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IA. SAMERVATTING.

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-dichloorbutaan. In de tweede reaktor wordt
1,4-dichloorbutaan met natriumcyanide omzezet in adiponitril.
Bij een jaarproduktie van 43.200 ton adiponitril wordt
33,300 ton tetrshydrofuraan, 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 °c en autogene druk

(5,5 ata). Er is geen katalysator nodig. De reaktor dient te

worden gekoeld.

Tetrahydrofuraan kan door recycling volledig worden omzge-
zet, zodat de konversie gelijk aan 1 is. De gselektiviteit
is 0,987, ook het rendement heeft deze waarde.

De tweede reaktor werkt bij 100 °C en 1 ata. Eerder
gevormd adiponitril vormt een belangrijk deel van het oplos-
middel waarin de reaktie plaats vindt. Het natriumcyanide
wordt als 20 %gew. oplossing in water toegevoegd. Als
katalysator wordt de znionenwisselaar "Amberlite" IRA-4C0
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 zijn kontinue, geroerde tankreektoren.

Het gevormde adiponitril wordt gezuiverd in twee destil-
latiekolommen onder verminderde druk (20 mm. 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 organisch materiaal
gevormd.




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.

IB. 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 gegevens 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 HCN
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 HC1l toe dan kan alle cyanide
verwerkt worden. De gevormde NaCl-oplossing kan geelektro-
lyseerd worden, wat Clz-gas en NaOH-oplossing levert, welke
oplossing met het HCN tot NaCN-oplossing omgezet kan worden
die in de tweede reaktor bruikbaar is. Deze methode 1lijkt
alleen zinvol als het bij de elektrolyse vrijgekomen Clz-gas
kan worden verkocht of verwerkt, b.v. bij een chlorering
waarbij HC1l 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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II. INLEIDIKG.

Uit afvel van sommige landbouwprodukien (b.v. kokosnoot-
doppen, graanstro e.d.) kan door uitpersen of extrazheren
furfural verkregen worden, (1lit.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
sommige aardgas- of aardoliebestanddelen gewonnen kunnen
worden. Een van deze stoffen is adiponitril, een stof waer-

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-
dieen te verkrijcen is. Elektrolytische dimerisatie van l
acrylonitril levert ook adiponitril.
In Japan is vrij recent een nieuwe bereidingswijze voor
tetrahydrofuraan ontwikkeld, (1it.16), om minder afhankelijk
te zijn van landbouwafval. Benzeen wordt geoxideerd tot
meleinezuuranhydride. Dit wordt gehydrozeneerd tot THF.
Een beschrijving van de chemische routes uitgaande van THF |
vindt men in (1it.2). Een verbetering van de aldaar vermelde i
methode om THF met HCl in aanwezigheid van gekoncentreerd 1
zwavelzuur als dehydratatiemiddel in 1,4-dichloorbutaan |
(DCB) om te zetten (uitvoeriger beschreven in 1lit.3) werd
gevonden in (1it.4, appendix 7). De procesomstandigheden
zijn daarin z48 gekozen, dat geen katalysator of dehydrata-
tiemiddel extra toegevoegd behoeft te worden. Voor het
tussenprodukt DCB zijn geen andere gebruiksmogelijkheden
bekend dan de hier toegepaste, nl. omzetting in adiponitril.
Oorspronkelijk werd de cyanering van DCB uitgevoerd in
watervrij adiponitril (ADN) of andere oplosmiddelen (1it.5).
Later werd ontdekt dat 1% water in de reaktor de reaktie-
snelheid vergroot (1it.6). Aanwezigheid van HCN in oplossing
in de aangevoerde cyanideoplossing vergrootte het rendement
(1it.7). Uiteindelijk werd voor het ontwerp een methode
gekozen, waarbij zd6veel water in het reaktiemengsel aanwezig
was, dat het bij de reaktie gevormde relatief slecht oplos-




bare natriumchloride geheel in oplossing blijft, zodat geen
insluiting van produkt op kan treden. De reaktiesnelheid is
dan, wanneer de reaktie bij 100 % plaats vindt vrij laag
geworden (1it.8, appendix 9). Kwaternaire ammoniumverbin-

dingen blijken de reaktie te katalyseren (1it.9, appendix 10).

Ook daaruit gevormde polymeren, kunstharsen bekend als
anionenwisselaars, voldoen goed. De gekozen katalysator is
de sterke base anionenwisselaar "Amberlite" IRA-400.

IITI. 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 HCl-gas: 28.000 ton per Jjaar
- NaCN: 58.600 ton per jaar, opgelost in 227.500 ton water.

Specifikaties.

THF moet peroxidevrij zijn en mag geen lucht bevatten,
want zuurstof zeeft 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.

HCl-gas moet droog en zuurstofvrij zijn.

NaCN wordt als 20 %gew. oplossing 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 (1it.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 eindprodukt.

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.

Afgcas- en afvalstromen.

Vanaf de eerste sektie komt een afval gasstroom (vnl.
HC1) van 1785 ton per jaar en een stroom 24 %zew., HCl-
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
NaCl 49.795 ton DCB 1.094 ton
HZO 222.883 ton. - totazl 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.

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

HCl-oplossing is, evenals NaCl-oplossing, zeer korrosief.
De hoge koncentraties van beide en de temperatuur, boven
100 °C, beperken de materiaalkeuze. Hastelloy B, een legering
van Ni, 24-32 Mo, 3-7 Fe, 0,02-0,012 C (1it.17), is hier
bruikbaar. Verder zijn keramische materialen en glassoorten
bestand tegen korrosie. Organisch materiaal, zoals sommige
harsen, die wel tegen inwerking van HCl-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.




Veiligheidsaspekten.

Aan de veiligheid van de installatie dient de grootste
zorg besteed te worden. Stoffen als THF, DCB en ADN zijn
brandbaar en onder bepaalde omstandigheden explosief.

ADN, NaCN en THF zijn giftig, HCl werkt sterk etsend op de
huid. Achtereenvolgens zullen de afzonderlijke stoffen
behendeld worden.

THF heeft een vlempunt van =17 °C en geeft bij koncen-
traties tussen 1,5 en 12 %vol. explosiegevaar. Doordat de
damp zwaar is (dichtheid 2,49 mzal die van lucht) geven
ook zeer verdunde oplossingen in water nog brandgevaar.
Reukgrens 5 ppm., MAK-waarde 200 ppm (1it.18).

THF 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 (1it.19).

HCl-oplossing heeft een reukgrens van O,1 ppm en een
MAK-waarde van 5 ppm (1it.20).

DCB ruikt onaangenaam en is een brandbare vloeistof
met vlampunt bij 52 . Bij sterke verhitting kunnen
explosieve mengsels met lucht ontstaan (1it.21).

NaCH-oplossing is ook bij zeer grote verdunning nog
giftig. 002 uit de luchkt is zuur genoeg om HCN-vorming te
geven. MAK-waarde 5 mg/m3 (US waarde) (1it.22).

HCN-gas en -oplossing ruiken naar bittere amandelen.
Het gas is brandbaar. Reukgrens 1 ppm, MAK-waarde 10 ppm
(11%:23).

ADN is een giftige, brandbare vloeistof met een relatief
hoog vlampunt, 163 °¢ voor zuiver, maar 93 °C voor technisch
ADN. Bij sterke verhitting geeft het met lucht explosieve
dampmengsels; de damp heeft een dichtheid 3,73 masl die van
lucht (1it.24). Tussen 7 en 14 %vol. bestaat explosiegevaar
(1it.25), bij 20 °C. Vloeibaar ADN wordt door de huid opge-
nomen, damp en vloeistof zijn sterk giftig. ADN: L‘D'SO =
= 50 mg/kg; voor NaCN is deze waarde 5,8 mg/kg (1it.26).




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 fase 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 ven 5,5 ata en in de reaktor R4 geleid. Daarin

" bevindt zich een 27 %gew. oplossing van HCl. Er vinden de

volgende reakties plaats:

H,C ——CH H, B, B, H

HZC\\O,/CHQ + HCl = (¢1-—-C—C—C—C—0H ,
4-chloorbutanol
(THF) (TMC, tetramethyleenchloorhydrine)

de vorming van het tussenprodukt THMC, dat enerzijds met
HC1 doorreageert tot 1,4-dichloorbutaan (DCB) volgens:

¢1—(CH,),—OH + HC1l ——>» Cl——(CH2)4——Cl + H,0

24
(TMC) (DCB)
en anderzijds door autokondensatie het bijprodukt

4,4'-dichloordibutylether (DDE) doet otstaan volgens:

2 ¢1-(CH,),-OH = C1-(CH,),-0-(CH,),-C1 + H,O,

2)4 2)4 2)4 2
(TMC) (DDE)

(1it.4,10). De sterkte en de temperatuur van de HCl-oplossing

is z8 gekozen, dat de laatste reaktie zoveel mogelijk tegen

gegaan wordt (lit.4). De temperatuur is 140 oC, hetgeen een

autogene druk van ongeveer 5,5 ata veroorzaaskt (bijlage A 2).

Een hoog HCl-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 oplosbearheid 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 HCl-gas, dat door een kompressor
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scheiden, waarna dit naar R4 teruggeleid wordt. THF vormt

met nakoeling P2 op 5,5 ata druk gebracht wordt. Het instro-
mende HCl-gas zorgt tevens voor de menging van de inhoud van
R4 zodat het overbodig is een roerder aan te brengen.

Een gaesaflaat 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 HCl-gas en is daarvan 3-5 %gew. De damp bestaat uit
HCl-gas, een beetje THF-damp en waterdamp. De vloeistof
die R4 verlaat'bevat DCB, DDE, TMC, niet-omgezet THF en
27 %gew, HCl-oplossing. De druk in T7 is 1 ata.

De destillatiekolom T7 heeft ten doel alle THF af te

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 HCl, (1it.4). Een deel 1
van het DDE splitst zich in TNMC, wat weer THF en HC1l 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.
HC1 vormt met water eveneens een azeotroop. Deze heeft
bij 1 ata een maximum-kookpunt van 110 °C en bevat 20 %gew.
HC1 (1it.31). De aanwezige HCl-oplossing bevat 27 %gew. HC1
en zal dus bij destillatie HCl-gas afstaan. Dit HCl-gas
wordt samen met THF-water azeotroop via de top van T7 naar
de partiele kondensor H5 geleid. De THF-water azeotroop kon-
denseert en wordt zo gescheiden van HCl-gas. Het HCl-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 HC1l 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
zel samen met HCl-oplossing onderin T7 terecht komen. Dit
tweefasenmengsel wordt naar de separator S8 geleid. Indien
men de HCl-oploseing verwarmt tot de samenstelling van de



azeotroop bereikt is, blijkt de dichtheid ervan bij 110 s
zeer weéinig 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
HC1 van de waterige fase slechts tot 24 %gew. teruggebracht.
Het kookpunt van de door H6 op te warmen oplossing is dan
106 °C (1it.12). De werkwijze 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 (1it.10).

De in S8 afgescheiden organische fase wordt naar het
tweede deel van de installatie geleid zonder eerst DDE en

CHC1 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 bijprodukt gevormd wordt (1it.8). Er moet alleen iets
meer bijprodukt in het tweede deel van de installatie uit
het uiteindelijke produkt adiponitril verwijderd worden.
Het HCl1l behoeft niet verwijderd te worden omdat een methode
bekend is (1it.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 RO geleid. Deze reaktor werkt bij 100 °C en
1 ata en wordt geroerd, (1it.8). Aan de reaktor wordt tevens
een 20 %gew. NaCN-oplossing toegevoerd. Als katalysator is
aanwezig een hoeveelheid van de anionenwisselaar "Amberlite"
JRA-400 in korrelvorm. De volgende reakties vinden plaats:

Cl-(CH2)4-Cl + NaCN == Cl1-(CH,),-CN + NaCl

2)4
(DCB) " (§-chloorvaleronitril)

Cl-(CH2)4-CN,+ NaCN = NC-(CH,),-CN + NaCl .

2)4
(adiponitril, ADN)

Beide evenwichten liggen onder de heersende omstandigheden
r:helijk 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 °s 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 organische laag, die ADN, niet-omgezet DCB, tussen-
produkt é-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) sanwezig. Omdat ADN bij
destillatie in aanwezigheid van water bij het kookpunt bij
1 ate, d.i. 295 oC, 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 wvan ADN bij

20 mm Hg. Alle stoffen met een kookpunt bij 20 mm Hg lager
dan 170 °C verlaten T17 via de top, deze stoffen zijn DCB,
é-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
é-chloorvaleronitril, omdat dit de stof is met het kookpunt
dat van genoemde stoffen het dichtst bij dat van ADN ligt,
wordt geschat op 150 °¢. 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. Dasrin 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 40°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 voorraadvaten V15 en V20.

Flexibiliteit.

De twee delen van de installatie zijn 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
verblijftijden 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 reazktoren zangepast moeten worden. Daar
beide reaktoren met niveauregelaars zijn uitgerust zal
dan nl. de gemiddelde verblijftijd 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 destillatiekolommen 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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Intedrijfstelling.

Volgens (1it.4) wordt reaktor R4 in bedrijf gesteld door
deze te vullen met een 27 %gew. HCl-oplossing, deze te
verwarmen tot 120 OC, dan de THF- en HCl-toevoer te starten
en de temperatuur op te laten lopen tot 140 °C onder
autogene druk. (zie example V van het patent).

Het is ook mogelijk de reaktor met water te wvullen en
daarna droog en zuurstofvrij HCl-gas in te leiden. De
warmteontwikkeling door het oplossen van HCl-gas is 26
groot, dat hierdoor de gewenste temperatuur van 120 v
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 (1it.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 réaktorvulling op gang komt. Het 1lijkt
wenselijk de reaktorvulling eerst op 100 °¢ te brengen
alvorens de DCB- en NaCN-toevoer op gang te brengen.

Zodra de temperatuur boven 100 ‘8 stijgt brenzgt men deze
door koelwater door de koelmantel te laten stromen terug
tot 100 °c.




o B

V. PROCESKONDITIES.

De reaktiewarmte van de reaktie:
THF (vl1) + 2 HC1 (g) => DCB (vl1) + H,0 (v1)

is: oHO = - 27,94 —X°8L_ | i¢ bijlage B 1.

De reaktiewarmte van de reaktie: |
DCB (vl) + 2 NaCN (vast) —> ADN (vl1l) + 2 NaCl (vast)

: ' kcel 5 ;
is: AHg = - 77,94 Esfg%ﬁﬁ , zie bijlage D 2.
Het samenstellingsdiagram van het systeem ADN-DCB-water

bij 40 °C wordt gegeven in appendix 3. | }
\
\

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
partiele dampspanningen van HC1l en van water bij de werk-
temperatuur van 140 OCc. De totazaldruk is 5,5 ata, zie
bijlage A 2.

De druk in de tweede reaktor , die bij 100 % werkt, is
ongeveer 1 ata, d.i. de autogene druk van een mengsel dat
voor 63,5 %gew. uit water bestaat. ‘

VI. KEUZE APPARATUUR.

P1 is een vloeistofpomp die dient om de THF-recycle
op een druk van 5,5 ata te brengen. Daar in stroom (3)
ook water aanwezig is, waarin HCl 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.

P2 kan worden uitgevoerd als 1- of 2-traps gekoelde
kompressor. Als het te komprimeren HCl-gas droog is, wordt
geen hoge eis aan de korrosiebestendigheid gesteld en zal
roestvrij staal (RVS) voldoen. Het benodigde effektieve
vermogen voor een 1-tiraps kompressor is 196 kW, zie bijlage
A 8. Voor de nakoeler van P2 zie bijlage B 4.
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P3 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. HCl-oplossing
bij 140 % en 5,5 ata. De reaktor dient uitgevoerd te worden
in Hastelloy B. Door koeling moet de temperatuur op 140 Y
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 HCl-gas. Een gasaflaat zorgt voor de drukregeling,
waarbij door verdamping ook nog wat warmte wordt afgevoerd,
zie bijlage B 2.

