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Abstract

Ihmels, Carsten Wolfgang
Metallocene Catalyzed Gasphase Polymerisation of Ethylene in a Minireactor

In the presented work the gasphase polymerization of ethylene by silica supported metallocene
catalysts was studied. The catalysts where based on zirconium and hafnium and contain
methylaluminoxane as cocatalyst. The polymerization experiments were performed in a
minireactor at ethylene partial pressures between 2,3 and 5,3 bar at constant temperatures
from 70 to 90 °C. Catalyst amounts between 2 and 10 mg were used. Reproducible results

could be obtained.

The resulting activity-time-courses of polymerization exhibited an activation and deactivation
period. These periods could be attributed partly to chemical reactions and partly to physical

processes (catalyst fragmentation, temperature effects).

By means of videomicroscopy the growth of single particles of all three metallocene catalysts
could be studied. Approximately one quarter of all observed particles turned out to be inactive
and the active ones showed different activity characteristics. By videomicroscopic analysis of
molten polymer particles a slowly and successively proceeding fragmentation of catalyst
particles was determined and indirectly confirmed by the thermal analysis of the
recrystallization process of the polymer melt. Scanning electron microscopy showed that big
polymer particles consisted of an agglomerate of subparticles. Computer tomographic analysis

showed a pronounced polymer porosity of 50 %.

The kinetic investigations of ethylene polymerization showed a strong influence of mass and
heat transport. During the polymerization temperature rises of the polymer particles up to 22 °
C where measured. The temperature increase influenced the activity profile of the

polymerization process.

The activity courses could be simulated by a simple chemical model in case of low

polymerization activities and low temperature rises.



Abstract

Ihmels, Carsten Wolfgang
Metallocenkatalysierte Gasphasenpolymerisation von Ethylen in einem Minireaktor

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde die Gasphasenpolymerisation von Ethylen mittels
auf Kieselgel getrigerter Metallocenkatalysatoren untersucht. Die Katalysatoren basierten auf
Metallocenkomplexen von Zirconium und Hafnium und enthielten Methylaluminoxan als Co-
katalysator. Die Polymerisationsexperimente wurden in einem Minireaktor bei Ethylenpartial-
driicken zwischen 2,3 und 5,3 bar und bei Temperaturen von 70 bis 90 °C durchgefiihrt. Die

Katalysatoreinsatzmengen lagen zwischen 2 und 10 mg.

Die gemessenen Aktivitits-Zeit-Verlaufe der Polymerisation zeichneten sich durch eine Ak-
tivierungs- und Desaktivierungsphase aus. Diese konnten teils auf chemische und teils auf
physikalische Prozesse (Katalysatorfragmentierung, Temperatureffekte) zuriickgefiihrt

werden.

Mit Hilfe der Videomikroskopie wurde das Wachstumsverhalten einzelner Partikel aller drei
Metallocenkatalysatoren untersucht. Ungefdhr ein Viertel aller beobachteten Katalysator-
partikel erwiesen sich als inaktiv und das Aktivititsverhalten der aktiven Partikel war unter-
schiedlich. Durch videomikroskopische Analyse der Polymerschmelzen wurde ein langsamer,
sukzessiv verlaufender Fragmentierungsvorgang der Katalysatorpartikel festgestellt. Dieser
konnte auch indirekt iiber eine thermische Analyse des Rekristallisationsvorgangs der Poly-
merschmelze bestitigt werden. Rasterelektronenmikroskopische Analysen zeigten, dass grof3e
Polymerpartikel aus einem Agglomerat von Subpartikeln bestanden. Durch computertomogra-
fische Untersuchungen der Polymerpartikel wurde eine ausgeprégte Porositit von ca. 50 % in

den Polymerpartikeln festgestellt.

Die kinetischen Experimente der Ethylenpolymerisation zeigten einen starken Einfluss von
Stoff- und Wérmetransportprozessen. Wahrend der Polymerisation wurden im Partikelbett
Temperaturerh6hungen bis zu 22 °C gemessen. Diese Temperaturerhohungen beeinflussten

die Kinetik der Polymerisation in starkem und vielfaltigem Malle.

Mit einem rein chemischen Modell konnte die Kinetik der Ethylenpolymerisation im Falle

niedriger Aktivititen und geringer Temperaturerhdhungen simuliert werden.
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1 Zusammenfassung

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde die Gasphasenpolymerisation von Ethylen mittels
heterogener Metallocenkatalysatoren untersucht. Die von der Industrie gelieferten
Katalysatoren auf Basis von Zirconium oder Hafnium waren auf Kieselgel getrdgert und mit
Methylaluminoxan aktiviert. Unter relativ industrienahen Bedingungen wurden die
Experimente bei Ethylenpartialdriicken zwischen 2,3 und 5,3 bar und konstanten
Temperaturen im Reaktormantel von 70 bis 90 °C durchgefiihrt. Fiir die Polymerisationen
wurde ein Minireaktorsystem verwendet, dessen Reaktor in eine Handschuhbox {iiberfiihrt
werden konnte. Seine Offnung erfolgte ausschlieflich in der Handschuhbox, um eine
Kontamination des Reaktorinneren mit Luftfeuchtigkeit wéhrend der Bestiickung mit
Katalysator oder Entfernen des Polymers zu verhindern. So konnten mit geringen

Katalysatoreinsatzmengen zwischen 2 und 10 mg reproduzierbare Ergebnisse erzielt werden.

Das zeitliche Aktivitidtsverhalten eines als Standard definierten Katalysators wurde iiber
computergesteuerte Druckabfille wihrend der Polymerisation untersucht. Die resultierenden
Aktivitits-Zeit-Verldufe zeichnen sich durch eine Aktivierungs- und Desaktivierungsphase
aus. Sie konnen teils auf chemische und teils auf physikalische Prozesse (Fragmentierung der

Katalysatorpartikel, Temperaturdanderungen im Polymerpartikel) zuriickgefiihrt werden.

Neben der Aufzeichnung der globalen Polymerisationsaktivitit wurde auch von der
Videomikroskopie Gebrauch gemacht. Mit ihrer Hilfe konnte das Wachstumsverhalten
einzelner Partikel fiir alle drei Metallocenkatalysatoren untersucht werden. Dabei stellte sich
heraus, dass nicht alle Katalysatorpartikel eine Polymerisationsaktivitit aufwiesen, ungefahr
ein Viertel aller sichtbaren Katalysatorpartikel waren inaktiv. Aulerdem wuchsen die aktiven
Partikel mit unterschiedlicher Geschwindigkeit. Einige starteten unverziiglich mit hoher
Polymerisationsgeschwindigkeit, andere wiesen eine Inhibitionsperiode und einen spiteren
Anstieg der Aktivitdt auf. Dieses individuelle Wachstumsverhalten war unabhingig von der
GroBe der urspriinglichen Katalysatorpartikel und 148t sich durch Inhomogenititen der
Katalysatorpartikel beziiglich der Beladung, der Porositit und der mechanischen Festigkeit
des Katalysatortragers erkldren, was wiederum Einfluss auf die Fragmentierbarkeit der

individuellen Partikel hat.

Die Fragmente der zerkleinerten Katalysatorpartikeln konnten in videomikroskopischen
Aufnahmen von geschmolzenen Polymerpartikeln, die nach unterschiedlichen Polymeri-

sationszeiten gewonnen worden waren, beobachtet werden. Dabei wurde deutlich, dass es sich
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bei dem vorliegenden Fragmentierungsvorgang um einen Prozess handelt, in dem das
Tragerkorn in grobe Fragmente zerbricht und die Bruchstiicke dann weiter fragmentieren. Bei
hohen Polymerisationsgeschwindigkeiten war nach einer Minute Polymerisationsdauer
praktisch keine Katalysatofragmentierung erkennbar und auch nach 30 Minuten waren noch
Fragmente von ca. 10 pm Grd88e in der transparenten Polymerschmelze présent. Bei niedrigen
Geschwindigkeiten waren selbst nach 240 Minuten Polymerisationszeit noch
Katalysatorfragmente &hnlicher GroBenordnung sichtbar. Es handelte sich also um einen
langsam fortschreitenden Fragmentierungsprozess. Neben den Fragmenten konnte in den
transparenten Polymerschmelzen auch unzerkleinerte Katalysatorpartikel nachgewiesen
werden, was die Ergebnisse der videomikroskopischen Untersuchungen bestétigte. Ein
langsamer Fragmentierungsprozess konnte auch indirekt iiber die thermische Analyse (DSC)
der Polymerpartikel nachgewiesen werden. Die Geschwindigkeitskonstanten der isothermen
Kristallisation nahmen hier zusammen mit der Polymerisationsdauer der geschmolzenen
Polymerproben zu, was auf die Zunahme der als Kristallisationskeime fungierenden

Katalysatorfragmente in den Proben zuriickzufiihren war.

Rasterelektronenmikroskopische Analysen zeigten, dass grofe Polymerpartikel aus einem
Agglomerat von Subpartikeln bestanden, wihrend kleinere Partikel eine relativ glatte
Oberflache aufwiesen. Auch das deutete auf unterschiedliche Aktivititen und Fragmentier-
barkeiten individueller Katalysatorpartikel hin. Eine deutliche Porenstruktur war zwischen
den Subpartikeln oder in Rissen der Oberfliche der kleinen Partikel sichtbar. Durch
computertomografische Untersuchungen konnte diese ausgepridgte Polymerporositit von ca.
50 % bestitigt werden. In den Schnittbildern war ein hoher Hohlraumanteil erkennbar und in
einem dreidimensionalen Modell =zeigte sich ein ausgedehntes Kanalsystem im

Polymerpartikel.

In der Kinetik der Polymerisation zeigte sich ein starker Einfluss von Stoff- und
Wirmetransport. So zeigte der stark gemahlene Standardkatalysator eine hohere
Katalysatoreffektivitit als der ungemahlene und weist damit auf Stofftransport- und
Warmetransportlimitierungen im ungemahlenen Katalysator hin. Es wurden wéahrend der
Polymerisation in einer Partikelschiittung Temperaturerhdhungen bis zu 22 °C gemessen. Der
Temperaturverlauf verlief dabei synchron mit der Aktivitit. Die erhohten Temperaturen
erzeugten einen Selbstbeschleunigungseffekt der Polymerisation. Die Desaktivierungsphase
der Polymerisation kann durch Partikelabkiihlung {iberlagert sein. Daher waren Aktivierung

und Desaktivierungsphase im Falle des gemahlenen Katalysators besonders stark ausgepragt.
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Die Desaktivierungsphase wurde mit Hilfe einer thermischen Vorbehandlung des gemahlenen
Katalysators untersucht, bei dem die Fragmentierung des Katalysators damit schon
weitestgehend vorweggenommen worden war. Dabei wurde mit zunehmender
Vorbehandlungsdauer des Katalysators in den anschlieBenden Polymerisationen eine deutliche
Abnahme der Polymerisationsaktivitdt ermittelt, weil chemische Desaktivierungsreaktionen

die Katalysatoraktivitdt reduziert hatten.

Mit Hilfe eines rein chemischen Modells, in dem auch der physikalische Prozess der
Katalysatorzerkleinerung durch eine chemische Reaktion ausgedriickt wird, konnte die
Kinetik der Polymerisation im Falle niedriger Aktivitdten simuliert werden. Im Falle hoher
Aktivititen konnte jedoch der Aktivitits-Zeit-Verlauf nicht vollstindig wiedergegeben
werden, weil der Temperaturanstieg in den Partikeln im Modell nicht berticksichtigt wurde.
Eine Abschidtzung der kinetischen Konstanten fiir die Teilschritte der Aktivierung, das
Kettenwachstum und die Deaktivierung konnte allerdings durch Anpassung an die

experimentellen Daten bei hoheren Polymerisationszeiten durchgefiihrt werden.
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2 Einleitung

Als Fawcerr unp Gisson (ICI) 1933 nach einem fehlgeschlagenen Versuch zur Umsetzung von
Ethylen und Benzaldehyd unter hohem Druck (1900 bar) den Reaktor 6ffneten und ein weifles
Pulver zum Vorschein kam, konnten sich die Kollegen damals mit Sicherheit nicht vorstellen,
was fiir eine Bedeutung diese Entdeckung haben wiirde. Der Kunststoff Polyethylen (PE) war
geboren. Die Entdeckung fiihrte 1936 zu einer Patentanmeldung der ICI und 1939 zu einer
Produktion in kleinem Maf3stab. Und was urspriinglich mit einem missgliickten Experiment

begann, hat sich bis heute zu einem Multimilliardendollargeschift entwickelt [92,12,86].

Allerdings war PE bis in die 50er Jahre nur in dem technisch aufwendigen
Hochdruckverfahren der ICI bei Driicken iiber 1.000 bar und hohen Temperaturen von {iber
150 °C produzierbar. Damit konnte es sich noch lange nicht als Massenwerkstoff etablieren.
Als dann aber im Jahre 1953 am Muax-Pranck Institur Fir KorLerorscnunGg in Mithlheim an der
Ruhr der Chemiker K4rz Ziecrer entdeckte, dass Ethylen sich auch schon bei Raumtemperatur
und ohne duBleren Druck zu langen Ketten polymerisieren lie8, begann eine der folgen-

reichsten Entdeckungen der modernen Chemie [92,12].

Nun machte ein spezieller Katalysator aus Titantetrachlorid und Aluminiumalkylen die
wesentlich giinstigere Produktion bei vergleichsweise milden Bedingungen (unter 60 bar und
unter 100 °C) moglich. Fiir seine Erfindung und systematische Weiterentwicklung wurde
ZieGrer schlieBlich gemeinsam mit dem italienischen Forscher Grurio Narr4 1963 mit dem
Nobelpreis fiir Chemie ausgezeichnet. Narr4 hatte die Ergebnisse von ZieGLer aufgenommen
und konnte die bis dahin mit radikalischen Prozessen unerreichte Polymerisation von
Propylen verwirklichen. Wegen der enormen Kosteneinsparungen machte die
Niederdrucksynthese von Polyolefinen die Verwendung von Kunststoffen in groBBem Stil erst
moglich. Zudem konnten mit den neuen Katalysatoren erstmals neue Klassen von Polymeren

erzeugt werden, die zuvor nicht zugénglich waren (s. Kapitel 3.2.2) [92].

Seit ihrer Einfilhrung haben Kunststoffe einen so enormen Einfluss auf die moderne
Gesellschaft und den menschlichen Alltag ausgeiibt, dass ohne sie fast die gesamte heutige
Nahrungsverteilung, Gesundheitsversorgung, die Transport- und Kommunikationssysteme
sowie weitere neue Technologien nicht realisierbar wiren. Sie sind heute aus dem Alltag nicht
mehr wegzudenken und haben viele urspriingliche Materialien durch ihre iiberragenden
Eigenschaften verdringt. Ob als Joghurtbecher oder Computergehduse, ob als Auto-

stoBstangen oder als CDs: Kunststoffe sind allgegenwirtig. Langst konnen wir nicht mehr auf



Kapitel 2: Einleitung 14

sie verzichten. Auch fiir unsere Wirtschaft sind Kunststoffe {iberaus wichtig: Der deutsche
Anteil am Weltmarkt liegt bei etwa einem Achtel und im Jahre 2000 lag der Anteil der
Kunststoffindustrie an der gesamten Industrieproduktion in Deutschland mit 6,6 % nur knapp

unterhalb dem der gesamten Chemie-Industrie (8 % ohne Kunststoffe, vgl. Abb. 2-1).

Elektrotechnik;
Feinmechanik, Optik
9.5 % Chemie* 8.0 %

StraBen-
fahrzeuge 20,0 %

Druckerz. 8,4 %

Textil.
Bekleidung
1.8 %

Nahrungs- u.

\ m— \ Genussmittel
Maschinenbau, o 1 - 0 R 10,2 %
Metallbau * <

19.0 % gy - Sonstige 4.2 %

Berghau, Mineraldl,
Steine [ Erden, Eisen u. Stahl,
NE-Metalle 6,2 %

Kunststoff - Industrie 6,6 %

%) ohne Kunststoff-Anteile Mébel, Sport, Spielwaren 2,6 %
Abb. 2-1: Volkswirtschaftliche Bedeutung der Kunststoff-Industrie in Deutschland im Jahr 2000
(Industrieproduktion = 1.970 Milliarden DM) [86].

Um den auch heute noch steigenden weltweiten Jahresbedarf von iiber 180 Mio. t
Kunststoffen abdecken zu konnen, waren seit 1933 eine Vielzahl chemischer und
verfahrenstechnischer Innovationen notwendig. Und selbst nach 70 Jahren seiner Entdeckung
hat der Bedarf an Forschung auf diesem Gebiet der Polymerchemie und
Polymerisationstechnik nicht abgenommen. Moderne Entwicklungen auf Seiten der
Verfahrenstechnik stellen die Gasphasenpolymerisationen dar, wahrend in den 90er Jahren die
Entwicklung der neuesten Katalysatorgeneration auf Basis von Metallocenen eine lebhafte

Entwicklung genommen hat.

Dieses Kapitel soll die wirtschaftliche Bedeutung von Kunststoffen aufzeigen und eine kurze
Ubersicht iiber die verschiedenen PE-Klassen, deren Herstellungsmethoden und die dazu
genutzten Verfahren und Katalysatoren bieten, mit besonderem Schwerpunkt auf die

modernen Gasphasenverfahren und Metallocenkatalysatoren.
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3 Einfuhrung und Grundlagen

3.1 Wirtschaftliche Bedeutung von Kunststoffen und Polyolefinen

Entsprechend ihrer enormen wirtschaftlichen Bedeutung sind die Produktionsmengen von
Kunststoffen seit Beginn der industriellen Produktion angestiegen. In Abbildung 3-1 wird
ersichtlich, dass sich die jahrliche Weltproduktion in den Jahren 1950 bis 2001 von ca. 11 auf
181 Mio. t erhoht hat.

Kunststoff [i i

Rohstahl 840 Mio. t =105 Mrd. Liter

1850 1955 1965 1470 1875 1980

1985 1890 1885

*)incl. Leime, Lacke, Dispersionen, Fasern, etc.

Abb. 3-1: Entwicklung der Weltproduktion von Kunststoffen und Rohstahl in den Jahren 1950-2001.
Der Vergleich zeigt die immer weiter steigende Bedeutung der Kunststoffe, die als Hochleistungs-
werkstoffe den Stahl in vielen Anwendungsgebieten weiter verdréngt. (In Volumen: 1kg Kunststoff = 1 1;
8 kg Rohstahl = 1) [86]

Rohstahl wurde - bei Vergleich der entsprechenden Volumina- schon Ende der 80er Jahre
iiberholt. Im Jahre 2001 war die Produktion von Kunststoffen mit 180 Mio. m* im Vergleich
zu den 105 Mio. m? Rohstahl schon fast doppelt so hoch. Die Prognose des Jahres 2010 sieht
voraus, dass der gesamte Kunststoffverbrauch weltweit im Vergleich mit 2001 um ca. 48 %
zunehmen wird, wobei besonders die Regionen Osteuropa (+104 %) und Siid-Ost-Asien
(+85 %) mit {berdurchschnittlichen Wachstumsraten als attraktive Absatzmérkte
hervorstechen. Die Polyolefine PE und Propylen (PP) haben dabei mit jédhrlichen

Wachstumsraten von 4,5 — 6,2 % weiterhin ein hohes Wachstumspotenzial [86].
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Von den weltweit produzierten Kunststoffen machten im Jahre 2001 die Polyethylene mit
33,5 % und PP mit 19.5 % zusammen mehr als die Hilfte (53 %) der gesamten produzierten
Kunststoffe aus. Damit ist der Anteil der Polyolefine am gesamten Kunststoffmarkt innerhalb
eines Jahrzehnts von 43 % um 10 Prozentpunkte angestiegen. Man geht davon aus, dass dieser
Anteil weiter zunimmt. Das bedeutet, dass Polyolefine andere bisher auf dem Markt
befindliche Kunststoffe verdringen werden, die aufwendiger herzustellen oder als Abfille
schwieriger zu entsorgen sind. Polyolefine bestehen nur aus Kohlenstoff und Wasserstoff und
lassen sich als Thermoplaste leicht verarbeiten, als Altkunststoffe recyceln oder unter
Energiegewinn verbrennen, wobei lediglich Kohlendioxid oder Wasser gebildet werden. Die
Grundbausteine Ethylen und Propylen sind sehr leicht aus Erdol durch Cracken zu gewinnen

[86,47].

Abb. 3-2 illustriert den Verbrauch von Kunststoffen nach Kunststoffarten und
Einsatzbereichen in Deutschland. Es ist ersichtlich, dass Polyolefine besonders fiir die
Herstellung von Verpackungsmaterialien genutzt werden, wihrend z.B. das Polyvinylchlorid
als das Polymer mit drittgroBter Weltproduktion (17 %) vorwiegend im Bausektor eingesetzt

wird [86].

PE-LD/ PE-HD PP PS/EPS PVC Styrol PMMA Sonst rSonsf. PUR PA
c Kunstst .

LLD

Abb. 3-2: Verbrauch verschiedener Kunststoffe nach Einsatzbereichen in Deutschland (1999) [86].

Fiir Deutschland sind die im Jahre 2002 erzeugte Polyolefinmenge, sowie Preise fiir Rohstoffe
und Produkte in Tabelle 3-1 dargestellt. Aufgrund der hohen Nachfrage nach Polyolefinen und

dem immer weiter forcierten Ausbau der Produktionskapazititen findet ein starker Preiskampf
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auf dem weltweiten Markt statt. Alleine im Jahre 2001 fielen die Preise fiir PEs im
Durchschnitt um 27 %. Gleichzeitig sind in den letzten Jahren die Preise fiir die Rohstoffe
(Naphtha, Ethylen, Propylen) im Durchschnitt eher gestiegen und dementsprechend fielen die
Gewinnmargen fiir die Hersteller umso geringer aus. So ist beispielsweise im Zeitraum von 3
Jahren (Januar 1999 - Dezember 2001) die Marge fiir PEs durchschnittlich um 55 % gefallen.
Weniger stark viel der Margeneinbruch mit 26 % bei PP aus. Zudem war die Marge hier um
ca. 50 % groBer, da der Rohstoff Propylen erheblich giinstiger als das Ethylen war [86].Diese
Preisentwicklung und der hohe Konkurrenzkampf zwingt die Hersteller, ihre Katalysatoren

und Verfahren immer weiter zu verbessern (vgl. Kapitel 3.2 bis 3.6).

Tab. 3-1: Menge der Polyolefinerzeugung in Deutschland im Jahr 2002 und Vergleich der Preise
der Polyolefine und der Rohstoffe (gerundet, Januar 2002) [86]

Erzeugung Preise
Mio. t (€/t)
HDPE 1,25 653,3
LDPE 662,5
LLDPE 19 600
PP 1,6 678
Naphtha - 203,8
Ethylen - 473
Propylen - 365

*LDPE + LLDPE

3.2 Polyethylene und Verfahren

3.2.1 Radikalische Polymerisation im Hochdruckverfahren

Die Entdeckung, Ethylen bei hohen Driicken radikalisch initialisiert polymerisieren zu
konnen, fiihrte 1939 bei der ICI zu einer Produktion in kleinem Malstab. Doch auch heute
werden noch ca. 40 % der PEs nach diesem Prinzip hergestellt. Moderne Hochdruckprozesse
arbeiten bei Driicken im Bereich von 1400 bis 3500 bar und Temperaturen von 150 bis 350 °

C. Das Ethylen befindet sich unter den Reaktionsbedingungen im iiberkritischen Zustand in



Kapitel 3: Einfiihrung und Grundlagen 18

dem es mit dem entstehenden Polymer eine homogene Phase bildet. Die Polymerisation wird
kontinuierlich im Rohrreaktor oder im Riihrautoklav durchgefiihrt. Als Initiatoren zum Starten
des Radikalkettenmechanismus werden heute Sauerstoff und organische Peroxide eingesetzt.
Sauerstoff benétigt zur Polymerisationsinitiierung eine Temperatur von 160 bis 170 °C. Mit
Peroxiden kann die Hochdruckpolymerisation von Ethylen schon bei tiefen Temperaturen
initilert werden, was Energieeinsparungen bringt und eine Erweiterung der

Produkteigenschaften ermoglicht [77,55,92].

Als Produkt erhélt man das so genannte LOW DENSITY POLYETHYLENE (LDPE), ein
verzweigtes Polymer mit geringer Dichte und 40 — 50 % Kristallinitdt. Wichtigstes Merkmal
sind die langkettigen Verzweigungen (s. Abb. 3-3), die dem Polymeren seine Flexibilitét
verleihen. Die kurzkettigen Verzweigungen bestimmen die niedrige Dichte von 915 - 935

ke/m® [55,77,92].

o~
4 -~

LOPE LLOPE HOPE

<

Abb. 3-3: Klassifizierung der PEs nach ihrem Verzweigungsgrad resultierend aus ihrer
Herstellungsweise: low density polyethylene (LDPE, radikalisch); linear low density polyethylene
(LLDPE, koordinativ, Copolymer); high density polyethylene (HDPE, koordinativ, Homopolymer) [92].

3.2.2 Koordinative Katalyse im Niederdruckverfahren

Die Entwicklung der Polymerisation von Olefinen erhielt in den 50er Jahren des letzten
Jahrhunderts einen rasanten Aufschwung, als 3 Arbeitsgruppen unabhingig voneinander UM-
Verbindungen entdeckten, die die katalytische Polymerisation von Olefinen zu hohen

Molekulargewichten auch bei niedrigen Driicken und Temperaturen ermdéglichten [92,61]:

» Karl Ziegler am Max Planck Institut fiir Kohleforschung (TiCl,CI/AIR3),
» Standard Oil (Molybdinoxide),
* Phillips Petroleum (Chromoxide).
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Diese Entdeckungen bildeten die Basis fiir die Koordinative Katalyse. Das durch
Niederdruckpolymerisation gebildete PE ist im Gegensatz zum LDPE weitgehend linear
aufgebaut (s. Abb. 3-3), was in einer erhohten Kristallinitdt von 60 — 80 % und einer hohen
Dichte um 960 kg/m* resultiert. Daher wird es HIGH DENSITY POLYETHYLENE
(HDPE) genannt.

Innerhalb kurzer Zeit wurden die Systeme von Phillips und Ziegler zu technischen Verfahren
weiterentwickelt und werden prinzipiell auch noch heute weltweit industriell im hohen
Umfang genutzt. Sie konnten sich deshalb so schnell etablieren, weil durch die
vergleichsweise milden Reaktionsbedingungen im  Vergleich zur radikalischen
Hochdruckpolymerisation (s. 0.) enorme Kosten eingespart werden konnten. Vor allem aber
waren durch die koordinative Katalyse vollkommen neue Produkte zugédnglich, wie eben das
HDPE oder etwa isotaktisches PP (iPP). Die Koordinationskatalyse erlaubte auch zum ersten
Mal die Copolymerisation von Ethylen mit anderen Olefinen, wie Buten. Damit wurde durch
die Ausbildung von Seitenketten die Kristallinitdt reduziert und somit erstmals ein lineares PE
mit geringer Dichte (LINEAR LOW DENSITY POLYETHYLENE, LLDPE) bei geringen

Driicken zuganglich.

Das von Standard Oil entwickelte Polymerisationsverfahren konnte sich industriell nicht
gegen die anderen beiden Verfahren basierend auf den Phillips- und Ziegler-Katalysatoren
durchsetzen. Es bediente sich als Katalysatoren der Molybddnoxide auf Aluminiumoxid ALOs;
zusammen mit reduzierenden Metallverbindungen der Gruppen 11 und 12 des
Periodensystems. Phillips-Katalysatoren nutzen getragertes CrO;. Sie miissen vor dem Einsatz
im Polymerisationsreaktor bei Temperaturen bis 800 °C durch Calcinierung aktiviert werden.
Bei Kontakt mit Ethylen kommt es zur Reduktion des Cr, doch es ist noch nicht ganz geklart,
welche Oxidationsstufe die eigentliche Spezies darstellt [58].

