadily carricd out by feed ing 1,4-dichloroblltane nn <! 
sodium or other alkali metnl cyanide into areaction ves-
sel cont ::lÏning adiponitrile solven t a nd particlilate anion
exchan~e rcsin . U sa bIe hold-up times in the sys tem are 
between ~bout 20-30 mintHCS and 2-4 hOllrs, with abnllt 25 
80-200 m::1l1iCs prefèrrr; d. CYil nidation is accomplish,!rl 
at tempcr~ tures within the 95°_150° C. range notct! 
above. AcJipo nitr ile is I'.'ilhdrawn at a rale equ a! to thc 
input rat~ of the reactants <tnd the process continuet! in
definit é' ly. One charge of resin is sufficient to ca!alyze 30 
the form ation of several thOll S:lI1d times it s volume of 
adipc.nitril e. The resin m,t)' easily be kept in the rcactiol1 
ve~sel by screens pbced over the various openings therein. 

This inventio n h~s been described with particul:.Ir rcf
crenc~ to the production of adiponitrile. Jt is not , how- 35 
ever. so narrowly restrieted . Ql1aternary ammonium 
catalysts, which seem to act as cyanide carriers, may 
genzrally br. used to expedite the cyanidation of organic 
bnlides. Their greatest utility is. of course, in solvent 
system5 wh ere th e reaction proceed5 slowly in their ab- 40 
sence. These systems include particlll~rly solvents in 
which th e inorganic cyanide lltilized is relatively in soluh!e. 

The invention will be understood in more det a il from 

7. _____ __ : _____ __ TlI1AGI 
I 

EXAMPLE 3 
This example illustrates a continuous cyanidation of 

j ,4-dichlorobutane without a catalyst and is included :t~ 
a contro!. 

Foue hundeed grams of adiponitrile we re add.:d 10 a 
2-Jjter reaction vessel and heated with agi tation to 100 ° 
C. 2.2 m!. / min. cf 1,4-dichlorobutane and 9.7 ml./min . 
of 20 % aqueous N::lCN were then fcd for 7 houp; inl ,) 
the vessel and the procJuct, were allowed to overITow. 
\Vater wa s rcturned to thc reactant n:ixturc by a rcflllx 
condenser. Distill <t tion analysi~ of thc product at Ih·~ 
end of 7 hours ~howed 6.4 % conversi on of dil-hlpro
butiJne to adiponilrile at 92.5 % yield. 

EXAMPLE 4 
This example shows continuous cyaniclation in the' pres

ence of a preferreu catalyst. 
Four hundred gm ms cf adiponiirilc ,;m! 50 g. of 

"Amberlite" m.A-400 resin were aduèd to a 2-lit er rcac
tion vessel and heat cd with 8g ita tioil to 100· C'. Th ~ 
rcaction was carried out as beforc \'!ith a dichlorobttl "n .' 
feed of 2 .2 ml./min. a r.d a 20~·é· ~qlleous NaCN fe ed f'" 
9.1 ml./min. Distill atio!l analysis afl~r fiv e hours sh0'.\d 
28.2% conversion of dichlorobutane to adip:mitrile :lt 
97.5% yield. 

EXAr-IPLE 5 the examrles which follow. In these ex ~ mples, un!es~ 
othenvisc noted, all percentages are weight percenta!!:!s . 

EXAMPLE 1 

This example is another control run, i. c. without C,tt .' -
45 Iyst, carried out at r.:dllccd pressurc . 

This experiment shows the catalytic effect of quater
nary ammonium compounds on the cyanidation of chloro
valeronitrile. 

A serirg of batch cyanidations of chlorovaleronitrile 
in adiponitrile solvent was carried out at 140· C. and at 
l'\tmosph~ric pressure tJSing various monomcrÏc quater
nary ammonium compOllflds as catalysts. 

In e'lch run the bil5ic charge, to which the catalyst 
was adderl where used. consi sted of 600 g. of adiponitril(' 
solvent, 40 g. of delta-chlorova!eronitrile, 12.0 g. of 
water and 100 g. or 600% of the theoretical weight of 
sodium cyanide, the last mentioned being- added as a 
solid. Catalysts and results are shown in Table I. 
Table J.-Batch cyanidatioll of l,4-chlorovaleronitrile 

Catalyst ConveTSlon Initla l Con-
(per<.'t'nt) versIon Run Rat~ 

(m~lesl Xarue 'WL i\ofoles 10 30 60 min.) 
(I!.) mln. nlin. min. 

---I----I--~------- - ----L ________ 
N'on~ - ----"- - -. ------2 ____ __ ___ 

ITMAH 0.6 O.ooM 3 ___ ______ 
TMAH 1.0 o.otoo 4 _________ 

'TMA CI 0.71 0. OOG5 
I 

I T.tmmothyl nmru'lnlum hyr\r",ld~ . 
, Tetmmctltyl ammonium chtorlde. 

31. 4 74, 2 
i n. 3 96. 0 
84.0 119.0 
i6.5 : 05. ó 

EXAMPLE 2 

~~.O U.0107 
D7.0 0.0265 
on. 7 I 0.03ïO 
97.0 , 0.0:'00 

Two thousand ~ral11S of acJiponitrile ,,"ere added tc tit: 
reaction vessel and heated with agitation to 120· C. 
under a pressure of 400 mmo of mercury. 1,4-di:hloro
butane was Ced to the reaction vessel as a 41 % solutiûr. 