T7 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 HCl1l aanwezig is wordt de toptemperatuur van T7 geschat
op 80 °c.

H5 1In de partiéle kondensor H5 zal THF-water azeotroop
kondenseren. Omdat ook HCl aanwezig is, wordt ook hier
Hastelloy B gebruikt.

S8 1In 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 m5. 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.

S13 Ook hier gaat de chloride-oplossing doorheen
dus Hastelloy-B als materiasal. 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 ADN en DCB in T17 is eenvoudig te reali-
seren, zie Appendix 5.
Maar ook het eventueel aanwezige tussenprodukt, § -chloor-
valeronitril , moet worden gerecycled. ( zie ook Be-
schrijving proces.) Bij 20 mm Hg is de kooktemperatuur
van ADN 170°C en van § -chloorvaleronitril 148°C.
Daarom is de bodemtemperatuur 170 en de toptemp. 150°¢C.

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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| 1 2 b > 6
APPARAATSTROOM 3
YCOMPONENTEN| M Q M Q M Q M Q M Q M Q
« BC1 1,%19 1,319
LHF 1,157 0, L2k 0,124 1y157
H20 0,007 0,007
DCB
DDE
TOTAAL: 11,319 0 15457 0 0,131 5,79 0,131 3,79 1,319 15,74 1107 0
APPARAATS TROOM 8 14 15 17 12
|¢COMPONENTEN| M Q M Q Q M Q M Q M Q
[ ncl i 0,040 0,105 0,062 0,001
THF 0,108
az0 0,012 0,285 0,238 0,160
IC3 2,014 2,014 0, 545
LDE 0,043 0,021
ADH 0,003
LaCH
;
TOTAAL: %.0%2 | 35,16 | 2,555 | 520,77 | 0,062 | 0,74 {2,035 | 262,05 ] 0,379 l- e8,0 | 0,708 7,25
Min kg/s

Qin kv

et
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ASPARAATSTROOM 19 20 - 22 25 =
$COMPONENTEN] m Q M Q M Q M Q M Q M Q
HC1
THF
Hp0 0,160 73039 7,899 7,899 75739 0,160
DCB 2,559 s 583 0,583 0,038 0, 545
“DDE 0,021
bijprodulkt 0,113 0,113 0,113
. ICDE 0,019 0,019 0,019
ADN 0,003 1,537 1,537 0,076 1,511
NaCN 1,975 0,527 0,527 Oq 527
TOTAAL: 25743 269,30 | 9,714 - 43,77 112,457 | 3079,35 12,457 | 232,20 | 10,109 | 161,50 | 2,348 70,70
i 3 33 39 -
APPARAATS TROOM 51 4 7 i
{COMPONENTEN| M g M Q M 0 M Q M Q M Q
bijprodukt 0,113 0,113
DCub 0,01 0,010
| ADil 1,508 1,500 1, 500 0,008
TOTAAL: 1,640 440 1,50 | =214 1,500 |- 14 0,140 12
Min .ke/ s |
Qin kW =4




VCORWAARTS

i

TOUR 1IN

wT

=
M Q
y
4
Ry
205% |35,/ b~~— —-F
2,955 |58 J ] b == -8
ek
9

& o |

2,035

q

5%

] Q b
3,79
0062 |0'74
0/379 ‘56\/0

2l

RZ& o5~ ’




. mme

|
—

~19- | 4.
i o Y
i ]
- 0,70:? o
/S /
Rj A
/2,‘/3? 3074 .35 - - - - 21 l
Hi
/2,45 £ |232.20 |- - -___22'[
Si3
23
| - 70,704 | /87,50
2,398 70,70 | - -~ -- 25
30 7’//7
28
BEE
Al A
/ --.o,lyo? L




TS

g40.

H/é

_J35
3%

37

Hig

Hat

I35

f/)z

|3

o

/500

7




B

|
Haz

L) #ﬂ

| 2 0/40 23,
o Yz, 190 12,490

| . COMPONENTEN COMPONENTEN | VOORONTWERD
_ MASSAin kalsec| THF ADN R
| J kel #cl
Y owiaRMTEIn kW [ AacH H, 0 2380
M H20 MNa N
L | /l/LlC/

b produkt




-

Vill Lijst van Apparaten.
Nr | beschrijving fas Tmax P materiaal specificatie
OC ata
Pl | vilceistofponmp| L 40 |1-5,5|Hastelloy=-B P = 67 W
P2 | gekoelde
kompressor G 4O | 1-5,5|RVS P,= 196 kW
P3 | vioeistofpomp| L 25 1-5,5|RVS Pe= 595 W
Ry | reaxtor 1+G | 140 | 5,5 |Hastelloy-B |9 w’,D=1,2m ,H=6,4n
H5 | partiéle
kondensor L+G |80 |1 Hastelloy=B
H6 | verdamper L+G [ 106 |1 S
T7 | destillatie
kolom L+G | 106 |1 .
S8 | separator L 106 11 i grondopp. #* 10 m2
89 |reaktor L {100 |2 | bx 67 w0
P10O| vlioceistofpoup| L 25 L RVS
Hll|koeler L 180 |Xx Hastelloy=B |opp.= 132 m2
Pl2| vliceistofponp| L 30 0,03=1 RVS
S13| separator L 40 2 Hastelloy=B
Hl4| kondensor L+G | 150 |0,03 RVS
V15| voorraadvat L+G | 30 0,03 RVS ;
H16|verdamper L+G |170 0,03 | RVS
Tl7|destillatie
kolom L+G |170 |0,03 | RVS
T18|destillatie
kolom L+G {130 |0,03 | RVS
H19 |kondensor 1L+G |180 |0,03 | RVS
V20 |voorraadvat L+G | 30 0,03 RVS
H2l |nakoeler L 30 0,03 RVS
H22 |verdamper L+G | 200 0,03 RVS
H23 |koeler L 200 |0,03 | RVS
P2l |vloeistofpomp | L 70 0,03=1| RVS
P25 |vloeistofpomp | L 20 |0,03=1| RVS
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Lijst van afkortingen en symbolen.
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A 1. De kapaciteit van de installatie.

Bij de berekeningen voor het ontwerp van de installatie is
uitgegaan van een netto omzetting van tetrahydrofuraan van
100 ton per dag. Bij 8000 werkuren per jaar is dan 33.300 ton
THF per jaar nodig. De netto massastroom (2) naar reaktor R4

is 1,157 kg/s THF.

A 2. De druk in reaktor R4.

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

1016¢ pum) = A - B/T (11t.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 HCl-gas resp. 10,0115 en 2732. Bij 140 °C vindt
men voor szo = 1520 mmie g Phecl = 2500 mm. Indien men de parti-

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 afvevoer-
de stroom (8), maar als dunne laag bovenop drijft, is de druk
in reaktor R4 : szo + Pygy = 4020 mm Hg = ¥ 5,5 ata.

A 3. De massastromen 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 (tetramethyleenchloorhydrine,
TMC) verwaarloosd is. Stroom (8) bevat dan:

9272 gew.d/hr ( = 93 %) DCB,
498,5 45 ( = 5 %) THF,
199,5 B (= 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 _ 199,5 _
: — x 2 % Mopp = 55 % 72 = 72 gew.d/hr THF

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

bruto invoer THF - totale recycle THF
bruto invoer THF ’

C(THF)Re =

dan heeft deze de waarde:

5900 - 570,5 _ 5329,5 _
C(THF)p, = =553 - 5§§555 = 0,9033.

De netto toevoer van 5329,5 gew.d/hr THF is gelijk aan

1,157 kg/s, zodat:
1 gew.d/hr = meikal kg/s = 0,2171.10™° kg/e.
' 53295 .
De totale recycle van THF, stroom (3), is:

570,5 = 0,2171.107°> = 0,124 kg/s.
Deze stroom bevat ook nog een hoeveelheid water, daar THF met
water een azeotroop vormt bij destillatie (1it.11). Er is
5 %gew. water aanwezig, d.i. 0,007 kg/s.
De afvoer van organische stoffen uit R4 is nu te berekenen:

DCB: 9272 gew.d/hr
THF: 498,5  ,,
DDE: 199,5 ,,

2,014 kg/s = 0,01586 kmol/s;
0,108 ., 0,00150 ,, ;
0,043 ,, 0,000215 ,, .

Er wordt bij de reakties HCl verbruikt en water gevormd.
De vereenvoudigde reaktievergelijkingen zijn:
THF + HC1 = TMC; TMC + HC1l — DCB + H20,
met bijproduktvorming volgens:
2 TMC = DDE + H20°

Per mol gevormd DCB wordt één mol THF en twee mol HCl 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 HCl, terwijl
0,01586 kmol/s water ontstaat.

Per mol gevormd DDE wordt twee mol THF en twee mol HCl ver-
bruikt en één mol water gevormd. Hiervoor is nu nodig:

2 ® 0,000215 = 0,00043kmol/sTHF, eveneens 0,00043 kmol/s HC1,
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/s. 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 HCl-gas. 3 tot 5 %gew. daar-
van wordt afgelaten. Verder blijkt uit het patent, dat bij een
toevoer van 5900 gew.d/hr THF een HCl-toevoer nodig is van
ongeveer 5910 gew.d/hr. Daar de THF-ctroom in totaal, (2) en
(3) samen, gelijk is aan 1,157 + 0,124 = 1,281 kg/s, mag men

"de HCl-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 pH2O = 1520 mm en Phcl = 2500 mm.

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

1520 % 18
1520 = 18 + 2500 = 36,5

zodat 0,052 - 0,012 = 0,040 kg/s HCl-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))
- 0,012 (via gasaflaat)
0,285 kg/s.
Om deze waterstroom om te zetten in een oplossing van

0,052 = = 0,012 kg/s,

27 %gew. HC1l in water is nodig:

9L$%2 % 27 = 0,105 kg/s HC1.

De totale HCl-toevoer is nu:
0,03172 + 0,00043 kmol/s (vorming resp. DCB enDDE) =
= 1,174 kg/s |
+ 0,105 ,, (voor gevormd water)
+ 0,040 ,, (via gasaflaat)
1,319 kg/s totaal aan HC1 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 |
HC1 1,318 45 DCB 2,014 ,, §
H,0 0,007 . DDE 0,043 ,, ;

Totaal 2,607 kg/s HGL 9,145 a0 |

H2O Q297 45 E

a

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 daer niet
op dezelfde plaats binnen.

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

010431§90’5° - 0,000108 kmol/s DDE.

Hiervoor is nodig 0,000108 kmol/s H,0 = 0,002 kg/s.
Er komt bij vrij 2 = 0,000108 kmol/s THF = 0,016 kg/s en
2 % 0,000108 kmol/s HC1l = 0,008 kg/s.

T7 dient 26 uitgevoerd te worden dat:

ten eerste alle THF via de top de kolom verlaat en

ten tweede via de bodem een van DCB te scheiden HCl-oplossing

de kolom verlaat.

Bij het voldoen 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 °c (1it.11). HC1l vormt met
water eveneens een azeotroop, bevattend 11,1 %mol HC1,

d.i. 20 %gew. HC1l, met een maximum-kookpunt van 110 °C (1it.31).
Omdat een 20 %gew. HCl-oplossing in water biﬁ 118 “g 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. HCl 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 DCB, 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 ,, (verbruik bij splitsing van DDE)
- 0,007 ,, (afvoer via top van T7)

0,288 kg/s.
Deze hoeveelheid water wordt als 24 %gew., HCl-oplossing
afgevoerd en stroom (17) bevat dus tevens:

0,288 = %% = 0,091 kg/s HC1.

~Alle nu resterende HCl 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 HCl in stroom (3) oplost.
Stroom (15) heeft als samenstelling 2,014 kg/s DCB en
0,021 kg/s DDE, waérbij eventueel in deze stroom oplossend
HC1 voor de massabalans buiten beschouwing blijft.

A 5. De separator S8.

In de separator S8 wordt de 24 %gew.-oplossing van HC1
gescheiden van de organische fase DCB (waarin 1 %gew. DDE
opgelost is, de invloed hiervan wordt verder verwaarloosd).
De verdamper H6 brengt de recirculerende HCl-oplossing op
kooktemperatuur. Een gedeelte gaat in dampvorm over. Het
kookpunt is 106 °C (1it.12, een oplossing met 14 %mol HC1,
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:

. =3 B 3
p= 0;951:10 =, PocB = 1052 kg/m”,
voor de 24 %gew. HCl-oplossing:
n (. =3 . 3
i 0,932.10 7, Popl = 1073 kg/m”.
Het minimaal noodzakelijke grondoppervlak van een separator
is: d
A==%  (1it.13)
v ‘ ’
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waarin év de volumestroom van één der fasen in de doorstroom-
richting is en Vs de stijg- of daalsnelheid van een druppel
van de andere fase in die eerste fase. Voor L geldt:
v, = 93%53%3 (1it.14),
waarin D de diameter van de kleinste nog af te scheiden
druppeltjes van de gedispergeerde fase, op het verschil in
dichtheid en n 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 O,1 mm.
De invloed van andere druppeltjes wordt verwaarloosd.

3
Bp= P, ~ Ppep = 1073 - 1052 = 21 kg/m”.

Bij 20°C is de viskositeit n van DCB: 1,43.107> Ne/m® (1it.32),
met behulp van de gegeneraliseerde viskositeitskurve (1it.33)
kan men de waarde bij 106 °C op 0,4.10_3 Ns/m° schatten.

Voor de zoutzuuropiossing wordt deze waarde (lit.34) bij

106 °C op 0,7.1077 Ns/m® geschat. 4 vindt men uit 4_.
Voor A geldt nu:

%moool , 18 Mop1 ., _ Zm,pop  18-Tncm
Popl  op.g.D° = ©°P1  Ppes  ap.g.D?
waarin ADCB betrokken is op stijgende DCB-druppeltjes en
A

Apep =

op dalende druppeltjes van de zoutzuuroplossing.
opl

De grootte van de recirculerende stroom (13) is niet berekend.

Daarom wordt ADCB berekend voor het geval dat geen HCl-oplossing

recirculeert. Men vindt:
0,379 . 18 = 0,7.1072 2

A = = 2,2 1
DCB = 1073 ™ 51 % 9,81 = 1.1078 ’ ’
-3
_ 2,035 _ 18 ¥ 0,4.10 ) 5
Aop1 = “Io8S g = 6,7 m".

21 % 9,81 % 1.10°
De dalende druppeltjes van de HCl-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 vé6r DCB-druppeltjes bepalend zijn voor A.

In verband met instroomverschijnselen ( bovenstaande
berekeningen gelden alleen in het laminaire stromingsgebied)
en het feit dat druppeltjes elkaar hinderen 1lijkt een
grondoppervlak van 10 m2 voor de separator redelijk.
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A 6. Het volume van de reaktor R4.

Volgens U.S.Patent 2.889.380, example V, wordt de reaktor
gevuld met 10.000 gewichtsdelen 27 %gew. zoutzuuroplossing.
In bijlage A 3 is berekend dat 1 gew.d/hr = 0,2171.107° kg/s,
waaruit volgt:

1 gew.d/hr = 3600 % 0,2171.107° kg/hr = 0,7816 kg/hr,
zodat:

1 gew.d = 0,7816 kg.
De reaktor wordt dus gevuld met 7816 kg HCl-oplossing.
De overloop van de reaktor wordt nu z4 aangebracht dat deze
nog juist geen vloeistof doorlaat als de zoutzuuroplossing
op 140 % gebracht wordt en daardoor uitzet. Dit kan ook
met behulp van een niveauregelaar bereikt worden.