Die von Ziegler urspriinglich entdeckten Katalysatorsysteme der ersten Generation (basierend
auf TiCl/AlR3) bildeten Polymere mit hohen Anteilen an Asche und ataktischem PP (aPP),
welches nicht Kristallin und technisch unbrauchbar ist. Daher wurden die Katalysatoren und
technischen Polymerisationsverfahren im Laufe der Jahre stindig weiterentwickelt. Der
Durchbruch fiir die PP-Industrie gelang durch Fixierung der UM-Verbindungen auf
anorganischen Trigern (i. d. R. MgCl,). Damit konnten Katalysatoren zur Verfiigung gestellt
werden, deren Aktivitdt im technischen Prozess so hoch ist, dass die Katalysatorreste im
Produkt verbleiben konnten und eine aufwendige Trennung entfiel. Weitere Verbesserungen

wurden durch den jeweiligen Wegfall der Katalysatorzersetzung, der in der Polymer-
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suspension durchgefiihrten Aufarbeitung und schlieBlich des Suspensionsmittels selbst erzielt
[12]. Die Niederdruckpolymerisation zum HDPE erfolgt heute mit heterogenisierten Ziegler-
Katalysatoren bei Driicken < 60 bar entweder in Losung, in Suspension oder in der Gasphase.

Die Temperaturen liegen je nach Methode zwischen 60 und 250 °C [77].

Trotz all der Innovationen auf dem Gebiet der Ziegler-Katalysatoren ist man heute langsam an
die Grenzen des Machbaren bei der Optimierung gestofen. Ein entscheidender Nachteil der
Ziegler-Systeme ist die breite Molmassenverteilung (MMYV) der resultierenden Polymere.
Die MMV wird iiber den Dispersionsindex DI ausgedriickt, der als Verhéltnis des

Massenmittels zum Zahlenmittel der Molmasse definiert ist:

DI="" (3.1)

Ubliche Werte fiir den DI liegen hier fiir PEs und PPs zwischen 5 und 30 [65]. Ursache
hierfiir ist das relativ uneinheitliche katalytische Geschehen, dass sich auf der Oberfldche des
heterogenen Katalysators abspielt. Dort gibt es nicht ein definiertes, sondern mehrere
unterschiedliche aktive Zentren. Je nachdem, ob das Titan in einer Flache, einer Kante oder
einer Ecke des MgCl>-Gitternetz auf der Trageroberfldche positioniert ist, hat es verschiedene
chemische Umgebungen und damit unterschiedliche Eigenschaften fiir die Polymerisation.
Daraus resultiert ein entsprechend uneinheitlich zusammengesetztes Polymer aus
Makromolekiilen unterschiedlicher Molmasse. Da der Katalysator selbst unldslich ist, sind
seine eigentlichen katalytisch aktiven Zentren analytisch alleine kaum zugénglich. Er ldsst
sich dabei auf rationaler Basis kaum verbessern. Diese Grenzen sind erst durch Einfiihrung

von Metallocenkatalysatoren durchbrochen worden.

3.3 Metallocenkatalyse

Eine neue Familie koordinativer Katalysatoren auf Basis von Metallocenen etabliert sich
gegenwirtig fiir die Polymerisation von Olefinen. Im Gegensatz zu den Ziegler-Systemen
weisen diese Metallocenkatalysatoren nur ein einziges, wohldefiniertes katalytisches
Zentrum auf. Daher werden sie auch ,single-site“-Katalysatoren genannt. Fiir ihre
Aktivierung werden Aktivatoren (auch Cokatalysatoren genannt) bendtigt. Auch dieses
Gebiet ist weiterhin Gegenstand der Forschung. Weit verbreitet ist der Einsatz von

Methylaluminoxan (MAQ). Dieses Thema wird in Kapitel 3.3.1 behandelt.
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In vielen Féllen ist der Katalysator-Precursor ein Metallocendichlorid-Komplex mit zwei
aromatischen Fiinfringen, die iliber eine Briicke verbunden werden koénnen oder auch nicht
(vgl. Abb. 3-4). Das Zentralmetall (der Gruppe 4, meist Zr oder Ti) ist in seiner Sandwich-
Struktur zu einem grofBen Mafle von der Umgebung abgeschirmt. Diese Anordnung bewirkt
die einheitliche Art der katalytisch aktiven Zentren selbst im getragerten Zustand. Sie fiihrt zu
einem scharf definiertem Polymerprodukt mit einer sehr engen Verteilung all seiner
molekularen Eigenschaften und einem sehr geringen Anteil an unerwiinschten Neben-
produkten, wie etwa hochamorphe, niedermolekulare Copolymere in LLDPEs oder aPP im
iPP. Daher weisen mit Metallocenkatalysatoren hergestellte Polyolefine eine enge Mol-
massenverteilung (M./M,=2) auf. Falls diese nicht erwiinscht ist, konnen mehrere

Katalysatoren kombiniert werden, so dass die erwiinschte Verteilung erreicht werden kann.

ﬁ X X =l

M

% Ny M = Ti, Zr, Hf

Abb. 3-4:  Grundstruktur der einfachen Metallocenkatalysatoren.

Der entscheidende Vorteil dieser neuen Klasse koordinativer Katalysatoren gegeniiber den
konventionellen Ziegler Katalysatoren besteht in der Mdglichkeit, das aktive Zentrum in
seiner chemischen Struktur so zu verdndern, dass damit die Eigenschaften der produzierten
Polyolefine im hohen Mafle steuerbar sind. Die Verbriickung und die Liganden beeinflussen
die Katalysatoraktivitdt, die Copolymerisationsfahigkeit und die Eigenschaften der
resultierenden Polymeren: Bei hoher Polymerisationsaktivitit ist so die Kontrolle von
Molmasse und Molmassenverteilung, Stereochemie, Comonomereinbau, Rheologie,

Verzweigungsgrad und Partikelmorphologie mdglich.

Tabelle 3-2 gibt einen kurzen Uberblick iiber die historische Entwicklung der
Metallocenkatalysatoren [61]. Homogene Metallocenkatalysatoren fiir die Olefin-
polymerisation, wie z.B. das Bis(cyclopentadienyl)titandichlorid (Cp,TiCl,), waren zwar
schon Ende der flinfziger Jahre bekannt. Die Aktivitit dieser Systeme war allerdings zunichst
nur sehr gering und die stereoregulierende Polymerisation von Propylen nicht méglich. Erst

strukturelle Verdnderungen des Cp-Liganden durch Substituenten oder die Einfiihrung von
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Mono(cyclopentadienyl)-Systemen fithrte zu Aktivitdtssteigerung, verstirktem Comono-
mereinbau und ausreichenden Polymermolekulargewichten, die einer kommerziellen
Anwendung entgegenkam [61]. So filhren WanG er. 4r. [88] die deutliche Aktivitdtserhohung
durch den n-Butyl-Substituenten im Vergleich zum unsubstituierten Cp,ZrCl,-System auf rein
elektronische Effekte zuriick, weil die Rotation des Substituenten (mit Dimensionen > 2,5 A)

am Cp-Ring eine Insertion des Monomers sogar behindern miisste.

Tab. 3-2: Strukturentwicklung der Metallocenkatalysatoren und deren Leistungsfahigkeit [61].
Jahre Metallocen Stereoregulierung Leistung

& \\\\\\\ X PE, geringes MG, miBiger

50er N Keine .
X Comonomereinbau
ﬁ WX PE, hohes M@, bessere Aktivitit
Friihe 80er N Keine )
W X und besserer Comonomereinbau
Kommerziell brauchbarer
Frithe 80er ﬁ e Syndiotaktisch Katalysator fiir syndiotaktisches
“ N PS
VHMWPE mit exzellentem
Spite 80er r /M{‘\X Gering Comonomereinbau und hoher
N
ol § Aktivitit
. . Kommerziell genutzt fiir
Spite 80er Hoch syndiotaktisch ' .
syndiotaktisches PP
. ‘ Kommerziell genutzt fiir
Friihe 90er Hoch isotaktisch

syndiotaktisches PP

Die Weiterentwicklung der Metallocenkatalysatoren flihrte zu verbriickten Strukturen (sog.

ansa-Metallocene). durch die die Stereochemie der Produkte besser kontrolliert werden



Kapitel 3: Einfiihrung und Grundlagen 23

konnte. Abhingig vom Ligandendesign und dem stereochemischen Zentrum koénnen
Metallocenkatalysatoren heute ataktisches, isotaktisches oder syndiotaktisches PP herstellen.
Neue Entwicklungen schlieBen Metallocene ein, bei denen mindestens einer der an das aktive
Zentrum m-gebundenen Ringe ein Heteroatom enthilt, einschlieBlich sechsringiger Systeme
[61]. Weitere Abwandlungen zielen auf den Ersatz des Zentralmetalls durch UM der Gruppen
3, 5 und 6. Je nach Anzahl der Valenzelektronen des UM miissen dazu die Cp-Liganden
gegen andere mit geringerer oder hoherer Haptizitidt ausgetauscht werden, um ein zu den
klassischen Metallocenen der Gruppe 4 isoelktronisches System zu erhalten [56]. Diese
Varianten miissen nicht bessere Resultate liefern als die etablierten Systeme, kdnnen aber

Seitenwege 0ffnen, um evtl. Patente der Konkurrenz zu umgehen.

Mit Hilfe von Metallocenkatalysatoren lassen sich Polyolefine mit einem in weiten Grenzen
prézise steuerbaren Eigenschaftsprofil herstellen. Bislang war eine derart genaue Abstimmung
verschiedener FEigenschaften, wie Temperaturbestindigkeit, Hérte, Schlagzihigkeit und
Transparenz mit konventionellen Ziegler-Katalysatoren nicht moglich. Damit sind nun
Standardkunststoffe (iPP, Olefincopolymere) oder génzlich neuartige Polymere (z.B.
cycloaliphatische Polyolefine) herstellbar, deren Eigenschaften frither hochwertigen
technischen Kunststoffen, wie etwa Polyamid, Polyester oder Polycarbonat vorbehalten waren
[48,63,]. Dies bedeutet, dass auf Metallocenen basierende Polyolefine andere bisher auf dem
Markt befindliche Kunststoffe verdringen werden, die aufwendiger herzustellen oder als

Abfille schwieriger zu entsorgen sind [61,47].

Ein weiterer grofer Vorteil ist, dass Metallocen-Systeme in bereits bestehende
Produktionsverfahren eingefiihrt werden konnen. Diese ,,drop in*“ Technologie erhoht die
Attraktivitit der Metallocenkatalyse erheblich. Herkommliche Metallocene selbst sind in
geloster Form fiir die meisten grofltechnischen Prozesse nicht geeignet, kdnnen aber durch
geeignete Tragerungsverfahren an den schon existierenden Ziegler-Prozess so angepasst
werden, dass sie ihre volle Leistungsfahigkeit entfalten konnen. So wurden mit
heterogenisierten Metallocenkatalysatoren die fiir die Produktion im technischen Mafstab
notwendigen Schiittdichten erreicht und die Ausbildung der Morphologie von
Polymerpartikeln gesteuert (s. a. Kapitel 3.4) [47,70,32,92].

3.3.1 Aktivatoren zur Metallocenkatalyse

Ein entscheidender Fortschritt bei der Entwicklung der modernen Metallocenkatalysatoren in

den 70er Jahren war die Entdeckung von Kaminsky unp Sivn [11], dass Spuren von Wasser, die
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durch Aluminiumalkyle aktivierten, aber eher schwach aktiven Metallocenkatalysatoren zu
hoch aktiven Systemen umwandeln konnte. Dabei gilt Wasser eigentlich als wirkungsvolles
Katalysatorgift, da es leicht mit dem Metallocen zu polymerisationsinaktiven Spezies reagiert.
Doch bei geringer Wasserkonzentration und Aluminiumalkyliiberschuss entsteht bei der hier
stattfindenden und sonst schwierig zu kontrollierenden partiellen Hydrolyse aus z.B.
Trimethylaluminium (TMA) der &uBerst wirkungsvolle Aktivator Methylaluminoxan
(MAO). Er wird heute als gingiger Cokatalysator bei der metallocenkatalysierten

Polymerisation von Olefinen eingesetzt.

MAUO ist eine Substanz, bei der Al- und O-Atome abwechselnd angeordnet sind. Die freien
Valenzen werden durch Methylgruppen abgesittigt. Alle kommerziell erhdltlichen MAOs
enthalten je nach Hersteller verschiedene Rest-Anteile an TMA, das sich teilweise mit dem
MAO assoziiert. Die Struktur von MAO ist wie die der meisten Aluminoxane bis heute nicht
eindeutig definiert und weiterhin Gegenstand der Diskussion. Allgemein anerkannt ist, dass
sie aus Mischungen von Oligomeren mit Oligomerisationsgraden von 2 bis 20 bestehen

[38,79].

Es ist wahrscheinlich, dass in Losung ein Gleichgewicht zwischen mehrfachen Typen besteht,
bei dem sich Oligomergréfen und -strukturen ineinander umwandeln, besonders bei MAO.
Fiir den festen Zustand wurden viele Strukturtypen vorgeschlagen, darunter Ringe, Kéfige und
lineare Molekiile (vgl. Abb. 3-5)[18,84]. Kummsky [48] schldgt fir das MAO als
Grundstruktureinheit lineares [Al,O,(CH,),] vor. Weil die Al-Atome darin koordinativ nicht

abgesittigt sind, assoziiert sich auch diese zu Clustern und Kéfigen mit Molekularmassen von
1.200 bis 1.600. Aus NMR-Experimenten [18] wurde die generelle Zusammensetzung [AlOgs.
0,75(CH3)1,4.1,5]n abgeleitet.

Im Reaktionsmechanismus der metallocenkatalysierten Olefinpolymerisation spielt MAO eine

vierfache Rolle [53,38,79,4] (Ndheres s. Kapitel 3.3.2):

1. Alkylierung der UM-Verbindung

2. Abspaltung einer Methylgruppe vom UM zur Erzeugung des aktiven kationischen
Katalysators

3. Funktion als inertes und stabilisierendes Gegenion zum hoch aktiven kationischen
Katalysator (schwache Koordination) [38,79,4]

4. Funktion als Scavenger zur Entfernung von Unreinheiten im Reaktor

Die schwache Koordination des Gegenions und die gleichzeitige Funktion des MAO-

Uberschusses als wirksames Mittel zum Abfangen von Verunreinigungen verhindert effektiv
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die Desaktivierung der aktiven Spezies durch einen bimolekularen Prozess [38,79] (vgl. Kap.

3.3.2).
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Abb. 3-5:  Vorgeschlagenen Strukturtypen fiir Methylaluminoxan: 1) eindimensionale, lineare
Ketten; 2) cyclische Ringe mit dreifach koordinierten AL-Zentren; 3) zweidimensionale Strukturen; 4)
dreidimensionale Cluster und Kéfige. 5) Nachgewiesene Kafig-Struktur von tBu-Aluminoxanen [18, 84].

Der wohl grof3te Nachteil der Nutzung von Metallocene-Katalysatoren ist deren hoher Preis,
der im Vergleich zu konventionellen Ziegler-Katalysatoren im giinstigsten Fall ein bis zwei
GroBenordnungen hoher ist. Der Preis des Aktivators MAO verhdlt sich etwa in
vergleichbaren Rahmen, so dass bei den hohen Uberschiissen an MAO, die nétig sind, um
ausreichende  Polymerisationsaktivititen =~ zu  erreichen, ein  Metallocen/MAO-
Katalysatorsystem eine kostspielige Angelegenheit ist [35]. AL/UM-Verhiltnisse von 1.000
sind die Regel, und im LabormaBstab werden auch schon Uberschiisse bis zu 50.000 und
mehr genutzt [79,4]. Des Weiteren ist die Herstellung der Aluminoxane riskant und teuer,
weil sie selbstentziindlich an Luft sind und heftig mit Feuchtigkeit reagieren. Seit ihrem
Einsatz in hoheren Mengen im industriellen Maf3stab wurde es notig, Nebenprodukte der
Herstellung zu entfernen, was die Kosten wiederum erhohte. Diese Tatsache bremste den
Einsatz von Metallocenkatalysatoren im industriellen Maf3stab trotz aller Vorteile erheblich

[61].
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Um dieses Problem zu umgehen, wurde die Forschung nach alternativen intensiviert. Durch
die Trigerung der Metallocene/Aluminoxan-Katalysatoren konnte das Verhiltnis von Al/UM
stark gesenkt werden [70,32]. Es wurden auch Aktivatoren entdeckt, die nichtkoordinierende
Gegenionen (s. u.) wie etwa fluorierte Borate (B(C¢Fs)s, MeB(CeFs)s) erzeugen und im
stochiometrischen Verhiltnis zur UM-Verbindung eingesetzt werden konnen. Der groBe
Nachteil dieser Verbindungen jedoch ist, dass sie nicht wie MAO gleichzeitig als Scavenger
fungieren und extrem hohe Monomerreinheiten im Reaktor verlangen [53]. Neben ihrem
ebenfalls hohen Preis haben sie auBBerdem den Nachteil, dass auf ihrem Wege Fluor in das
Polymerprodukt eingebaut wird, das bei dessen thermischen Dekomposition zu Problemen
fiihrt [4].

3.3.2 Mechanismus der Metallocenkatalyse

Der Mechanismus der Olefinpolymerisation mittels Metallocenkatalysatoren wurde intensiv
untersucht. Heute ist allgemein anerkannt, dass es sich bei der aktiven Spezies um ein
Metallocen-Alkyl-Kation handelt [38,79,18,74,4]. Dieses muss erst durch den Aktivator, z. B.
MAO aus dem Zirconocen-Precursor erzeugt werden (s. Abb. 3-6). Insgesamt kommen bei der
metallocenkatalysierten Polymerisation folgende Schritte vor, die im folgenden einzeln

besprochen werden sollen:

a) Aktivierung, d. h. Bildung der aktiven Spezies.
b) Kettenwachstum durch Insertion des Olefins in die wachsende Polymerkette.
c) Kettenabbruchsreaktionen.

d) Desaktivierungsreaktionen.
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Abb. 3-6:  Aktivierung durch MAO. Nach Methylierung erfolgt eine Clorid-Abstraktion unter Bildung
eines locker gebundenen lonenpaares.
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a) Aktivierung

Bei Einsatz von Derivaten des Bis(cyclopentadienyl)-Zirconocendichlorids (Cp).ZrCl, mono-
alkyliert das MAO - wie in Abb. 3-6 dargestellt - zuallererst das UM-Metallzentrum und es
entsteht ein (Cp).ZrClMe-Komplex. In einem weiteren Schritt wird vom MAO ein
Chloridanion abstrahiert, wobei schlielich das katalytisch aktive Kation [(Cp).ZrMe]" und
das Gegenion [CI-MAOY]" entsteht [74]. Andere mechanistische Uberlegungen gehen von einer
Alkylierung bis zum Dimethylzirconocen aus, mit einer anschliefenden Abstraktion eines

Methylcarbanions (CHs") durch das MAO zur Generierung des aktiven Kations [18,4].

In jedem Falle handelt es sich um die polymerisationsaktive Spezies um ein
Monoalkylmetallocenkation. Diese Theorie wird untermauert durch die Tatsache, dass starke
Lewis-Sduren wie B(C¢Fs); ein Methylcarbanion von Dimethylkomplexen des Typs Cp.-MMe,
abspalten konnen, wobei polymerisationsaktive Cp,MMe"-Kationen entstehen [4]. Dass das
MAO eine groBere Rolle als ein simples Methylierungsagens im Reaktionsmechanismus
spielt, wurde durch Experimente von Crien unp Wane [38] deutlich. Bei Ersatz des MAO
durch das ebenfalls &duBlerst effektive Methylierungsmittel TMA fielen die
Polymerisationsaktivititen auf ein Drittel bis ein Viertel. Man geht davon aus, dass dieser

Unterschied auf die schiitzende Wirkung des MAO™-Gegenions zuriickgeht.

Nach dem das MAO das aktive Zirconocenmonomethyl-Kation generiert hat, fungiert das
MAO als ein stabilisierendes, sperriges und vor allem inertes Gegenion. Das formale
Kontaktionenpaar ist der eigentliche Katalysator. Hierbei werden auch clathratartige Cluster
mit CI" oder Metallocenen als Gast in einem Gast-Wirt-Komplex vorgeschlagen [42].
Einerseits ist das Anion labil genug an das Kation gebunden, um die Polymerisation nicht zu
behindern. Andererseits ist die Bindung aber stark genug, um eine Abschirmung des aktiven
Zentrums von der Umgebung zu bewirken. Eine bimolekulare Desaktivierung wie bei der
Nutzung von Alkylaluminium als Aktivator findet deshalb nicht statt, was die deutliche

Aktivititserhohung gegeniiber TMA als Aktivator erkldren kann [79].

Auch andere inerte Ionen konnen das Metallocen-Kation stabilisieren. Fluorierte Borate wie B
(C¢Fs)s und MeB(C¢Fs)s reagieren ebenso wenig wie das [CI-MAO] mit der aktiven Spezies
und koénnen sogar industriell eingesetzt werden. Andere inerte Anionen, wie BF,, BPhs, und

PF¢ vergiften jedoch den kationischen Zirconocenmonoalkyl-Katalysator [53].
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b) Kettenwachstum durch Olefininsertion

Der Mechanismus der Olefininsertion wurde intensiv untersucht und einer der ersten
Vorschlige Anfang der 60er Jahre von Cossee verdffentlicht und gilt bis heute als
wahrscheinlichste Route [74,41,11]. Ein repridsentativer Mechanismus ist in Abb. 3-7
dargestellt. Das aktive Kation hat mit seinen 14-Valenz-Elektronensystem eine freie
Koordinationsstelle, an die sich dann das Olefinmonomer iber seine n-Elektronen binden
kann. AnschlieBend wandert iiber einen Vier-Zentren-Ubergangszustand die an das UM-
Metallzentrum o-gebundene Alkylgruppe (die durch Aktivierung erzeugte Methylgruppe oder
die Polymerkette) an die p-Position des Olefins. Dadurch wird wieder ein
Monoalkylzirconocen-Kation generiert, das weitere Olefine in die wachsende Polymerkette
insertieren kann. In diesem Mechanismus wandert die freie Koordinationsstelle von der einen

auf die andere Seite am UM-Zentrum [38,79,53,18,74,4,56].

Modifikationen des Cossee-Mechanismus beinhalten o-agostische Wechselwirkungen
zwischen einem Alkyl-H-Atom und dem Zentralmetall entweder im Grundzustand des aktiven

Kations oder auch im Ubergangszustand (Greex-RooNEy-Brookrarr-Mechanismus) [74].

\
\\\\\

Abb. 3-7:  Mechanismus der Olefinpolymerisation durch direkte Insertion nach Cossee [74,4].

¢) Kettenabbruch

Der Abbruch des Kettenwachstums geschieht durch Ketteniibertragung auf Aluminiumalkyle,
Hydrierung und thermisch bedingte Spaltung des aktiven Zentrums durch B-Wasserstoft-
Eliminierung mit H-Ubertragung auf das Monomer oder das UM-Zentrum [41,42]. Die dabei
generierten Metallalkyl- oder Metallhydrid-Kationen sind aktiv fiir weitere Polymerisationen.
Tabelle 3-3 zeigt eine vereinfachte Darstellung dieser Abbruchsvorginge. Der Kettenabbruch
durch Wasserstoff wird ausgenutzt, indem H, als Regulator zur Steuerung der Molmasse

eingesetzt wird.
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Tab. 3-3:  Abbruchreaktionen bei der metallocenkatalysierten Olefinpolymerisation

P
CH cﬁ /-
Ketteniibertragung Cp2®r/\ 272 Cp?r + H,C—CH,
auf Aluminiumalkyl T AR 2\ Al
R \ R R R
R
P
CH, CH ® i
- @ 2 CH, H,C— CH
Hydrierung sziz,-/ | > CpZZr\ + '3 2
H
W H
P P
B-H-Eliminierung / /
) @ CH,CH ® H,C—CH
unter H-Ubertragung szfr ‘ > CpZr +
zum Monomer _C—H
H,C “H, H,C—CH;,
— P
B-H- Eliminierung @/CH2 P ® B /
unter H-Ubertragung szzr\ >CH —>  Cp,zZr + H,C—CH
zum Zentralmetall H \

d) Desaktivierungsreaktionen

In vielen Féllen wird wihrend der Polymerisation mit Metallocenkatalysatoren eine Abnahme
der Aktivitdt beobachtet [79,25,42]. Diese Abnahme ist durch chemische Deaktivierungs-
reaktionen oder durch physikalische Effekte begriindbar:

Chemische Fremddesaktivierung: Die aktiven Spezies werden durch Reaktion mit Kataly-
satorgiften (H,O, O,, polare Verbindungen) desaktiviert, die als Verunreinigungen im Reaktor

vorliegen oder mit dem Monomerstrom kontinuierlich in den Reaktor eingetragen werden.

Chemische Eigendesaktivierung: Die aktiven Spezies sind thermisch instabil und werden
besonders bei hoheren Temperaturen desaktiviert. Eine weitere Moglichkeit der

Desaktivierung der aktiven Metallocenspezies kann iiber Kondensationsreaktionen mit MAO
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oder mit einem weiteren Metallocen erfolgen, was zur Bildung von Methan und inaktiven

Spezies flihrt [79,25,42]:

Cp2M®-CH3 + H3C[-A1CH30-]nA1(CH3)2
- Cp2M®—CH2[—AlCH3O-]nAl(CH3)2 + CH4
bzw.

2 CpoM®-CH; - Cp.M®-CH,-M®Cp,

Offenbar sind UM-CH,-Al-Strukturen nicht aktiv fiir Polymerisationsreaktionen, weil die
Polymerisationsgeschwindigkeit antiproportional zur Methanbildungsgeschwindigkeit ist. Bei
ausreichenden Uberschiissen von MAO kann eine Reaktivierung der Metallocenspezies

erfolgen:

Cp:M®-CH,[-AICH;0-],-Al(CH3), + H;C[-AlICH;0-],Al(CHs),

- Cp.M®-CH; + (CH;),Al[-OCH;AL-],-CH,[-AICH;0-],-Al(CHs),
bzw.

Cp:M®-CH-M®Cp, + 2 H;C[-AICH;0-],Al(CHs).

- 2Cp.M®-CH; + (CHs)AIl[-OCH;AL-],-CH,[-AICH;0-],-Al(CHs),

Physikalische Desaktivierung: Durch die sich aufbauende Polymerhiille konnte der Zugang
zu den aktiven Zentren erschwert werden. Dadurch wiirde die Konzentration des Monomers
sinken und die Polymerisationsgeschwindigkeit fallen. Eccerr [25] jedoch konnte im Falle
von Metallocenkatalysatoren zeigen, dass dieser Effekt kaum eine Rolle spielt. Durch
zeitliches Unterbrechen der Polymerisation iiber den Ersatz der Monomeratmosphére mit
Stickstoff konnte sie eine identische Deaktivierung nachweisen wie im Falle der
ununterbrochenen  Polymerisation. Eine Deaktivierung durch  Ausbildung einer
Diffusionsbarriere durch die wachsende Polymerhiille kann daher ausgeschlossen werden,
weil der Abfall der Polymerisationsgeschwindigkeit auch dann stattfand, wenn die

Polymerschicht aufgrund fehlender Polymerisation nicht dicker wurde. Ahnliche
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Beobachtungen wurden von Esersteiv [23] im Falle der Polymerisation von Butadien mit

einem auf Neodym basierenden Ziegler-Katalysator gemacht.