50 by weight in adiponitriie :!t 21.0 ml.lmin. and 35(; ' 
aqueolls NaCN was ndded at 16.6 ml.lmin. The watcr 
was allowed to flash ofl', dichlorobutane which distilh·:j 
out being retllrned to the reactor by :m :lutomatic cie
canter. The organic liquid salt ~!urry formed wa~ al-

55 lowed to overflow from the reactor. At the end of 5.5 
hours distillation analysis of the product showed 18.2% 
conversion cf dichlorobutane to adiponitri!e <t t 83 .2 % 

60 _ 

65 

70 

yield. 
EXAMPLE 6 

This example shows a catalyzed cyanidation carricd 
out at reduced pressure. 

The run of Example 5 was substantially repeated ex
cept the 0.04 mol of tetr3methyl ammonium ch!orilie wcr<! 
utilized per mole of dichlorobutane fed. Thc cat ;\ lyst 
was dissolved in the sodium cyanide [ccd solution for 
addition. At the end of 5 hours, distillation ana!ysis of 
the product showeu 89.4% conversion of dichlorobll!8n~ 
to adiponitrile at 94.8% yield_ 

Having described our invention, we claim: 
We claim: 

This example shows the batch-wise cyanidation of 1,4- 75 

1. In the process for making organic cyanides by thc 
cyanidation of the corresponding organic halidrs, thc 
improvement which comprises 3ccomplishing said cY:lllicJ;t
tion in the presence of an efIcctive catalytic amClunt of a 

I 
I 
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5 
quaternary ammonium compound stabJe at the tempera
ture employcd for the cyanidation. 

2. The inventio;J of cLim I in which the quattrnary 
ammonium compound is monomeric. 

3. The invention of cl a im 2 in which tbi.: ::juatcrnar) 
ammOnil!m compound is a mcm:".: r of the groU;' Ç0Jhist
ing of tetramethyl, trimeth ylbcnzyl antI tctrapropyl am
monium hyuroxides and lhc halides thereof. 

6 
14. Tbe metllOd of claim 13 in which the solvent ad i

ponitrile contains additionally a small amouut of water. 
15. The method of claim 14 in wbicb the quateroary 

ammonium compound is water-solublc. 
16. The method of claim 15 in whieh the quaternary 

ammonium compound is a Ili~mbcr of the group consist
iog of tetrli'éthyl, trimcthyl iJenzy] and tetrapropyl am
monium hydroxides and th e halides thereof. 

4. The invention of claim I in which the qU<Jtcrnury 
:Jmmonium compound is an :Jllion-cxchange resill. 

17. 1 he methou of claim 14 in which lhe quatermlry 
10 ammOn;llll1 compound is an anion-exchange resin. 

5. Thc invention of claim 4 in w~icll lhc unii.l:J-to".
çh<Jnge r;:sin is :l copolymc:' of vinyl pyridin.: ;tnt! divinyl 
bemen;: qurtternized with dimethyl sulf:.tc. 

6. In the prc(::~s for m<Jking adiponitrile by the cyani
dation of I ,~-dich lorobutane in solvent adiponitriJ.::. the 15 
impro\'emclIt whieh eompri~es sllpp:y i;; ~ to s<JiJ ,Gl',Cllt 
an effectivt.: cat:.lytie amount cf a qu"tclï1a.y ::mmonil;m 
compounà stabJe at tbe rcaetion tcmperaturc cmploycd. 

1 (j. The method of claim 17 in whieh the anion-ex
c!lange resin is a copolymer of vinyl pyridine and divinyl 
benzcne qllaternized with dimethyl sulfatc. 

19. The continuous prccess cf producin;; adiponitrile 
which comprises continuou~ly fecding liquid l,4-dichloro
butdIl;! into ~oh'ent adiponilrilc conta ining a small quun
tity of water and an eHeetive eatalytic amount of a qua
ternary ammonium compounu stabJe at th c reaction t.:m
perature cmploycd, eontinuously feeding inlo the solvent 7. Thc ill\'(:ntion of cl a im (, in which th (! ~olv.::nt adiponi

trile contains a ~ma !l amollot of water. 
8. The invcntion of claim 7 in which the quat~rnary 

:fJlimonÏl;m compound is monomeric. 
9. Thc invcntion of daim :l in which lhe quaternary 

ammonium compound is a memb;!r of the group consisting 
of tctramc1hyl, trimcthylbenzyl and tetrapropyl ammo· 
nium hydroxides and the halides thereof. 

20 adiponitrilc an aqueous solution eontainins a quantity of 
a cyanide of an alkali carth m.::tal chemica!ly cqui\'..Jlcnt 
to the quantity of 1,4-dichlorobutane, continuously cata
lytically rcacting said 1,4-diehlorobutan.: with said cyanide 
and continuously withdr<Jwini: from the solvent adiponi-

25 trile a volume of reaction proUllcts, inclllding adipunitrilc 
and water, cqual to thc volume of liqliiu simultancously 
f.:u thereinto. 10. The inv.:nlion of claim 7 in which the qUilternary 

iJmlllonium cUll1poumJ is all anion-cxchanL:c resiu. 
11. The inv.:ntion of cl;tim 10 in whicii the .u!ion-ex

c'hangc röin i.> " eopolymcr of vinyl pyri dine and divinyl 30 
benam: qu;!ternÏlcu with dinlcihyl sulfate. 

12. The method of preparing adiponitrilc which COlli

prj~c .~ reaetill[! I ,4-dichlorobu{an~ with an alkali metal 
cyanide in solvent adiponitrile in the presence of an ef
fective caîalytic ámount of a qualernary ammonium com- 35 
pound stabIe at tlle rcaction temperature employ<.:d. 

13. The methad of claim 12 in which the cyanidation 
temperature is between about 95 0 C. and 150 0 C. 

20. The continuolIs proccss of claim J Y in which the 
quaternary ammonium compound is an a nion-exchange 
r..:sin forll1cd by quaterniz ing with Jimcthyl sulfate a 
copolymcr of vinyl pyridine and di vinyl benzen~. 
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