De dichtheid van de oplossing wordt m.b.v. (1it.35) geschat

op 1,07.103 kg/m3, zodat het door vloeistof ingenomen deel
van de reaktor een volume heeft van:

_ 7816 _ 3
VRa,v1 = T070 = 22 m-

Het totale volume van de reaktor moet, om vloeistofafvoer

3

door de gasaflaat te voorkomen, 8 4 9 m” 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 oC, dan kan men
door inleiden van HCl-gas de zo gevormde oplossing op de
vereiste temperatuur van 120 = 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,(1it.40). Per 100 kg gevormde
oplossing ontstaat een hoeveelheid warmte van:

%%—g % 64.10° = 47.10°

J = 47.10° xJ.
Hiermee kan, bij een E; = 2,93 kJ/kgoC (zie appendix 2)

van de oplossing een temperatuurstijging van:

3
T 100 % 2,93 ° 160 °C
-Cp

AT =

bereikt worden. De oploswarmte is ruimschoots voldoende
voor het opwarmen van water van 25 °C tot de vereiste tem-
peratuur.
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A 8, Het vermozen van kompressor P2,

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

Pe = dm.Ah (11%: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.

De eindtemperatuur van het gas bij isentrope kompressie

" is te vinden uit:

Ic

Cc
- = konstant, met « Eﬁ'= 1,4 (2-atomig gas)(1it.41).

Bij invullen vindt men T 212 °c, zodat aT = 187 °c.

eind

De enthalpieverandering bij konstante druk bhp is:
ah i E;.AT, X

c, de waarde 6,98 ©2 /m

Ahp wordt nu:

_ 6,98 _
Ahp = §t7§ # 4,186 % 187 = 149 kJ/kg.

Voor een ideaal gas is de enthalpieverandering bij konstante

waarin heeft (lit.42)n

ol °¢C

temperatuur AhT gelijk aan nul als de druk verandertz Enthalpie-
korrekties voor reele gassen worden gegeven in (1lit.%3) als
funktie van de gereduceerde temperatuur en druk. Voor HCl-gas

is de kritische druk Py = 81,6 ata en de kritische temperatuur
Tk = 324 K (1it.36). Komprimeren we nu HCl-gas bij 212 °C van

1 ata naar 5,5 ata dan geldt:

o s w BOD
Tr - Tk T 324 159

e < N S . - sD
Pr, 1 ata = p, = 81,6 - 9912 Pr, 5,5 ata = 51,5 = 0»068-

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

Het effektieve vermogen van de kompressor is:
Pe = dm.Ah = 1,319 % 149 = 196 kJ/s = 196 kW.
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A 9. Het vermozen 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:

- Ap i
P, = dm # ( > + gbz ) CETE.4% )5

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

5
_ 4,5 % 1,013.10° _
Pe = 1,157 H# 888 - 595 W

(de dichtheid ven THP, p = 888 kg/m>, 1it.37)
Per meter opvoerhoogte moet Pe vergroot worden met:
dm =g=x1=1,157T = 9,81 = 11,3 W.

Voor de recirculatiepomp P1 is Pe bij &z = O
2
- 4.5 % 1,013.10
Pe = 03131 £ 894
(de dichtheid van THF met 5 %zew. water is 894 kg/m).
Per meter opvoerhoogte moet Pe vergroot worden met:
dm = g=x1=0,131 % 9,81 = 1,3 W.

= 67 W

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

In bijlage A 3 is de rezktorkonversie C(THF)Re berekend.
De proceskonversie van het eerste deel van de installatie
C(‘I‘HF)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,

_ molen omgezet THEF _
S(THF’DCB)Pr ~ molen gevormd DCB ~ Jsdo7 = 127 _ 0,987.
72 = 2,014

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

konversie en de selektiviteit:
R(THF,DCB)p, = C(THF),, ® S(THF,DCB)p, =

= 1 =% 0,987 = 0,987
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B 1. De resktiewarmte van de DCB-vorming.

De reaktiewarmte van de reaktie:
THF + 2 HC1 — DCB + H20

onder standaardkondities, 25 °C en 1 ata, kan men berekenen
uit de stendaardvormingsenthalpieen AH? van de aan de reaktie
deelnemende stoffen. Deze zijn:

stof fase Aﬂg (kcal/mol) 1it.bron
THF vl. -51,1 (1it.43)
HC1 g. -22,06 (1it.38)
DCB vl. -54,84 (1it.44)
H,0 vl. -68, 32 (1it.38)

Voor de reaktie:
THF(v1) + 2 HC1l(g) — DCB(v1) + H,0(vl) - aH

vindt men aldus:

pHO = +51,1 + 2 ® 22,06 - 54,84 - 68,32 =

kcal
- 27,94 ZoI 7w

B 2. De warmtebalans van reaktor RA4.

Om de reaktor R4 op een temperatuur van 140 °C te houden
moet een hoeveelheid warmte per tijdseenheid (warmtestroom)
6w 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 °C 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.




M is e =1 keal/(xg °C), 4 = 0,007 kg/s en oT = 15 %¢:

o3 e

De warmtebalans van de reaktor R4 wordt opgesplitst in
een tiental termen welke nu achtereenvolgens berekend worden.

1) Het afkoelen van THF in de recirculatiestroom (4).

De warmtestroom & ig:
w, 1

¢ ,1 = cpodmeAT,

W
|
waarin Cp = 0,43 kcal/(kg Oc)(1it.45), ¢m = 0,124 kg/s en
aT = 15 °C, zodat:
dw 7 = 0,43 = 4,186 % 0,124 = 15 = - 3,3479 kJ/s.
$
2%) Het afkoelen van H,0 in de recirculatiestroom (4).

b, 2

- 1 % 4,186 % 0,007 = 15 = -0,4395 kJ/s.

3°%) Het afkoelen van de HCl-invoer stroom (5).
Hiervoor geldt: c = 6,964 cal/(mol °C) bij 25 °C (1it.42),

4 = 1,319 kg/s en aT = 15 °C. De warmtestroom is:

m
_ 6,964 )
dw,3 = 35 * 4,186 = 1,319 = 15 = - 15,7358 xJ/s.

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

van 25 °C naar 140 °C (aT = 115 °C) met E; = 0,455 kcal/(kg°C)

(1it.45) vereist:
¢w g = 0,455 = 4,186 % 0,108 = 115 = + 23,8464 kJ/s.

5%) Het reageren van THF.
De invoer van THF is 1,157 + 0,124 = 1,281 kg/s waarvan

0,108 kg/s niet reageert, zodat ém,r (= dm,in - ém,uit) =

= 1,281 - 0,108 = 1,173 kg/s. AH§ = - 27,94 kcal/(mol THF).
Bij de reaktie komt een warmtestroom vrij, groot:

by 5 = LI = (- 27,94) = 4,186 = - 1906,71 kI/s.
6°) Het opwarmen van DCB en DDE.
In stroom (8) bevindt zich 2,014 kg/s DCB en 0,043 kg/s DDE
zodat dm = 2,057 kg/s. Over het temperatuurtrajekt met
AT = 115 °C van 25 °C naar 140 °C is E; = 0,385 kcal/(kg°C),
(11%.46).



Er is nodig:
dw g = 0,385 % 4,186 % 2,057 % 115 = + 365,510 kdJ/s.

[ 13) Het opwarmen en verdampen van H20 dat via de gasuit-
: laat, stroom (7), de reaktor verlaat.

Het enthalpieverschil van waterdamp van 140°C en 5,5 ata

{ en vloeibaar water van 25 °C en 1 ata ah = 627 kcal/kg,
(1it.47). ¢ = 0,012 kg/s. Hierdoor wordt afgevoerd:

{ éw,7 = pah % ém = 627 % 4,186 = 0,012 = + 31,495 kJ/s.

l Qi) Het oplossen van HCl-gas in gevormd water tot 27 %gew.
oplossing.
Een stroom HCl-gas van 0,105 kg/s lost op in een waterstroom
van 0,285 kg/s (zie bijlage A 3). De oploswarmte aH 4 =

= - 64.10% J/kmol HC1 (1it.40). Nu is:

- —_— 3 . 0,105
Bu,8 = SHop1 * Oy po1/Mpoy = = 64.107 x S22 =
= - 184,128 kJ/s.

pl

23) Het verwarmen van de zoutzuuroplossing.

Voor een 27 %gew. HCl-oplossing is ¢ = 2,93 kJ/(kg °C)
s voor het trajekt van 25 °C tot 140 °C (zie appendix 2)

. = 0,390 kg/s en aT = 115 °c, zodat nodig is:

M 4

W,9 = 2,93 = 0,390 % 115 = + 131,41 kJ/s.

10°) Het verwarmen van HCl-gas dat via de gasaflaat gaat.
Een stroom van 0,040 kg/s HCl-gas verlaat in stroom (7) de
6,97 cal/(mol °C)(1it.42) en aT = 115 °C, dus:

8, 10 = 6,97 = Qggi% = 4,186 = 115 = + 3,6586 kJ/s.
9

w ’

reaktor. C_
T Yp

| De totale warmtestroom dw,R4 is nu:

‘W,R4 = dw,1 + dw’z teoeeccecsccsocct dw’1o =

= - 3,3479 + 23,8464 +

] - 0,4395 + 365,510 +

| - 15,7358 + 31,495 +

- 1906,71 + 131,41 +

i - 184,128 + 3,6586 =
= - 2110,37 + 555,93 = - 1554,44 kJ/s.
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B 3. De koeling van reaktor R4.

In bijlage B 2 is berekend dat aan R4 een warmtestroom
van 1554,44 kJ/s onttrokken moet worden om de reaktor op
een temperatuur van 140 °C te houden. De reaktor wordt
gekoeld met koelwater met inlaattemperatuur 20 Y% en
maximaal toelaatbare uitlaattemperatuur 40 .

Volgens (1it.48) is de warmteoverdrachtskoefficient U
voor overdracht van een stromende vloeistof naar een
stromende vloeistof bij gebruikmaking van een warmtewisse-
lear gelijk aan:

U = 900 - 2500 W/(m® °C) voor water — water
U = 200 - 1000 53 voor water —» andere vloeistof

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

dw = AxAT % U

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

i % 1554100 4 o o2
minimaal ~ AT %= U -~ 110 % 600 ~ )

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 zijoppervlak en de
hoogte van het door vloeistof ingenomen deel van de reaktor
als funktie van de diameter te berekenen. Men vindt:

Diameter D (m) Zijoppervlak A (m?) Hoogte(m)
0,80 36,6 14,60
1512 25,5 T 30
1,60 18,3 3565 |

Het minimaal benodigde oppervlak blijkt bereikt te worden bij:
D=4I=4§7a3_1,2m.

A 24 -
De hoogte H van het vloeistofniveau is dan:
A 24
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De koelwaterstroom 6m koeT die van 20 °C tot 40 °C
b
opgewarmd wordt om dw R4 af te voeren, kan berekend worden met:
1 :

éw,R4 = dm,koel o s, B als

waarin B = 1 kcel/(kg °C)

' _ _1554,44
n,koel = %,186 % 20 18,6 kg/s.

4,186 kJ/(kg ©C). Gevonden wordt:

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 OC, waarbij de invloed van wrij-
ving en andere faktoren die het asvermogen van de kompressor
groter maken dan 196 kW verwaarloosd is. Om het HCl-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 oC, een warmteinhoud
van 15,74 kJ/s (zie bijlage B 2, 3% term).

Afgevoerd moet worden een warmtestroom:

B, p2 = 196 XKW - 15,74 kJ/s = 180,26 kJ/s.

; is nodi w :
Hiervoor is ig een koelwaterstroom dm,koel

m
met ¢ = 1 xcal/(xg °C) = 4,186 kJ/(kg °C) en aT = 20 °c.

180,26 _
n,koel = 7,786 % 20 = 272 ke/s.

g ,koel = dw,PZ/(cp ® aTr),
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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 III, 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 %% en 1 wta.

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 YpeR omgezet in bijprodukten en een deel
XpeB gaat verloren door oplossen in de waterfase bij de
scheiding in de separator S13. Men vindt YpeR uit:

72,8
128 + YpeB

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

DCB + 2 NaCN -> 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:

l?n'——ggB 2% Mg o= —1 g%’ % 2 ® 49 gew.d/s NaCN.

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

]-3—9,- % 2% 49 % 4 = 308 gew.d/s H,O0.

Daar de oplosbaarheid van DCB in water 0,5 %gew. is, is:

Xpeg = 0,005 % 308 = 1,5 gew.d/s DCB.

De te reciréuleren stroom DCB is nu:
100 - 72,8 - YpcB ~ *peB < 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:

78,7 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:

3§g}$ % 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 =
= 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 H,0.

De konversie van DCB naar ADN is 72,8 %. Gevormd wordt:
20,15 % 1077 = 0,728 % M, = 20,15 = 1072 % 0,728 % 108 =
= 1,584 kg/s ADN,
waarbij voor de berekening is aangenomen, dat geen tussen-
produkt é-chloorvaleronitril de reaktor verlaat.
Voor de bij de reaktie optredende vorming van bijprodukten
wordt verbruikt:

s 2 . .
Ypep E —%%%2 = 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 kzg/s gesteld.
Door oplossen in separator S13 gaat verloren:

2,559 _ 2,559 _ .
Xpop X 53332 = 1,5 = £433% = 0,038 kg/s DCB

Er wordt per sekonde omgezet van het cyanide:

(dmol,DDE * %mno1,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.AEr 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 NaCl.
De aanwezige DDE wordt omgezet in dicyanodibutylether met
M = 180, zodat gevormd wordt:

Q%ggl #¥ 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 etroom 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 niets bekend is.

Stroom (21) bevat dan:

DCB: 0,583 kg/s = 5,8 %gew.
ADN: 1,587 99 = 1597 99
H2O: 7,899 s = 78’5 99

Er ontstaat een waterige fase met samenstelling W 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 O is in %gew.:

P W O:
ADN: 15,7 1.0 68,4
DCB: 558 05 24,6
H20= 78,5 98,5 750

De gewichtshoeveelheden van de fasen W en O 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:
%fg % 10,069 = 7,853 kg/s
en fase O aan dezelfde stoffen:

1z * 10,069 = 2,216 ke/s.

De samenstelling in kg/s van beide fasen wordt nu:
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fase W
ICB: 0,005 = 7,853 = 0,038 kg/s
ADN: 0,01 = 7,853 = 0,076 kg/s
H,0: 0,985 = 7,853 = 7,739 kg/s
fase O
DCB: 0,246 = 2,216 = 0,545 kg/s
ADN: 0,684 x 2,216 = 1,511 kg/s
H,0: 0,07 = 2,216 = 0,160 kg/s

Stroom (18) bevat dus 0,160 kg/s H,0. Om de hoeveelheid

.water in de reaktor niet te groot te maken, wordt deze stroom

in mindering gebracht van stroom (20), de cyenide-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 ,, NaCl 1,729 ,, = 13,88 ,,
H,0 (20) 7,739 ,, H,0 7,899 ,, = 63,46 ,,
H,0 (18) 0,160 ,, Teer 0,113 ,, = 0,91 ,,
ADN (18) 0,003 ,, DEOE 0,018 ,, = 0,15 4,

Totaal 12,457 kg/s. 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:

4’248:’;3’88'= 22 %zew. zout.

Stellen we de dichtheid van deze waterige oplossing gelijk
aan die van een 22 %gew NaCl-oplossing van 100°C, d.i.
s kg/m3 (1it.55). ADN heeft bij 85 °C een soortelijke
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massa van 915,7 kg/m>, (1it.49), bij 100 °C wordt deze op
905 kg/m> 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 _ % opl. . % DCB _ % ADN ’
Pmengsel Popl P ocs P apw
waarin % DCB het gewichtsgehalte van DCB in het mengsel is.

Men vindt:

100 _ 81,58

79 . 18,70
i PR W R

1060 950 -~

+
phengsel

en voor de dichtheid:

Pmengsel = 1,09.10° keg/m’.