3.4 Heterogene Polymerisationskatalyse

Obwohl die metallocenkatalysierte Polymerisation in homogener Phase entwickelt worden
war, hat diese Methode entscheidende Nachteile. Einerseits kann die Produktion von
wohlgeformten und einformigen Pellets in enger Partikelgroenverteilung (inkl. einer hohen
Schiittdichte) in homogener Phase nicht erreicht werden. Andererseits ist eine Anwendung
einer neuen Katalysatorgeneration in bereits bestehenden Anlagen wiinschenswert (sog. drop-
in-Katalysatoren), um sich hohe Investitionskosten sparen zu konnen. Doch bei den
bestehenden Gas-Phasen- und Slurry-Produktionsanlagen handelt es sich um heterogene
Prozesse und diese bendtigen getriagerte Katalysatoren. Zudem hat die Heterogenisierung eine
dramatische Reduktion der bendtigten Menge an Co-Katalysatoren um ca. 2
GroBenordnungen zur Folge, was zu deutlichen Kosteneinsparungen fiihrt [80,81,32]. So
konnen ausreichende Polymerisationsaktivititen schon ab MAO/Metallocen-Verhéltnissen
von 40 erzielt werden. Diese Griinde machen aus industrieller Sicht eine Fixierung der
Aktivkomponente unausweichlich, obwohl diese mit einem Verlust an Aktivitit gegeniiber
einem homogenen Prozess verbunden ist [70]. Letztendlich ist das Ziel der Tragerung [32]
von Metallocenkatalysatoren fiir die Anwendung in einem heterogenen Niedrigtemperatur-

Prozess (Gasphase, Slurry) die Beibehaltung der Vorteile der homogenen Katalyse, wie

. hohe Vielseitigkeit und Flexibilitit der entsprechenden Synthese,
. Moglichkeit der Kontrolle der Polymermikrostruktur und
. hohe Aktivitit,

in Kombination mit den Vorteilen der heterogenen Polymerisationskatalyse:

. Minimales Reaktor-Fouling,
. gute Morphologie und
. hohe Schiittdichte im Polymerprodukt.
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3.4.1 Tragermaterialien

Fiir Ziegler-Katalysatoren hat sich das MgCl, als hervorragender Triager erwiesen und wird
schon seit langem kommerziell eingesetzt. Fiir die metallocenkatalysierte Polymerisation von
Olefinen wurde eine Vielzahl von Heterogenisierungsstrategien und Tragermaterialien
untersucht. Unter den anorganischen Materialien befanden sich Bimsstein, diverse Oxide und
Halogenide von Magnesium, Calcium und Aluminium [70,40], sowie Zeolithe [20,21,89].
Auch organische Triagermaterialien wie etwa Graphit [3] und Polymere wie Polystyrol [39,78,
82], Polyvinylpyridin [64] oder deren Copolymere [59] wurden untersucht. Eine weitere

Strategie liegt in der Immobilisation des Metallocens auf der Triageroberfliche [54].

Doch all diese unterschiedlichen Materialien konnten sich nicht gegen Kieselgele (Silica)
durchsetzten. Oft erzielten sich mit den o. g. Trigerungen die erwiinschten Polymer-
morphologien, aber die Aktivitdten blieben meist deutlich unter denen der silica-getrigerten
Katalysatoren [32,20,21,89,39,78,64,59,82]. Als pordse Materialien sind zur Zeit die
Kieselgele am besten als Tréger fiir Metallocenkatalysatoren geeignet. Sie zeichnen sich aus

durch [32]:

Gute mechanische Eigenschaften (d. h. Fluidisierung im Prozess).
Hohe Oberflidche und Porositét.

Stabilitdt unter inerten Prozessbedingungen.

So viele Vorteile die Heterogenisierung fiir die Polyolefinpolymerisation bringt, so hat sie die
Komplexitit der Metallocenkatalysatoren deutlich erhoht, weil Einfliisse durch den Tréiger

und die Triagerungsmethode hinzugefiigt wurden.

3.4.2 Herstellung und Eigenschaften von Kieselgelen

Die in dieser Arbeit genutzten Metallocenkatalysatoren waren alle auf Kieselgel getrigert. Da
die Natur des Tragermaterials fiir die heterogene Olefinpolymerisation eine grof3e Rolle spielt,
soll hier auf die Eigenschaften des Kieselgels als wichtigstes Tragermaterial eingegangen

werden.

Kieselgel hat die nominale chemische Formel Si0,*H,O und ist eine feste, amorphe Form von
wasserhaltigem Siliciumdioxid, welches sich durch seine Mikroporositdt und hydroxylierte
Oberflache auszeichnet. Seine Struktur ist eine zufdllig verbundene Anordnung von
polymerisierten, sphirischen Silicatpartikeln, den sog. Primirpartikeln, mit ca. 1 — 10 nm im

Durchmesser. Die Eigenschaften des Silicagels resultieren aus seinen Primirpartikeln, dem
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Zustand ihrer Aggregation und der Chemie ihrer Oberfldche, mit ihren Siloxan- (Si-O-Si) und
Silanolgruppen (Si-OH). Die hohe spezifische Oberfliche (ca. 300 — 1000 m*/g SiO,) und
Porositdt der SiO»-Partikel resultiert durch die Agglomeration der fast runden Primérpartikel,
die ihr eigenes Porensystem - die Mikro- und Meso-Poren - aufbauen. Die Mikroporen
(<2nm) stellen dabei den Hauptanteil der Oberfliche. Die PorengréBenverteilung der meisten
industriell genutzten Kieselgelen ist in der Regel sehr klein und rangiert hauptsidchlich
zwischen 1-20 nm; die Poren kénnen also als Meso- und Mikroporen klassifiziert werden [32,
91]. Allerdings kommen den Makroporen (> 50 pum) bei Polymerisationsreaktionen eine

besondere Bedeutung zu (s. Kap. 3.4.4, S. 38f).

GroBtechnisch werden Kieselgele durch Neutralisation von Alkalimetallsilicaten (Wasserglas)

mit Mineralsduren hergestellt [32,76,91], z.B.:
Na,0+3.38i0, + H,SSO, — Na SO, + 3.3 SiOzl + H,O

Die Neutralisation des Alkalimetallsilicats initiiert eine Polymerisation von SiO,-Tetraedern
in einer zufilligen Form, bei der kleine, sphirische Partikel (die o. g. Primérpartikel) gebildet
werden. Die zufdllige Anordnung bewirkt eine amorphe Struktur und eine geringere Dichte
fiir Kieselgel von 2,1 — 2,2 g/cm3 im Vergleich zu Quarz (2,65 g/cm3) [91]. Beim Auswaschen
der bei der Umsetzung gleichfalls entstandenen Salze (z.B. Na,SO,) entsteht das sog.
Hydrogel. Danach kann bis zu einem Feststoffgehalt von ca. 95% getrocknet werden. Die

Porenstruktur und die PorengroBenverteilung des fertigen Kieselgels werden gesteuert durch :

den pH-Wert des Waschwassers,
kontrollierte Alterungsprozesse und

die Trocknungsbedingungen

Bei sauren Waschbedingungen erhilt man engporige, bei neutralen mittel-, und bei basischen
weitporige Kieselgele. Auch die Art des anschlieBenden Trocknungsvorgangs spielt eine
Rolle. So erreicht man z. B. mit den durch Spriihtrocknung von Kieselsolen produzierten
sphirischen SiO,-Partikeln im spdteren Polymerprodukt eine hohere Schiittdichte, als mit den
durch Filtration im Anschluss an die Neutralisation und Mahlen des Filterkuchens erhiltlichen
unregelmiBig geformten Kieselgelen [32]. In Tabelle 3-4 ist ein Vergleich der Eigenschaften

von Kieselgelen unterschiedlicher Herstellungsart angegeben.
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Tab. 3-4: Porenstruktur von Kieselgelen durch Unterschiedliche Herstellungsmethoden [91].
Langsame Trocknung

i Schnelle Trocknung
Saure Wasche  Basische Wische
Spez. Oberflache (m?/g) 750 325 390
Porenvolumen (cm?/g) 0.4 1,1 1,8
mittl. Porendurchm. (nm) 2,1 13,5 18,5

Durch thermische oder chemische Behandlung kann die Struktur und damit die Eigenschaften
des Kieselgels beeinflusst werden. Fiir die Nutzung von SiO, als Tridgermaterial fiir
Polymerisationskatalysatoren ist eine sorgfiltige Calcinierung des Silicagels notwendig, um
die Reaktion der UM-Verbindung mit Si-OH-Gruppen oder Wasser zu minimieren. Durch die
thermische Behandlung bis 200 °C wird physikalisch sorbierte Feuchtigkeit entfernt. Bei
hoheren Temperaturen findet eine partielle Dehydroxylierung statt, wobei die Anzahl der
Hydroxyl-Gruppen kontinuierlich von anfangs ca. 8/nm? abnimmt, bis bei ca. 600-800 °C ein

fast komplett dehydratisiertes Silicagel mit ca. einer OH-Gruppe pro nm? vorliegt [32].

Fiir Katalysatoren der Firma Phillips wurden maBlgeschneiderte Kieselgele eingesetzt, die sich
durch einen geringen Verlust an Porenvolumen wéihrend des Trocknungsprozesses
auszeichnen. Hergestellt wurden diese so genannten Aerogele aus Hydrogelen mit geringem
Silicagel-Feststoffanteil durch Azeotrop-Extraktion des Wassers mittels organischen
Losungsmitteln (i. d. R. Alkoholen). Bei Einsatz von unterschiedlichen Wasser-Alkohol-
Mischungen lie3 sich dabei eine Reihe von Silicagelen mit gleich bleibender Oberfldche aber
unterschiedlicher  PorengrofSenverteilung gewinnen. Diese Kieselgele mit hohem
Porenvolumen zeichnen sich durch eine leichte Fragmentierbarkeit (vgl. Kap. 3.4.4) bei

gleichzeitig hoher mechanischer Belastbarkeit aus [57,58].

3.4.3 Trdgerungsverfahren

Fiir die Triagerung von Metallocene auf Silica kommen unterschiedliche Verfahren in Frage
[32,75]. Die direkte Immobilisation auf dem vorbehandelten Trager fiihrt in der Regel zu
geringeren Polymerisationsaktivitdten, da ein Teil des Metallocens mit den auf der SiO,-
Oberflache vorhandenen Hydroxylgruppen zu inaktiven Spezies reagiert. Eine Variation
dieser Methode ist die in-situ-Synthese von Metallocen auf dem Support oder die Reaktion
einer funktionellen Gruppe des Metallocens mit der Trégeroberfliche unter Ausbildung von

kovalenten Bindungen (Verankerung). Der Vorteil dieser Variante ist die Verhinderung des
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Austrags der Aktivkomponente von der Katalysatoroberfliche (,,Bleeding®) und das
Ausbleiben von Wandablagerungen im Reaktor. Jedoch wird diese Methode industriell noch

nicht eingesetzt.

Als weiteres Verfahren bedient man sich der Vorbehandlung des Kieselgels mit dem
Aktivator MAO, der mit den Oberflachen-Hydroxylgruppen reagiert. Erst nach Waschen und
Trocknung erfolgt dann die Imprignierung mit Metallocenkomponente. Die resultierenden
Aktivitdten sind meist unzulénglich, kdnnen aber mit einem zusétzlichen Aktivator (AIR; o.

MAO) erhoht werden, der als Scavenger fungiert und das Metallocen alkyliert.

Als beste Methode, um hoch aktive Metallocenkatalysatoren zu erzeugen, hat sich die
Einstufen-Suspensions-Immobilisation erwiesen., bei der man eine Losung von Metallocen-
Komplex und MAO zuerst miteinander reagieren ldsst und anschlieBend auf den Triger
aufbringt. Die Aktivitidten und die resultierende Polymermorphologie kann hierbei iiber die
Wahl bestimmter Konzentrationen und der Viskositdt des organischen Losungsmittels
beeinflusst werden. Unter optimalen Bedingungen dringt die Losung wédhrend des
Tragerungsprozesses komplett in die Mikro- und Mesoporen des Silicagels ein und es kommt
zu einer homogenen Verteilung der Aktivkomponenten ohne Ausbildung eines
Konzentrationsgradienten im Tragermaterial. Dies kann iiber die EDRS-Analyse des MAO
auf dem Triger nachgewiesen werden [32]. Zwar ist der Gewichtsanteil an UM-Komponente
mit 0,1-0,3 % meist unterhalb der Nachweisgrenze, aber man geht davon aus, dass das UM

genauso verteilt ist, wie das MAO.

Die Witco GmsH entwickelte 1995 eine Alternative zum Suspensionsprozess [37], in dem die
aktiven Komponenten auf einem sprithgetrocknetem Silicagel in einem Gasphasen-
Fliefbettreaktor immobilisiert werden. Dabei konnte die Verteilung des Metallocens auf der
Téageroberfliche (homogen oder inhomogen) kontrolliert werden, indem die Zugabe von TMA
und Wasser an drei verschiedenen Stellen des Reaktors variiert wurde. So war es auch
moglich, Katalysatoren herzustellen, bei denen das Metallocen vollstindig auf der duBeren
Oberflaiche immobilisiert wurde, weil dass im ersten Schritt gebildete MAO durch
kontrollierte Zugabe von TMA und Wasser die Poren des Tréigers verstopfte, welches ein
Eindringen des Metallocenkomplexes in das Porengefiige verhinderte. EDRS-Analysen und
Mikrotomschnitte der resultierenden Polymerpartikel zeigten, dass das Wachstum nur auf der
duBeren Katalysatoroberfliche stattfand und es nicht zu einer Fragmentierung des
Triagermaterials kam, trotz lang anhaltender Polymerisationsaktivitdt (40 min). Allerdings

handelte es sich bei den 500 bis 1000 um groBen Polymerpartikeln um faserige Strukturen
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von geringer Dichte, was die lang anhaltende Polymerisationsaktivitit erkldren konnte.
Industriell sind solche Partikel wahrscheinlich wegen ihrer Morphologie wohl nur schwierig

verarbeitbar und der groBen Silicapartikel sind auch unerwiinscht (s. folgendes Kapitel).

3.4.4 Polymerbildung im Kieselgel und dessen Fragmentierung

Polyreaktion stellen fiir die heterogene Katalyse eine besondere Problematik dar, weil das
Polymerprodukt oftmals hunderte Male lédnger als der mittlere Porenradius (1 nm — 1 pm) des
Triagermaterials ist. Kommerzielle Polyethylene haben typischerweise Molgewichte von
100.000 bis 200.000 g/mol mit einem nicht geringen Anteil von Ketten im Bereich von
Millionen g/mol [57]. Es ist nur schwer vorstellbar, dass Molekiile dieser Grofenordnung
durch Diffusion das Porengefiige des Katalysators wieder verlassen konnen. Zudem handelt es
sich bei dem Produkt um einen Feststoff, der bei Temperaturen weit unterhalb seines
Schmelzpunktes im Porengefiige gebildet wird. Ein Verstopfen der Poren durch

Polymerprodukt allerdings konne die Reaktion zum Erliegen bringen [83].

Um also Polymerisation mit hohen Ausbeuten ermoglichen zu konnen, werden Tréger
eingesetzt, die leicht zerkleinerbar sind. Dazu muss der im Inneren der Poren durch das
heranwachsende Polymer entstehende hydraulische Druck ausreichen, um das
Katalysatormaterial regelrecht aufzusprengen. Bei dieser so genannten Fragmentierung wird
zuvor unzugdngliche innere Oberflidche freigesetzt, die "frische" aktive Zentren beherbergt

und die Polymerisationsaktivitét ansteigen ldsst.

Aber nicht nur der aktivititssteigernde Aspekt der Fragmentierung des Katalysators ist
erwiinscht, sondern auch das Vorhandensein von nur moglichst klein dimensionierten
Katalysatorfragmenten im Polymerprodukt. Bei unzureichender Fragmentierung und zu
groBBen Fragmenten des Tragermaterials im Polymer ist das Polymer von geringer Qualitdt und
kann z.B. nicht fiir die Herstellung von Folien genutzt werden (Verlust von Glangz,
Transparenz, Streckbarkeit etc.) [32]. Doch gerade die Anwendung als Folien fiir
Verpackungsmaterialien ist eines der Haupteinsatzgebiete fir PE und PP. So gibt es
Polymerisationsprozesse, bei denen durch Siebe im Bereich von 1-10 um, die unzureichend

fragmentierten Katalysatorreste aus den Polymeren entfernt werden miissen [57].

Deshalb ist es von entscheidender Wichtigkeit, die richtige Kombination von Trigermaterial
und Trigerungsprozess zu wihlen. Der Triager muss zusétzlich zu einer hohen Oberfldche
auch eine geniigende Fragilitit wihrend der Polymerisation aufweisen, aber andererseits

robust genug fiir die Anforderungen im Prozess sein (Forderung, Druckbesténdigkeit, etc.).
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Bei Kieselgelen erfordert dieses generell ein hohes Porenvolumen und die meisten
kommerziellen Kieselgele, die als Adsorbentien oder in der niedermolekularen Katalyse
eingesetzt werden, konnen fiir Polymerisationsreaktionen nicht angewandt werden, weil ihr

Porenvolumen zu gering ist [58].

Untersuchungen des Fragmentierungsvorganges, speziell mit experimentell ermittelten
GroBenordnungen der finalen Fragmente sind im Vergleich zu kinetischen Untersuchungen
eher selten. Burs unp HicGins [17] haben als eine der Ersten die Fragmentierung des
Katalysatortragermaterials fiir auf MgCl, getridgerten Ziegler-Katalysatoren untersucht. Mittels
TEM-Analyse mikrotomographischer Schnitte von Polymerpartikeln konnten sie nachweisen,
dass der Triager ,,augenblicklich® in die Primérpartikel von 10-100 nm zerbrach, welche
gleichmiBig in der Polymermasse verteilt waren. Diese intensive Fragmentierung ist typisch
fiir auf MgCl, getragerte Katalysatoren, weil die Primérpartikel des MgCl, nur durch Van-der-
Vaals- und elektrostatische Wechselwirkungen zusammengehalten werden. Sie bildet die
Basis fiir das Multigrain-Modell (vgl. Kapitel 3.5). Auf die wenigen Berichte von auf Silica

getrigerte Polymerisationskatalysatoren soll im Folgenden detaillierter eingegangen werden.

a) Phillips-Katalysatoren

Die Fragmentierung von Silica wéhrend des Polymerisationsvorganges von Ethylen mit Cr-
Katalysatoren wurde unter anderem intensiv von McDuaniers im Phillips Research Center
untersucht. Durch Veraschung des Polymers in der Partikelprobe konnten die finalen
Katalysator-Fragmente des Silica (Davison 952) freigelegt und mittels Partikelanalyse und
REM untersucht werden[57]. Die Fragmentierung war schon nach wenigen Minuten
Polymerisationsdauer abgeschlossen. Die mittlere Fragmentgrofle von ca. 8 pm verringerte
sich auch nicht bei weiterer Polymerisation. Des Weiteren hat McDaniEL in seinem
Ubersichtsartikel iiber getrigerte Chrom-Katalysatoren zur Polymerisation von Ethylen [58]
von den Zusammenhidngen zwischen Porenmorphologie, Fragmentierung und
Polymerisationsaktivitdt berichtet. Im Allgemeinen wurde eine Beendigung des
Fragmentierungsvorganges nach wenigen Minuten Polymerisationszeit mit einer
Fragmentgrofen im Bereich von 7-10 pm beobachtet. Doch gébe es Hinweise, dass es sich
dabei um Reagglomerate von Fragmenten der GroBenordnung 0,1-1pm handelt.
Stickstoffabsorption und Quecksilber-Porosimetrie zeigten jedoch, dass besonders hohe
Aktivititen erzielt werden konnten, wenn durch gezielte Herstellung des Kieselgels der
Hauptanteil des Gesamtporenvolumens aus Poren mit einem Durchmesser im Bereich von 10-

100 nm bestand. McDaniel folgerte, dass diese relativ groen Poren wichtig fiir eine hohe
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Polymerisationsaktivitdt sind. Poren mit diesen groen Durchmessern seien wéhrend des
Polymerisationsprozesses leichter zu fragmentieren, da hier die mechanische Widerstandskraft
der Silicawdnde gegen das wachsende Polymer im Vergleich zu einem kompakten Kieselgel
geringer ist. AuBlerdem konnten die Polymerketten bei einer solch offenen Porenstruktur

leichter aus den Fragmenten entweichen.

Weist Er ar. [90] haben in ihren Studien drei Phillips-Katalysatoren unterschiedlichen
anfanglichen Silica-Porenvolumens (1,1; 1,7 bzw. 2,3 ml/g, jeweils mit 1 Gew.-% Cr) im
Hinblick auf die Verdnderungen der Porenmorphologie des Katalysatortrigers mittels
Elektronenmikroskopie und Quecksilber-Porosimetrie untersucht. Die Polymerisation von
Ethylen fand bei sehr milden Bedingungen in einem Wirbelschichtreaktor bei 100 °C und
1 atm in einem Stickstoffstrom mit 10 Vol.-% Ethylen statt und wurde bei niedrigen
Polymerausbeuten zwischen 0.1 und 20 gpe/gca unterbrochen. Hier zeigte, dass die
Polymerisationsaktivitdt allein abhéngig von der Fragmentierung des Tridgers war. Ein
Katalysator mittleren anfinglichen Porenvolumens (1,7 ml/g) fragmentierte schon friih, was
zu hohen Aktivitdten bis 20 gps/gca flihrte. Quecksilber-Porosimetrie zeigte im Falle des hoch
aktiven Katalysators, dass dessen Fragmentierung schon vor dem vollstindigen Fiillen der
Poren bei Aktivititen von 0.4 gpr/gca begann. Die 0,1 - 1 pm groBen Fragmente wiesen eine
Porenmikrostruktur auf, die dem Ausgangsmaterial &dhnelte. Weist argumentierte, dass im
Falle hoher Aktivitdt wihrend der Expansion des Polymerpartikels zwischen den Fragmenten
eine grobe Porenstruktur aufrecht erhalten geblieben war, die dem Monomer weiterhin den
Zugang zu den aktiven Zentren ermoglichte. Dagegen fragmentierten zwei weitere
Katalysatoren mit einem anfénglichen Porenvolumen von 1,1 bzw. 2,3 ml/g kaum und die
Aktivitdt des Katalysators brach zusammen, nachdem die Poren mit PE iiberfiillt und verstopft

waren.

NieGiscu Er aL. [67] zeigten, dass die Hauptunterschiede zwischen der auf MgCl, und SiO,
getriagerten Polymerisationskatalysatoren ganz zu Beginn der Polymerisation zu finden sind.
Hierzu wurden Mikrotomschnitte von Polymerpartikeln auf Cr-Katalysatorbasis mittels
EDRS-, REM- und TEM-Analysen untersucht. Uber Partikel, die ganz oder teilweise durch
Plasmaveraschung von Polymer befreit wurden, konnte ein direkter Einblick in das
Polymerwachstum in den Polymerpartikeln erzielt werden. Bei schwach polymerisierten
Katalysatorpartikeln mit einem Polymer-Katalysator-Verhéltnis von 1:1 (Vol:Vol) war
erkennbar, dass das PE zwischen den Silica-Primérpartikeln von 0,2 - 0,5 um GroBe gebildet
wurde. AuBBerdem wuchs es im Partikelinneren langsamer als in der Partikelperipherie, wo es

durch Polymerkompression zu einem dicht gepackten Polymer-Netzwerk kam. Allerdings
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fiihrte dies noch nicht zu einer Fragmentierung und die urspriingliche Silica-Struktur blieb
erhalten. Erst bei Erhohung des Polymeranteils (5-100 Vol:Vol) wurde die Fragmentierung
des Katalysatortragers durch deutliche ,,Inseln“ von Si-Konzentrationen in den Partikeln {iber
REM-EDRS-Analysen sichtbar. Diese Silica-Fragmente waren auflerhalb des Zentrums oder
sogar am Rande des Partikels positioniert. Thre Anzahl nahm mit steigenden
Polymerausbeuten ab, was im Gegensatz zur augenblicklichen Fragmentierung von MgCl, auf
einen zeitlich ausgedehnten und sukzessiven Fragmentierungsprozess des Silicamaterials
hinwies. Bei lang anhaltend polymerisierten Polymerteilchen (>100 Vol:Vol) konnten per
REM-EDRS keine Si-Fragmente mehr nachgewiesen werden. Doch blieb nach der
Veraschung ein Netz von reagglomerierten Silicagelteilchen (mit jew. ~ 1 pm) iibrig, welche
als grofte Fragmente interpretiert wurden. In Polymerpartikeln aus industrieller Produktion
(3.000-10.000 Vol:Vol) konnten dagegen keine Fragmente mehr sichtbar gemacht werden,

wohl aber gelegentliche unfragmentierte Katalysatorpartikel.

An dieser Stelle sollte kritisch angemerkt werden, dass es sich bei den vorgestellten
Untersuchungen um Methoden handelt, bei denen nicht unbedingt von zerstdrungsfreien
Bedingungen ausgegangen werden kann. Besonders die Plasmaveraschung von
Polymerproben ist kritisch zu betrachten, da es bei der langsamen Verbrennung des Polymers
zu einem Schrumpfungsprozess des Partikels und einer Reagglomeration der urspriinglich
kleineren FKF kommen konnte (s. o., [58]). Somit sind diese Ergebnisse mit Vorsicht zu
betrachten. Um diese Problematik zu umgehen, sollten idealerweise zerstorungsfreie
Untersuchungsmethoden angewandt werden. Cownnver Er 4r. [19] haben daher die
Computertomographie als solch eine Methode angewandt. Dabei konnten sie eine
uneinheitliche Fragmentierung nachweisen, bei der sich die groeren Fragmente nihere an der
Partikeloberfliche aufhielten. Auerdem waren noch bei Aktivititen von 200 gpr/gca grofle
Fragmente zwischen 30 und 80 um auffindbar und Polymerpartikel mit Durchmessern iiber
50 um bestanden zu 30-50 % aus Hohlrdumen. Die Konzentration grofBerer Partikel am
Partikelrand wurde durch eine Konvektion dieser Partikel erkldrt. Dafiir seien entweder die
verstarkte =~ Polymerisation von  kleineren, nicht 1im  Computertomographiebild
(Auflosungsgrenze bei 3um) sichtbaren Fragmenten im Partikelinneren verantwortlich. Oder
aber es konnten Polymer-Polymer-Wechselwirkungen bei Temperaturen nahe am
Schmelzpunkt naturgemdf eine Phasentrennung erwirken, die das Polymer ins Zentrum des

Partikels zieht und die Katalysatorfragmente am Rande isoliert.
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b) Metallocenkatalysatoren

Pmunn [69] berichtet von einer mit der Polymerisationszeit zunehmenden Fragmentierung
eines Metallocenkatalysators bei der Gasphasenpolymerisation von Propylen. In den
Polymerproben waren in REM und EDX-Aufnahmen Agglomerate von Silicafragmenten
sichtbar, deren Grofe mit steigender Polymerisationsdauer abnahm und die nach 90 Minuten
verschwunden waren. Uber die GroBen der Fragmente konnten keine Angaben gemacht
werden. Zwar waren Veraschung groBle Silicastrukturen auffindbar, doch eine Interpretation
wurde durch Reagglomeration erschwert. Des weiteren berichtet Pmuny von einem
inhomogenen Polymerisationsstart. Nach Polymerisationszeiten von iiber einer Stunde traten

noch unzerkleinerte Katalysatorpartikel auf.

In einer umfangreichen Studie {iber die Polymerisation von Propylen mit auf Silica getrigerten
Metallocenkatalysatoren haben Fivk er 4r. [80,70,94,95,32,81] besonderes Augenmerk auf die
frithen Phasen der Polymerbildung, die Form des Wachstums und die Auswirkung auf das
Tragermaterial untersucht. Um eine zeitliche Auflosung der Geschehnisse im
Katalysatorpartikel zu gewdihrleisten, wurden die Slurry- oder Bulk-Polymerisationen bei
besonders milden Bedingungen (niedrige Temperaturen, geringe Monomer- und
Katalysatorkonzentrationen) durchgefiihrt. Die nach unterschiedlichen Reaktionszeiten
erhaltenen Polymerpartikel sowie daraus erhaltene Mikrotomschnitte wurden mittels TEM,
REM-EDRS-Analysen untersucht. Dabei stellte sich heraus, dass die Fragmentierung des
Silicatrdgermaterials von innen nach auflen stattfindet (vgl. Abb. 3-8) und die Polymerisation

in vier Phasen eingeteilt werden kann:

Wihrend einer Préipolymerisationsphase wird um das SiO,-Partikel eine Polymerhiille
gebildet, begleitet mit der Abspaltung einiger kleiner SiO,-Fragmente. In der anschlieBenden
Induktionsphase findet ein nur langsames Fiillen der Poren statt, weil die Polymerschicht mit
einem Anteil von 70% kristallinem PP eine starke Diffusionsbarriere fiir das Monomer
darstellt und die hydraulischen Krifte fiir einen Bruch des Silicas noch nicht gro3 genug sind.
Erst in der darauf folgenden Aktivierungsphase  kommt es wegen beginnender
Fragmentierung zu einem Aktivitdtsanstieg unter Freisetzung neuer aktiver Zentren. Dabei

wird das zentrale Silica langsam, schichtweise zerkleinert.
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Abb. 3-8:  Fragmentierungsvorgang des Silica wéahrend der Propylenpolymerisation —mit
Metallocenkatalysatoren in Bulk-Phase und Slurry [80,81,70,94,95,32]

Bei Erreichen des Aktivititsmaximums ist der SiO,-Triger komplett fragmentiert und
homogen in der Polymermatrix verteilt. Die GroBe der Fragmente konnte nach
Polymerisationszeiten von 90 Minuten in den Mikrotomschnitten identifiziert werden und
variiert zwischen 30-200 nm. Diese stellen die kleinsten erkennbaren Partikel dar, die auch bei
wesentlich ldngeren Polymerisationszeiten nicht weiter zerfallen und aus 10 nm groB3en,
sphérischen Silicat-Primérpartikeln bestehen [32]. Aufgrund dieser Ergebnisse wurde das

Particle-Growth-Modell entwickelt (s. folgendes Kapitel).

3.5 Einzelpartikelmodelle

Verschiedenste Konzepte der Fragmentierung sind in die Modellierung der heterogenen
Polymerisation von Olefinen anhand der Betrachtung einzelner polymerisierender Partikel
eingeflossen. Entweder wird eine Fragmentierung vernachldssigt oder von schlagartiger
Zerkleinerung ausgegangen. Erst aufgrund jlingerer experimenteller Beweise fiir einen
zeitlichen Ablauf der Fragmentierung bei auf Silica getragerten Polymerisationskatalysatoren
haben zu Modellen gefiihrt, die den Prozess der Fragmentierung selbst im Modell mit

beriicksichtigten.

3.5.1 Solid-Core-Modell

In diesem Modell wird hierbei von einem sphidrisch Katalysatorpartikel ohne jegliche
Fragmentierung mit darum wachsender sphérischer Polymerhiille ausgegangen (vgl. Abb. 3-
9). Die Reaktion findet ausschlieflich auf der &duBleren Katalysatoroberfliche statt. Das
zentrale Element dieses Modells ist die Diffusion des Monomer durch die Partikelhiille, wobei

der sich einstellende Konzentrationsgradient des Monomers iiber die Position im Partikel und
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der Zeit beriicksichtigt wird. Industriell werden nur Katalysatorsysteme eingesetzt, die stark
zerkleinern, doch ist dieses Modell als Grenzfall fiir die Betrachtung von Wérme- und

Massentransportlimitierungen interessant.

0—»@—»@

Abb. 3-9:  Solid-Core-Modell ohne jegliche Katalysatorfragmentierung

CraBTrEE ET. aL. [22] konnten mit dem Solid-Core-Modell experimentelle Ergebnisse wie
Reaktionsgeschwindigkeit, Molmassen und Molmassenverteilung bei der Slurry-
Polymerisation von  Ethylen mittels Ziegler-Katalysatoren = beschreiben, unter
Beriicksichtigung einer Deaktivierung der aktiven Zentren nach erster Ordnung. Nagel et. al.
[65] zeigten mit diesem Modell, dass sich wihrend der Slurry-Polymerisation im Partikel eine
einheitliche Temperatur einstellt. Sie konnten so die allgemeine Annahme bestitigen, dass
dieses Polymerisationsverfahren als isotherm betrachtet werden kann. Doch konnten sie mit
thren Berechnungen die hohen Molekulargewichtsverteilungen wihrend der Ziegler-Natta-
Katalyse nicht nachvollziehen. Die Ergebnisse zeigten, dass das SC-Modell fiir realistische
physikalische und kinetische Parameter die ZN-Polymerisation nicht effektiv beschreiben
kann. Die Dispersionsindizes blieben nahe 2.0 weit unterhalb experimentell ermittelter Daten,
unabhingig der genutzten effektiven Diffusionskonstanten, da M,, und M, sich jeweils

gleichmiBig dnderten und der DI daher konstant blieb.

3.5.2 Multi-Grain-Modell

Dieses Modell ist zwar von komplexerer Natur als das Solid-Core-Modell, aber auch
realistischer. Es wird von einer schlagartigen Zerkleinerung des Katalysators auf eine
konstant bleibende Anzahl von relativ wenigen Mikropartikeln (10-100) von geringer Grof3e
(0,1-0,5 um) gleich zu Beginn der Reaktion ausgegangen [65]. Jedes Mikropartikel kann als
Mikroreaktor aufgefasst werden, der zwar einzeln fiir sich mit einer Solid-Core-Kinetik weiter
polymerisiert, doch werden die Mikropartikel durch Verkndulungen der sich ausbildenden

langen Polymerketten zusammengehalten. Dadurch kommt es zu einem Verbund der
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Mikropartikel in einem Makropartikel und es muss zwischen der Diffusion innerhalb der
Mikropartikeln bzw. zwischen den einzelnen Makropartikeln unterschieden werden. Das
Makropartikelwachstum ergibt sich iiber die Summation der einzeln gerechneten
Mikropartikel (s. Abb. 3-10).

Urspriinglich war das Modell von Yermaxow [93] vorgestellt worden, aber die ersten
detaillierten Rechnungen wurden erst durch die Arbeitsgruppe von R4y [65] durchgefiihrt. Mit
diesem Modell konnten Nagel et. al z.B. breitere Molmassenverteilungen im Bereich von DI =
4-6 vorhersagen. Dafiir haben sich als entscheidende Parameter der Katalysatorpartikelradius,
die Makroporendiffusion sowie die Anzahl und Gréf8e der Mikropartikel herausgestellt. Fiir
hohere DI sind Mehrzentrenmodelle notwendig. Das Modell wurde von der Arbeitsgruppe um
Ray stark erweitert um Wérmetransporteffekte und der Beschreibung der Polymermorphologie
[33,34,66]. So wurden fiir die Gasphasenpolymerisation von Ethylen [33] keine relevanten
Temperaturerh6hungen im Partikelinneren berechnet. Fiir den Gasfilm um das Partikel
wurden Erhohungen von 50 bis 100 °C zu Beginn der Polymerisation vorhergesagt, die
innerhalb weniger Minuten jedoch auf zu vernachldssigende Werte abfielen.
Temperaturerh6hungen dieser GroBenordnungen konnen zu Polymererweichung oder

-schmelzung und zu Partikelagglomerationen und Wandbeldgen im Reaktor fiihren.
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Abb. 3-10:  Multi-Grain-Modell mit schlagartiger Partikelfragmentierung zu Beginn der Polymerisation

3.5.3 Polymeric-Flow-Modell

Neben dem Multi-Grain-Modell wird das Polymeric-Flow-Modell angewandt, um die breiten
Molmassenverteilungen bei der Ziegler-Natta-Katalyse zu beschreiben. Nach einer
schlagartigen Katalysatorzerkleinerung zu Beginn der Polymerisation, wird in diesem Modell
ein pseudo-homogenes Polymerpartikel angenommen, in dem die Aktivkomponente und das
Polymer eine Phase bilden. Wahrend der Polymerisation entsteht ein Polymer-Fluss von innen

nach aullen, der radiale Gradienten fiir das Monomer eine ungleiche Verteilung des
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Katalysators im Partikel und daher lokal unterschiedliche Polymerisationsgeschwindigkeiten

zur Folge hat (s. Abb. 3-11)[71,8].

Abb. 3-11:  Polymeric-Flow-Modell

3.5.4 Uniform-Site-Modell

Das Uniform-Site-Modell ist eine Abwandlung des Polymeric-Flow-Modells, in dem von
einer Gleichverteilung der Aktivkomponente in der Polymermatrix ausgegangen wird (vgl.

Abb. 3-12), womit die mathematische Handhabung vereinfacht wird [8].

Abb. 3-12:  Uniform-Site-Modell

3.5.5 Beriicksichtigung des Fragmentierungsprozesses

In jiingster Zeit wird versucht, fiir auf Silica getrigerte Polymerisationskatalysatoren die
Zunahme der an der Polymerbildung beteiligten Zentren zu Beginn der Polymerisation auch

bei der Modellierung zu beriicksichtigen.

3.5.5.1  REF-Fragmentation-Modell

Dieses Modell wurde in den 80er Jahren in der Arbeitsgruppe Crioverra entwickelt [28,29,
30,31]. Es basiert prinzipiell auf dem Multi-Grain-Modell. Doch hier ist eine zeitliche
Abhingigkeit der Fragmentierung, verursacht durch die Polymerisation implementiert. Die

duBeren Poren werden von Polymer gefiillt und nach Uberschreiten eines kritischen
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Wachstums-Parameters brechen Fragmente (bis hinunter zu Grof8e der Primérpartikel von 2
nm) von dem Katalysatorkorn ab. Diese werden wie im Multi-Grain-Modell als sphérisch
betrachtet und polymerisieren separat nach dieser Kinetik weiter. Der Fragmentierungsprozess
wird so als ein von aullen nach innen fortschreitender Prozess beschrieben (‘Radial External

First', vgl. Abb. 3-13).

Fir das Wachstum der Primérpartikel bis zum Zeitpunkt des Bruchs einer Schicht von
Mikropartikeln vom Katalysatorkern werden Werte zwischen 3-6 % der urspriinglichen Grof3e
angegeben. Der gesamte Fragmentierungsvorgang ist in der Gasphasenpolymerisation, je nach
Grofe der angenommen Fragmente (2 - 40 nm), nach wenigen Sekunden abgeschlossen, fiir
Fragmente im Bereich 20 nm schon innerhalb einer Sekunde. Fiir die Polymerisation von
Propylen bei 80°C wurden Temperaturerhohungen in Abhédngigkeit der Fragmentgroflen
zwischen 30 und 60 °C vorhergesagt, die innerhalb der ersten 1-2 Sekunden auftraten und
nach 10 Sekunden wieder abgeklungen waren [28,29]. Diese Temperaturerhohungen sind
niedriger als die Vorhersagen fiir den das Partikel umgebenden Gasfilm nach dem Multi-

Grain-Modell.

Abb. 3-13:  REF-Fragmentation-Modell nach CrioverTa

3.5.5.2  Particle-Growth-Modell

Auch dieses Modell, das von Boninr er. 4. [13] entwickelt worden war und von PrzyByr4 ET. AL.
[70,71] weiterentwickelt wurde, stellt eine Modifikation des Multi-Grain-Modells dar. Hier
wird dem bei Metallocenkatalysatoren beobachteten kontinuierlichen Anstieg der
Polymerisationsaktivitdt Rechnung getragen, indem von einer sukzessiven Fragmentierung

des Kieselgels wihrend des Polymerisationsvorganges ausgegangen wurde.

Dafiir wird das sphérische Partikel in 15 bis 40 Schalen aufgeteilt, wobei man davon ausgeht,
das im Gegensatz zum REF-Modell nur die duflere Schale dem Monomer zugénglich ist und

dort Polymerisation stattfinden kann. Das Polymer fiillt zunédchst die Poren und fordert die
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Fragmentierung in dieser Schale. Bei Erreichen eines kritischen Wachstumsfaktors der
Mikropartikel, wird die vollstindige Fiillung der Poren und die Fragmentierung der Schale

angenommen, die dem Monomer den Zugang zur nichsten inneren Schale erlaubt.

(¥} = microparticle
= upnfragmenied active catalyst

= not yei accessible active catalyst

Abb. 3-14:  Particle-Growth-Modell fiir auf Silica getrégerte Metallocenkatalysatoren [13]

Der Diffusionsprozess vom dufleren Rand bis ins Innere des Partikels wird beschrieben, indem
eine Schale nach der anderen aktiviert und fragmentiert, bis der gesamte Katalysator
fragmentiert wurde. Zu diesem Zeitpunkt unterscheidet sich das Particle-Growth-Modell nicht
mehr von dem Multi-Grain-Modell. Ahnlich wie im REF-Modell wird der Fragmentierungs-
prozess iiber einen Wachstumsparameter der 5-10 nm grof3en Mikropartikel beschrieben, der
hier jedoch weitaus groflere Werte zwischen 1,4 und 2,2 annimmt. Die Fragmentierung des
Silica benoétigt also einen deutlich ldngeren Zeitraum, als es bei einem MgClL-Tréager der Fall
war (vgl. Abschnitt a)). Mit dem Particle-Growth-Modell konnten experimentelle Ergebnisse
der Slurry-Polymerisation gut beschrieben werden [13]. Przysyra 1. 4. [70,71] erweiterten das
Modell, um die Ausbildung einer Polymerschicht wihrend der Pripolymerisationsphase um
das urspriingliche Katalysator-Partikel, die einer Diffusionsbarriere fiir das Monomer fiihrt.
Die Simulationsergebnisse konnten die experimentellen Ergebnisse und die beobachtete
Verlangsamung der Katalysatoraktivitit (Induktionsphase) in den frithen Stadien der

Polymerisation gut beschreiben.

3.5.5.3  IRSF-Modell nach Crioverra

In den 90er Jahren des letzten Jahrhunderts entwickelte die Arbeitsgruppe um Cuioverr4 ein
komplexes Modell basierend auf den Ergebnissen der Ethylenpolymerisation mit Phillips-
Katalysatoren (vgl. Kapitel XYC), das den Fragmentierungsvorgang selbst vorhersagt. Dies

geschieht unter Beriicksichtigung realer physikalischer Daten des Katalysators, wie
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Katalysatoraktivitit, Porositét, urspriingliche Partikelgrofe, Dichte und Oberfldche. In diesem
Ansatz [26,27] wird nicht wie im REF- Modell von einer schalenartig von innen nach auflen
vordringenden Fragmentierung ausgegangen. Vielmehr bricht das Katalysatorpartikel,
ausgelost durch die Polymerbildung in seinem Poreninneren, in vergleichsweise grofie
Subpartikel auseinander, die dann jeweils wieder in Fragmente zerbrechen. Dieser sukzessiv
fortschreitende Vorgang wurde als 'Internal Replication Sequence Fragmentation' (IRSF, s.

Abb. 3-15) bezeichnet.

Dabei wird von einer Polymerbildung zunédchst auf der dufleren Oberflache in den besser
zuginglichen &uBleren Bereichen der Makroporen ausgegangen, #hnlich wie bei der
Quecksilber-Porosimetrie, wo das Hg zunéchst in die groBen Poren eindringt und erst bei
hoherem Druck in die kleineren vordringt. Die Polymerschicht verringert die Zuginglichkeit
fiir das Monomer in den tieferen Bereichen des Katalysatorkorns. Weitere Polymerisation {ibt
mechanischen Druck auf den Triger aus, weil das feste PE nicht wie fliissiges Hg in die Poren
vordringen kann. Durch den Druck bricht der Triger in grobe Bruchstiicke auf, bevor die
Poren ganz gefiillt sind, (wie von WEeisr er. 4r. [90] berichtet, vgl. Kapitel , S. 38). Erst jetzt
sind auch die inneren Bereiche des urspriinglichen Katalysatorpartikels besser erreichbar. Das
entspricht formal einer Freisetzung von neuen aktiven Zentren, welche die Zunahme der
Aktivitét erkldren kann. Polymerisation findet wieder in den groBeren erreichbaren Poren der
Fragmente statt und der Fragmentierungsprozess wiederholt sich in den darin neu
zugénglichen Mikroporen. Dadurch brechen die Fragmente in sich weiter in Subfragmente auf
usw. usf. Die Fragmentierung stoppt, wenn die Poren in den Fragmenten zu klein sind, um
eine effektive Polymerbildung und einen geniigenden Druckaufbau fiir weitere
Fragmentierung zu gestatten. Hierbei wurde von FKFs im Bereich von 30 nm ausgegangen.
Von diesem Zeitpunkt an findet die Polymerisation ausschlieBlich auf den aktiven Zentren auf

der duBeren Oberflidche der finalen Fragmente statt.

Abb. 3-15:  IRSF-Modell nach Crioverra Et. L. [26,27].
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Dieser komplexe Fragmentierungsvorgang konnte zeitlich mittels Daten iiber Geometrie und
Porositit des urspriinglichen Katalysators beschrieben werden . Ausgehend von einem iiber
Porosititsdaten eingestellten Porenfiillfaktor wurde die Fragmentierung iiber eine Sequenz
von Additionen aktiver Oberflichen und Porenvolumina zu dem fiir das Monomer
zugingliche Bereich zeitlich beschrieben. Die Anzahl der Fragmentierungen eines jeden
realen Katalysators konnte so vorhergesagt und musste nicht mehr angenommen werden. Das
Modell berechnete fiir Polymerisationszeiten von Stunden hohe Aktivitdten, die sich einzig
aus der dem Modell zugrunde liegenden Fragmentierung ergeben. Auch Anderungen der
Porositidt hin von einem pordsen Katalysator (¢ ~ 0,7) hin zu einem relativ kompakten
Polymerkorn (¢ ~ 0,3) konnten prizise vorausgesagt werden, wobei die Porosititsinderungen
wiahrend der kurzen Fragmentierungsphase stattfindet. Bei der anschlieBenden lang
anhaltenden Polymerisation &ndert sich die Morphologie kaum (keine "Fiilleffekte" und
Blockierungen), so dass die aktiven Zentren fiir das Monomer gleichsam erreichbar bleiben,
was die weiterhin hohe Aktivitidt erkldrt. Das Modell wurde fiir drei verschiedene
Reaktionsbedingungen angewandt. Dabei ergaben sich fiir alle drei Bedingungen sechs
aufeinander folgende Fragmentierungsschritte bis zum Abschluss der Fragmentierung, die
aufgrund der hohen Aktivitdtsunterschiede innerhalb stark unterschiedlicher Zeitraumen

zwischen unter einer Sekunde und {iber einer Stunde stattfanden (vgl. Tab. 3-5).

Tab. 3-5: Ubersicht iiber die Ergebnisse der Modellrechnungen zur Katalysatorfragmentierung
mittels IRSF-Modell nach Crioverra er. ar. [26,27].

Bezeichnung Monomer- Katalysatoraktivitit Fragmentierungs- Fragmentierungs-

druck gre/(8ca* h) schritte dauer
LALP niedrig 1 6 66 min
HALP niedrig 50 6 4 min
HAMP mittel 10 000 6 0,6 s

LALP = low activity and low pressure
HALP = high activity and low pressure
HALP = high activity and medium pressure, analog industriellen Bedingungen mit hoher Polymerausbeute

Fiir die HAMP-Bedingungen wurden Temperaturerhohungen im Partikel von 18 °C innerhalb
der ersten Sekunde vorhergesagt. Diese waren nach ca. 2 min wieder abgeklungen, weil sich
mit fortschreitender Polymerbildung auch die Austauschfliche fiir die Wéarmeabfuhr im
wachsenden Polymerpartikel vergroBerte. Diese moderaten Erhdhungen sind fiir industrielle

Prozessbedingungen als unproblematisch einzuordnen.
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3.6 Produktionsprozesse fiir HDPE

Die Produktion von HDPE kann in drei verschiedenen Umgebungen geschehen: In
Suspension (Slurry), in Losung oder in der Gasphase. Die kapitalintensivsten Prozesse sind
die Losungsprozesse, weil in ihnen hohe Kosten fiir die Reinigung, Riickgewinnung und das
Recycling des Losungsmittels sowie die hohen benétigten Driicke anfallen. Die
Investitionskosten fiir eine HDPE-Anlage stellen den grofften Einzelanteil unter den
Gesamtkosten dar, wobei flir Gasphasenverfahren die geringsten Investitionskosten
aufzuwenden sind. Unter Beriicksichtigung des relativ hohen Anteils an Rohstoff- und
Energie-Kosten (75-80 % der Produktionskosten, im Gasphasenverfahren sogar bis zu 90 %),

kann folgende Produktionskosten fiir HDPE in Relation zum Gasphasenprozess gemacht

werden:
Gasphase 1
Loop-Slurry 1.025
in Losung 1.047
in Losung unter Hochdruck 1,12
Riihrkessel-Slurry 1,13

Die hdufigsten Technologien fiir die industrielle Produktion von HDPE sind die Slurry-
Polymerisation und die Gasphasen-Polymerisation. Fiir die jeweiligen Prozesse miissen die

Katalysatoren eigens optimiert werden [49].

3.6.1 Suspensions-Prozesse (Slurry)

Die Bildung von PE, suspendiert in einem inerten Verdiinnungsmittel (meistens
Kohlenwasserstoffe), ist die &dlteste Polymerisationsmethode und geht schon auf die ersten
Patente von Ziegler zuriick [92,49]. Sie ist auch heute noch wegen ihrer Flexibilitdt und
aufgrund jahrelanger Optimierung weit verbreitet. Heute kann die gesamte Bandbreite an
HDPE von niedermolekularen Wachsen bis zu UHMWPE mittels dieses Prozesstyps
hergestellt werden. Moderne Anlagen nutzen hoch aktive Katalysatoren und es besteht keine
Notwendigkeit mehr, die Katalysatorreste aus den Polymerprodukten zu entfernen, was die
Anlage erheblich vereinfacht hat. Ca. 60% der gesamten PE-Menge werden {iiber die Slurry-
Polymerisation hergestellt. Genutzt wird dieses Verfahren u. a. von den Firmen Hokcusr,
Monrepison, Mirsusisar, Dow und  Nissav.  Als  Reaktortypen werden hauptséchlich

kontinuierliche Riihrkessel (z.B. Hoecusr) und Loop-Reaktoren (z. B. PriLLips) eingesetzt.
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Als Beispiel fiir diesen Prozesstyp soll hier kurz auf den Particle-Form-Prozess von PrirLips
eingegangen werden. Er wurde 1961 eingefiihrt und stellt eine der effizientesten
Implementierungen der Slurry-Polymerisation dar. In den 90er Jahren wurden nahezu 30 %
aller HDPEs iiber diesen Prozesstyp hergestellt [49]. Ein vereinfachendes Fliebild ist in
Abbildung 3-16 dargestellt. Eine breite Vielfalt von Chrom- und Ziegler-Katalysatoren wurde
fiir diesen Prozess entwickelt. Mit den Phillips-Katalysatoren werden HDPE mit relativ breiter
MMYV produziert, wihrend mit anderen Katalysatoren HDPEs mit niedrigeren Molmassen und

Polymere mit engeren MMV erhéltlich sind.

Catalyst feed

Recycle

Reactor

Solvent Flash drying

O =
Purge drying
Ethylene Resin
comonomer ,} pellets
/\/'\f\v’\v 2
Pelletization

Abb. 3-16:  Fliel3bild des Phillips-Particle-Forming-Prozesses

Der Reaktor besteht aus gefalteten Schlaufen mit vier ca. 50 m langen und '2-1m
durchmessenden vertikalen Rohren, die iiber ca. 5 m kurze horizontale Einheiten verbunden
sind. Die gesamte Rohrldnge wird iiber einen Heizmantel thermostatisiert. Eine Mischung aus
Katalysator- und Polymerpartikeln in einem leichten Losungsmittel (Isobutan, Isopentan) wird
mit einer Geschwindigkeit von 5-12m/s im Kreis gefahren. Diese hohe Umlauf-
geschwindigkeit verursacht eine turbulente Stromung, die fiir einen effektiven Wirme-
austausch sorgt und Wandablagerungen im Reaktorinneren verhindert. Der Reaktor operiert
bei Gesamtdriicken zwischen 30 und 45 bar und Temperaturen von 70-110 °C. Ethylen,
Katalysator und Losungsmittel sowie bei Bedarf das Comonomer werden kontinuierlich
eingespeist und die Polymerpartikelkonzentration bei 20-25 % gehalten. Die durchschnittliche
Verweilzeit reicht von 0,5 bis 2,5 Stunden. In Abscheidern wird der Slurry auf ca. 60%
eingeengt und kontinuierlich abgefiihrt. Wegen des hohen Umsatzes von 95-98 % wird keine
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Ethylenriickgewinnung benétigt. Das Losungsmittel wird nach der Abscheidung vom Polymer

wieder in den Kreislauf zurtickgefiihrt.

3.6.2 Gasphasen-Polymerisation

Die Vorteile eines Gasphasenprozesses sind die geringeren Investitions- und Betriebskosten,
weil der Aufwand flir Losungsmittelreinigung und -riickfuhr entfallen. Die
Gasphasenpolymerisation zur Erzeugung von HDPE wurde 1968 von der Union CarsinE
Corprorarion (UCC) eingefiihrt und dann weltweit unter Lizenz (als UNIPOL-Verfahren)
eingesetzt. Mehrere andere Firmen haben unabhingig weitere Gasphasen-Verfahren
entwickelt, darunter Bririse PEetrRoLEUM, NapurHACHIMIE, AMoco und BASF. Ein Gasphasen-
Reaktor enthilt ein Partikelbett, das entweder mechanisch durch Riihren der durch einen
Gasstrom hoher Geschwindigkeit bewegt wird. Diese Technologie ist dkonomisch und
flexibel, da mit ihr eine Vielfalt verschiedener fester oder getragerter Katalysatoren bei relativ
geringem Druck eingesetzt und mit tihm sowohl HDPE, LDPE als auch PP hergestellt werden
kann. So werden ca. 20 % der weltweiten PE-Produktion {iber moderne Gasphasen-Verfahren

hergestellt [49].

3.6.2.1 Wirbelschicht-Verfahren

Zu den FlieBbettverfahren gehort das schon o. g. UNIPOL-Verfahren der UCC. Er ist
hochflexibel und mit ihm kann eine hohe Anzahl von Polymerisations-Katalysatoren genutzt
werden, darunter Phillips-, heterogene Ziegler- und getragerte Metallocenkatalysatoren [49].
Viele der Anlagen sind als sog. ,,swing-plants® entwickelt worden, in denen sich je nach

Bedarf sowohl HDPEs als auch LLDPEs herstellen lassen [92].