De massastroom van 12,457 kg/s uit de reasktor vereist
bij een verblijftijd van 200 minuten een volume van:
12,457 % 200 % 60
= e
1,02:10
waarbij nog geen rekening gehouden is met de aanwezigheid van

= 140 m>,

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 genocemde
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. Hiervddr 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
JRA-400 anionenwisselaar als katalysator nodig is. De
dichtheid van de katalysator is 1,11.10° kg/m> (1it.50).
Het volume van de reaktor is nu:

= 140 + =214 % ¥

v 5% 1770 * VRg =

R9=V + V

vl kat

140 + 0,304 = VR9 3

= — 140 __ _ 3
Ypy = T="0, 308 = 281 o

Voorgesteld wordt het benodigde reaktorvolume over drie
3

elk te verdelen, met daarbij een vierde reaktor met hetzelfde
volume voor regeneratie van de katalysator.

parallel te schakelen reaktoren met een volume van 67 m
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D 1. Berekenine 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
0,38 kcal/(kxg °C) (1it.46) en heeft een temperatuur van
106 °c. Stroom (18) bestaat uit DCB met 0,5 %gew ADN, waarvan
de cp = 0,38 kcal/(kg °C) gesteld wordt, een . = 0,548 kg/s
en tevens uit water met 4 = 0,160 kg/s en B = 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)(T, - 30) + 0,160 = 1 = (T - 30) kcal/s,
daar de be01ntemperatuur van stroom (18) 30 C is.

o =N
B
]

Te wordt nu gevonden ¢~or de opgenomen en de afgestane
warmtestromen gelijk te stellen; men vindt:
T, = 81 °C.

D 2. De reaktiewarmte van de ADN-vorming.

De reaktiewarmte van de reaktie:
DCB + 2 NaCN — ADN + 2 NaCl
onder standzardkondities, 25 °C en 1 ata, kan men berckenen
uit de standaardvormingsenthalpieen Aﬁg van de aan de reaktie
deelnemende stoffen. Deze zijn:

stof fase Aﬁg (xcal/mol) 1lit.bron
DCB vl. - 54,84 (1it.44)
NaCN vast - 22,47 (1it.39)
ADN vl. + 19,19 (1it.38)
NaCl vast - 98,32 (1it.39)

Voor de reaktie:
DCB (vl) + 2 NaCN (vast) —» ADN (vl) + 2 NaCl (vast)
vindt men dan:
sHD = + 54,84 + 2 % 22,47 + 19,19 + 2 = (-98,32) =
- 77,94 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 warmtestroom éw aan de reaktor toegevoerd worden.

Voor de berekening van dw worden de ingesande stromen
naar 25 °C afgekoeld, vindt de reaktie bij 25 ¢ plaats en
wordt de uitgaande stroom tot 100 % 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 tussenprodukt §-chloorvaleronitril buiten beschouwing
gelaten. De bijprodukten DCDE en teer worden met dezelfde

. reaktiewarmte per mol DCB gevormd en hebben dezelfde

gsoortelijke warmte als DCB.
De warmtebalans van reaktor R9 wordt opgesplitst in een
tiental termen welke nu afzonderlijk berekend worden.

1°) Het afkoelen van stroom (19).
De warmtestroom & is:
w, 1

d’-‘:

- g AT,

cy b
waarin we éw,1 eenvoudiger vinden door de stromen (15) en
(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.

8 g_.nT,

w,1a ~ cp' m
met By = 0,34 kcal/(kg °C)(1it.46), dm =(0,545 + O;OOB)Rg/s,
resp. DCB en ADN, en AT = 5 °c. M is: 4

4 = 0,34 % 4,186 % 0,548 ® 5 = - 3,90 kJ/s.

w,1a &
b) Stroom (18), water van 30 “C.

Voor water is c¢_ = 1 kcal/(kg °C), 8, = 0,160 kg/s en AT = 5°¢.

dw T = 1 % 4,186 % 0,160 = 5 = - 3,35 kJ/s.
’
¢) Stroom (15) van 106 °C, DCB en DDE.
dm = 2,035 kg/s, E; = 0,38 kcal/(kg °C)(1it.46) en aT = 81 °C.
dw 10 = 0,38 = 4,186 % 2,035 % 81 = - 262,05 kJ/s.
]
Voor het afkoelen van stroom (19) is nu:

Bo 1 = . 1at P 1b * By, 10 = = 3,90 = 3,35 - 262,05 =

= - 269,30 kJ/s.
N.B. Stroom (20) heeft reeds een temperatuur van 25 %,
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gi) 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.

¢W,2 = AHopl‘dm’
waarin AHopl = 1,21.106 J/kmol NaCN en dm = 1,975 kg/s.
. JaI15 -
dw,z = —irg= % 1,21.10° = - 48,77 kJ/s.

3°) De reaktiewarmte.
Er wordt dm = 2,559 - 0,583 = 1,976 kg/s DCB omgezet met een

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

3
w3 = BpeolD = D210 5 324 < - 5041,13 x3/s.

127

4%) Het opwarmen van DCB (+ DCDE en teer).
De maesastroom 4 = 0,583 + 0,113 + 0,019 = 0,715 kg/s heeft
een ¢ = 0,37 kcal/(kg °C) en moet 75 °C verwarmd worden.

dw g = 0,37 % 4,186 = 0,715 % 75 = + 83,06 kJ/s.

5°) Het opwarmen van ADN.
Een stroom ADN met 4= 1,587 kg/s en E; = 0,44 kcal/(kg °C)
(1it.46) moet 75 °C verwarmd worden. Daarvoor is nodig:

dw B = 0,44 % 4,186 % 1,587 = 75 = + 219,22 kJ/s.

gﬁ) Het verwarmen van vast NaCl dat bij de reaktie gevormd is.
NaCl heeft een Cp = 51,5 kJ/(kmol °C)(1it.42), MNaCl = 58:5

en ém = 1,729 kg/s. Nodig:
By, 6 = 1,729 = (51,5/58,5) = 75 = + 114,16 kJ/s.

7°) Het verwarmen van niet-omgezet vast NaCN.
NaCN heeft een C_ = 68,5 kxJ/(kmol °C)(1it.42), My oy = 49

‘en 4= 0,527 kg/s. Er is nodig:

by 7 = 0,527 % 8353 % 75 = + 55,10 KkJ/s.
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8°) Het verwarmen van water.
Toelichting: Daar de soortelijke warmte van cyanideoplossingen
niet bekend is als ook NaCl opgelost is, wordt afzonderlijk
vast NaCN, vast NaCl en water tot 100 % verwarmd, waarna
de beide vaste stoffen opgelost worden. De oploswarmten zijn
bij 100 g gelijk gesteld aan de in de literatuur (1it.51)
gevonden waarden.
Nodig om een waterstroom van ém = 7,899 kg/s 75 °C op te

warmens:

é

w,8

=1 % 4,186 % 7,899 % 75 = + 2479,89 kJ/s.

9°) Het oplossen van gevormd NaCl.

De oploswarmte aH_ , = 3,89.106 J/kmol, ém = 1,729 kg/s.

p
b, o = L2 = 3,89.10° = 114,91 kJ/s.

10°) Het oplossen van niet-omgezet NaCN.
De oploswarmte AHopl = 1,21.103 kJ/kmol, dm = 0,527 kg/s.

éw g = thgl 3* 1,21,103 = + 13,01 kJ/s.
9

De totale warmtestroom ¢ wordt nu:
w, R9
dW’Rg = dw,,‘ + dw’2 + .-oooo+ éw,1o.
We vinden:

éw,R9 =+ 83,06 - 269,30 +
+ 219,22 =~ 48,77 +
+ 114,16 - 5041,13 +
+ 55,10 +
+ 2479,89 +
+ 114,91 ‘)
+ 13,01 =

5359,20 = - 2279,85 kJ/s.

fy. mo = + 3079,35

Om deze warmtestroom af te voeren is een koelwaterstroom

die van 20 tot 40 °C opgewarmd wordt met c_ = 1 sead

dm,koel p kg°C

nodig van:

& 2279,85  _
dm,koel T 4,186 ® 20 ~ 27 kg/s.
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D 4. Het koeloppervlak van de koeler H11.

Koeler H11 is nodig om stroom (21) te kunnen scheiden in
waterige- en organische fase, die bij 100 % volledig meng-
baar zijn (zie appendix 4; er is 12,7 %gew. ADN waarvan de
aanwezigheid de oplosbaarheid van DCB bevordert). Na afkoelen
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
40 ¢ opgewarmd wordt. De warmteoverdrachtskoefficient U
is 600 W/(m? °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
oppervlaek van de koeler vinden we uit:

dw = hm U ATlog.gem.’

waarin:
(Peasy. dn = Moatadt’ = o1, 014" ool 40

aT = :
log.gem. _ 1n T(21),in B ikoelLuit

T(21),uit = Tkoel,in

_ {100 - 40) - (40 = 20) _ _40_ _ ¢ O¢
- 1n (100 = 40) ~Am 3T - .
( 40 - 20)

6w ies het verschil in warmteinhoud van de stromen (21) en
(22), resp. 3079,35 kJ/s en 232,20 kJ/s, zie warmtebalans
in tebelvorm, pag.17 . dw = 2847,15 kJ/s. Voor A vindt men:

A oe 2847515 _ yan 42

0,6 ® 36

De minimaal nodige hoeveelheid koelwater kunnen we

berekenen met:

6. =4

w m, koe
waarin 4, = 2847,15 kJ/s, ¢ = 1 keal /(ke °¢) = 4,186 EEQU
b}

1 % cp x oT,

_ o
en AT = 20 “C. ém,koel

_ 2847,15 _ _
80, koel = 4,186 x 20 = 34 ke/s.

wordt:
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Als model voor de berekening is de volgende formule gebruikts
- Kt = kPP + £1 + dL
Kt : de kostprijs per ton produkt.
ka : de variabele kosten per ton produkt, te verdelen in
grondstoffen, utilities, katalysator.

E I ¢ totale investering per ton produkt.

: direkte loonkosten per ton produkt.
f d : deze beschrijven kosten zoals afschrijving, onderhoud,

indirekte produktiekosten,verzekering, belasting,

payroll overheads als functie van de investering en

de loonkosten,-

,&/-A,.,

¥»" a4 : gromgstofprijzen. (1it. 52)
THF , 66 uS cents /1b  § 1,45 /kg
NaCN (97 %) 33,3 " $ 0,74 /ksg
| [ HC1 $ 0,10 /kg
R |
& Kosten voor de verwerking van de afvalstromen
: worden geschat op § 50 per ton.
ki De kosten per ton ADN aan grondstoffen en afvalstromen
| wordt dan:.
7 Lo l5
i THF THE5~ % 1450 § 1120.
1,975 B
0 .
NaCN 1,500 ¥ 5,57 ® 74 § 1000
1,319
L HC1 1,500 # 100 $ 88.
U 10,790
(L SVl
Afvalstromen T, 500 # 50 $§ 360.
i
f B : Utilities.

M Koelwater : $§ 10. per 1000 mB.

) Per ton ADN is + 75 ton koelwater nodig.

Ve kosten aan koelwater per ton ADN :§ 0575
Energiekosten aan stoom en stroom per ton ADN:

bij een verbruik van 1000 kW $ L,




C : Katalysatorkosten.

e . oo cams e e . D > S .

| Per kg katalysator kunnen enkele duizenden kilogrammen
ADN worden omgezet. We stellen deze factor op 2000.
1l kg katalysator IRA-400 kost $ 6.

De katalysatorkosten per ton ADN : éggg 6= § 3.
I De totale investeringskosten zijn geschat met behulp

van de methode van Zevnik = Buchanan (1lit. 5.4)

rPer functionele unit werd de complexity-factor berekend.
Als basis voor de kosten per unit zijn de prijzen uit
1lit. 5% 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 132535

[ CE - index 1975 180

' ' Voor 11 functionele units (inclusief opslag-unit) wvinden

= we dan totaal aan investerings-kosten $ 15 . 106.

{ Bij een afschrijving van 20 % per jaar worden dan de

kosten per ton ADN 15 . 106.0,20 . 4 70
43200 - -

{
dL Voor L ploegen van 4 man , en 100% overheadkosten en

i $§ 20 000. per man per jaar, worden de loé6nkosten

4L % 4L x 2 ® 20000. = § 640 000. per jaar.
f : 640 000  _
| Per ton ADN : 1,3500 = $ 15.

De totale koéfprijs per ton ADN wordt dus:

_ Grondstoffen $§ 2568.

-y Utilities $ e
8 Katalysator $ j "
. Investeringskosten $ 70.

| Loonkosten $ 15.

K, = - § 266l1.

bimenaad

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 =

8 ,
40% van totale kosten 710 § -
ton 0,40% 0,67 § B6l0.
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Bijlage F
Fysische konstanten, per stof opgesplitst.

Letrahydrofuraan
- kookpunt bij 1 ata ' 66 °¢  Lit.37
- dichtheid dZZ 888 kg/m> lit.37.
- vormingsenthalpie Aﬁi‘,’ - 51,1 keal/mol 1lit. 43.
- soortelijke warmte c_ bij 25°c 0,42 cal/g°c lit.45.
" 140°  0.49 "

- THF is bij 1 ata volledig met water mengbaar.

~ THF met 5% watermengsel vormt een azeotroop met een
kookpunt van 64 °C 1it. 11,

- M= 72

Zoutzuur ( HCl-gas)

a AH? (Ho1,, ) - 22,06 kcal/mol  1lit.38.
~oploswarmte in 5,2 mol water (dit geeft een 26,5 %gew oplossing)
-64.106. J/kmol 1it.40.

- I =324 K ' lit. 36.

- P = 81,6 ata .

- C, bij 298 K 6,964 cal/ mol 1it.42.
5D 6,793 " 1it.42.
" 500 7,004 - -

- M= 36,5

Z0UTzuuroplossing

- EP voor 25 tot 140°C is: 2,93.10° u/kg®C.  Appendix 2
- HCl vormt met water een azeotroop.

bij 1 ata is het kookpunt 119°C o 11,1 %mol nCl 1it. 51,
- ? appendix 1

= M obe = 0,7.10°  Ns/m° 1it, 34,
hater

-AHD w1= 68,32 keal/mol 1it,38.
1,4=Dichloorbutaan.

--AH‘; = -54,84 kcal/ mol 156,55

- c, bij 25%¢ 0,34 cal/g’c lit.46.

- " 14000 0,43 " 1

- kookpunt 1 ata 155°C 1it.49.