Der Reaktor besteht aus einem bis zu 30 m hohem Turm mit einem Langen-Durchmesser-
Verhiltnis von ~ 7 (vgl. Abb. 3-17). Die gleichmiflige Fluidisierung erfolgt {iber den
Ethylengasstrom durch eine gelochte Verteilerplatte am Reaktorboden. Die schnelle
Gaszirkulation garantiert eine effiziente Wéarmeabfuhr, allerdings auf Kosten des Umsatzes;
der Ethylenumsatz eines Durchgangs betrdgt nur ca. 2 %. Um eine prizise Kontrolle der
Polymerisationsparameter zu erlangen, wird oft Stickstoff als Inertgas -eingespeist.
Unreagiertes Ethylen wird in der Erweiterungszone im oberen Bereich des Reaktors vom
Polymerbett getrennt, anschlieBend gekiihlt, komprimiert und dem Reaktor wieder zugefiihrt.

Die Reaktortemperatur wird tblicherweise unter 110 °C gehalten, um die Bildung von
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klebrigem Polymermaterial zu vermeiden, das der Fluidisierung entgegenwirkt und zu

Ablagerung an der Reaktorwand neigt (Reaktor-Fouling) [49].
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[: Compressor
Abb. 3-17:  FlieRbild des UNIPOL-Prozesses der UCC

Der Druck liegt zwischen 7 und 20 bar. Ein fester Katalysator wird kontinuierlich iiber eine
Verteilerplatte eingespeist, entweder als trockenes Pulver oder als konzentrierter Suspension
in hoch siedendem Mineraldl. Cokatalysatoren sowie Comonomere werden unterhalb des
Verteilers in  Losung zugefiihrt. Bei der Produktion von LLDPEs wird die
Verdampfungswiarme der am Kiihler kondensierten Comonomere zur Kiihlung der
Polymerpartikel genutzt. In diesem Falle ist auch der Umsatz hoher. Die hier am héufigsten
verwendeten a-Olefine zur Kontrolle der Polymerdichte sind 1-Buten und 1-Hexen.
Polymerpartikel mit einem durchschnittlichen Durchmesser von ~ 500 pum werden aus dem
FlieBbett durch ein System von Ventilen und in ein Serie von Trommeln zur Entfernung von

unreagiertem Ethylen und Comonomer geschleust, bevor sie granuliert werden.

Ein dem UNIPOL-Prozess &dhnliches Gasphasenverfahren wurde von der NapurHACHIMIE
entwickelt. In ihm kam ein proprietirer, hoch aktiver Ziegler-Katalysator basierend auf

Magnesium und Titan in Kombination mit einem Trioctylaluminium-Cokatalysator zum
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Einsatz [49]. Auch Modifikationen des FlieBbett-Prinzips wurden zur Produktion von HDPE
herangezogen, darunter die Kombination zweier hintereinander  geschalteter

FlieBbettreaktoren zur Produktion von HDPE mit breiten Molmassenverteilungen durch die

UCC und Mobil Chemical Co.

3.6.2.2  Gasphasenreaktion in Riihrautoklaven

Unabhéngig voneinander haben AMOCO und die BASF eine Polymerisationstechnologie
entwickelt, die auf geriihrten Gasphasenreaktoren basiert. AMOCO verwendet einen
horizontal gelagerten, zylindrischen Reaktor, der durch Wehre in einzelne Zonen unterteilt ist
(vgl. Abb. 3-18). Der Reaktor wird bei Temperaturen zwischen 70 und 80 °C mit Driicken um
20 bar operiert und nutzt eine Vielfalt von Polymerisationskatalysatoren, darunter Phillips-
und Ziegler-Katalysatoren. In jeder Zelle werden die Polymerpartikel durch langsam
rotierende Riihrblétter bewegt. Das Bett wird tiber die Zufuhr von recycelten Gasen, Ethylen,
Wasserstoff ~und  Comonomere  iiber den  Reaktorboden  fluidisiert.  Die
Katalysatorkomponenten werden dagegen iiber Einldsse oberhalb des Polymerbetts zugefiihrt.
Dies geschieht zusammen mit leicht fliichtigen Kohlenwasserstoffen (Butan, Isopentan), die

iber ihre Verdampfung fiir die Warmeabfuhr sorgen.

Wiéhrend ihres Wachstums wandern die Polymerpartikel iiber die Wehre durch jede
rickvermischte Zelle, was zu einer engen Verweilzeitverteilung fiihrt. In jeder Zone kann die
Temperatur, die Comonomer- und Wasserstoffkonzentration einzeln gesteuert werden, was zu
einer Kontrolle von Molgewicht und MMV des Polymers fiihrt. Die Aufteilung in einzelne
Zonen ermdglicht im Vergleich zu Wirbelschichtverfahren einen weitaus hoheren Umsatz je
Durchgang, obwohl die Riickgewinnung der Kohlenwasserstoffe den Prozess auch

komplizierter macht.

Das von der BASF entwickelte Gasphasenverfahren nutzt einen vertikalen Reaktor, in dem ein
Rithrer mit groBen Bléttern das Partikelbett fluidisiert. In diesem Verfahren werden die
getragerten Ziegler-Katalysatoren, Wasserstoff und das Monomer dem energisch agitierten
PE-Bett kontinuierlich zugefiihrt. Ein Teil der Polymerpartikel wird abgefiihrt und in einem
Zyklon vom Gasstrom getrennt, der {iber eine Kiihlschleife wieder zuriickgefiihrt wird. Die in

diesem Prozess genutzten Operationsparameter sind dem des Amoco-Verfahrens dhnlich.
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Abb. 3-18:  Amoco-Prozess zur Erzeugung von HDPE

3.6.3 Mischverfahren

Im SPHERILENE-Prozess von Montepison wurde eine Kombination eines kleinen Slurry-
Loop-Reaktors mit ein bis zwei anschlieBenden Gasphasen-FlieBbett-Reaktoren genutzt.
Darin konnten mittels Ziegler-Katalysatoren PEs mit dichter Partikelmorphologie erzeugt

werden, so dass das kostspielige Granulieren des Polymers entfiel [49].

Eines der modernsten Verfahren stellt der BORSTAR-Prozess der Firma Borearis Porymers Oy
dar [15]. Mit einem proprietidren Ziegler-Katalysator kann die gesamte Breite an PEs {iber
LLDPE zu HDPE und bimodalem PE in ein und derselben Anlage produziert werden. Auch
die Herstellung von PP ist mdglich. Der Prozess liefert die Kontrolle iiber einen weiten
Bereich von Molmassen, Molmassenverteilung und Comonomerverteilung. Er kombiniert
einen Loop-Reaktor mit iiberkritischem Propan als Reaktionsmedium mit einem in Reihe

geschalteten Gasphasen-FlieSbettreaktor (s. Abb. 3-19).
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Der Prozess startet bei Zugabe des Katalysators in den Loop-Reaktor, eine weitere
Katalysatorzugabe in den Gasphasenreaktor ist nicht notwendig. Im Loop-Reaktor wird im
Vergleich mit Isobutan, das in anderen Prozessen als Losungsmittel genutzt wird (vgl. Kapitel
3.6.1), von der reduzierten Loslichkeit des PE im tiberkritischen Propan Gebrauch gemacht.
Dadurch kann das Risiko der Ausbildung von Wandablagerungen (reactor fouling) drastisch

reduziert werden und die erzeugbare Dichte des Polymers ist weniger limitiert.
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Abb. 3-19:  BORSTAR-Prozess der Borearis PoLymers Oy [15].

Durch separate Kontrolle der beiden Reaktoren kann die Modalitdt des PEs auch bei hohen
Polymerisationsgeschwindigkeiten kontrolliert werden. Fiir bimodale Produkte werden die
Polymere mit geringerem Molekulargewicht 1m Loop-Reaktor gebildet, wéahrend
hochmolekulare Polymere im Gasphasenreaktor formiert werden. Auch eine Manipulation des
Comonomeranteils fiir bimodale Polymere innerhalb der beiden Reaktoren ist mdglich.
Erhohung des Comonomeranteils im Gasphasenreaktor, wo die hochmolekulare
Polymerfraktion gebildet wird, ermoglicht erhohte Weichheit, hohere Schlagresistenz und

verbesserte Dichtungseigenschaften des erzeugten Polymers.

Der genutzte proprietire Katalysator (Borstar  BC-200) behédlt im Gegensatz zu
konventionellen Ziegler-Katalysatoren einen hoheren Anteil seiner Aktivitit bei Zugaben von
Wasserstoff zur Molekulargewichtskontrolle bei und ermdglicht somit hohe Produktausbeuten

in gesamten Arbeitsbereich der genutzten Wasserstoftkonzentrationen. Ein entscheidender
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Vorteil der bimodalen PE ist ihre gute Extrudierbarkeit bei gleichzeitig hoher
Schlagfestigkeit. Ein entscheidender Vorteil der bimodalen PE gegeniiber konventionellen
HDPEs ist die Beibehaltung einer guten Extrudierbarkeit bei Erreichen hoher
Molekulargewichte, welche ndétig sind, um eine hohe Schlagfestigkeit des Produkts zu

erzielen.

3.7 Videomikroskopie

Die Videomikroskopie ist eine optische Methode zur Ermittlung der Groflen von kleinen
Partikeln. Mit ihr sind, im Gegensatz zu Lichtstreuungsmethoden, die individuellen
Wachstumskinetiken einzelner Katalysatorpartikel zugidnglich. Damit bietet sich auch eine
Moglichkeit fiir ein tieferes Verstindnis der Polymerisationsvorginge in den einzelnen

Katalysator- bzw. Polymerpartikel.

Videomikroskopie an polymerisierenden Katalysatorpartikeln wurde erstmals in der
Arbeitsgruppe Reichert angewandt und im weiteren Verlauf der Anwendung konnte diese
Methode stindig weiterentwickelt werden. Videomikroskopische Untersuchungen von
getridgerten Ziegler-Katalysatoren wurden erfolgreich eingesetzt, um die Gasphasen-
polymerisation von Butadien mit einem Neodym-Ziegler-Katalysator zu verfolgen. Zu Beginn

wurden die Experimente in Glaskiivetten durchgefiihrt [24].

Die Weiterentwicklung der Methode fiihrte iiber den Gebrauch von Standard-UHV-Bauteilen
[10] zur Nutzung des von Bartke entwickelten und auch in dieser Arbeit verwendeten
Minireaktors mit integriertem Sichtfenster durch Zorinver und vov Giraror [87,96,97,98]. Sie
konnten in ihren Untersuchungen desselben Neodym-Katalysators das Startverhalten der
Katalysatorpartikel und das GroBenwachstum der Polymerpartikel wihrend der
Gasphasenpolymerisation verfolgen. Aufgrund der optischen Eigenschaften des Katalysators,
der nach einer Induktionsperiode bei Einsetzen der Polymerisation transparent wurde, konnte
auch der genaue Startzeitpunkt der einzelnen Partikel ermittelt werden. Dabei zeigte sich, dass
zu dem Zeitpunkt, an dem alle sichtbaren Katalysatorpartikel polymerisationsaktiv waren,
auch die gleichzeitig {iiber die Druckrampentechnik gemessene differentielle

Polymerisationsaktivitdt ihr Maximum erreichte.

Die Videomikroskopie wird inzwischen auch von anderen Arbeitsgruppen fiir die Unter-

suchung von Polymerisationen in der Gasphase angewandt. Parer Er. 4r. [68] berichten



Kapitel 3: Einfiihrung und Grundlagen 57

allgemein iiber die Mdglichkeit mittels Videomikroskopie wachsende Polyolefinpartikel zu
beobachten und flihren als Beispiel vier anndhernd gleichméBig wachsende Partikel in der
Gasphasenpolymerisation von Propylen (bei 40 °C und 8 bar) mit einem Ziegler-Katalysator
an. Knoke Er. 4r. berichten iiber die Analyse des GroBenwachstums eines heterogenen
Zirconocen/MAQO/-Si0>-Katalysators in der Gasphasenpolymerisation von Ethylen [50,51].
Dabei wurden bei 60 °C und 10 bar unterschiedliche Wachstumsgeschwindigkeiten der
individuellen Partikel festgestellt. Das Ausmall des Wachstums war abhédngig von der Grofe
der Katalysatorpartikel, wobei die Wachstumsgeschwindigkeit mit der urspriinglichen

KatalysatorpartikelgroBe zunahm. Das individuelle Wachstumsverhalten wurde auf

Unterschiede im Partikelvolumen (verursacht durch den Tragerungsprozess),
Probleme bei der Warmeabfuhr bei grofleren Partikeln (lokale Hotspots),
geringere Fremddesaktivierung der groferen Partikel und

die erhohte Zahl der aktiven Zentren in grofleren Katalysatorpartikeln

zuriickgefiihrt. Eine Aussage iiber die Zahl der insgesamt untersuchten Partikel wurde nicht
getroffen. Eine Abschitzung iiber die statistische Aussagekraft der Ergebnisse ist daher nicht

moglich.
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4 Problemstellung

In der vorliegenden Arbeit wurden drei industrielle Metallocenkatalysatoren auf ihr
Aktivititsverhalten in der industriell bedeutenden Gasphasenpolymerisation von Ethylen
untersucht. Die verwendeten Katalysatoren basierten auf Zirconium oder Hafnium als
Zentralmetall und wurden durch den Cokatalysator Methylaluminoxan (MAO) aktiviert. Diese
neueste Generation der koordinativen Polymerisationskatalysatoren auf Basis von

Metallocenen spielt in der aktuellen Forschung eine bedeutende Rolle.

Ziel der Untersuchungen war es, das Aktivititsverhalten der Katalysatoren unter relativ
industrienahen Bedingungen zu untersuchen, d. h. bei Temperaturen um 80 °C und
Monomerdriicken um 4 bar. Dabei wurde die in der Arbeitsgruppe entwickelte
Minireaktionstechnik zum schnellen Screening von heterogenen Polymerisations-
katalysatoren in der Gasphase fiir die Untersuchungen angepasst. Gleichzeitig sollte von der
innovativen Technik der Videomikroskopie Gebrauch gemacht werden, um das Verhalten

einzelner Partikel im Reaktor direkt beobachten zu konnen.

Weitere  Untersuchungen der in den Polymerisationsexperimenten  erhaltenden
Polymerpartikel sollten Einblicke in die Vorgénge im Inneren der Polymerpartikel wahrend

der Polymerisation liefern.
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5 Experimentelles zur Gasphasenpolymerisation
von Ethylen

5.1 Untersuchte Metallocenkatalysatoren

Die Gasphasenpolymerisation von Ethylen wurde mit den drei in Tab. 5-1 dargestellten
Metallocenkatalysatoren untersucht, die gebrauchsfertig von der Firma Borearis PoLymers Oy,
Finnland, zur Verfligung gestellt worden waren. Sie haben dieselbe Art der Tragerung und
Aktivierung gemeinsam und unterscheiden sich entweder durch das zentrale Ubergangsmetall

(Zr oder Hf) oder das Ligandensystem. Die Aktivierung erfolgte durch MAO.

Bei der Trigerung wurde jeweils dasselbe Kieselgel* mit der durchschnittlichen PartikelgroBe
von 40 pm genutzt. Dabei kam die sog. ,,dry mixing“-Methode zum Einsatz, in der das
Metallocen und das MAO vor der Impragnierung in einer Menge Toluol geldst werden, die
exakt dem Porenvolumen der Menge des verwendeten Kieselgels entspricht. Das Verhéltnis
von Aluminium zum entsprechenden Ubergangsmetall betrug 200 mol/mol. Die

Katalysatorpraparation war nicht Teil dieser Arbeit und Details dariiber finden sich in [43,2].

Tab. 5-1: Die in den Untersuchungen dieser Arbeit genutzten Metallocenkatalysatoren.
»CAT1¢ »CAT2¢ »CAT3«

[

’ Si
/\/\Q P N\@ g o\

(n-BuCp),ZrCl, (n-BuCp).HfCl, C:Hu(#-Bu(CH3),S10-Ind),ZrCl,
PartikelgroBe 40 pm Partikelgrofe 40 pm Partikelgrofe 20 pm
Al/Zr =200 Al/Zr =200 Al/Zr =200
wz = 0,18 Gew.-% war= 0,35 Gew.-% wz = 0,18 Gew.-%

CAT1 wurde als Standardkatalysator fiir alle angewandten Untersuchungsmethoden

genutzt:

1 Grace Davision: Sylopol® 55SJ, calciniert bei 600 °C, Porenvolumen 1,5-1,7 ml, Oberfliche 350 m?g,
gesamter SIOH-Anteil 920 pmol/kg.
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+ Videomikroskopie (Kapitel 3.7)
+ Untersuchungen der Polymerpartikel (Kapitel 5.7)
« Kinetik der Ethylenpolymerisation(Kapitel 6.3)

In Abb. 5-1 ist eine rasterelektronenmikroskopische Aufnahme von CAT1 dargestellt, in der
die anndhernd sphédrische Struktur des Trigermaterials ersichtlich wird. Fiir die kinetischen
Untersuchungen der Polymerisation wurde von CAT1 auch eine stark gemahlene Version

genutzt, die im Folgenden als ,,CAT1g* bezeichnet werden soll (vgl. Kap.6.3.5).

Die videomikroskopischen Untersuchungen der polymerisierenden Katalysatorpartikel
wurden auch auf CAT2 und CAT3 ausgedehnt (ndheres s. Kapitel 3.7). CAT3 lag nur in einer
Charge mit durchschnittlicher PartikelgroBe von 20 um vor, die durch Siebung aus der

urspriinglichen Trégercharge erhalten worden war.

| (i e g 188K M,
il r 2] gg Q . ‘,‘,)7

Abb. 5-1: Rastgrelektronenmikroskopisch ALffnae von Cat.

5.2 Polymerisationsanlage

Die Polymerisationen wurden in einem Semi-Batch-Reaktor durchgefiihrt, der von Barrke fiir
ein Screening von heterogenen Polymerisationskatalysatoren entwickelt worden war. Er hat
damit die Gasphasenpolymerisation von Butadien mit einem auf Neodym basierenden

Ziegler-Katalysator erfolgreich untersucht [8,9,7,6].

Der als Mini-Reaktor bezeichnete Reaktor vereinte die in verschiedenen vorangegangenen
Untersuchungen genutzten Konzepte und Methoden des Arbeitskreises: Sein geringes

Volumen' und die minimale Anzahl von Anschliissen ermoglichte es, den gesamten Reaktor

1 Das Volumen der Reaktionskammer betrug 22,2 ml, das der Zuleitung bis zum Magnetventil 10,4 ml.
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in eine Handschuhbox zu iberfiihren. In den Reaktordeckel war ein Sichtfenster
implementiert, das einen Einsatz optischer Online-Untersuchungsmethoden (Videomikro-
skopie) ermdglichte. Dieser Vorteil wurde von Zoriver und vonv Giraror [98,1,87,97] in ihren
videomikroskopischen Untersuchen des schon o.g. Neodym-Ziegler-Katalysators genutzt (vgl.
Kap. 3.7). Kuarrio verwendete den Reaktor mit Sichtfenster bei der Untersuchung des
Einflusses von Licht auf die Aktivitidt der drei auch in dieser Arbeit genutzten Metallocen-
Katalysatoren in der Gasphasenpolymerisation von Ethylen [43,45,46]. Ein Foto und ein
schematisches Schnittbild des Reaktors ist in Abb. 5-2 wiedergegeben.

Membranventil Dichtungs-O-Ring

Temperaturfiihler

4

Rleak'lcord'eckel-—bl !
Sichtfenster / o

Aluminium-
reaktorkérper

Deckel mit Dichtungs-
integr. Fenster O-Ring

"

Temperaturfihler

Membranventil \

Ethy/len -
Teﬂondichtscheibe/ —p Wasser
Katalysatorpartikel Heizbad
WaSSEl wep -

Abb. §-2:  Foto des Reaktors und Schnittbild des Reaktorkérpers mit temperierbarem Heizmantel
(hier in der modifizierten Version mit integriertem Temperaturfiihler und Nutzung eines Topfs in der
Reaktionskammer).

Die Polymerisationsaktivitit wurde iiber den Monomerverbrauch durch die von Buar7kEe
implementierte Druckrampentechnik ermittelt. Ein PC-gesteuertes Magnetventil wurde

gedffnet, wenn eine durch den Monomerverbrauch vorgegebene untere Druckgrenze erreicht
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wurde. Bei Erlangen des oberen Drucklimits wurde das Ventil wieder geschlossen. Das
Wiederbefiillen des Reaktors dauerte ca. 1 s, da die Differenz zwischen den Grenzen nur
30 mbar betrug. Bei den verwendeten Gesamtdriicken von 3 bis 5,9 bar kann man also von

quasi-isobaren Polymerisationsbedingungen sprechen.

Fir die Polymerisation mit Metallocenkatalysatoren sind im Vergleich zu Ziegler-
Katalysatoren hohere Reinheitsanforderungen notwendig, da Metallocene dulerst empfindlich
gegeniiber Sauerstoff, Kohlendioxid und Wasser, sowie polare Verbindungen im Allgemeinen
reagieren. Zu diesem Zweck wurde das Leitungssystem zur Monomerversorgung der
bestehenden Anlage stark vereinfacht und die Anzahl der benétigten Verbindungen,
Verschraubungen und Ventile auf ein Minimum reduziert, da jede dieser Verbindungen eine

potentielle Leckquelle darstellt.

Die am hiufigsten betitigten Kugelhdhne wurden durch qualitativ hochwertige, metallisch
dichtende Mebranventile ersetzt, die eine sehr hohe Schaltzahl zulielen. AuB3erdem konnten
die Anschliisse dieser Ventile* beliebig oft gelost und wieder verbunden werden, ohne die
Dichtung zu beeintrachtigen, was fiir das Reaktorkonzept unumginglich war. Bei Nutzung
von einfachen Kugelhiihnen hatte sich das wiederholte Offnen und SchlieBen der Standard-

Swagelok-Anschliisse in Vorversuchen als hdufige Leckquelle herausgestellt.

Weiterhin wurde das Monomerreinigungssystem neben der bereits vorhandenen Molsiebsdule
(A3+A4) um zwei weitere Reinigungssiulen erweitert, um den im verwendeten Ethylen®
enthaltenen Restgehalt an Sauerstoff und Wasser zu entfernen. Als Reinigungsmaterial
wurden Natriumaluminiumtetraethylat® (Na*[(C,Hs)sAl'] und auf Kieselgel getrigertes MAO*

eingesetzt. Der modifizierte Aufbau der gesamten Anlage ist der Abb. 5-3 zu entnehmen.

1 Membranventile mit VCR®-Anschliissen der Firma SwaceLox mit austauschbaren Edelstahldichtringen
2 MEsser-GriessHem, Reinheitsgrad 4.5
3  Pror. Fink, MPI MUHLHEIM

4 TA 02794/HL, Wirco
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Videomikroskop

Daten-
aufhahme
s — ;
—— : Fenster
: : \ Katz!ysatnr
N, —™ .
é Auslass Vakuum
MAO/SIO,
Na[AI(C,Hs).] Thermostat

]
Molsieb A3/A4
Abb. 5-3:  Schema der Polymerisationsanlage.

Bartke [8,9,7,6] hatte nach jedem Polymerisationsexperiment den Reaktor an der Luft
gedffnet und musste daher das Reaktorinnere in einem anschlieBendem aufwendigem
Vorgang sdubern und iiber Nacht in der beheizbaren Schleuse der Handschuhbox ausheizen.
Von dieser aufwendigen Methode wurde Abstand genommen und der Vorteil des
Minireaktors mit seiner Einflihrbarkeit in die Handschuhbox konsequent genutzt: Der Reaktor
wurde nur innerhalb der Handschuhbox gedffnet, um ihn einerseits mit Katalysator zu
bestiicken und andererseits wiederum das entstandene Polymer zu entnehmen. Dadurch
konnte eine Kontamination der inneren Oberflache des Reaktors verhindert werden und die
taglich zu erzielende Versuchsanzahl erhohte sich erheblich. Die Zeitlimitierung bestand
letztendlich ausschlieBlich in der gewihlten Reaktionszeit. Statt einem einzigen waren so bis

zu vier Experimente an einem Arbeitstag durchfiihrbar.

Um das Einwiegen des Katalysators, sowie das Auswiegen des Polymers zu vereinfachen,
wurde ein Topf aus Edelstahl eingesetzt, der passgenau in den Reaktor eingefiihrt werden
konnte. Dadurch wurden auch eventuelle Verluste beim Uberfiihren des Polymers zur
Waagschale beim Auswiegeprozess vermieden. Ohne den Topf mussten Reste des Polymers
aus dem Reaktor durch einen Pinsel entfernt werden. Damit konnte allerdings eine
vollstindige Entfernung der Polymerpartikel innerhalb der Handschuhbox nicht erfolgen, weil
einige Partikel immer wieder wegen elektrischer Ladung am Reaktor haften blieben, was

besonders in der Nut, in der der Dichtungs-O-Ring platziert wurde, zu Problemen fiihrte. Die
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Dichtigkeit des Reaktors wurde durch einen so kontaminierten O-Ring, in den sich die
Polymerteilchen regelrecht hinein fralen, nicht mehr gewédhrleistet und es kam zu vermehrten
Fehlversuchen, hohem O-Ringverschleil und allgemein einer schlechteren Reproduzierbarkeit
der Experimente. Daher wurde der Topf standardméBig in den Polymerisationsexperimenten
eingesetzt. Nur in den spéteren Experimenten mit integriertem Temperaturfithler musste auf

ihn verzichtet werden (s. Kap. 6.4).

5.3 Durchfithrung der Polymerisationsexperimente

Die Polymerisation fand in ruhenden Katalysator- bzw. Polymerpartikel statt. Der Reaktor
wurde dabei unter isoperibolen Bedingungen mit konstant gehaltenen Temperaturen im
Temperiermantel bei 70, 80 oder 90 °C betrieben. Auf ein Evakuieren des Reaktors wurde
verzichtet, um eine Kontamination des Reaktors liber von auflen eindringende Luft zu
verhindern. Folglich wurde das Ethylen nach Erreichen der Reaktionstemperatur auf die im
Reaktor befindliche Inertgasatmosphire der Handschuhbox (1 bar N,) gepresst, so dass bei
Gesamtdriicken von 3 bis 6 bar der Partialdruck des Ethylens® wihrend der Polymerisation

bei 2,3 - 5,3 bar lag®. Als Referenzbedingungen wurden 4,3 bar C, und 80 °C gewihlt.

Vor Durchfilhrung der Polymerisation wurde das Wasser im Thermostat auf
Reaktionstemperatur aufgeheizt und der Reaktor in der Handschuhbox unter Stickstoff mit
dem Katalysator bestiickt, geschlossen und ausgeschleust. Dabei wurde auf eine moglichst

gleichmifige Verteilung der Katalysatorpartikel auf dem Reaktorboden geachtet.

AnschlieBend wurde der Reaktor an die Polymerisationsanlage angedockt. Der mit Luft
kontaminierte Teil der Anschlussleitung wurde durch abwechselndes, kurzzeitiges Evakuieren
und Befiillen (20 mal) mit Ethylen gereinigt. Gleichzeitig wurde der Reaktor durch das
Wasserbad aufgeheizt. Andocken, Dekontamination der Anschlussleitung und Aufheizen des

Reaktors dauerten zusammen ca. funf bis zehn Minuten. Nach Erreichen der konstanten

1 Im Folgenden werden der Einfachheit halber die Einheiten von Ethylenpartialdriicken mit dem Zusatz ,,C,*
angegeben (s. a. nachste Fulinote).

2 Polymerisationen wurden bei 3, 5 und 6 bar Gesamtdriicken durchgefiihrt. Die entsprechenden Ethylen-
partialdriicke lagen respektive bei 2,3, 4,3 und 5,3 bar C,. Die Berechnung des Ethylenpartialdrucks
berticksichtigt die Erhéhung des Reaktionsvolumens von 22,2 ml (Reaktorvolumen) auf 32,6 ml nach
Offnung des Reaktorventils und Expansion des Schutzgases in die Monomerzuleitung (10,4 ml) bis zum
Magnetventil.
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Reaktionstemperatur wurde die Magnetventilsteuerung gestartet, gleichzeitig das Monomer

auf den Reaktor gepresst und die Polymerisation setzte ein.

Bei Versuchende wurde der Reaktor von der Anlage abmontiert und schnellstens (noch heil3)
wieder in die Schleuse der Handschuhbox {iiberfiihrt. Dort wurde er fiir ca. 15 Minuten
evakuiert, um die Monomeratmosphere zu entfernen und die Polymerisation endgiiltig zu

stoppen. Anschlieend wurde die erzeugte Polymermasse im Topf ausgewogen.

Nach dem letzten Experiment des Tages wurde die mit Ethylen gefiillte MAO/Silica-
Reinigungssdule evakuiert und mit Inertgas (N,) gefiillt. Kuzzio [44] hatte bei
Vorexperimenten entdeckt, dass bei mehrtdgigen Kontaktzeiten des Ethylens mit dem MAO
in der Séule die ersten Experimente mit sehr geringer Polymerisationsaktivitit verliefen. Das
deutete auf eine Reaktion des Ethylens mit dem MAO in der Reinigungssdule hin, die
Reaktionsprodukte erzeugte, welche wéhrend der Polymerisation als Katalysatorgift

fungierten.

Im Allgemeinen reagierten die Metallocenkatalysatoren so empfindlich auf Unreinheiten, dass
geringste Verunreinigungen die Polymerisation nur mit sehr schwacher Aktivitit ablaufen
lieBen oder sogar ganz zum Erliegen bringen konnten. So inhibierte zu Beginn der
Experimente ein Mikroleck in der Nut des Dichtungs-O-Rings des Reaktordeckels die
Polymerisation vollstdndig. Dieses Leck war so klein, dass es mit Seifenldsung oder einem
einfachen Lecksuchgerdt (Warmeleitfahigkeitsdetektor) nicht entdeckt werden konnte. Erst
nach Eintauchen des gesamten mit Wasserstoff (5 bar) gefiillten Reaktors in ein Wasserbad
wurden kleinste, im Abstand von ca. 30 s erscheinende Blidschen sichtbar. Das Leck wurde
durch Einsatz eines breiteren O-Rings beseitigt, fiir den eine entsprechend tiefere Nut priziser

gestochen werden konnte.

5.4 Polymerisationsaktivitat

Die integrale Polymerisationsaktivitdit wurde durch Normierung der ausgewogenen
Polymermenge auf die eingesetzte Katalysatormenge und die Polymerisationsdauer erhalten.
In dieser Arbeit wird die folgende, besonders in industriellen Forschungslaboratorien

favorisierte Einheit verwendet:

8re

A=
Zcarh

(5.1)
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Differentielle (momentane) Aktivitdten wurden aus den Daten des Monomerverbrauchs nach
Korrektur iiber die ausgewogene Polymerausbeute berechnet. Bei Bedarf konnte iiber diese
Daten auch die bis zu einem bestimmten Zeitpunkt produzierte Polymermenge durch
Integration der Aktivitits-Zeit-Daten ermittelt werden. In der Regel wurde zur besseren
Vergleichbarkeit der verschiedenen Polymerisationsexperimente die Werte der integralen

Aktivitét auf die erste Stunde bezogen.

Von allen in dieser Arbeit durchgefiihrten Experimenten wurden — wenn nicht explizit anders
angegeben — mindestens zwei Wiederholungen durchgefiihrt, so dass mindestens drei
Versuche bei identischen Bedingungen realisiert wurden. Der Ubersicht halber stellen die
gezeigten Ergebnisse - sowohl die Zahlenwerte in den Tabellen als auch Aktivitits-Zeit-
Verlaufe - den Mittelwert dieser Einzelexperimente dar. Auf die Reproduzierbarkeit der

Experimente wird in Kapitel 6.3.3 eingegangen.

5.5 Messung der Temperatur im Partikelbett

Fiir die Temperaturmessung wurde ein neuer, ansonsten baugleicher Reaktor konstruiert, der
mit einem Anschluss fir den Temperaturfiihler versehen war. Die Einfiihrung des
Temperaturfiihlers in den Reaktor konnte nur seitlich, unterhalb des Deckels erfolgen (vgl.
Abb. 5-2, S. 61). Ein Thermoelement des Typs K (NiCr-Ni) wurde genutzt, das in eine 1,5
mm diinne Edelstahlhiilse eingebettet war. Thermoelemente haben gegeniiber Widerstands-
thermometern den Vorteil einer schnelleren Ansprechzeit und der wesentlich geringeren
BaugroBBe. Letzteres war wegen der geringen Katalysatoreinsatzmengen noétig, um die
thermische Eigenmasse des Fiihlers moglichst klein zu halten und so die Temperatur
moglichst exakt messen zu konnen. Diinnere Temperaturfiihler erwiesen sich als zu instabil

und neigten zum Bruch, insbesondere die noch diinneren Messspitzen (0,5) mm.

Ein stabiler Anschluss an den Reaktor des diinnen und daher empfindlichen Sensors wurde
erst durch Verloten seiner Hiilse mit einer Verstdarkungshiilse und einem Gewindefitting
ermdglicht. Die so realisierte metallische Dichtung gewéhrleistete auch weiterhin die
Dichtigkeit des Reaktors fiir Polymerisation mit dem empfindlichen Metallocenkatalysator.
Die Messspitze wurde moglichst nahe (ca. 1 mm Abstand) an dem Reaktorboden platziert. So
konnte die Temperatur des Katalysator- bzw. Polymerbettes moglichst frithzeitig und exakt

gemessen werden, da sich das PE-Bett im Laufe der Polymerisation anhob. Auf einen direkten
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Kontakt mit dem Katalysatorbett zu Beginn der Messung wurde verzichtet, da sonst eher die
Temperatur des Reaktorbodens (isoperibol bei 80 °C) und nicht die des Partikelbettes
ermittelt worden wire. Die Kalibrierung des Fiihlers wurde bei unterschiedlichen
Temperaturen in einem PE-Bett unter 5 bar Stickstoffatmosphire durchgefiihrt. Die
Messgenauigkeit lag bei den wihrend der Polymerisationsexperimente genutzten

Temperaturen bei + 2 °C.

Aufgrund der Fragilitdt des Temperaturfiihlers musste nach wenigen Experimenten auf eine
Verwendung des Topfs im Reaktor verzichtet werden, da der Temperaturfiihler nicht stindig
montiert und demontiert werden konnte, ohne zu zerbrechen. Daher wurden die meisten
Experimente mit integrierter Temperaturmessung ohne Topf durchgefiihrt. Fiir die
Experimente ohne Topf wurde der Reaktor vor der ersten Polymerisation gereinigt, um
eventuell vorhandene freie Hydroxy-Gruppen auf der Aluminiumoberfliche des Reaktor-
bodens zu minimieren. Dazu wurde der Reaktor mit ca. 5 ml trockenem Toluol und einem
gehduften Teeloffel auf Si0O, getragertem MAO fiir drei Tage behandelt. Das MAO sollte sich
vom Triger 16sen und die Hydroxy-Gruppen des Al-Bodens alkylieren, um so eventuelle
Deaktivierungsreaktionen mit dem Metallocen auszuschlieBen. AnschlieBend wurde der Topf

zur Reinigung wieder mit trockenem Toluol ausgespiilt.

5.6 Videomikroskopie

Die Untersuchungen zur Aktivitit und des GroBenwachstums der einzelnen Katalysator-
partikel wurden mit Hilfe einer Videokamera' durchgefiihrt, welche an die Optik eines
Auflichtmikroskops® angeschlossen war. Die Reaktionskammer wurde dabei von zwei Seiten
durch eine Kaltlichtquelle® erhellt. Abbildung 5-4 zeigt das modifizierte Setup des Reaktors,

wenn dieser flir die Videomikroskopie verwendet wurde.

Um die einzelnen Katalysatorpartikel wihrend der Polymerisation optimal beobachten zu
konnen, wurden diese auf einem Tisch verteilt, der in dem Topf in der Reaktionskammer
platziert wurde. Zudem wurden dadurch Storreflexionen des Reaktorbodens stark verringert,

die eine Aufnahme der Partikel direkt auf dem Reaktorboden wegen zu geringem Kontrast

1 Auflésung 720*576 Pixel, Pierer
2  Ca4rL ZEIss JENA

3 Helligkeit stufenlos regulierbar, max. 150 W, Scuorry Fiseroprics GupH
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unmdglich machte. Als Unterlage fiir den Katalysator wurden verschiedene Materialien
getestet, die einerseits einen hohen Kontrast mit den Katalysatorpartikeln erzeugen und
andererseits die Verteilung des Katalysators und Trennung der zur Agglomeration neigenden

Katalysatorpartikel in Einzelpartikel fordern sollten:

- Borosilikatglas - beschichtete Anti-Statik-Folie

- schwarzer Kunststoff « Magnetfolie (Datentrdgerfolie aus Disketten)

Als bester Kompromiss fiir Optik, Katalysatorverteilung und Inertheit des Materials erwies
sich eine Scheibe aus Borosilicatglas. Die anderen Materialien waren flir die &uBerst
empfindlichen Metallocenkatalysatoren bei den Reaktionsbedingungen (s. Kap ) nicht inert

genug und verringerten die Polymerisation stark oder verhinderten sie sogar ganz.

Bildverarbeitung

Videomikroskop

Kaltlichtquelle

2,

I\
. Wy

Hocker mit
Glasplatte

Abb. 5-4:  Skizze des Reaktors und Videomikroskops. Auf einer Glasplatte wurden die zu
beobachtenden Katalysatorpartikel platziert.

Polymerisationsbedingungen: Die Durchfiihrung der Polymerisation selbst geschah
prinzipiell in gleicher Weise wie fiir die rein kinetischen Experimente beschrieben. In
Vorexperimenten wurden die fiir die Videomikroskopie optimalen Polymerisations-

bedingungen eingegrenzt. Unter Beriicksichtigung der optischen Verhéltnisse wurden die
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videomikroskopischen Experimente mit 7 - 10 mg Katalysatoreinsatz bei 80 °C und 2,3 bar C,
durchgefiihrt. Bei hoheren Driicken wuchsen die Polymerpartikel sehr schnell zusammen und

traten aus dem Fokus der Kamera, so dass eine Bildauswertung unmdglich wurde.

Katalysatorpriparation: Hier zeigte sich ein weiterer Vorteil der Nutzung des Tischchens in
der Reaktionskammer: Um moglichst gute Polymerisationsaktivititen zu erlangen, musste mit
einem Minimum von ca. 3,5 mg Katalysator gearbeitet werden (vgl. a. Kap. 6.3). Der
Hauptteil des Katalysators wurde direkt auf dem Reaktorboden platziert und fungierte als
Reinigungsmaterial fiir Spuren von Sauerstoff und Feuchtigkeit. Dagegen wurde der mit der
Kamera beobachtete Anteil an Katalysator auf dem Tisch platziert. Hier musste man
besondere Sorgfalt bei der Verteilung des Katalysators auf dem Glastischchen walten lassen,
um moglichst gut verteilte Einzelpartikel zu erhalten. Denn fiir die Auswertung des GroBen-
wachstums der Partikel ist eine mdglichst groBe Anzahl einzelner Partikel zwingend

erforderlich.

Auswahl des Bildausschnitts: Nach Anschluss des Reaktors an die Polymerisationsanlage
wurde mit dem Mikroskop ein Ausschnitt ausgewéhlt, in dem moglichst viele voneinander
getrennte Teilchen sichtbar waren. Dabei wurde beriicksichtigt, dass sich die Partikel noch

wihrend der Polymerisation mdglichst ohne Beriihrung ausdehnen kdnnen.

Polymerisationsstart: Bei Start der Polymerisation wurde die Monomerzugabe besonders
vorsichtig durchgefiihrt, damit keine der auf dem Tisch liegenden Teilchen, die sich in
unmittelbarer Ndhe der Monomerzufuhréffnung in der Reaktorkammerwand befanden,

weggeblasen wurden.

Videoaufnahmen: Wihrend der einstiindigen Polymerisationsversuche wurden in der Regel
wihrend der ersten 15 Minuten ein Bild pro Minute und im Folgenden alle 3-5 Minuten ein
weiteres aufgenommen. Bei Bedarf wurde zwischendurch das Mikroskop refokussiert und die
Ausleuchtung der Reaktorkammer den sich wihrend des Wachstums der Polymerpartikel im
beobachteten Bereich verdndernden optischen Verhiltnissen angepasst, um mdglichst gleich

bleibende Schirfe und Kontrast in den Aufnahmen zu gewéhrleisten.

5.6.1 Auswertung der Videobilder

Um den Anteil polymerisationsaktiver Katalysatorpartikel festzustellen, wurden die
Videoaufnahmen in einem Bildbetrachtungsprogramm' in schneller Abfolge als Film

angezeigt. Darin konnten die aktiven Partikel von denen iiber die gesamte

1 ACDSee 4.0, ACD Systems, Ltd.
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Polymerisationsdauer inaktiven Partikel leicht unterschieden werden. Aktive und inaktive
Partikel wurden als solche markiert und nach Auszéhlung aller Partikel wurde das Verhéltnis
vom Anteil aktiver Partikel zur Gesamtzahl bestimmt.
Dabei wurden zwei Definitionen vorgenommen:
1.  Inden Bildern sichtbare Kleinstpartikel wurden nicht als Katalysatorpartikel gewertet
und flossen nicht mit in die Gesamtzahl der Partikel ein.
2. Partikel, die ein zwar mit geiibtem Auge sichtbares doch nur sehr geringes Wachstum
besallen (< 10 %), wurden als inaktive Partikel gewertet.
Zur Auswertung der wihrend der Polymerisation erhaltenen Bilder wurde eine kommerzielle
Bildanalysesofiware' genutzt. Um quantitativ verldssliche Aussagen tiber das GroBien-
wachstum einzelner Partikel wihrend der Polymerisation machen zu kénnen, miissen diese
iiber die gesamte Polymerisation gut erkennbar und optisch von Nachbarpartikeln getrennt
sein. Vor allem die Agglomeration der urspriinglichen Katalysatorpartikel und das
Zusammenwachsen der Partikel verhinderte eine exakte, automatische Erkennung aller
Partikel und deren Trennung in Einzelpartikel durch die Bildanalyse-Software. Deshalb wurde
die Auswertung Bild fiir Bild per Hand durchgefiihrt, da das menschliche Auge zu wesentlich
komplexeren Differenzierungen in der Bildbewertung fihig ist, als eine automatisierte
Software. Dadurch wurde die Anzahl der auswertbaren Partikel eines Versuchs auf 70 bis 20
reduziert. Trotzdem stellt die Software in der weiteren Vermessung der Partikel und der

Datenerfassung ein sehr gutes Hilfsmittel dar, wie im Folgenden deutlich wird.

In der Bildanalyse von Aufnahmen ungleichmdfiger, aber anndhend runder Partikel ist es
eine gidngige Methode bei der Ermittlung ihrer Groen, diese als kreisformig zu idealisieren.
So wird ein Durchmesser des Partikels ermittelt, auf dem weitere Berechnungen, z. B. des
Volumens, basieren. Dazu stellen géngige kommerzielle Bildanalyseprogramme verschiedene
Methoden zur Verfligung. Eine davon besteht in der wiederholten Messung des Durchmesser

eines Partikels aus verschiedenen Winkeln und der Bildung des Mittelwerts.

Eine weitere Methode besteht in der direkten Messung der sichtbaren Fliche des
Partikels, wie in Abb. 5-5 dargestellt. Aus dieser kann dann ein #dquivalenter
Kreisdurchmesser (ECD, &dquivalent circle diameter) berechnet werden. Dies geschieht
letztendlich tiber die Zdhlung der Pixel in den digitalen Aufnahmen, die nétig sind, um das
Partikel darzustellen. Bei bekannter Grofle der quadratischen Pixel ist damit die exakte Flache

ermittelbar. Um eine Messung der Partikel vorzunehmen miissen die Aufnahmen also zuvor

1 AnalySIS 3.0, Sorr ImacinG System, Miinster
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kalibriert werden. Die Kalibrierung wird im Anhang (Kapitel 11.1) beschrieben. Diese
Methode iiber den ECD ist besonders fiir anndhernd ideal runde Partikel sinnvoll, wie es im
Falle der untersuchten Katalysatoren gegeben ist. Zudem werden hier alle Informationen, die
im dargestellten Partikel vorhanden sind, ausgenutzt und eine Anndherung der gemessenen

Flache an das reale Partikel erscheint am besten realisiert.
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Abb. 5-5:  Ermittlung der Fléchen der dargestellten Partikel mit der kommerziellen Bildanalyse-
software zur Berechnung des dquivalenten Kreisdurchmessers (ECD).

Zur Ermittlung des Groflenwachstums individueller Partikel wurden Partikel verschiedener
GroBenklassen ausgesucht, die iiber die gesamte Bildserie von anderen Partikeln sichtbar
getrennt und daher gut ausmessbar waren. Mit dem Bildanalyseprogramm wurden die
dargestellten Fliachen der Partikel in den Videobildern ermittelt. Aus diesen Flichenwerten

Fia wurde liber den dquivalenten Kreisdurchmesser (ECD)

IF,
ECD=24 24 (5.2)
T

das dquivalente Kugelvolumen (ESV) abgeleitet:
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4 (ECDY
ESV=—n|—= 5.3
SV 371'( > ) (5.3)

Damit konnte das Grolenwachstum individueller Partikel ermittelt werden. Die
Vergleichbarkeit einzelner Partikel verschiedener GrofB3en ist jedoch nur gewahrleistet, wenn
die individuellen aktuellen Kugelvolumina ESV auf das jeweilige Ausgangsvolumen ESV,

bezogen werden, was den relativen Volumenwachstumsfaktor (VGF) ergibt:

ESV

VGF =
ESV, (5.4)

Die auf das urspriingliche Partikelvolumen ESV), bezogene Ableitung des ESV nach der Zeit
ergibt schlieBlich die relative Volumenwachstumsgeschwindigkeit (VGR) eines jeden
Partikels:

d(ESV)ldt

R:
VG ESV, (5.5)
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5.7 Untersuchungen der Polymerpartikel

Neben den online durchgefiihrten videomikroskopischen Experimenten wurden auch die
erhaltenen Polymerproben von CAT1 offline untersucht. Fiir einen Einblick in die
Polymermorphologie, das AusmaBl und die Natur der Fragmentierung, sowie die
Polymereigenschaften wurden an den so erhaltenen Polymerpartikeln folgende

Untersuchungsmethoden angewendet:

Rasterelektronenmikroskopie (Kap. 6.2.1)
zerstorungsfreic Computertomografie (Kap. 6.2.2)

Untersuchung der Schmelze von Polymerpartikeln unter dem Durchlicht-
Videomikroskop (Kap. 6.2.3)

Thermische Analyse der Polymerpartikel (Kap. 5.7.3)

Um einen zeitlichen Einfluss des Polymerisationsfortschritts insbesondere auf die
Fragmentierung zu untersuchen, wurden zunédchst Polymerisationsexperimente bei 80 °C und
2,3 bzw. 4.3 bar C, durchgefiihrt, die nach steigenden Polymerisationszeiten abgebrochen
wurden. In Abb. 5-6 und Tab. 5-2 erhilt man einen Uberblick iiber diese Experimente und

einen ersten Eindruck iiber die Eigenschaften der gebildeten Polymerpartikel.

Setzt man einen Eintritt der Fragmentierung zu dem Zeitpunkt voraus, an dem die Poren
vollstindig mit Polymer gefiillt sind (PE-Volumen/Porenvolumen >1), dann sollte laut den
Ergebnissen der Berechnungen (Tab. 5-2) eine Fragmentierung spétestens nach flinf Minuten

Polymerisationsdauer eingesetzt haben.
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4.3 bar C,

normierte Polymerausbeute
[mgpre/gcaTi

0 60 120 180 240
Zeit [min]

Abb. 5-6:  Erh6hung der auf die Katalysatoreinsatzmenge normierten Polymerausbeute mit der
Polymerisationsdauer bei 80 °C.

Tab. 5-2: Ubersicht iiber die bei zwei verschiedenen Driicken durchgefiihrten Polymerisationen mit
steigender Polymerisationszeit bei 80 °C.

Druck  Zeit o cormenge PEAWDete ppiine " CATL Porenvolument®
[bar C;] [min] [mg] [mg] [mgee/mgcar] [mg/mg] -

1 5,13 2,38 0,5 68,3% 0,45

5 5,39 9,98 1,9 35,1% 1,79

10 5,06 16,30 3,2 23,7% 3,12

2,3 15 5,41 31,99 5,9 14,5% 5,73

30 5,04 70,56 14 6,7% 13,57

120 4,02 149,53 37,2 2,6% 36,06

240 3,51 166,97 47,6 2,1% 46,11

1 5,06 4,48 0,9 53,0% 0,86

5 5,11 21,21 4,2 19,4% 4,02

10 5,05 62,88 12,5 7,4% 12,07

4,3 30 5,04 242,96 48,2 2,0% 46,73

60 5,40 415,60 77 1,3% 74,61

120 4,95 585,05 118,2 0,7% 114,57

240 5,10 1114,15 218,5 0,8% 211,77

*  Unter Annahme einer PE-Dichte von 950 kg/m? berechnet.
**  freies Porenvolumens des beladenen CAT1 (Berechnung im Anhang, Kap. 11.6).
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5.7.1 Computertomografie

Als Alternative zu aufwendigen elektronenmikroskopischen Untersuchungen von Mikrotom-
schnitten von Polymerpartikeln bietet sich die Computertomografie als elegante und vor allem
zerstorungsfieie Methode an. In Kooperation mit der BAM™", die eine eigene Beamline mit
Messaufbauten am Speicherring BESSY [I* unterhdlt (s. Abb. 5-7), konnten einige
ausgewihlte Polymerproben untersucht werden. Hierflir wurden Proben der Polymerisations-
experimente gewihlt, die nach 5, 30 bzw. 60 min Polymerisation bei 4,3 bar C, und 80 °C

erhalten worden waren (vgl. Tab. 5-2).

Mit Hilfe dieser Technik lieBen sich Schnittbilder (,,Tomogramme*) dieser Polymerpartikel
mit Hilfe der monochromatischen Rontgenstrahlung bei 10 kEV nahezu artefaktfrei mit einer
Auflosung von 3,6 pm Voxelgrofie darstellen. So konnten Partikel untersucht werden, ohne
dass diese durch aufwendige Priparationsmethoden mdglicherweise in ihrer urspriinglichen
Struktur verdndert wurden. Die Polymerpartikel wurden lediglich mittels doppelseitigem
Klebeband auf dem Objekttrager fixiert und konnten dann von den Rontgenstrahlen erfasst
werden. Der Rontgenstrahl wird dabei auf einer Ebene der Partikel fokussiert und tastet diese
ab, um ein Schnittbild des Partikels zu erhalten. Darauf wird der Vorgang in der angrenzenden
Ebene wiederholt, bis eine Serie von Schnittbildern erhalten wurde, die die gesamten Partikel

umfassen.

Abb. §-7:  Beamline der BAM am Speicherring BESSY Il in Berlin mit Experimentier- und
Messaufbauten fir die zerstérungsfreie Priifung an Werkstoffen und Bauteilen.

5.7.2 Videomikroskopie in Polymerschmelzen

Polymerproben, die nach verschiedenen Polymerisationszeiten erzeugt wurden (vgl. Kap. 5.7,
S. 73), sollten hinsichtlich der Uberreste des Katalysatormaterials untersucht werden. Dabei

lag es nahe, die Videomikroskopie auch fiir diese Untersuchungen einzusetzen. Hierflir wurde

1 BAM = BUNDESANSTALT FUR MATERIALFORSCHUNG UND -PRUFUNG, Berlin, Dr. J. Goebbels

2 BESSY = BERLINER ELEKTRONENSPEICHERRING - GESELLSCHAFT FUR SYNCHROTRONSTRAHLUNG M. B..
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die Videokamera auf ein Durchlichtmikroskop' montiert, dass mit einem beheizbaren Objekt-
tragertisch ausgestattet war. Auf diesem wurden die entsprechenden Polymerpartikel zwischen
zwei Objekttragerplittchen platziert und anschlieBend bei Temperaturen iiber 135 °C

geschmolzen.

Auf diese Weise wurden die Katalysatorfragmente in der durchsichtigen PE-Schmelze
sichtbar gemacht. Dadurch war ein direkter Zugang zu den Fragmenten moglich und es
konnten so Riickschliisse auf den wihrend der Polymerisation stattfindenden Fragmen-
tierungsprozess gemacht werden. Die sichtbaren Fragmente wurden auf dieselbe Weise mit
dem Bildanalyseprogramm ausgewertet wie die Bilder der Videomikroskopie (s. Abb. 5-5).
Nach Ermittlung der FragmentgroBen wurde die Entwicklung ihrer Verteilung gegen die

Polymerisationszeit aufgetragen.

5.7.3 Thermische Analyse von PE-Partikeln (DSC)

Das Ziel der DSC-Untersuchungen war die Fragmentierung der Katalysatorpartikel indirekt
iiber die Kinetik der Kristallisation der Polymerschmelze nachzuweisen. Ausgangspunkt der
Uberlegungen war dabei, dass sich die in der Polymerschmelze befindlichen Katalysator-
fragmente wie Kristallisationskeime verhalten. Mit zunehmender Anzahl von Katalysator-
fragmenten in den Polymerschmelzen miisste man eine spiirbare Beschleunigung der

Kristallisation bemerken.

Die Geschwindigkeit der Polymer-Kristallisation bei einer bestimmten Temperatur hingt von

zwei bestimmenden Faktoren ab [85]:

1. der Geschwindigkeit der Keimbildung
2. der Geschwindigkeit des Transports der Materie

Den ersten Punkt, die Geschwindigkeit der Keimbildung, konnen wir hier aufler Betracht
lassen, da im vorliegenden Fall vorwiegend der fragmentierte Katalysator als Keimquelle
fungiert. Natiirlich muss damit gerechnet werden, dass auch spontane Keimbildung bei der
Kristallisation erfolgt. Diese findet in einem metastabilen Temperaturbereich statt und
bendtigt eine hdohere Aktivierungsenergie als das Wachstum der Kristallite. Da die
Keimbildung auch auf vorherige thermische Behandlungen der Proben basiert, also auf
vorherige Kristallisationen, wurde die Schmelze einige Zeit in ihrem geschmolzenem Zustand

gehalten, um die Probe vollstindig aufzuschmelzen. Anschlieend wurde die Temperatur in

1 SM Lux, Lerz
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der Probenkammer sehr schnell auf die Kristallisationstemperatur reduziert, um spontane

Keimbildung so gering wie moglich zu halten.