- 0,0263 ata  53°C "




4

- n =199

- M= 127
~ Moo = 1,43.107° Ns/m°. 1it.32.
- d4 zie appendix 1
L-chloorbutanol
- kookpunt 84-85 °¢ 1it.58.
- dio 1088,3 kg/u’ "
- het chloorhydrin splitst bij verhitting in THF en HCl. i
NaClN
-4 H‘; -22,47 kcal/mol 1it.39.
- o 68,5.123 Jfkmol 1it. 42,
- oploswarmte Hsol 1;21.10 J/kmol 13%: 514
- M =49
NaCl
- AH?. -98,23 kcal/mol 1it.39.
- o 51,5.10° J/kuol®C 1it. 42,
- H o1 3,888.106 J/kmol 1i€. 51,
- M = 58,5
- voor een NaCl-oplos. f’loooc = l,ll?.lO3 kg/m3 1it.55
Adiponitril,
- AH‘f’ +19,19 kcal/mol 1it.38.
= B bij 25°¢ 0,41 cal/g’C lit.46.
. 100°¢ 0,47 B "
- kookpunt bij 1 ata 295°¢ 1it.57.
- " 0,0263 ata 170%c lit. 27 en 28
- ¢%© 3 .
L 962, 3 kg/m 1it. 49
4,7 9i%? & ;
-~voor de oplosbaarheid in water zie appendix 4
- M = 108
L-Chloorvaleronitril
- kookpunt bij 0,0263 ata 148°¢ 1it.28.
Amberlite " IRA-LOO
- dichtheid in droge vorm 1110 kg/m3 1it,. 50,
LDE
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20 %zew HC1 ﬁ1H2C
Jh
/4,

,.d

T
ey - A

D24 Zzew HC1 in H,Q
T
1/da,

11,1117

15 1395

150993
S|
1,0722

-1,0980
1,0888

14,0790
11,0685

“1,0574

10,9184

0,9108

0,9268
0,9360

0,9457

441187
~1,1085
1,0982

- 1,0874

0,8939
- 0,9021
- 0,9106
. 0,9196

0,9293

(1it.49)
: ) -

<(lit.3?):_%

1(iit;%5)
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De relatieve dichtheid van DCB, 20 %gew. en 2% %gew. HCl-
g
oplossing, uitgezet als 1/d4 , als funktie ven ? (in °C).

meetpapier

- wormerveer

124 H

10 deelstrepen is 15 mm




—y ,744
4

]

S

1

—

= =

APPENDIX 2.

o i — —
ZmE=ESEEE=

T ew
HCl-opl

Soortelijke warmte, cal/(gz °C)

0 °g

10 °c
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40 °c
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sy
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0,67
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De soortelijke warmte van HCl-oplossingen in
water als funktie van de temperatuur.
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Samenstellingsdiagram van het systeem

bij 40 °C

(ADN - Hao zie
appendix 4.)
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APPENDIX 5

. Ptotaal=76o~mm He Ak Ptotaa1=~20 ke

T x o y 1 1 X Yy

%9 DCB DCB °c DCB DCB

155 1 5 i 23 4 1 r

160 0,876 | 0,997 ~60 - = Dgy e ~ | -0 00 v

180 0,530 0,982 80 0,30 0,98

200771 0,329 T0,949 e B By T, 97 T

220 | . 0,205 0,386 120 .0,06 | 0,89 )

240 0,124 0,776 140 0,03 U v =3

260 |_ 0,068 | 0,59 B T S BTt M 4 ) Q0,38 -lliidiiil
0 0

het systeem

vlceistof / damp samenstellingsdiagram voor
ADN / DCB

verkregen m.b.v. 1it.27;

meetpapier - wormerveer

124 H

10 deelstrepen is 15 mm
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| | ‘ APPENDIX 7

| United States Patent Office A8l

Patented June 2, 1959

| 1 2
3 new and improved method for producing 1,4-dichloro-
| butane by the liquid phase reaction of tetrahydrofuran

il 2,889,380 with aqueous hydrogen chloride. Another object is pro-
i . . - . p N
i PRODUCTION OF 1,4-DICHLOROBUTANE vision of a liquid phase process for producing 1,4-di-
i Pl i

r 5 chlorobutane from tetrahydrofuran and aqueous hydrogen
! ) Edward E. Hamel, Niagara Falls, N.Y., assignor to E. I. chloride in which the product is readily separated as an

L4 du Pont de Nemours and Company, Wilmington, Del., upper organic phase in which it is the major constituent.
; a corporation of Delaware A further object is provision of a process for producing

lo Drawing. Application October 15. 1956 1,4—d1_chlorob1|t{ane .frpm. tetrahydfofuran and hydrogen

. I rawmgseriglp&cél- 12;15,722 o X5, 10 chloride that will minimize formation of by-product 4,4'-

: ; dichlorodibutyl ether. A still further object is provision

! 6 Claims. (CI. 260—657) of a continuous process for the production of 1,4-di-

chlorobutane from hydrogen chloride and tetrahydrofuran

by the aforesaid liquid phase reaction. An additional ob-

This application, a continuation-in-part of my co-pend- 15 ject is a method for producing 1,4-dichlorobutane which
ing application, Serial No. 393,500, filed November 20, avoids the nced for expensive catalysts and can be oper-

1953, now abandoned, relates to the production of 1,4- ated at a commercially acceptable pressure.
3 dichlorobutane from tetrahydrofuran. ) The above-mentioned and still further objects of the
, 1,4-dichlorobutane is valuable as an intermediate in the invention are achicved by an essentially non-catalytic
production of nylon. An important commercial source 20 process in which tetrahydrofuran is heated with an ex-
of the material is from the reaction of hydrogen chlo- cess over the stoichiometrical amount of hydrogen chlo-
ride with tetrahydrofuran: ride in the form of an aqueous solution containing not
T ' (1) InLC CH, over 45% h%/]drogen chflosr(;'dc I';)g(;vlebight at an(autog(tiznous
o pressure in the range o to s. p.s.i.g. (pounds per
H’C\ / Uy + 2HC=0ICH,CH.CHC HyGL + HiO 25 square inch gauge). Temperatures in the range 140° to

150° C. and pressures under 100 p.s.i.g. are preferred.

l X 'I:etmhydmf."m" i 1’4'_dl°h]°r°bumne Best results are obtained when the aqueous acid contains
{ This reaction also yields 4,4'-d1chlor0d1butyl ether as a at least threc moles hydrogen chloride per mole of tetra-
| by-product so that the crude 1,4-dichlorobutane may con- hydrofuran. The mole ratio of hydrogen chioride to
tain up to 10% by weight or more of this material. The 30 (cirahydrofuran and the concentration of hydrogen chlo-
formation of this by-product is indicated by the equation: ride and water in the reaction mixture are critical since
(2 H;C——CH;, ) ~ the success of the process is dependent upon the separa-
‘ 2 mé CH; 4 2HCI=CI(CH;);0(CH,)Cl + H;0 tion of Product as a non-aqueous upper phgse which can
o be readily decanted from the reaction mixture. These
! o factors must be adjusted so that the concentration of
; Prior art procedures for the preparation of dichloro- hydrogen chloride in the aqueous phase of the reaction
* butane from hydrogen chloride and tetrahydrofuran have mixture does not fall below 20% by weight. For optimum
{ generally sought to obtain high yields of this product by results this concentration should be in the range 25 to
(1) the use of anhydrous reagents to limit the amount of 35% by weight. Under the preferred conditions, the non-
water in the reaction mixture, (2) the addition of de- 40 aqueous product phase contains 1,4-dichlorobutane as a
{ ~ hydrating agents to combine with the water produced major constitutent in approximately 95% yield. The 4,4’-
[ . and (3) the use of reaction catalysts. dichlorodibutyl ether formed under these circumstances
= Trieschmann et al., German Patent 859,734 (Decem- equals 1 to 3% by weight of the crude 1,4-dichloro-
ber 15, 1952) employ anhydrous reagents alone and in butane. The reaction is rapid and requires only about

A the presence of a metal chloride catalyst such as bismuth 45 10 to 30 minutes for completion.
! chloride. Codignola et al.,, French Patent 1,045,827 A continuous process may be used to advantage if so
(] (July 1, 1953) carry out a continuous gas-phase reaction desired. This is readily accomplished by feeding tetra-
with anhydrous reagents. Cass, U.S. Patent 2,218,018 hydrofuran and hydrogen chloride gas in a mole ratio of
(Oct. 15, 1940) uses a dehydrating agent such as sulfuric about 1:2 into the bottom of a reactor containing a large
Il acid. Scott, U.S. Patent 2,491,834 (December 20, 1949) 50 excess of hot aqueous 25 to 35% hydrogen chloride un-
1 employs quaternary ammonium halide catalysts and der autogencous pressure at a temperature of 140 to
Kroper, German Patent 859,884 (February 5, 1953) em- 150° C. and decanting or flowing out the non-aqueous
ploys aqueous hydrogen chloride with bismuth chloride organic phase from the top of the reactor as formed to-
M or sulfuric acid. - Bether with aqueous phase containing one molecular pro-
| In general, processes employing catalysts and dehydrat- ”“ portion of water for each mole of 1,4-dichlorobutane
L ing agents are disadvantageous in that the catalysts are which is the major constituent of the organic phase. This
~ expensive. Also, product recovery problems are com- is readily accomplished by positioning an over-flow pipe
- plicated by the use of both dehydrating agents and cat- at the level to which the reactor is initially filled with hot
M alysts. Furthermore, all of these processes tend to give aqueous hydrogen chloride. The over-flow will then be
E relatively high yields of the by-product, 4,4’-dichlorodi- %0 equivalent to the combined volume of the aqueous and
=== butyl ether so that the crude 1,4-dichlorobutane may non-aqueous product formed by the reaction. These
contain over 4% by weight of this impurity. phases can then be subjected to distillation and decanta-
M The use of anhydrous raw materials and dehydrating tion to separate unreacted tetrahydrofuran, 4,4’-dichloro-
“ | agents in prior art processes is based on the premise that dibutyl ether and aqueous hydrogen chloride from the
L optimum yields are obtainable from a reaction yielding 65 1,4-dichlorobutane produced. If desired, the tetrahydro-
water when the mass action effect of the water is mini- furan and the 4,4’dichlorodibutyl ether can be recycled
- mized by reducing its concentration in the reaction mix- to the reactor. In carrying out this process, the hydrogen
{ [ ture. It has now been found that high yields of 1,4-di- chloride feed should be adjusted to maintain the hydrogen
Ll chlorobutane can be obtained in a process employing chloride content of the aqueous product phase in the

aqueous hydrogen chloride in the absence of added cat- 70 25 to 35% range.

alysts. i Numerous variations can be made in this process with-

-

An object of the present invention is provision of a in the scope of the invention. Temperatures ranging from
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120 to 170° C. may be employed. The concentration of
hydrogen chloride in the aqueous phase of the reaction
mixture may range from about 20% hydrogen chloride
to 45%. However, since pressures in excess of 150 p.s.i.g.
are commercially impractical, a limit to temperature and
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
lying between this value and 6 moles hydrogen chloride
per mole tetrahydrofuran. Hydrogen chloride-tetrahy-
drofuran mole ratios of less than 3:1 give little or no
1,4-dichlorobutane. Hydrogen chloride-tetrahydrofuran
mole ratios of over 6:1 give satisfactory yields but re-
duce the productivity of batch reactors to uneconomical
levels since weight of product per unit volume of re-
action space is low. In the continuous process, tetra-
hydrofuran may be added to 10-20 or even greater molar
proportions of hydrogen chloride, the hydrogen chloride-
tetrahydrofuran ratio being limited only by the rate of
reaction or hold-up in a given reactor.

The by-products of the tetrahydrofuran-hydrogen chlo-
ride reaction include the intermediate tetramethylene
chlorhydrin in addition to 4,4’-dichlorodibutyl ether.
Tetramethylene chlorhydrin is a product of the equilibri-
um reaction:

HyC——CH;
H, CH; + HCI=CICH;CH;CH;CH;0H
X A
0 .
Tetrabydrofuran Tetramethylene
chlorhydrin

Reaction with additional hydrogen chloride converts this
product to 1,4-dichlorobutane; autocondensation gives
4,4'-dichlorodibutyl ether. Because of its solubility in
aqueous hydrogen chloride, tetramethylene chlorhydrin
tends to accumulate in the aqueous phase and is kept to
a minimum by employing excess hydrogen chloride. A
low hydrogen chloride-tetrahydrofuran ratio may yield
a single phase reaction mixture depending on the water
content since tetramethylene chlorhydrin also increases
the solubility of 1,4-dichlorobutane in the aqueous phase.

While some 4,4’-dichlorodibutyl ether is invariably
formed by the process of this invention, the amount
formed 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°
C. yields a crude dichlorobutane containing 25% di-
chlorodibuty] ether whereas the concentration of this by-
product is about 2% when the reaction is carried out at
150° C.

Although only small amounts of by-product 4,4’-di-
chlorodibutyl ether and tetramethylene chlorhydrin are
produced by the process of this invention, yield losses due
to their formation can be avoided by recovery processes.
On distillation, tetramethylene chlorhydrin in the aque-
ous hydrogen chloride phase is converted to tetrahydro-
furan which can be recycled to the pressure reactor. 4,4’-
dichlorodibutyl cther is hydrolyzed by hot aqueous hy-
drogen chloride to yield tetramethylene chlorhydrin which
then reacts to give 1,4-dichlorobutane. Build-up of the
ether in the reactor apparently reaches an equilibrium
or steady state when its concentration in the feed reaches
2-3.4 weight percent. Consequently the material can be
reworked if necessary by batch or continuous process.
It is readily separated from 1,4-dichlorobutane by frac-
tional distillation.

The preferred recovery technique of this process in-
volves distillation of the mixed aqueous and non-aqueous
product phases to remove tetrahydrofuran. The tetra-
hydrofuran obtained in this way includes unreacted tetra-
hydrofuran and tetrahydrofuran produced by the splitting
of hydrogen chloride from tetramethylene chlorhydrin.
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Some 4,4’-dichlorodibutyl ether is also hydrolyzed dur-
ing the tetrahydrofuran stripping yielding additional tetra-
methylene chlorhydrin which also contributes to the tctra-
hydrofuran recovery. Stripped non-aqueous product is
then neutralized by washing with an aqueous alkali to
remove hydrogen chloride, after which the 1,4-dichloro-
butane is distilled leaving a still residuc 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. ILx-
periments have demonstrated that the desired separation
will take place if the concentration of hydrogen chloride
in the aqueous phase of the reaction mixture is not less
than about 20%, a 25-35% concentration being pre-
ferred for optimum yields. Separation of product as a
lower phase will take place if the hydrogen chloride con-
centration is allowed to reach lower values but yields
and reaction rates are unfavorable under conditions that
would result in this situation. In this connection it should
be pointed out that the factors determining the desircd
phase separation are extremely complex. The density
of the aqueous and non-aqueous phases is dependent on
their composition and the components involved include
tetramethylene chlorhydrin, tetrahydrofuran and dichloro-
dibutyl ether as well as hydrogen chloride, dichlorobutane
and water. Distribution factors and the differential effect
of temperature on density are also involved. Data on
phase separation of product mixtures in Table I shows
that the critical hydrogen chloride concentration is about
20% by weight. In this table, tetramethylene chlorhy-
drin is designated as TMC.

TABLE I.—PHASE SEPARATION IN DICHLORO-
BUTANE PROCESS
Position of organic Conc. in aq.
layer at— Separa- phase
Exp. tion ol
layers
150° C. | Room HCl | T™MC
Temp.
Bottom_| Bottom.| Sharp___ 18.9 9.4
d 21.8 13.0
19.8 12.2
28.0 1.4
28.5 2.3

The concentration of the waterin the reaction mixture
is also critical as previously pointed out. Product separa-
tion and yields are controlled by the ratio of hydrogen
chloride to water in the reaction mixture in conjunction
with the other process variables. These water values will
be in the desired range when the concentration of hy-
drogen chloride in the aqueous hydrogen chloride and the
aqueous phase of the reaction mixture are maintained as
previously indicated.

The invention may be understood in more detail from
the examples which follow. In these examples, all per-
centages are by weight unless otherwise indicated.

Example 1

This example shows results obtainable in batch prep-
arations when the composition of the reaction mixture is
near optimum and temperatures are varied.

A series of runs was carried out in separate sealed
glass tubes at various temperatures under autogenous
pressure. The temperature was maintained by inserting
the tubes in a thermostated liquid bath. The tubes were
agitated by shaking during the time allowed for reaction.
Since the reaction rate decreases with temperature, Jonger
heating periods were allowed for the lower temperatures.

The composition of the reaction mixture in weight per-
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tent is indicated below together with the mole ratio of
the reagents:

Weight Mole
percent ratio

MetrahydroIuran. o cososesssantnr i anuuaae 12.47 1
Hydrogen Chloride - - 33.91 5
Water....o.oo.o.._. 53. 62 17.2

‘The above can be obtained by mixing 38.8% aqueous
hydrogen chloride with tetrahydrofuran. It should be
noted that this mixture contains 17.2 times the amount
of water that would be formed by quantitative production
of 1,4-dichlorobutane.

At the end of the reaction period, the tubes were
cooled, opened and analyzed. In each case, a two phase
liquid phase was obtained in which the upper phase 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 table.

TABLE IL—REACTIONS IN THF:HCLH;0 MIXTURE OF
MOLE RATIO 1:5:17.2

Tempera- | Maximum| Contact ! | ¥ole Per- Product
Run | ture (°/C.) | pressure time cent THF | DCB:DDE
(n.s.i.g.) | (minutes) | conversion ratio
150 &7 25 94.0 66.6
150 88 64 94.7 79.5
130 61 19 69.0 20.2
130 68 34 80.8 43.3
130 64 125 84.3 36.5
120 53 124 7.0 319

1 This is the reaction time or the length of time the reactants were in

contact and agitation was maintained.
These data show that the optimum reaction temperature
is around 150° C. with a concomitant autogenous pres-
sure of around 90 p.s.i.g. It should be noted that the
yield of 1,4-dichloro-butane falls off as the temperature
is decreased and that the yield of by-product ether in-
creascs even though a longer contact time was allowed
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 temperatures below
120° C. would be too low for practical purposes.

Example 11

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

A series of runs was made following substantially the
procedure of Example I except that a second reaction
mixture was employed in which the mole ratio of
THF:HCI:H,0 was 1:4:14.4. This corresponds to a
weight ratio of THF:HCI:H;0 of 1.00:2.02:3.59. Sig-
nificant data are shown in Table III.

TABLE IIL.—REACTIONS IN THF:HCL:I;0 MIXTURE OF
MOLE RATIO 1:4:14.39

Tempera- | Contact | Mole Per- Product
Run ture (°,C.) time cent THF | DCB:DDE
(minutes) | conversion ratio
130 124 77.3 10.92
140 4 86. 6 18.93
150 64 87.3 21. 556

It will be seen that reducing the mole ratio of hydrogen
-chloride to tetrahydrofuran from 5:1 to 4:1, not only de-
.creases the yield of 1,4-dichlorobutane but also increases

the yield of by-product ether. The initial concentration
of aqueous hydrogen chloride in this batch experiment
was 36.19%. The final concentration of the aqueous
hydrogen chloride phase in the experiment at 150° C.
was approximately 23%.

Example III

The procedure of Examples 1 and 2 was substantially’
repeated with a mixture having THF:HCI:H,0O mole
ratio of 1.00:3.00:10.81. Conversions in a 64 minute
contact time at 146° C. and 150° C. were 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
initial concentration of the aqueous hydrogen chloride
was 36.1%. However, in the 140° C. run the lower
aqueous phase had a concentration of approximately
229 whereas in the 150° C. run the aqueous phase was
the upper phase and the hydrogen chloride concentration
in this phasc was about 16%.

Example IV

The procedure of the previous runs was repeated with
a reaction mixture having a THF:HCl:H,0 mole ratio
of 1:1:3.6. Conversions in 64 minutes contact time werc
16.7 mole percent 1,4-dichlorobutane at 140° C. and
21.1 mole percent at 150° C. The respective DCB:DDE
weight ratios were 1.54 and 1.80 respectively. In this
experiment, the tetrahydrofuran was in excess and al-
though the aqueous hydrogen chloride had an initial
concentration of 36.19%, results were completely un-
satisfactory in that the yiclds of 1,4-dichlorobutane were
low and the crude product contained between 35 and 40%
by weight of 4,4’-dichlorodibutyl ether.

Example V

This example illustrates an embodiment of the inven-
tion in a continuous process as carried out in plant scale
equipment.

A glass-lined, cylindrical, steel pressure reactor was
charged with approximately 10,000 pts. by weight of
aqueous hydrogen chloride containing 26 to 287 hydro-
gen chloride by weight. This reactor was equipped with
bottom inlets for feeding raw materials and a liquid prod-
uct over-flow pipe slightly above initial level of the acid
charge. It was also equipped with an outlet pipe situ-
ated at the top of the reactor for venting air and other
gases. All outlets were equipped with pressure valves.
Means for heating and cooling the reactor with steam
were also included.

Following the initial charge of aqueous hydrogen chlo-
ride, the contents of the reactor were heated to 120° C.
under autggenous pressure. Feeding with approximately
equal weights of hydrogen chloride and tetrahydrofuran
was then initiated while the temperature was allowed to
rise to 140° C. The feed rate of tctrahydrofuran was
graduaily incrcased to 5900 pts. by weight per hour. At
the same time, liquid over-flow was removed from the
reactor, cooled, reduced to about eight pounds pressure
and fed to a recovery still. Feed rates and temperatures
were controlled so that the reactor pressure did not ex-
ceed about 100 p.s.i.g. and the aqueous phase leaving
the reactor contained about 28% hydrogen chloride by
weight. The adjusted hydrogen chloride feed rate was
approximately 5910 pts. per hour. Gas equivalent to ap-
proximately 3 to 5% of the hydrogen chloride feed was
recycled to a scrubber containing tetrahydrofuran feed.

The process yielded approximately 10.000 pts. per hour
of crude, non-aqucous product phase containing 93% 1,4-
dichlorobutane, 2% 4,4’-dichlorodibutyl ether and 5%
unreacted tetrahydrofuran plus a small amount of hy-
drogen chloride. This amounts to a net yield of 97%
1,4-dichlorobutane with a dichlorobutane to by-product
dichlorodibutyl ether weight ratio of 46.5:1.

The crude two-phase product mixture was fractionally
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7 \
distilled to remove tetrahydrofuran and hydrogen chlo-
ride for recycling. The organic phase was then decanted
from the stripped product, washed with caustic to re-
move unreacted hydrogen chloride and purified by frac-

lional distillation leaving 4,4’-dichlorodibutyl ether as a

still residue.

The net yield of 1,4-dichlorobutane from the recovery
process was almost quantitative since, as previously
pointed out, distillation of the two-phase product con-
verts tetramcthylene chlorhydrin to tetrahydrofuran and
hydrogen chloride and hydrolyzes some of the dichloro-
dibutyl ether to give tetramethylene chlorhydrin which is
also converted to tetrahydrofuran and 1,4-dichlorobutane.

No mechanical agitation was needed in this prepara-
tion since sufficient mixing took place in the feeding
process and excess agitation would interfere with efficient
decantation of the non-aqucous 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 substantially an-
hydrous hydrogen chloride in a mole ratio of about 1:2
into the bottom of a liquid mixture comprising a large
excess of 20 to 45% by weight hydrogen chloride in
water at a temperaturc in the range 130° to 150° C.
and an autogenous pressure of S0 to 150 p.si.g. in the
substantial absence of a catalyst, while 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-
ly one molecular proportion of water per mole of 1,4-
dichlorobutane 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 of claim 1 to which is added the steps
of fractionally distilling the two phase product mixture
to remove tetrahydrofuran decanting the non-aqucous
phase from the still residue, neutralizing said phase by
washing with aqueous alkali to remove hydrogen chloride
and fractionally distilling said neutralized non-aqueous
phase to separate pure 1,4-dichlorobutane.

3. The process of -claim 2 in which the autogenous
pressure is 50 to 100 p.s.i.g. and the hydrogen chloride
content of the aqueous phase in the reactor is main-
tained at 25 to 35% by weight.

4. A continuous process for the manufacture of 1,4-
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dichlorobutane comprising continuously feeding substan-
tially anhydrous tetrahydrofuran and substantially anhy-
drous hydrogen chloride in a mole ratio of about 1:2
into the bottom of a liquid mixture comprising a large
excess of 20 to 45% by weight hydrogen chloride in water
at a temperature in the range 120° to 170° C. and autog-
enous pressure in the substantial absence of a catalyst,
while continuously decanting reaction product in the form
of a non-aqucous phase containing 1,4-dichlorobutane
as its major constituent and an aqueous phase containing
approximately one molecular proportion of water per
mole of 1,4-dichlorobutane in said non-aqueous phase and
not less than 20% hydrogen chloride by weight, suflicient
hydrogen chloride being fed to the reactor so as to main-
tain the hydrogen chloride content of the aqueous phase
in the aforesaid range.

5. A continuous process for the manufacture of 1,4-
dichlorobutane comprising continuously feeding substan-
tially anhydrous tetrahydrofuran and substantially an-
hydrous hydrogen chloride in a mole ratio of about 1 to
2 into the bottom of a liquid reaction mixture comprising
a large excess of an aqueous 25 to 35% by weight solu-
tion of hydrogen chloride at a temperature in the range
130 to 150° C. and autogeneous pressure in the range 50
to 150 p.s..g. in the substantial absence of a catalyst,
while continuously decanting reaction product in the form
of a nonaqueous upper phase containing 1,4-dichlorobu-
tane as its major constituent and aquecous phase contain-
ing approximately one molecular proportion of water per
mole of 1,4-dichlorobutane in said non-aqueous phase
and 25 to 35% hydrogen chloride by weight, sufficient
hydrogen chloride being fed into the aforesaid reaction
mixture to maintain the hydrogen chloride content of the
aqueous phase in the aforesaid range of 25 to 35% by
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.
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RECOVERY OF TETRAHYDROFURAN

William L. Kuechler, Newark, Decl., assignor to E. L
éu Port de Nemours and Company, Wiimington, Del.,
a corporation of Delaware

Filed May 1, 1957, Ser. Ne. 656,309
2 Claims. (ClL 202-—70)

This application deals with the recovery of volatile
preduct from two phase liquid mixtures. More par-
ticularly, it relates to the recovery of tetrahydrofuran from
the two phasc liquid mixture obtained in the production
of 1,4-dichlorobutane by reaction of tetrahydrofuran with
hydrogen chloride.

1,4-dichlorobutane is a valuable intermediate in the
production of nylon. An important commercial source of
this material is from the reaction of tetrahydrofuran with
hydrogen chloride. This is apparently a two-step re-
action in which tetramethylene chlorhydrin is first formed
by a reversible rcaction.

1) H.C CH,

| +HClZ CICH;CH;CH;CH,0H
mC ClIIs

o

Tetrahydrofuran Tetramethylene chlorhydrin

(0] i .
CICH,CH,CH;CH;0+{-HCl—— CICH;CH,CH;CH,C1+2,0

Tetramethylene chlorhydrin 1,4-dichlorobutane

The reactions shown above normally yield two-phase
mixtures consisting of an aqueous acid phase and an or-
ganic phase whose major constituent is dichlorobutane.
The latter is substantially insoluble in water or aqueous
hydrogen chloride. In addition to water, hydrogen chlo-
ride and 1,4-dichlorobutane, this mixture also contains
unreacted tetrahydrofuran and tetramethylene chlorhy-
drin. Tetrahydrofuran and tetramethylene chlorhydrin
are soluble in both the aqueous and the non-aqueous
phase. In order to produce 1,4-dichlorobutane economi-
cally it is essential to recover unreacted tetrahydrofuran
and minimize its loss in the form of undesired reaction
products such as tetramethylene chlorhydrin.

Prior art methods for the recovery of 1,4-dichloro-
butane from the two-phase reaction mixtures described
above include separation and fractional distillation of
the non-aqucous phase 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
azeotrope and then separated from the aqueous distillate.
In these procedures, substantial amounts of beth tetrahy-
drofuran and tetramethylene chlorhydrin are lost in the
aqueous phase from which they cannot be economically
recovered. g

The object of this invention is to provide a process for
the recovery of a voltatile organic product soluble in both
phases of a two-phase mixture comprising an aqueous and
a nonaquecous phase. An additional object is to provide
a process for recovering tetrahydrofuran from a two-
phase liquid mixture produced by reaction of tetrahydro-
furan and hydrogen chloride in the production of 1,4-di-
chlorobutane. A further object is to provide a process
for the recovery of tetrahydrofuran from the two-phase
liguid mixture produced by reaction of tetrahydrofuran
with hydrogen chloride while simultaneously reducing the
tetramethylene chlorhydrin content of the said mixture.
A still further objective is to provide suitable apparatus
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for carrying out the aforesaid objectives. Additional ob-
jectives will become apparent in the following discussion.

The above-mentioned objects of this invention are
achicved by passing a two-phase mixture of the type de-
scribed into a distillation column designed to reimove a
volatile organic product, withdrawing the bottom product
of the column, separating the two phases therein, passing
a poriicn of the separated aqueous phase to a vaporizer
or calandria and returning the vapors of the aquecus phase
to the bottom portion of the said column to supply heat
for distillation and raise 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
the aqueous phase had becn separated.

The preferred method of operating the invention is
illustrated in greater detail by the accompanying drawing
which is explained with particular reference to the separa-
tion of tetrahydrofuran and crude 1,4-dichlorobutane
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
the column is removed to decanter, 20, by line 2. The
two phases separate in the decanter and a portion of the
aqueous phase is removed through valve 3 to line 5 lead-
ing to the vaporizer or calandria, 30. The aqueous phase
is usually the denser of the two phases involved when
excess hydrogen chloride has been employed in the re-
action and the concentration of hydrogen chloride in this
phase is around 20% or above. The aqueous phase is
boiled in the vaporizer and the vapors are fed to the
lower portion of the distillation column through line 6
which is below the point at which the two-phase mixture
is introduced through line 1. Tetrahydrofuran vapors and
some hydrogen chloride gas are removed as overhead
products from the top of the column through line 7. The
balance of the bottom product of the column which nor-
mally contains some aqueous phase is removed from the
decanter through line 4 for more precise separation in a
sccond decanter not shown in the drawing. The non-
aqueous phase consisting of crude 1,4-dichlorobutane is
then refined, e.g. by removal of acid impurities by an
alkali wash followed by fractional distillation.

Although the apparatus shown in the drawing represents
the preferred means for carrying out the invention of this
application, it is understood that the invention is not
limited to this specific embodiment. Any device that wili
preferentially increasc the concentration of agueous phase
in the column bottom by separating and removing a major
proportion of the non-aqueous organic phase and refurning
principally aqueous phase to the vaporizer will serve the
purpose. Several modifications and equivalents for ac-
complishing this will be immediately apparent to those
skilled in the art. The specific design and materials of
construction 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 phase separation, corrosion
problems, etc. These are well known and conventional
parts whose construction in a variety of modifications will
be readily apparent to any chemical engincer.

This invention makes it possible to effect an outstand-
ing reduction in the tetrahydrofuran and tctramethylene
chlorhydrin content of the aqueous phase leaving the
process. The tetrahydrofuran and hydrogen chioride
leaving the still as overhead are then available for reuse
in the production of 1,4-dichlorobutane so that high net
yields are obtained.

The advantages of the invention are apparently partly
inherent in the fact that it maintains an elevated concen-
tration of aqueous phase in the column which seems to
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favor extraction of the non-aqueous phase and dehydro- of the experiment the feed rate was 11 to 13 pounds per 2 -
. halogenation of tetramethylene chlorhydrin to tetrahydro- hour throughout. ) !
| furan and hydrogen chloride by the reverse of Reactioq 1. Example 2 L
é This condition may also qontnbute to some conversion The invention was also applied to plant scale equipment. l
of the chlorhydrin to 1,4-dichlorobutane by reaction with 5 The column used was approximately S0 feet high, 40 b 1
hydrogen chloride. It a]so'appcars that circulgtion of an inches in diameter, and was packed with 1 inch sadéiles. ; i ) i
aqueous phase to the vaporizer rather than a mixture con- The two-phase reaction mixture was substantially iden- 2
sisting largely of an organic liquid increases the efficiency tical with that of Example 1. f i
of heat transfer so that the so-called “boil-up” is greatly Before employing the decanter system, a portion of 3 1 |
increased. Whatever the explanation, it has been found 10 the two-phase bottom product was fed :iireclly oy Ehs ! :) ‘;
that the invention results in an outstanding improvement calandria by natural circulation where it was vaporized i ) \[
in the removal of tetrahydrofuran from the two-phase reac- and the vapors were fed into the bottom portion of the i :
tion mixture which was not expected and is not to be still.  Following this, the column was cquipped with i = *
restricted by the theoretical speculations summarized a decanter as shown ,in the drawing and the calandria ‘ ! ) |
above. SR oy . was fed with a portion of the aqueous phase separated { |
The invention is illustrated in still greater detail by by this means. Samples were periodically removed from |
the following cxamples. the bottom product and analyzed for tetramethylene chlor- l ! )
Example 1 hyd.rin in both'the organic and aqueous layers. The fol- i l
o lowing table gives the average results for approximately ! |
- The utility of this invention was demonstrated by com- 140 hours’ operation before employing the decanter and - ;
| paring the results obtained when a reaction product of 120 hours after the decanter had been installed, ; ’ }
l tetrahydrofuran and hydrogen chloride was distilled to :
remove tetrahydrofuran using a packed column operated Averize Goticsaination ,‘ |
. with and without a phase separation procedure. 25 Perce%l’}‘etﬂargfglylene in Percent by Weight Rpgrccr}t s )
L 1s The column employed in this experiment was approxi- VRN eauction i )
l mately 6 feet high 3 inches in diameter and was packed Before After 4 -
with ¥4 inch Raschig rings. The reaction mixture was }
produced by the reaction of two molecular proportions ?u' ggfﬂifaheyer ------------------- lg.g :Ii:; ;g. g B
f of hydrogen chloride with one molecular proportion of 30 CRIAREE s Semn . : % : )
| tetrahydrofuran. Tt consisted of approximately 85% by H
]

{ weight of a non-aqueous phase whose major constituent Having described my invention, I claim:

was 1,4-dichlorobutane and 15% of an aqueous phase con-
taining approximately 20% hydrogen chloride.