Die Partikel fiir die thermische Analyse entstammten denselben Polymerproben, die nach
unterschiedlichen Polymerisationszeiten erhalten worden waren und schon fiir die
videomikroskopischen Untersuchungen in Polymerschmelzen genutzt wurden (vgl. Abb. 5-6
und Tab. 5-2). In einem kommerziellen DSC-Gerit" wurde die isotherme Kristallisation der
PE-Schmelze bei Temperaturen zwischen 115 und 120 °C untersucht. Dazu wurden die PE-
Proben fiir die DSC in kleine Stahltiegel eingewogen (ca. 1,8 — 2 mg) und anschliefend
luftdicht verschlossen. Der so préiparierte Tiegel wurde in die DSC gegeben und zusammen
mit einem als Referenz dienenden leeren Stahltiegel im DSC-Experiment genutzt. In diesen
wurden die Temperaturdifferenzen durch auftretende thermische FEreignisse durch zwei
unabhingige Kompensationsheizungen ausgeglichen. Diese beiden Heizplatten sind jeweils
unter der Probe und der Referenzprobe angebracht. Man hatte nun direkten Zugang zur
verbrauchten oder freigesetzten Wirmemenge Q. Die Temperaturdifferenz und damit die
verbundene Heizleistung wurde direkt registriert und automatisch aufgezeichnet. Aus den
Daten konnte mit Hilfe der Auswertesoftware* direkt der Wirmeumsatz
(Kristallisationsfortschritt) berechnen werden, der fiir unsere Betrachtungen von Bedeutung
ist. Ein exemplarischer Warmefluss, sowie die daraus berechnete Kristallisationsfortschritt ist

in Abb. 5-8 dargestellt.

Bevor die Messungen mit der DSC vorgenommen werden konnten, wurde einmalig eine
Eichung mit Indium vorgenommen. Indium hat einen sehr engen Schmelz- und Siedepunkt,
wodurch die Kalibrierung sehr genau ist. AnschlieBend wurden alle Proben jeweils einem
Temperaturprogramm unterzogen, um die optimale Kristallisationstemperatur der
jeweiligen PE-Probe zu bestimmen. Diese Temperatur sollte dann im anschlieenden
Kristallisationsexperiment konstant gehalten werden. Dazu wurde jeweils drei mal bei 30 °C
beginnend auf 150 °C mit einer Rate von 10K/min aufgeheizt, dort fiir 15 Minuten isotherm
gehalten und wieder mit der gleichen Heizrate auf 30°C abgekiihlt. Nach Identifikation des

geeigneten Kristallisationspunkts wurde folgendes Temperaturprogramm durchgefiihrt:

+ Heizen auf 150 °C

- isothermes Verweilen fiir 15 Minuten bei 150 °C
+ Abkiihlen auf 30 °C

+ Heizen auf 150 °C

1 Differential Scanning Calorimeter, Perkiv ELmer ,, DSC 6

2 Pyris Data-Analysis, Perxin ELMER
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isothermes Verweilen fiir 15 Minuten bei 150°C

schnelles Abkiihlen bis auf den gewlinschten Kristallisationspunkt

isothermes Verweilen fiir 150 Minuten

Abkiihlen auf 30°C
20,6 1,0
204 1 109
3 < 10,8
€ 20,2 1 Wirmefluss
; 70,7
20 1 1
@ 0,6
2 198 105
% 19,6 [ o4
.; | 70,3
19,4 o2
19,2 1 D— Kristallisationsfortschritt (Umsatz) 0,1
19 , ' ‘ ‘ ‘ 0
68 70 72 74 76 78 80
Zeit [min]

Abb. 5-8:  Waérmefluss und Umsatz der Kristallisation von Polyethylen bei 119 °C.

Umsatz
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Um die Kristallisationsgeschwindigkeit quantitativ zu erfassen, wurden die Kristallisationen

anhand einer von Avrami [85] entwickelten kinetischen Gleichung (Gl. 5.6) ausgewertet.

Diese bezieht sich auf eine

Bruttokristallisationsgeschwindigkeit vk:

WL n
vie=—=exp(—kt") (5.6)
W
mit

kg Geschwindigkeitskonstante der Kristallisation
wr Massenanteil der Schmelze zum Zeitpunkt t
Wo Massenanteil der Schmelze zum Zeitpunkt Null (Polymermasse)
n Avrami-Exponent

isotherme Kristallisation und liefert ein MalB fir die

Hierbei werden die Geschwindigkeit des Kristallwachstums bei jeder Temperatur als linear

angenommen und nur die Dichte der Schmelze p, und die Dichte der kristallinen Phase p¢ als

unterschiedlich angesehen. Das Wachstum der Kristalle kann in einer (faserartig), zwei

(scheibenformig) oder drei Dimensionen (sphidrisch) ablaufen. Die Anzahl der Dimension des

Wachstums entscheidet iiber die Hohe eines Parameters in der Avrami-Gleichung, dem ganz-
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zahligen Avrami-Exponenten, der damit Werte von 1, 2 oder 3 annehmen kann (vgl. Tab. 5-3)

[85].

Tab. 5-3: Avrami-Exponenten der Wachstumsarten [85]

Wachstumsart n
faserartig (Stédbchen) 1
scheibenférmig (Pldtchen) 2

(8]

kugelférmig (Sphérolithe)

In unserem Fall wird beim Polyethylen von einem kugelférmigen Wachstum (Sphérolithe)
ausgegangen (n = 3). Dies wird dadurch unterstiitzt, dass in unserem Falle die Kristallisation
von dreidimensionalen Fragmenten von erheblicher Grof3e ausgeht. Rechnungen mit Werten
fiir den Avrami-Exponenten < 3 haben qualitativ identische Ergebnisse geliefert. Die Wahl
des Exponenten spielt fir die Entwicklungen der Kristallisationsgeschwindigkeiten mit der

Polymerisationszeit also keine Rolle.

Aus den Wiarmeumsatz-Zeit-Kurven ist das Verhiltnis wi/wy direkt aus dem Kristallisations-

fortschritt Xx (dem Wéarmeumsatz) zugénglich:

M-x 5.7
=Xy (5.7)
Damit kann durch Linearisierung der Avrami-Gleichung (Gl. 5.6, mit n = 3) die

Geschwindigkeitskonstante der Kristallisation kx aus der Regressionsgeraden der

entsprechenden Auftragung von In(m./wo) gegen t* erhalten werden:

w
m(af)z—krﬁ (5.8)
0

Die Proben konnten nicht alle mit der exakt gleichen Masse in die Tiegelchen eingewogen
werden. Das hat Finfluss auf die absolute Masse an Katalysatorfragmenten und die
Geschwindigkeit der Kristallisation im Tiegel. Um diesen Effekt zu eliminieren, wurden die
Geschwindigkeitskonstanten mit dem Massenanteil an Katalysator wc.r in der Polymerprobe

normiert:

. kg . Mcyr
k, = mit wg,=———o—
Wear Meyr+Y pp

(5.9)
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6 Ergebnisse

6.1 Videomikroskopie

Aufgrund der Fiille von Aufnahmen sollen hier hier beispielhaft fiir die videomikroskopischen
Ergebnisse drei Bilder eines reprasentativen Experiments gezeigt werden. Die Polymerisation
wurde dabei wie in Kap. 4.3 beschrieben bei 80 °C und 2,3 bar C, durchgefiihrt. Abb. 6-1
zeigt drei Aufthahmen, die bei Polymerisationsstart (vor der Monomerzugabe), nach 15 min

und nach 30 min Polymerisation erhalten worden waren.

Es ist ein unterschiedliches Wachstumsverhalten der Partikel festzustellen. Schon mit
bloBem Auge war sichtbar, dass nicht alle Partikel aktiv waren. In den Aufnahmen in Abb.
6-1 wurden aktive (1) und inaktive (]) Partikel exemplarisch markiert. Andererseits wuchsen
nicht alle aktiven Partikel mit derselben Geschwindigkeit. Diese Phinomene wurden
mittels der Bildanalyse quantitativ ausgewertet und werden in den folgenden Kapiteln
erldutert. Als weiterer Befund erwies sich die Replikation der urspriinglichen Form der
Katalysatorpartikel in den wachsenden Polymerpartikeln. Die aus asphérischen
Katalysatorpartikeln entstandenen Polymerpartikel behielten wiahrend ihres Wachstums diese

Form bei.

Im Laufe der videomikroskopischen Untersuchungen wurde festgestellt, dass die
Katalysatoren sich in ihrem Agglomerationsverhalten unterscheiden. Generell war eine
starke Tendenz zur Agglomeration vorhanden und die Teilchen mussten durch vorsichtiges
Schiitteln auf der Glasoberfliche des Tischs verteilt werden. Dabei sind mit zunehmendem
Schiittelaufwand ein Teil der urspriinglich aufgetragenen Partikel vom Rand des Tisches in
den unteren Bereich des Reaktorraumes gefallen. Aus dem fiir eine bestmogliche Verteilung

benotigtem Aufwand wurde eine Reihe zur Agglomerationsneigung abgeleitet:
CAT2 > CAT1 > CAT3

Bei allen drei Katalysatoren wurden immer wieder sehr kleine Partikel beobachtet, die gar
nicht oder nur sehr gering aktiv waren. Abbildung 6-2 zeigt das Startbild (das erste Bild vor
Polymerisationsbeginn) eines Versuchs mit CAT2 in dem diese Eigenschaft besonders
deutlich zu erkennen ist. Die Kleinstpartikel in der Umgebung der Partikelcluster (oben rechts
im Bild) erwiesen sich allesamt als polymerisationsinaktiv, wihrend die groBeren Partikel

aktiv waren.
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Abb. 6-1:  Aufnahmen von Katalysatorpartikeln eines Expe-
riments bei unterschiedlichen Polymerisationszeiten/Minuten (ak-
tive (1) und inaktive (|) Partikel).

81
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Abb. 6-2:  Eine besonders starke Anh&ufung von inaktiven Kleinstpartikeln im Bild oben rechts.

Die Bildung dieser Kleinstpartikel konnte wéhrend eines Vorversuches mit an Luft
deaktiviertem Katalysator CAT1 auf einer Magnetfolie als Untergrundmaterial direkt
beobachtet werden. Auf diesem Material erwiesen sich die Katalysatorpartikel als sehr
beweglich, da diese wahrscheinlich durch die magnetisierte Folie elektrisch entladen wurden.
Schon durch leichtes Klopfen am Reaktor bewegten sich diese Partikel auf der Folie und
verloren auf ihrem Weg einen feinen ,,Staub®, wie es in der Bildserie in Abb. 6-3 deutlich
wird. Bei diesem Staub handelt es sich wahrscheinlich um Reaktionsprodukte der auf der

duBleren Oberflache befindlichen Katalysatorbestandteile mit Luftfeuchtigkeit und -sauerstoff.

Abb. 6-3:  Deutlich sichtbarer Abrieb von der Oberfldche von CAT1 bei Bewegung der Partikel
durch Schiitteln.
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6.1.1 Anteil polymerisationsaktiver Katalysatorpartikel

Nach Auszéhlung der sichtbaren Partikel ergab sich, ein Anteil aktiver Partikel zwischen 68
und 83 %. Demnach trégt also ein betrdchtlicher Anteil des eingesetzten Katalysators nicht zur
Polymerisation bei. Detailliert sind die Ergebnisse in Tabelle 6-1 dargestellt. Die o. g.
Kleinstpartikel wurden in der Auswertung nicht beriicksichtigt und flossen nicht in die

Gesamtzahl aller Partikel mit ein (vgl. Kap. Und 5.6.1).

Fir die Ermittlung des Anteils polymerisationsaktiver Katalysatorpartikel wurden 12
Polymerisationsexperimente mit iiber 2300 Partikeln ausgewertet. Mit dieser hohen
Partikelanzahl ist die statistische Basis gegeben, dass die Resultate reprdsentativ filir die
untersuchten Katalysatoren sind, trotz der immer noch relativ wenigen beobachteten im
Vergleich zu den insgesamt in der Reaktorkammer anwesenden Partikel. Die
Reproduzierbarkeit mit ca. 9 % Standardabweichung vom Mittelwert iiber alle Partikel ist
im Hinblick auf die Tatsache, dass man immer nur einen kleinen Ausschnitt aus der gesamten
auf dem Tischchen verteilten Katalysatormasse beobachten konnte, vollkommen
zufriedenstellend. Leider ist es mit dieser Anlage aus technischen Griinden nicht moglich,

gleichzeitig oder in kurzer Abfolge mehrere Stellen auf dem Tischchen zu beobachten.

Tab. 6-1:  Anteile polymerisationsaktiver Katalysatorpartikel

Partikelanzahl .
gesamt aktiv aktiv [%] Mitelwert

171 118 69%
240 169 70%

CATI 261 183 70% 68%
185 117 63%
286 198 69%
127 102 80%
81 57 70%

CAT2 150 113 75% 77%
94 70 74%
219 181 83%

0
CAT3 274 221 81% 3%

274 231 84%
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6.1.2 Einzelpartikelkinetik

Beispielhaft fiir die Auswertungen der Wachstumskinetik einzelner Partikel fiir die unter-
suchten Polymerisationen sollen hier die Ergebnisse eines Experiments von CAT1 (Versuchs-
nummer ,,Vid2*) gezeigt werden, aus dem auch die schon zuvor abgebildeten Bilder in Abb.
6-1 stammen. Im Anhang (Kap. 11.2) sind die Ergebnisse fiir weitere Experimente mit allen
drei Katalysatoren ausfiihrlich mit jeweils allen vermessenen Partikeln dargestellt. Auch diese

Experimente zeigen dhnliche Ergebnisse wie das im Folgenden néher vorgestellte.

In der Bildserie des Experiments waren 185 Partikel sichtbar. Davon wurden 13 in ihrem
Wachstumsverhalten untersucht, weil diese wihrend der gesamten Bildserie optisch gut
getrennt von ihren Nachbarpartikeln waren. Ausgewertet wurden die Aufnahmen bei 0, 3, 6,
9, 12, 15, 30, 45 und 60 Minuten Reaktionszeit. Der Ubersicht halber wurden von den 13
vermessenen Partikeln flinf exemplarisch ausgewéhlt, die das allgemeine Wachstumsverhalten

der Partikel widerspiegeln.

In Abb. 6-4 und 6-5 sind die grafischen Auftragungen des Volumenwachtumsfaktors VGF
und der Volumenwachstumsgeschwindigkeit VGR gegen die Reaktionszeit dargestellt. Der
Durchmesser der Partikel wuchs bis zum Polymerisationsende um das 2,7- bis 3,8-Fache,
wodurch das Volumen um das 20- bis 54-Fache des Ausgangswertes anstieg. Bei der
Beobachtung  der  polymerisierenden  Katalysator-/Polymerpartikel ~ wurde  ein
unterschiedliches Wachstum der Partikel festgestellt. Das heifit, dass nicht alle aktiven

Partikel mit derselben Geschwindigkeit wuchsen, was besonders in Abb. 6-5 deutlich wird.

Das Wachstumsverhalten der untersuchten Einzelpartikel kann grob in 3 Klassen eingeteilt

werden:

1. Partikel mit einer hohen Anfangsbeschleunigung (z.B. Partikel ,,62 um®).

2. Katalysatorpartikel mit einer anfanglichen Inhibitionsperiode und einer spéteren
Beschleunigung (z.B. Partikel ,,56 um®).

3. Partikel, die wéhrend der gesamten Polymerisationsdauer auf einem geringen bis
mittleren Wachstumsniveau verbleiben (z.B. Partikel ,,34 pm®).

Einige der aktiveren Partikel zeichnen sich durch eine glockenformige Charakteristik ihrer
Wachstumsgeschwindigkeit aus, mit Beschleunigungs- und Abklingphase, dhnlich der
durch die Druckrampentechnik ermittelten Globalkinetik aller Partikel (vgl. Kap. 6.3). Es ist
keine klare Abhingigkeit der Wachstumskinetik von der Grofle der urspriinglichen
Katalysatorpartikel erkennbar, d. h. die kleinen Partikel sind nicht aktiver als die groBen
oder umgekehrt.
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Bei einigen Partikeln wurde ein oszillatorisches Geschwindigkeitsverhalten durch Rollen der
Partikel und die dadurch einhergehende Anderung der dargestellten Querschnittsfliche der
nicht ideal sphirischen Partikel vorgetduscht. Diese Effekte sind vor allem bei niedrigen
Aktivitdten oder im Falle von hohen Aktivititen besonders bei niedrigen Polymerisations-

zeiten sichtbar, wo kleine Zeitunterschiede von 3 Minuten zwischen den Aufhahmen

vorliegen (z. B. CAT2, Abb. 11-7 im Anhang, Kap. 11.2).

VGF

Zeit [min]

Abb. 6-4:  Relative Volumenwachstumsfaktoren ausgesuchter Partikel. Die Zahlen an den Kurven
beziehen sich auf den anfdnglichen Durchmesser des Katalysatorpartikels. (Vgl. auch Kap. 11.2 im
Anhang, wo alle 13 Partikel dargestellt sind). Polymerisationsbedingungen: 2,3 bar C,, 80 °C.

1.2 CAT1
62 um

1,0 ~ 80 °C
< { '\/\ 2,3 bar
E 0,8 B 46 um ~ - ’
= 0,6 N
g ) \/ 34 Hm._ \
> 0,4 B ! / - == m m m m wm = - - —\

R 58 um
0,2 - l ’ 56 pm
0,0 w ] ‘
0 15 30 45 60

Zeit [min]

Abb. 6-5:  Relative Volumenwachstumsgeschwindigkeit derselben Partikel aus Abb.  6-4
(Polymerisationsbedingungen: 2,3 bar C,, 80 °C).
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6.2 Polymerpartikel Untersuchungen

6.2.1 Rasterelektronenmikroskopie

Um einen Eindruck iiber die Struktur und Morphologie der gebildeten Polymerpartikel zu
erhalten, wurde von Partikeln rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen' nach 60 miniitiger
Polymerisation erzeugt. In Abb. 6-6 ist deutlich die Polymermorphologie eines fiir diese
Reaktionsbedingungen typischen Polymerpartikels von ca. 300 um Durchmesser sichtbar. Das
resultierende Partikel erweist sich als ein Agglomerat von individuellen Subpartikeln, die
durch Polymer-Faden zusammengehalten werden und eine ausgepriagte Porenstruktur bilden.
Im Gegensatz zu dem grof3en Partikel weist das in Abb. 6-7 gezeigte kleine Partikel eine recht
kompakte Oberfliche auf. Doch auch im Inneren dieses Partikels ist in der Vergréferung

eines Risses in der sonst relativ glatten Oberfldche eine deutliche Porenstruktur erkennbar.

1 Rasterelektronemikroskop Hitachi S-2700 der ZELMI, TU Berlin.
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R ZELMI-TUB ——3 pim ——i
Abb. 6-6:  REM-Aufnahmen eines PE-Partikels von ca. 300 um Durchmesser. VergréRerungen:
300-, 1600- und 5300-fach. Polymerisationsbedingungen: 60 min bei 80 °C und 4,3 bar C..
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ZELMI-TUB _ 3/ ——3pm ———
Abb. 6-7:  REM-Aufnahmen eines PE-Partikels von ca. 30 um Durchmesser. VergréRerungen:
2500- und 8300-fach. Polymerisationsbedingungen: 60 min bei 80 °C und 4,3 bar C, .
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6.2.2 Computertomografie

In Abb. 6-8 sind beispielhafte Tomogramme der Partikel jeweils ungefdhr aus der Mitte der
Gesamtpartikelebene bei gleicher VergroBerung dargestellt. Einen besseren Eindruck der
einzelnen Partikel erhélt man in den Ausschnitten der Tomogramme, die auf der rechten Seite
jeweils vergroBert dargestellt sind. Der GrofBenunterschied der Partikel bedingt durch die
steigende  Polymerisationsdauer ist deutlich zu erkennen. Nach 5 miniitiger
Polymerisationszeit sind die Partikel noch recht klein und kompakt. Sie wirken wie die
urspriinglichen Katalysatorpartikel (die weilen Artefakte im Bild links oben sind Stérungen
durch das doppelseitige Klebeband zur Fixierung der Polymerpartikel). Doch fiir eine
differenzierte Analyse ist die Auflosung der Bilder mit 3,6 pm zu klein, um deutliche
strukturelle Unterschiede zu erkennen. Anders verhélt sich das fiir die Polymerpartikel, wie
sie nach 30 und 60 miniitiger Polymerisation anfielen. Hier war es zu einem deutlichen
Volumenwachstum gekommen. Bei diesen linger wihrenden Polymerisationszeiten ist auch
die Entwicklung der Polymermorphologie deutlich erkennbar (Abb. 6-8 unten rechts). Die
Partikel weisen eine hochgradige Porositit mit einem hohen Hohlraumanteil auf.
Aufgrund der vergleichsweise niedrigen Auflosung von 3,6 um war allerdings keine Trennung

der Polymermatrix von den darin eingebetteten Kieselgelfragmenten mdoglich.

Ein besonders beeindruckendes Bild vom komplexen Porengefiige der Polymerpartikel erhilt
man, wenn die einzelnen Schichtbilder der Partikel wieder zusammengesetzt werden. In Abb.
6-9 ist dieser aufwendige Rechenprozess angedeutet. Dazu wurde aus einem der Schnittbilder
der Partikel ein Bereich ausgewihlt (oben links) und der Computer fiigte dann die dariiber und
darunter liegenden Ebenen desselben Bereiches zu einem dreidimensionalen Modell (rechts)
zusammen. Dieser Abschnitt ist dann frei dreh- und von allen Seiten betrachtbar. In Abb. 6-9
ist ein Blick auf einen Ausschnitt aus einer Seite des Polymerpartikels dargestellt, von dem

wiederum ein Ausschnitt vergrof3ert in Abb. 6-10 gezeigt ist.

Bei Betrachtung der Schnittbilder und der 3d-Modelle kann man den Hohlraumanteil grob mit
ca. 40 - 50 % abschitzen. Wenn man aber bedenkt, dass die CT-Technologie nur Grob- (> 20
um) und Feinporen (< 20 pum), nicht aber Makro- (> 50 nm), Meso- (= 50-2 nm) oder gar
Mikroporen (< 2 nm) aufzulésen vermag, ist die wirkliche Porositdt moglicherweise noch

hoher einzustufen. Ein Porenanteil von mindestens 50 % ist wahrscheinlich zutreffend.
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Abb. 6-8:  Tomogramme von Polymerpartikeln nach 5, 30 und 60 min Polymerisation bei 4,3 bar
C, und 80 °C (VergréBerungen: 9-fach, links; 18-fach, rechts ).
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Abb. 6-9:  Berechnung eines 3d-Modells aus einem Ausschnitt eines Polymerpartikels durch
Zusammenftigen der einzelnen Schichten (Polymerisationsbedingungen: 60min bei 4,3 bar C,/ 80 °C).

Abb. 6-10:  Porenstruktur eines Polymerpartikels (wirfelférmiger Ausschnitt aus Abb. 6-9,
VergréBerung unbekannt).
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6.2.3 Videomikroskopie in Polymerschmelzen
Von den in Tab. 5-2 aufgefiihrten Polymerproben wurden folgende untersucht:

2,3 bar C; und 30, 120 bzw. 240 min Polymerisationsdauer

4,3 bar C, und 10, 30 bzw. 60 min Polymerisationsdauer

In Abb. 6-11 sind einige Beispiele der von den Schmelzen gemachten Bildern dargestellt. Die
schwarzen Rénder um die Polymerschmelzen resultierten durch Brechungseffekte am runden
Rand der Schmelze, wo das von unten einstrahlende Licht gebrochen wird und den Weg nicht

in die Mikroskopoptik findet.

Bei einer Polymerisationszeit von einer Minute konnten die Proben grofBtenteils nicht
aufgeschmolzen werden, da fiir eine einsetzende Polymerisation zu wenig Polymer gebildet
wurde und die Polymermenge das Porenvolumen noch nicht {iberschritt (vgl. Tab. 5-2, S. 74).
Nur in wenigen Partikeln konnte eine Schmelze nachgewiesen werden und darin sah man

dann noch intakte Katalysatorpartikel (s. Abb. 6-12).

Gleich auf den ersten Blick wird deutlich, dass es sich bei der Fragmentierung der
Katalysatorpartikel nicht um einen schlagartigen Prozess handeln kann, wie er fir MgCl.-
getragerte Ziegler-Katalysatoren berichtet [17] wird. Vielmehr erkennt man deutlich eine
sukzessive Zerkleinerung des Trigerkorns in Fragmente, die dann individuell weiter

fragmentieren und mit steigender Polymerisationsdauer immer kleiner werden.

Wie aufgrund steigender Polymerisationsraten zu erwarten war, ist auch eine Abhdngigkeit
des Fragmentierungsfortschritts vom Monomerdruck vorhanden. Wihrend bei 2,3 bar C,
selbst nach 240 min noch deutliche Fragmente sichtbar waren, war ein dhnliches Bild schon
nach 10 min Polymerisation bei 4,3 bar C, prisent. Doch nach 60 min Polymerisationsdauer

(4,3 bar C,) waren in den Bildern keine Fragmente mehr sichtbar.

In den Aufnahmen nach relativ kurzer Polymerisationsdauer (Abb. 6-11 a) und b)) sind die
anndhernd geradlinigen Bruchkanten deutlich erkennbar. Die Fragmente liegen teilweise noch
so nahe beieinander, dass das urspriingliche Katalysatorpartikel noch zu erahnen ist (z. B.
markierte Kreise in Abb. 6-11 a)). Die Fragmentierung schreitet also nicht von auflen nach

innen fort. Stattdessen geht der Bruch durch das gesamte Triigerkorn durch und durch.
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2,3 bar/80 °C: 4,3 bar/80 °C.

a) 30 min c) 10 min
b) 240 min d) 30 min
e) 60 min

k

Abb. 6-11:  Videomikroskopische ~ Aufnahmen  von geschmolzgnen

unterschiedlicher Polymerisationsdauer.

Abb. 6-12:  Ein Agglomerat intakter ~Katalysator-
partikel (im Bild rechts angedeutet) im geschmolzenen

Polymerpartikel (1 min Polymerisation bei 80 °C und 4,3
bar Cz).

P

Polymerpartikeln ~ mit
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In Abb. 6-13 ist die unterschiedliche Entwicklung der FragmentgroBenverteilungen wéihrend
der zwei angewandten Polymerisationsbedingungen dargestellt, wie sie durch Analyse der
Aufnahmen mit dem Bildanalyseprogramm ermittelt wurde. Eine deutliche Verschiebung der

KorngrofBenverteilung ist erkennbar.

Mit Hilfe der Schmelzmikroskopie konnten auch einige Ergebnisse der Online-Video-
mikroskopie bestétigt werden. Zum einen wurden auch hier unzerkleinerte Partikel in den
Polymerschmelzen wiedergefunden. So wie z.B. das sphidrische Partikel links im Bild b) von
Abb. 6-11, das selbst nach 240 miniitiger Polymerisation bei 2,3 bar C, unzerkleinert blieb.
Die in den FragmentgroBenverteilungen sichtbaren Schultern auf der rechten Seite der

Maxima werden durch nicht oder nur gering fragmentierte Katalysatorpartikel erzeugt.

Andererseits ist auch hier ein individuelles Zerkleinerungsverhalten der Katalysatorpartikel
sichtbar. Die markierten Bereiche in Abb. 6-11 a) zeigen, wie oben schon erwéhnt, die
jeweiligen Fragmente eines echemaligen Katalysatorpartikels. Doch weisen sie nach
identischer Polymerisationsdauer einen unterschiedlichen Fragmentierungsgrad auf. Wahrend
auf der linken Seite ein frisch fragmentiertes Partikel mit relativ groen Fragmenten sichtbar
ist, ist das Partikel auf der rechten Seite in seiner Fragmentierung weiter fortgeschritten und

die Fragmente sind deutlich kleiner.