In the first part of the experiment a portion of the
two-phase bottom product of the column was fed directly
to a calandria where it was vaporized and the vapors were

1. In a fractional distillation process for recovering
tetrahydrofuran from a liquid two-phase mixture com-
prising tetrahydrofuran, 1,4-dichlorobutane, tetramethyl-
ene chlorhydrin, hydrogen chloride and water, the step
of removing said tetrahydrofuran while simultaneously
fed into the bottom portion of the column. Following .reducing .the concentratiqn of tetramexh_ylene chlo_rhydrin
this, the bottom product of the column was drawn off in the said two-phase mixture by feeding the said b0z
through a wide tube in which the aqueous phase settled 49 phasq mixture directly into a dlStl'llﬂtl.On. col_umn, with-
to the bottom and was drawn off to feed the vaporizer or drawing the bottom product of said distillation column
: calandria while the remainder consisting principally of and scparating the phases therein, passing a portion of the
r non-aqueous phase was removed by means of a side arm. separated aqueous phase to a vaporizer, returning the
|
|

-

s

,.,.,-‘.,

The distillation process was run for approximately 300 vapors of said portion of said aqueous phase to the bot-
tom part of the aforesaid distillation column and continu-

ously removing tetrahydrofuran from the top of said
distillation column.

hours without the separator tube and for approximately 45
the same period after the separator had been installed.
Product samples were removed for analysis from time to

/

{7 time and the concentrations of tetrahydrofuran and tetra- 2. In a process for the manufacture of 1,4-dichloro- T
‘ methylene chlorhydrin determined for the aqueous phase. butane, the steps for recovering tetrahydrofuran and 1,4-
= The analysis before and after installation of the decanter o dichlorobutane from a two-phase mixture consisting of
are contrasted in the following table, an aqueous phase and a non-aqueous phase comprising "

tetrahydrofuran, 1,4-dichlorobutane, tetramethylene chlor-
hydrin, hydrogen chloride and water while simultaneously

‘ Average Concentration | Percent reducing the concentration of tetramethylene chlorhydrin
L in Percent by Weight | Reduction . 5 . » e

r Constituent Dueto pg iN the said two-phase mixture, said steps comprising feed-

o Separator i i < i i i isti i

g Before P e ing the said two-phase mixture directly into a distillation

column, withdrawing the bottom product of said column
03 into a decanter and separating the two phases therein,
2.6 40 passing a portion of the separated aqueous phase to a
vaporizer or calandria, returning the vapors of said por-
tion of said aqueous phase from the said vaporizer to

Tetrahydrofuran_ ________________ 8.3
4.3

“v v v v

‘ }‘ As will be seen, the process of this inventior effectively the bottom part of said column at a point below the point
L refiuces the tetrahydrofuran and tetramethylepe chlorhy- at which said two-phase mixture is fed to said column,
drin content of the aqueous phase. Total saving of tetra- removing the balance of the bottom product from said
hydrofuran calculated as the average percent equivalent decanter and refining the non-aqueous phase therein, said
M of both tetrahydrofuran and tetr amethylene chlorhydrin non-aqueous phase consisting of crude 1,4-dichlorobutane,
| | in the aqueous phase amounted to a reduction of poten- and continuously removing tetrahydrofuran from the top
L tially available tetrahydrofuran from 11.2 to 2.0% by of said column.
weight of the aqueous phase. '
M de'clzr’:’;egxg’er}me“t also showed that the capacity of the 70 References Cited in the file of this patent
|| quipped system was superior to that of the un- )
L) modified system. In the first part of the experiment the UNITED STATES PATENTS
two-phase product was fed to the column at a rate of 3 2,460,117 Beckel et al, conco = Jan. 25, 1949 ,
. to 4 pounds per hour. When this rate was raised to 10 2,571,156 Robertson o __________ Dec. 4, 1951
M pounds per hour for a time, the tetrahydrofuran content 2,729,600 Beach oo __________ Jan. 3, 1956
L

of the aqueous phase rose to 21%. In the second part 15 2,750,398 Courter etal. ___________ June 12, 1956
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2,783,268
PRODUCTION OF ADIPONITRILE

Harry B. Copelin and Frederick J. Feldhousen, Jr., Ni-
agara Falls, N. Y., assignors to E. I. du Pont de Ne-
mours & Cowmpany, Wilmi?gton, Del., a corporation
of Delaware

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

7 Claims. (CI. 260—465.8)

This invention relates to the manufacture of adipo-
nitrile by the cyanidation of 1,4-dichlorobutane.

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

A disadvantage common to all the processes mentioned
is the appearance, during the course of the cyanidation re-
action, of a solid phase in" the reacting medium. This
phase consists largely of common salt but also includes
inorganic cyanides and expensive organic materials,
especially product adiponitrile, carried down with the
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 the
over-all procedure, the solid phase interferes with the
cyanidation itself. Its precipitation, for example, tends
to fill the reaction apparatus and clog the pipes employed.
Under some circumstances, moreover, the precipitate
forms a pasty, semifiuid mass very difficult to control.

A general object of this invention, is, consequently
to effect improvements in the cyanidation of 1,4-dichloro-
butane. :

A specific object is to provide improvements in the
cyanidation process eliminating the formation of a solid
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 with water is used as the reaction
solvent under such conditions that two liquid phases but
no solid phases are produced. In this process the 1,4-
dichlorobutane and sodiym cyanide are contacted either
batch-wise or continuously in the water-adiponitrile mix-
ture.
Conditions -which must be carefully or critically con-
trolied 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 the concentrations of the
solvent adiponitrile and dichlorobutane and of the aque-
ous sodium cyanide solution preferably used to supply the
cyanide. When these conditions are regulated as noted
below, the spent cyanidation mixture will separate cleanly
and almost instantaneously into an aqueous phase con-
taining all the salt produced and an organic phase con-
taining adiponitrile and unreacted dichlorobutane.

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 the pressure and separation of the
products become difficult. When, however, the 45-65%
range is employed the reaction proceeds smoothly without
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‘the formation of a solid phase and the products separate

rapidly upon standing.

The water content of the reacting mixture is basically
controlled by the solubility of sodium chloride, around
21% by weight. Tt is most conveniently maintained by
the use of solutions of sodium cyanide as one reactant.
The solutions should not have a solid content of greater
than about 20% since more highly concentrated solutions
do not supply enough water to keep all the sodium chloride
dissolved. Solutions of lesser concentration can be used
but tend to supply an unnecessary quantity of water. The
total quantity of sodium cyanide required, and hence of
20% solution, is determined by the quantity of dichloro-
butane.

A preferred reaction temperature is around 100° C.,
i. . 95-105° C. In this narrow temperature range am-
bient pressure, around 760 mm. of Hg, can be employed.
Yield of adipenitrile is also at a maximum at these tem-
peratures. Temperatures of up to about 130° C. are
usable but above about 120° C. are not desirable. All
temperatures above about 105° C. require superatmos-
pheric pressure to maintain the water in the mixture.
Autogenous pressure is satisfactory to accomplish this
result. Above 120° C. this pressure may become exces-
sive. Hydrolysis of the product may also become exces-
sive above about 120° C. -

Some solvent adiponitrile is essential to dissolve the
organic material, dichlorobutane, employed. The weight
of adiponitrile should, in general, at least be cqual to
that of the dichlorcbutane, although somewhat smaller
amounts can be used. It may vary betwcen about 2 and
20%.

The weight of sodium cyanide present should be
stoichiometrically equivalent to that of the dichloro-
butane, i. e., the ratio of cyanide to dichlorobutane should
be at least about 100/126 and preferably 1/1. The weight
of water is at least four times that of the cyanide and may
be as high as about five times the latter. The water:cyan-
ide:dichlorobutane weight ratio should be between
around 4:1:1and 5:1:1.

Hold-up time in the reactor is not sharply critical
Contact between stoichiometric quantities of reactants,
i. e., sodium cyanide and 1,4-dichlorobutane, should, how-
ever, be at least one hour for best results. Up to two
hours can be used to advantage. Longer periods are also
usable but do not yield any commensurate gains.

Since all reactants and preducts of this invention are
liquids, the process described lends itself readily to con-
tinuous operation. In such operation sodium cyanide
solution is added continuously to the adiponitrile. Equiv-
alent amounts of 1,4-dichlorobutune are added separately
to the adiponitrile simultaneously with the cyanide. The
resulting mixture is thoroughly agitated as by a conven-
tional stirrer and a volume equivalent to thz combined
volumes of the dichlorobutane and the cyanide solution
is continuously withdrawn.

The withdrawn portion of the spent mixture is al-
lowed to stand for a short while. Aqueous and organic
layers appear and are easily separated by decantation.
The organic layer, which consists primarily of adiponitrile,
some dissolved water, unrcacted 1,4-dichlorobutane and
by-products, is easily resolved into its components by
fractional distillation. The aqueous layer is essentially
brine which can be evaporated to yield salt. Further
purification of the salt is undertaken as necsssary. If it
is so desired, incomplete evaporation of the brine can be
utilized and the saturated aqueous portion recirculated
through the system carrying with it unreacted cyanide and
valuable organic impurities.

The low temperatures necessitated by operation with
two liquid phases give sluggish reactions and low conver-
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-3 :
sions. For these reasons usc of a catalyst is preferred.
Satisfactory catalysts are calcium chloride, disclosed in
application Serial Number 426,934, filed April 30, 1954,
now Patent No. 2,715,138, and the quaternary ammonium
compounds of application Serial Number 478,542, filed
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-
versions and cyanidation. All, however, are water-solu-
ble and are removed from the reacting system in the
aqueous phase. Replacement and separation from so-
dium chloride complicate the process.

Preferred catalysts are, consequently, chunks or rela-
tively large aggregates of polymeric quaternary ammoni-
um anion-exchange resins. A description of thesc syn-
thetic resins is given in “lon Exchange Resins” by Kunin
and Myers (Wiley and Sons, N. Y., 1950), pages 38-59.
“Amberlite” IRA—400, sold by the Rohm and Haas Com-
pany, is a preferred representative of these catalysts.
Chemically, it is the chloride of the copolymer of vinyl
pyridine and divinyl benzene quaternized with dimethyl
sulfate. - Other suitable resins may, of course, be sub-
stituted for the “Amberlite” IRA—400. It will be under-
stood that when an ion-exchange resin is used as the
catalyst, agitation may be supplied by passage of the
reactants through a bed of the catalyst rather than by an
agitator. )

There follow some examples which illustrate the inven-
tion in more detail. All percentages given are in terms
of weight. No solid phase appeared in the product of
any run recorded and the liquid phases separated cleanly
and rapidly.

EXAMPLE 1

A series of batch runs was made under essentially
autogenous pressure and at various temperatures to de-
termine conversions. In each case the corresponding
theoretical quantities of 1,4-dichlorobutane (DCB) and
20% sedium cyanide solution were admixed with adiponi-
trile (ADN) solvent in a sealed autoclave and agitated.
The total concentration of water in the reaction mixiures
was about 65%. After the chosen reaction period the
mixture was allowed to settle and divide into two distinct
layers. The layers were separated by decantation and thz
organic Jayer analyzed by distillation. Results are shown
in Table I.

Table 1
BATCH RUNS—TWO LIQUID PHASES

Conver-

Tempera- | Reaction Wt. of Wt. of <lon of

Run ture, ° C. time ADN sol- | DCB (g) | DCB to
(minutes) | vent (g.) ADN (per-

cent)
100 « 150 180 127 23,7
100 160 680 88 44.0
130 30 680 88 57.8
126 30 680 88 41.3
117 30 680 - 88 24.0
EXAMPLE 2

Run 5 of Example 1 was twice substantially repeated
except that in one instance 8 g. of tetramethyl ammonium
hydroxide and in the other 20 g. of “Amberlite” IRA—400
was used as a catalyst. 27.5% conversion was obtained
in 30 minutes with the tetramethyl ammonium hydrox-
ide while a 34.4% conversion was obtained in 30 minutes
with the IRA-400.
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EXAMPLE 3

A series of continuous runs was made under auto-
genous pressure. 1089 of the quantity of 20% cyanide
solution necessary to cyanide the dichlorobutane was used
in Runs 6-8 and the stoichiometric quantity in the other
tWo runs.

The runs were initiated by feeding the dichlorobutane
and aqueous sodium cyanide into a reactor containing
pure adiponitrile. The concentration of water was then
allowed to build up to and maintained at 45-65%. Cata-
lysts were employed as noted.

The products separated rapidly upon standing and the

- organic layer was distilled. Results are shown in Table II.

Table 11
CONTINUOUS RUNS—TWO LIQUID PHASES

Conver-

Run

Additive

Tewmp.
(°C)

Pressure
(mm. Hg)

Holl-up
timo
(minutes)

ADN,
JYield

sinn of
DCB 1o
ADN

(percent)

4. ____ 100 760 £0 97.5 M.2
Tosens CaClz(3%). 12) 1,024 &0 87.5 UJ. 4
Nona______ 100 760 80 83.4 t3

200 g,

IRA-100__ 109 760 400 87.1 Gt 1
10...-] 874 5.
TRA-400_. 100 760 200 94.3 72.8

Having described the invention, we claim:

1. The method of producing adiponitrile which com-
prises reacting a dissolved alkali metal cyanide and 1,4-
dichlorobutane at 95-120° C. and autogenous pressure in
a reaction mixture comprising the cyanide, 1,4-dichloro-
butane, preformed adiponitrile and about 45-65% by
weight of water, permitting the spent reaction mixture to
stand and divide into a lower brine and an upper organic
layer, separating the layers by decantation and recovering
prceduct adiponitrile from the organic layer.

2. The method of claim 1 in which the temperature is
about 95°-105° C. and the pressure is ambient.

3. The method of claim 1 in which the liquid reaction
mixture contains a quaternary ammonium compound.

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

5. The method of claim 1 in which the liquid reaction
mixture contains calcium chloride.

6. The method of claim 1 in which the product adi-
ponitrile is recovered by distillation.

7. The process of manufacturing adiporitrile which

~ comprises continuously feeding 1,4-dichlorobutane and

65

60

an approximately 20% aqueous solution of sodium cy-
anide simultaneously with preformed adiponitrile ta yield
a reaction mixture comprising about 45-65% by weight
of water, reacting the sodium cyanide and 1,4-dichloro-
butane with agitation at a temperature of 95°-120° C.
and autogenous pressure, continuously withdrawing a
volume of reacted mixture equal to the volume of react-
ants added thereto, hold-up time being at least about V2
hour, allowing the withdrawn volume to stand and divide
into organic layers, separating the layers by decantation
and recovering adiponitrile by distillation from the sepa-
rated organic layer. .

References Cited in the file of this patent
UNITED STATES PATENTS
Crane

2,715,138

Aug. 9, 1955
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2,779,781
CYANIDATION CATALYSTS

Harry B. Copelin, Niagara Falis, N. Y., and George B.

Crane, Wilmington, Licl, assignors to L. L. ¢u Pont'de

Nemours & Company, Wilmington, Dcl,, a corporaticn

of Dclaware

No Drawing. Application December 29, 1954,
Serial No. 478,542
20 Claims. (Cl 260—465.8)

This invention relates to catalysts for the production
of nitriles by the cyanidation of the corresponding organic
halides. More particularly, it relates to catalysts for the
production of adiponitrile by the cyanidation of 1,4-di-
chlorobutane.

The cyanidaticn of 1,4-dichlorcbutane to produce the
corresponding 1,4-dicyanobutane, adipcnitrile, has be-
come of increasing importance with the incicase in the
production of nylon. The reaction is gencrally carried
out by direct interaction between the dichlorobutane and
an inorganic cyanide such as sodium cyanide in an organic
solvent. An equation may be written for this cyanidation
as follows:

CICH2CH:2CH:CH2Cl142NaCN—-»>
CNCH2CH2CH2zCH2CN--2NaCl

A number of solvents have heretofore been proposed for
this reaction including the alcohols of the MacCulium
U. S. Patent 2,211,240 and the ether zlcohols, especially
methyl “Cellosolve,” of the Rogers U. S. Patent 2,415,261.

Some of the reaction media suggested have given good
results.  When they are utilized, however, they introduce
the problem of separating the solvent from the product.
Elimination of this problem results if preformed adipo-
nitrile, the reaction product, is itself used as the only
solvent. Processes have accordingly been developed in
which adipenitrile, alone except for a little water added
to increase the solubility of the cyanide, serves as the re-
action medium.

The adiponitrile solvent system suffers from several
disadvantages, chief among which is the sluggishness of
the cyanidation reaction when accomplished therein. The
presence of water speeds up the reaction to some exient
but it still remains undesirably slow. Ancther disad-
vantage of the adiponitrile solvent is that it forms an
undue preportion of the intermediate cyanidation prod-
uct delta-chlorovaleronitrile, 1 - chloro - 4 - cyanobutane.
The failure of this intermediate to be converted to adipo-
nitrile naturally decreases the yield of the latter.

A general object of the present invention is, conse-
quently, to effect improvements in the process of making
adiponitrile by cyaniding 1,4-dichlorobutane. Another
object is to effect improvements in the cyanidation as it
is carried out in adiponitrile solvent. Yet another object
of the invention is to provide a mecthod for accelerating
the cyanidation of dichlorobutane in adipenitrile solvent.
A further object is to provide a methoed for cyaniding
dichlorobutane which minimizes the production of chloro-
valeronitrile.

The above-mentioned and still further objects are ac-
complished in accordance with this inveation by a process
in which 1,4-dichlorobutane is reacted with an alkali
metal cyanide in much the usual manner except that the
adiponitrile solvent emiployed contains a small quantity
of one or more of certaia catalysts.

The catalysts of this invention are the quaternary am-
monium compounds. Both monomcrs, i. e., simple or
non-polymerized compounds, and polymers may be
utilized, each having its preferred application. Suitable

polymers are of the type known as anion-exchange
resins. -
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Effective quaternary ammonium monomers include
tetramethyl, trimethylbenzyl and tetrapropyl ammonium
hydroxides and the corresponding chlorides, bremides and
wdides. Monomeric quaternary ammonium compounds
may, in fact, generally be used if they simultaneously
fulfill the two requirements of solubility in the reaction
mixture and of thermal stability at the temperature em-
ployed, i. e. a maximum of about 150° C. It may be
noted that excessively hydroxylated compounds, tetra-
hydroxyethyl ammonium hydroxide in particular, are not
cffective as cyanidation catalysts since they lack heat
stability.

The preferred polymeric quaternary ammonium anion-
cxchange resin is “Amberlite” IRA-400. “Amberlite”
FRA-400 is the trade name of a resin sold by the Rohm
and Haas Company. The resin is the chloride of the
copclymer of vinyl pyridine and divinyl benzene quater-
nized with dimethyl sulfate. Other exchange resins may
be substituted for the “Amberlite” IRA-400 including
polyvinylpyridine cross-linked and quaternized with
cthylene dibremide. Actually almost any quaternary am-
monium anion-exchange resin will act as a cyanidation
catalyst so long as it is heat-stable at the temperature
employed.

Satisfactory polymeric quaternized compounds must, as
noted, be like the monomers in possessing heat stability.
Unlike the monomers, however, they need not be soluble
in the reaction mixture. Preferably, in fuct, insclublc
polymers arc used. Their insclubility eliminates most
recovery problems since a simple filtration will remove
the resin frem the mixture without difficulty.

‘The quantity of quaternary ammonium cocmpound used
may be variced within rather wide limits. Between about
0.05 and 0.5% by weight of the soluble monomers is

effective, although higher percentages can be used.
Around 0.1% by weight is preferred in practice. Thesz

weights are based on the weight of adipcaitrile sclvent.
The monomer is added to the reaction system in water
solution, the concentration of which is not particulurly
critical.

A somewhat higher percentage of polymer than mono-
mer is generally employed as a catalyst. A weight of
resin correspending to about 10-20% of the weight of the

~ adiponitrile used as a solvent is added to the latier and

serves effectively. Higher percentages can be used but
are unnecessary. Lower percentages can also be used.
down to about 5%, but are less effective.

The insoluble resins may be added directly in the form
of rather large chunks or as somewhat smaller particles.
Excessively fine material should be avoided to obviste
difficulties in separation from the reaction mixture.
Pariicles of 25-100 mesh, that is passing through sicves
cf 25 meshes per linear inch but retained on sieves hav-
ing 100 meshes per linear inch, are satisfuctory.

The temperature of the cyanidation is not sharply criti-
cal. Between about 95 and 150° C. gives the best results.
if about 120° C. is utilized, the water in the cyanide
solution can be largely removed by [lash vaporization
on contact with the reaction mixture, This techaique,
which may be preferred in some instances, is described
and claimed in co-pending application Serial No. 468,582,
filed February 5, 1954.

The pressure used above the reaction mixiure dering
the cyanidation is likewise not particulacly critical. For
most purposes atmospheric pressure is adequate,  In
some cases, however, superatmospheric pressures may be
desired and are serviceable. The pressurc may also be
reduced, as to 400 mm. of mearcury.

The invention can be carried out in two principal em-
bodiments, batch and continuous. In batch-wisc opcera-
tions 1,4-dichlorobutane and the equivalent amount of
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sodium cyanide contained in a 20% aqueous solution
are added to preformed adiponitrile as a reaction solvent,
For best results the solvent should constitute between
about 20 and 80% by weight of the entire reaction mix-
ture. The quaternary ammonium compound is then
added to the mixture and the cyanidation carried out,
most conveniently with agitation, at 95-150° C. in the
known manner. Quaternary ammonium monomers are
very convenient for use in batch reactions. They may
be added in the desired amount, i. e. 0.05-0.5% by weight
of the solvent, either in a separate aqueous solution or
in the cyanide solution. Polymeric resins may also be
used in batch operations but here are less preferred than
the monomers. A small amount of water, e. g. around
2-8%, is preferably retained in the system when the
monomers are used to facilitate the solution of the latter.
It may be noted, however, that the reaction procecds
smoothly even in the presence of much larger quantities
of water.

The continuous and preferred mode of operation is
‘readily carried out by feeding 1,4-dichlorobutane and
sodium or other alkali metal cyanide into a reaction ves-
sel containing adiponitrile solvent and particulate anion-
exchange resin.  Usable held-up times in the system are
between about 20-30 minutes and 24 hours, with about
80-209 minutes preferrcd. Cyanidation is accomplished
at temperatures within the 95°-150° C. range noted
above. Adipenitrile is withdrawn at a rate equal to the
input ratz of the reactants and the process continued in-
definitely.  One charge of resin is suflicient to catalyze
the formation of several thousand times its velume of
adipcnitrile.  The resin may easily be kept in the reaction
vessel by screens placed over the various openings therein.

This invention has been described with particular ref-
erence {0 the production of adiponitrile. 1t s not, how-
ever, so narrowly restricted. Quaternary ammenium
catalysts, which seem to act as cyanide carriers. may
generally be used to expedite the cyanidation of organic
halides. Their greatest utility is. of course, in solvent
systems where the reaction proceeds slowly in their ab-
sence. These systems include particularly solvents in
which the inorganic cyanide utilized is relatively insoluble.

The invention will be understood in more detail from
the examples which follow. In these examples, unless
otherwise noted, all percentages are weight percentages.

EXAMPLE 1

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

A series of batch cyanidations of chlorovaleronitrile
in adiponitrile solvent was carried out at 140° C. and at
atmospheric pressure using various monomeric quater-
nary ammonium compounds as catalysts,

In each run the basic charee, to which the catalyst
was added where used, consisted of 600 g. of adiponitrile
solvent, 40 g. of delta-chlorovaleronitrile, 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 1—Buatch cyanidation of 14-chlorovaleronitrile

60..

Catalyst Conversion Initial Con-
{percent) version
Run Rate
(moles/
Name Wt. | Moles | 10 30 60 min.)
(z.) min. { min. | min,
None | ______f._..____ 31.4(74.2 | $8.0 0.0107
ITMAH 0.6 [0.0085 | 78.3 [ 96.0 | 07.0 0.0265
TMAH 1.0 | 0.0100 | 84.0 { 99.0 | 90.7 0.0370
$ TMAC] 0.71 | 0.0065 | 75.5 i 95.5 | 97.0 0. 0260

! Tetramethyl ammonium hydroxide,
3 Tetramethyl ammonium chloride.

EXAMPLE 2

10

25

35

55

65 utilized per mole of dichlorobutane fed.

70

4

dichlorobutane using a quaternary ammonium catalyst.

The runs of Example 1 were substantially repeated
except that, in each case, 22 g. of 1,4-dichlorobutane was
substituted in the charge for the chlorovaleronitrile and
theoretical amounts only of sodjum cyanide (17.5 g.)
were utilized. Results are shown in Table II.

Table I1.—Batch cyanidation of 1,4-dichlorobutanc

Catalyst Conversion|Initial Con-
(percent) version
Run at End Rate
Name Wt. | Moles of 10 (moles/
(g.) minutes min.)
............ None |_______. 16.6 0. 0037
TMAH 0.60 | 0.0065 31.3 0. 0004
TMACL| 0.71 | 0.0065 0. 4 { 0,015

EXAMPLE 3
This example illustrates a continuous cyanidation of

20 |,4-dichlorobutane without a catalyst and is included as

a control.

Four hundred grams of adiponitrile were added to a
2-liter reaction vessel and heated with agitation to 100°
C. 2.2 ml./min. of 1,4-dichlorobutane and 9.7 ml./min.
of 209% aqueous NaCN were then fed for 7 hours into
the vessel and the products were allowed to overilow.
Water was returned to the reactant mixture by a reflux
condenser. Distillation analysis of the product at the
end of 7 hours showed 6.4% conversion of dichloro-
butane to adiponitrile at 92.5% yield.

EXAMPLE 4

This example shows continuous cyanidation in the pres-
ence of a preferred catalyst.

Four hundred grams of adiponiirile and 50 . of
“Amberlite” TRA-400 resin were added to a 2-liter reac-
tion vessel and heated with agitation to 100° C. Tha
reaction was carried out as before with a dichlorobutan-
feed of 2.2 ml./min. and a 20% aqueous NaCN feed of

40 9.1 ml./min. Distillation analysis after five hours showed

28.2% conversion of dichlorobutane to adiponitrile ot
97.5% yield.
EXAMPLE §

This example is another control run, i. . without calu-

45 lyst, carried out at reduced pressurc.

Two thousand grams of adipenitrile were added to ti
reaction vessel and heated with agitation to 120° C.
under a pressure of 400 mm. of mercury. 1,4-dizhloro-
butane was fed to the reaction vessel as a 41% solution
by weight in adiponitrile at 21.0 ml./min. and 35,
aqueous NaCN was added at 16.6 ml./min. The water
was allowed to flash off, dichlorobutane which djsiille:l
out being returned to the reactor by an automatic de-
canter. The organic liquid salt slurry formed was al-
lowed to overflow from the reactor. At the end of 5.5
hours distillation analysis of the product showed 18.2%
conversion of dichlorobutane to adiponitrile at 83.2¢%
yield.

EXAMPLE 6

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

The run of Example 5 was substantially repeated ex-
cept the 0.04 mol of tetramethyl ammonium chloride were
The catalyst
was dissolved in the sodium cyanide feed solution for
addition. At the end of 5 hours, distillation analysis of
the preduct showed 89.4% conversion of dichlorobutane
to adiponitrile at 94.8% yield.

Having described our invention, we claim:

We claim: '

1. In the process for making organic cyanides by the
cyanidation of the corresponding organic halides, the
improvement which comprises accomplishing said cyanida-

This example shows the batch-wise cyanidation of 1,4- 75 tion in the presence of an effcctive catalytic amount of a
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quaternary ammonium compound stable at the tempera-
ture employed for the cyanidation.

2. The invention of clzim 1 in which the quaternary
ammonium compound is monomeric.

3. The invention of claim 2 in which the quatcrnar,
ammonivm compound is a member of the group censist-
ing of tetramethyl, trimethylbenzyl and {ctrapropyl am-
monium hydroxides and the halides thereof.

4. The invention of claim 1 in which the quaternary
ammonium compound is an anion-cxchange resin.

5. The invention of claim 4 in which the anion-ex-
change resin is a copolymer of vinyl pyridine and divinyl
benzene quaternized with dimethyl sulfate.

6. In the process for making adiponitrile by the cyani-
dation of 1.4-dichlorobutanc in solvent adipouitrils. the
improvement which comprises supplying to said sclvent
an effective catalytic amount of a quatcriary ammonism
compound stable at the recaction temperature employed.

7. The invention of claim 6 in which thz solvent adiponi-
trilc contains a small amount of water.

8. The invention of claim 7 in which the quateraary
wnmonium compound is monomeric.

9. The invention of claim § in which the quaternary
ammonium compound is a member of the group consisting
of tetrameihyl, trimethylbenzyl and tetrapropyl ammo-
nium liydroxides and the halides thereof.

10. The invention of claim 7 in which the quaternary
ammonium compound is an anion-cxchange resin.

11. The invention of claim 10 in which the anion-ex-
change resin is @ copolymer of vinyl pyridine and divinyl
benzene quaternized with dimicthyl sulfate.

12. The method of preparing adiponitrile which com-
prises reacting 1,4-dichlorobutane with an alkaii metal
cyanide in solvent adiponitrile in the presence of an ef-
tective catalytic amount of a quaternary ammonium com-
pound stable at the reaction temperature employcd.

13. The method of claim 12 in which the cyanidation
temperature is between about 95° C. and 150° C.
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14. The method of claim 13 in which the solvent adi-
ponitrile contains additionally a small amount of water.

15. The method of claim 14 in which the quaternary
ammoaium compound is water-soluble.

16. The method of claim 15 in which the quaternary
ammonium compound is a member of the group consist-
ing of tetrfidthyl, trimethylbenzy! and tetrapropyl am-
monium hycfroxidcs and the halides thereof.

17. The method of claim 14 in which the quaternary
ammeninm compound is an anion-exchange resin.

18. The method of claim 17 in which the anion-ex-
change resin is a copolymer of vinyl pyridine and divinyl
penzene quaternized with dimethyl sulfate.

19. The continuous precess of producing adiponitrile
which comprises continuously feeding liquid 1,4-dichloro-
butane into solvent adiponitrile containing a small quan-
tity of water and an effective catalytic amount of a qua-
ternary ammonium compound stable at the reaction tem-
perature employed, continuously feeding into the solvent
adiponitrile an aqueous solution containing a quantity of
a cyanide of an alkali carth metal chemicully cquivalent
to the quantity of 1,4-dichlorobutane, continuously cata-
Jytically reacting said 1,4-dichlorobutane with said cyanide
and continucusly withdrawing from the solvent adiponi-
trile a volume of reaction products, including adiponitrile
and water, cqual to the volume of liquid simultanecusly
fed thereinto.

20. The continuous process of claim 1Y in which the
quaternary ammonium compound is an anion-exchange
resin formed by quaternizing with dimcthyl sulfate a
copolymer of vinyl pyridine and divinyl benzenc.
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