Aufgrund der Auflosungsgrenze der Kamera bei 3 pum konnte allerdings nicht ermittelt
werden, wie weit die Fragmentierung letztendlich fortgeschritten war und bei welcher
FragmentgroBe die Fragmentierung endete. Auch kann nicht definitiv ausgeschlossen werden,
dass Partikel unterhalb der Aufldosungsgrenze von den Katalysatorpartikeln sukzessive
abbrechen, weil sie schlichtweg nicht sichtbar gemacht werden konnen. Doch die geringe
Geschwindigkeit der Zerkleinerung, die geradlinigen Bruchkanten und die deutlich sichtbare
Zuordnung der einzelnen Fragmente zu einem vorherigen, einheitlichen Katalysatorpartikel

macht die Annahme eines sukzessiven Zerkleinerungsprozesses hochstwahrscheinlich.
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Abb. 6-13:  Entwicklung der FragmentgréBenverteilung ausgehend vom urspriinglichen Katalysator
bei zwei Polymerisationsbedingungen.

6.2.4 DSC-Untersuchungen

Die Ergebnisse der Auswertungen der verschiedenen Polymerproben sind in Tabelle 6-2 und
Abb. 6-14 dargestellt. Mit steigenden Polymerisationszeiten sowie steigendem
Monomerdruck sind die Bruttogeschwindigkeitskonstanten der isothermen Kristallisation der
Polymerschmelzen weitestgehend linear angestiegen. Das entspricht der Erwartung, dass mit
zunehmender Fragmentierung der Katalysatorpartikel die Anzahl der Keimbildner zunimmt

und damit die Bruttokristallisationsgeschwindigkeit.
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Auch mit dieser Methode konnte also indirekt ein langsamer, von den Polymerisations-
bedingungen abhingiger Fragmentierungsprozess nachgewiesen werden. Bei einem
frithzeitigen Abschluss der Fragmentierungen hitten die Konstanten in ein konstantes Niveau
laufen oder durch die zunehmende Verdiinnung der Katalysatorpartikel durch gebildetes

Polymeres allenfalls abnehmen miissen.

Besonders deutlich wird das, wenn man die Konstanten der DSC-Experimente fiir Partikel
vergleicht, die trotz unterschiedlicher Polymerisationsbedingungen einen anndhernd
identischen Katalysatormassenanteil aufweisen (30 min und 2,3 bar C, in Vergleich zu 10 min
und 4,3 bar C,, in Tab. 6-2 Fett markiert). Die Probe bei 10 min und 4,3 bar C, kristallisiert
rund 4 mal schneller aus als die bei 30 min und 2,3 bar C,. Und tatsdchlich hat die schneller
kristallisierende Probe ein kleineres Maximum der Fragmentgrofenverteilung, wie aus den
Untersuchungen der Schmelzmikroskopie direkt ersichtlich (s. Abb. 6-13.) Die
Polymerproben von Experimenten bei 10 min und 4,3 bar C, hatten ein Maximum der
FragmentgroBenverteilung bei ca. 10 um, wihrend die Proben bei 30 min und 2,3 bar C, ein
deutlich hoheres Maximum bei ca. 15 um aufwiesen. Die mit fallender Fragmentgrofie
steigende Fragmentoberfliche beschleunigt somit deutlich die Bruttokristallisations-

geschwindigkeit.

Tab. 6-2: Ergebnisse der DSC-Untersuchungen von verschiedenen Polymerproben

troiy DProiy Mcar Yre Wcar Tpsc kg’
[min] [bar] [mg] [mg] [-] [°C] [s”]

1 5,13 2,38 0,68 120 7,42E-005

5 5,39 9,98 0,35 118 8,20E-005

10 2,3 5,06 16,3 0,24 117  2,32E-004

15 5,41 31,99 0,14 117 1,89E-004

30 5,04 40,56 0,07 117 2,85E-004

1 5,06 4,48 0,53 119 1,01E-004

5 4,3 5,11 21,21 0,19 118 3,36E-004

10 5,05 62,88 0,07 115,5 1,17E-003

30 5,04 242,96 0,02 115,5 3,27E-003
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Abb. 6-14:  Normierte Avrami-Kristallisationskonstanten k«' der isothermen Kristallisation von
PE-Schmelzen in Abhéngigkeit von der Dauer und dem Druck der Polymerisation.(Die in den DSC-
Experimenten isotherm gehaltene Temperatur variierte fir die unterschiedlichen Polymerproben
zwischen 115 und 120 °C, s. Tab. 6-2)

6.3 Kinetik der Gasphasenpolymerisation von Ethylen

Wie in Kapitel 4 erldutert, war eines der Ziele dieser Untersuchungen, mit dem Minireaktor
ein Screening von Metallocenkatalysatoren fiir die Gasphasenpolymerisation von Ethylen
unter relativ industrienahen Bedingungen, d. h. Temperaturen um 80 °C und Monomer-

driicken um 4 bar, zu verwirklichen.

Alle Versuche wurden an ruhenden Katalysatorpartikeln durchgefiihrt. Tests mit
verschiedenen Riihrfischchen und einem Magnetrithrer mit oder ohne unterschiedlichen
Bettmaterialien fiihrten immer zu dem Ergebnis, dass durch die Ausdehnung des Bettes der
Riihrer frither oder spdter an der Reaktorwand fest hakte. Weil sich die wachsenden

Polymerpartikel dazwischen einklemmten, versagte die Riihrung.

Um die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse zu testen, wurden die durchgefiihrten kinetischen
Experimente mindestens zwei mal wiederholt. Die gezeigten Aktivitits-Zeit-Verldufe und

auch die Zahlenwerte der integralen Aktivititen stellen somit den Mittelwert aus mindestens
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drei Experimenten identischer Versuchsbedingungen dar, es sei denn es ist ausdriicklich

anders gekennzeichnet.

Zur einfachen und exakten Einwaage des Katalysators und Auswaage der Polymerausbeute
wurde ein Edelstahltopf genutzt, der wandgingig in den Reaktor passte. Die grundsitzliche

Durchfiihrung der kinetischen Experimente wurde schon in Kapitel 5 beschrieben.

6.3.1 Einfluss der Katalysator-Einsatzmenge

Um die im vorgegebenen Rahmen von industrienahen Polymerisationsbedingungen optimalen
Versuchsbedingungen zu ermitteln, wurden fiir die kinetischen Untersuchungen des
Katalysators CATl Vorexperimente zur Ermittlung der Abhingigkeit der Menge an
eingesetztem Katalysator durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in den Abbildungen 6-15 als
Aktivitits-Zeit-Verldufe und 6-16 als Polymerausbeute in Abhingigkeit zur Katalysator-

einsatzmenge dargestellt.

Eine deutliche Abhingigkeit der Polymerausbeute von der Einsatzmenge wurde
festgestellt. Nur im Bereich von 3,5 bis 5 mg war die Polymerisationsausbeute proportional
zur eingesetzten Katalysatormenge. Niedrige Katalysatormengen von 2 mg fiihrten zu einer
unterproportionalen Ausbeute und bei 7 mg Katalysatoreinsatz stieg die Ausbeute liber-
proportional an. Mit noch hoheren Einsatzmengen blieb die Polymerausbeute praktisch
konstant. Bei Katalysatoreinsatzmengen iiber 5 mg traten zudem Minima in den Aktivitéts-

Zeit-Verldufen auf.

Eine Abweichung der Ausbeute von der Proportionalitidt zur Katalysatormenge kann mehrere
Ursachen haben, z.B. Katalysatorvergiftung, Partikeliiberhitzung und Stofftransport-
einfliisse (s. Diskussion in Kap. 9). Um diese Effekte zu minimieren, wurden weitere

Experimente weitestgehend mit 3,5 mg Katalysatoreinsatzmenge durchgefiihrt.
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Abb. 6-15:  Aktivitats-Zeit-Verldufe fiir verschiedene Katalysatoreinsatzmengen. Polymerisations-
bedingungen: 80 °C, 4,3 bar C,, CAT1.
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Abb. 6-16:  Polymerausbeuten nach 1 Stunde Polymerisation fiir verschiedene Katalysator-
einsatzmengen. Polymerisationsbedingungen: 80 °C, 4,3 bar C,, CAT1.
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6.3.2 Druck- und Temperaturabhangigkeit

Die Experimente bei Variation von Druck oder Temperatur unter iiberdies konstanten
Versuchsbedingungen wurden mit 3,5 mg CAT1 durchgefiihrt. Die Ergebnisse werden in den
Abbildungen 6-16 und 6-17 gezeigt. Auch diese Aktivitdtsverldufe zeichneten sich durch die

zwel typischen Polymerisationsphasen mit Aktivititsanstieg und Aktivititsabfall aus.
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Abb. 6-17: Normierte Aktivitdtsverldufe in Abhéngigkeit von der Temperatur (4,3 bar C,, 3,56 mg CAT1).
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Abb. 6-18: Normierte Aktivitétsveridufe in Abhéngigkeit vom Monomerdruck (80 °C, 3,5 mg Cat1).
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In den Aktivitits-Zeit-Verldufen ist das Fehlen von zeitlichen Aktivititsminima auffallig, wie
sie bei der Polymerisation mit hoheren Katalysatoreinsatzmengen (7 und 10 mg) bei 80 °C

aufgetreten sind (vgl. Abb. 6-15).

Mit Erhohung der Temperatur von 70 auf 80 oder 90 °C war eine deutliche Erhéhung der
Reaktionsgeschwindigkeit und damit die Verkiirzung der anfinglichen Aktivierungsphase zu

erkennen. Aullerdem erhohte sich die Aktivitiat im Maximum.

Bei Erhohung des Drucks bei 80 °C von 2,3 C; auf 4,3 bar C, war ein sehr starker Anstieg der
Aktivitdit zu erkennen, wihrend bei weiterer Erhohung auf 5,3 C, bar praktisch keine

Aktivitdtsdnderung zu messen war.

6.3.3 Reproduzierbarkeit der kinetischen Untersuchungen

Fiir die in den Abbildungen 6-15, 6-16, 6-17 und 6-18 dargestellten kinetischen Ergebnisse
sind in Tabelle 6-3 die Zahlenwerte fiir die Polymerausbeute Y»z, die entsprechende integrale
Aktivitit 4;, die maximale momentane Aktivitit 4,.. und deren Reproduzierbarkeiten (Abw.)
angegeben. Aufgrund unterschiedlicher Polymerisationszeiten sind hier zu Vergleichszwecken
alle Zahlenwerte auf die erste Stunde bezogen. Die entsprechende Werte fiir die jeweilige
gesamte Polymerisationszeit sind im Anhang (Kap. 11.3, Tab. 11-1) wiedergegeben. Die
Reproduzierbarkeit wurde aus der prozentualen Standardabweichung vom Mittelwert iiber alle
Experimente gleicher Bedingungen ermittelt. Sie lag je nach Versuchsbedingungen fiir die

Polymerausbeute und die Aktivitit zwischen 4 und 20 %.

Bei den Polymerisationen unter Variation der Katalysatoreinsatzmenge bei Referenz-
bedingungen (80 °C und 4,3 bar C,) weichen die Ergebnisse von denen der Druck- und
Temperaturdnderungen ab, weil es sich dabei um zwei verschiedene Serien von Experimenten
handelt. Nach den Experimenten zur Variation der Katalysatormenge musste die
Ethylengasflasche gewechselt werden und das Aktivitatsprofil hat sich in den anschlieBenden
Experimenten deutlich erhoht. Diese Tatsache erschwert gegebenenfalls die Vergleichbarkeit
der Ergebnisse mit alter und neuer Flasche. Im Allgemeinen kann man von héherer Aktivitat
und einer Verstarkung von eventuell auftretenden Temperatureffekten bei den Ergebnissen der
Polymerisation mit neuer Gasflasche ausgehen. Doch zeigt diese Aktivitétssteigerung durch
Wechsel der Gasflasche, wie empfindlich der Metallocenkatalysator auf unterschiedliche
Monomerreinheiten reagiert. Trotz intensivem Reinigungsaufwand des Monomers geniigt
schon eine Schwankung der Reinheit in den kommerziell erworbenen Gasdruckflaschen, um

einen sichtbaren Effekt in der resultierenden Polymerisationsaktivitdt zu erreichen.
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Allgemein wurde beobachtet, dass die teilweise starken Schwankungen der Aktivitit auf die
Schwierigkeit zurlickzufiihren war, den Katalysator auf dem Reaktorboden gleichmifig zu
verteilen (vgl. Kap. 6.3.4). Die Verteilung des Katalysators wéhrend der Einwaage erwies
sich als schwierig, weil der Katalysator selbst schon so stark zur Agglomeration neigte. Eine
Verteilung durch kontrolliertes Rieseln vom Spatel auf den Reaktorboden war kaum moglich.
Daher mussten die gebildeten Katalysatorhdufchen durch Schiittelbewegungen des Reaktors
verteilt werden. Doch eine absolut gleichméBige Verteilung des Katalysators war auch so
nicht zu realisieren. Besonders auffillig waren die Schwankungen der Polymerisations-
aktivititen bei Nutzung des gemahlenen Katalysators, der extrem stark zur Agglomeration
neigte (vgl. Kap. 6.3.5). Letztlich musste man sich mit den so realisierten Ergebnissen mit den

entsprechenden Reproduzierbarkeiten begniigen.

Tab. 6-3:  Polymerausbeuten (Yre), integrale Aktivitdten (A) sowie maximale momentane
Aktivitdten (Ams) und deren prozentuale Standardabweichungen (Abw.) als Mall fiir die
Reproduzierbarkeit. Alle Werte beziehen sich auf die erste Stunde und sind Mittelwerte aus
mindestens drei Experimenten mit CAT1. Fett: Referenzbedingungen.

p T mcar Ypenachlh Ainach 1 h A max

[bar] [°C] [mg] [mg] [gre/(gcar - 1h)]  Abw.  [gre/(gcar-h)]  Abw.
2,1 100,9 46,9 20% 523  23%

3,6 273.5 75,1 7% 90,8 9%

4,3 80 5.1 381,8 75,0 8% 88,9 11%
6,9 838.4 120,8 4% 182,4 14%

10,2 834,2 81,9 9% 109,2 18%
70 3,6 155,7 43,6 8% 64,5 6%

4,3 80 3.6 356,7 100,2 16% 1239 15%
90 3,5 369,2 104,6 9% 145,3 14%
2,3 3,5 58,6 16,6 10% 18,2 11%
4,3 80 3,6 356,7 100,2 16% 1239 15%
53 3,6 408,7 112,6 19% 126,6 11%

6.3.4 Effekt der Partikelverteilung auf dem Reaktorboden

Die bisher beschriebenen Ergebnisse konnen teilweise durch Auftreten von Partikeliiber-
hitzungen erklart werden. Extreme Auswirkungen dieses Effekts zeigten sich, als ein
Polymerisationsexperiment durchgefiihrt wurde, indem 10 mg des Katalysators CAT1 nicht
auf dem Reaktorboden moglichst gleichméfig verteilt, sondern im Gegenteil in einem

Haufwerk platziert wurde.
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Abb. 6-19 zeigt die resultierten Aktivitdts-Zeit-Kurven. In dem Haufwerk ergab sich eine sehr
geringe Grundaktivitdt mit einzelnen Aktivititsspitzen. Doch reichte diese geringe Aktivitat
aus, um die Temperatur im Haufen so stark ansteigen zu lassen, dass in seinem Zentrum das
Partikelagglomerat zu einer festen Masse von gelber Farbung zusammenschmolz. Generell
neigten die Partikel unter diesen Bedingungen zu verstirkter Agglomeration. Im Gegensatz zu
den Experimenten mit verteiltem Katalysator bildete sich kein lockeres Polymerbett, sondern

entstanden feste Partikelagglomerate.

Um derartige Polymerisationsverldufe zu vermeiden, wurden alle weiteren kinetischen
Experimente weitestgehend in dem bevorzugten Bereich von 3 bis 5 mg Einsatzmenge mit
einem auf dem Reaktorboden moglichst fein verteiltem Katalysator durchgefiihrt. Hier sind
Uberhitzungen zwar auch nicht auszuschlieBen, doch sollten sie von geringerem Umfang sein

als bei hohen Katalysatoreinsétzen.
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Abb. 6-19:  Aktivitat eines Katalysatorhaufwerks (10 mg CAT1 bei 80 °C und 4,3 bar C,).

6.3.5 Effekt der Katalysatorpartikelgrofe

Ein Ziel der Untersuchungen war es, den Aktivititsabfall des Katalysators ndher zu
studieren. Um die Deaktivierung selbst besser untersuchen zu konnen, sollte der Katalysator

durch starkes Zermahlen soweit zerkleinert werden, dass die Fragmentierung des Trigers
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schon zu Polymerisationsbeginn weitestgehend abgeschlossen und fast alle aktiven Zentren
freigesetzt worden sind. Dadurch sollte die Deaktivierungsphase frei von Nachlieferung
aktiver Zentren und die Aktivitit nur von Kettenwachstum und Deaktivierungsprozessen

bestimmt sein.

Der Katalysator wurde in einem Rundkolben unter Schutzgasatmosphédre mit Hilfe eines
Magnetriihrers und ein sich heftig drehendes, springendes Riihrfischchen stark zerkleinert.
Nach einem Zeitraum von ca. 60 Stunden blieb ein sehr feines, mehliges Pulver iibrig. In
Abb. 6-20 ist das unterschiedliche Aktivitits-Zeit-Verhalten des gemahlenen und des

ungemahlenen CAT1 wiedergegeben.

Die Werte fiir Ausbeute und Aktivitdt beider Katalysatoren sind vergleichend in Tab. 6-4
dargestellt. Der gemahlene Katalysator zeigt einen deutlich steileren und hdoheren
Aktivitdtsanstieg, verbunden mit einem scharfen Maximum und einem anschlieBenden starken
Abfall. Nur wihrend der ersten Stunde zeichnet sich der gemahlene Katalysator durch eine
hohere Polymerausbeute aus, doch bei ldngeren Polymerisationszeiten kann der gemahlene

Katalysator zu geringeren Polymerausbeuten fiihren.
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Abb. 6-20:  Aktivitats-Zeit-Verldufe fir den gemahlenen und den ungemahlenen Katalysator.
Polymerisationsbedingungen (80 °C, 4,3 bar, 3,5 mg CAT1).
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Tab. 6-4: Vergleich der Ergebnisse von Polymerausbeute, Aktivitét und Aktivitdtsmaximum zur Polyme-
risation mit ungemahlenem CAT1 und gemahlenem CAT1g (gemittelte Werte, 4,3 bar, 80 °C):

Ungemahlener CATI Gemahlener CATlg
(alte Gasflasche)* (neue Gasflasche)*
Einsatzmenge 3,6 mg 6,9 mg 3,6 mg 7,2 mg
Ype nach 1 h [mg] 273,5+ 7% 841,4 + 5% 456,4 + 4% 552,6 + 16%
Ai [gre/(gcar * )] 75,1 £ 7%** 120,3+ 5% 129,7 + 4% 77,2 +16%
Amax [gre/(Gcar * )R] 90,8 + 6%** 182,4+ 5% 4532 + 5% 320,5 + 9%

*  Experimente mit neuer Gasflasche hatten allgemein ein hoheres Niveau, vgl. Tab. 6-3.
** Ergebnisse mit neuer Gasflasche: A =102 £ 16%; Anx = 123,9 £ 15%

Um die Art der Deaktivierung zu Untersuchen wurde die Deaktivierungsphase ab dem
Aktivititsmaximum ndher betrachtet. Zur Unterscheidung, ob sie einer Reaktion erster oder
zweiter Ordnung folgt, wurden die Aktivitdts-Zeit-Kurven linearisiert und folgende

graphische Auftragungen angefertigt [5]:

In(A) gegen die Zeit — Test auf Reaktion erster Ordnung

1/A gegen die Zeit — Test auf Reaktion zweiter Ordnung

Hier wurden nicht die gemittelten Kurven, sondern jeweils diejenigen einzelner Experimente
untersucht. Dabei wurden die Experimente mit 3,5 oder 7 mg CAT bei 2,3 oder 4,3 bar

herangezogen. Abbildung 6-21 gibt ein Beispiel wieder.
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Abb. 6-21:  Linearisierte Form der Deaktivierungsphase (80 °C, 4,3 bar, 3,5 mg, gemahlener CAT1).
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Es ergaben sich praktisch keine Unterschiede der Linearitdt in den resultierenden Graphen.
Das gilt fiir den gemahlenen wie den ungemahlenen Katalysator gleichermaflen. Die Punkte
lagen fiir beide Auftragungsarten immer nahe an der Regressionsgeraden (R? > 0,9) und der
Unterschied zwischen 1. oder 2. Ordnung war nur minimal (Differenzen der jeweiligen R>-
Werte <0,05). Eine Ordnung fiir die Deaktivierungsreaktion ist daher nicht eindeutig

bestimmbar .

6.3.6 Thermische Vorbehandlung des gemahlenen Katalysators

Die Natur der Deaktivierung sollte ndher untersucht werden. Falls die Deaktivierungsphase
durch eine chemische Reaktion der aktiven Zentren (z. B. thermischer Zerfall) hervorgerufen
wiirde, sollte diese auch durch erhohte Temperaturen verstarkt werden. Dieser Effekt wiirde

bei Partikeliiberhitzungen also eine besondere Rolle spielen.

Um nun einen moglichen Einfluss der Temperatur auf das aktives Zentrum zu untersuchen,
wurden Experimente zur Deaktivierung {iiber eine thermische Vorbehandlung des
Katalysators durchgefiihrt. Auch hierfiir wurde der gemahlene Katalysator CAT1g genutzt,
um eine von der Katalysatorfragmentierung moglichst ungestérte Deaktivierungsphase zu

realisieren.

Die thermische Vorbehandlung des Katalysators erfolgte im Reaktor nach dessen Anschluss
an die Polymerisationsanlage, indem dieser aufgeheizt und dann fiir eine gewisse Zeit auf
Temperatur gehalten wurde. Die Temperaturen der Vorbehandlung lagen bei 80 oder 90 °C,
die Zeitrdume bei 60 oder 120 min. Anschlieend wurde die Temperatur auf die Referenz-
temperatur von 80 °C eingestellt, das Monomer direkt auf die Schutzgasatmosphire
aufgepresst und so die Polymerisation gestartet. Aufgrund des zeitlichen Umfangs wurden

hier jeweils nur 2-3 Experimente durchgefiihrt.

Als Blindversuch wurde der Reaktor mit bestiicktem Katalysator fiir 60 min bei
Raumtemperatur  auBlerhalb der Glovebox belassen. In einem anschlieBenden
Polymerisationsexperiment verlief die Aktivitdit auf gleichem Niveau wie in den
Experimenten ohne Wartezeit. Ein eventueller Effekt durch Lecks oder Diffusion von Luft

durch den Dichtungs-O-Ring kann daher ausgeschlossen werden.

Die Abbildungen 6-22 und 6-23 zeigen die Entwicklung der Aktivitéts-Zeit-Verldufe mit der

Vorheizzeit bei den beiden Vorheiztemperaturen. Die in den Polymerisationen erhaltenden
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integralen sowie maximalen Aktivititen sind gegen die verschiedenen Vorheizzeiten in Abb.

6-24 aufgetragen. In Tab. 6-5 sind die Ergebnisse zusammengefasst.

Im Allgemeinen nahmen die Polymerisationsaktivititen durch die thermische Vorbehandlung
bei 80 °C oder 90 °C in den anschlieBenden Polymerisationen ab. Der negative Blindversuch
und die wihrend der Vorbehandlung konstanten Manteltemperaturen von 80 °C

gewihrleisten, dass alle Effekte ausschlieBlich auf die thermische Vorbehandlung selbst

zurickzufiihren sind.

Auffillig ist der geringe Aktivititsabfall nach thermischer Vorbehandlung des Katalysators
bei 80 °C im Vergleich zum starken Aktivitdtsabfall des unbelasteten Katalysators wdhrend
der Polymerisation (vgl. Abb. 6-22). Im Verlaufe der 60 miniitigen Polymerisation fillt die
Aktivitit auf ca. 10 % der maximalen Aktivitit ab. Eine 60 miniitige Vorbehandlung jedoch
reduziert das Aktivititsmaximum nur um ca. ein Drittel. Bei Verldngerung der
Vorbehandlungsdauer  (Abb.  6-22, untere = Kurven) oder  Erhoéhung  der
Vorbehandlungstemperatur (Abb. 6-23) allerdings nimmt der Effekt der thermischen

Vorbehandlung jedoch zu.
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Abb. 6-22:  Aktivitats-Zeit-Verldufe nach thermischer Vorbehandlung des gemahlenen Katalysators
unter Schutzgas bei 80 °C fiir verschiedene Vorbehandlungszeiten (Polymerisation: 80 °C, ca. 3,6 mg

CAT1g, 4,3 bar C).
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Abb. 6-23:  Aktivitdts-Zeit-Verldufe nach thermischer Vorbehandlung des gemahlenen Katalysators
unter Schutzgas bei 90 °C fiir verschiedene Vorbehandlungszeiten (Polymerisation: 80 °C, ca. 3,6 mg
CAT1g, 4,3 bar C,).
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Abb. 6-24: Verlauf der integralen und maximalen Aktivitdten in Abhéngigkeit von der Dauer der
thermischen Belastung des gemahlenen Katalysators bei 80 und 90 °C. Polymerisation bei 80 °C und
4,3 bar C,, ca. 3,6mg CAT1g.
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Tab. 6-5: Ubersicht iiber die Ergebnisse der Polymerisationen nach thermischer Vorbehandlung
bei verschiedenen Vorbelastungstemperaturen Ty und -zeiten t,. Polymerisation bei 80 °C und 4,3 bar
C,, ca. 3,6mg CAT1g.

Tv ty Mcar Yre A; Amax
[°C] [min] [mg] [mg] Abw. gps/(gcarh) Abw. gpe/(gcar+h) Abw.
0 3,5 4532 4% 129.,6 4% 4532 6%
80 60 3,6 3502 6% 105,5 6% 3614  18%
120 3,5 1795 16% 51,8 16% 93,7 34%
0 3,5 4532 4% 129,6 4% 4532 6%
90 60 3,7 169,3 7% 46,3 7% 89,5 20%
120 3,6 12,5 19% 3,6 19% 54 21%
6.4 Temperaturmessung im Partikelbett

Generell wurden bei allen Versuchsbedingungen eine Erhéhung der Temperatur im
Partikelbett gemessen. Wéhrend sich die Temperaturerh6hungen beim ungemahlenen Kata-
lysator mit ca. 5-10 °C noch in Grenzen hielt, sind mit dem zu hoherer Agglomeration
neigenden gemahlenen Katalysator Temperaturerhohungen bis 22 °C ermittelt worden.
Auffillig war dabei der synchrone Verlauf von Aktivitits- und Temperaturentwicklung.
Tabelle 6-6 gibt einen Uberblick iiber die gemachten Experimente mit Temperaturmessungen
und die dabei erhaltenen Aktivitdten, Aktivititsmaxima, sowie die maximalen Temperatur-

erhohungen.

Aufgrund der Fragilitit des Temperatursensors, wurde der Hauptteil der Experimente zur
Messung der Temperatur im Partikelbett ohne Verwendung des Topfs im Reaktor
durchgefiihrt. Wie sich herausstellte, hatte das Fehlen des Topfs Auswirkungen auf die
Entwicklung der Temperatur und der Polymerisationsaktivitit. In beiden Fillen war eine
Erhohung der Temperatur im Verlaufe der Polymerisation im Partikelbett festzustellen. Bei
Verwendung des Topfs war der Temperatureffekt allerdings erheblich gréer. Auch der ge-
mahlene Katalysator verstirkte die Temperaturproblematik zusdtzlich (vgl. Abb. 6-25 - mit
Topf und Abb. 6-26 - ohne Topf).
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Tab. 6-6 : Ubersicht iiber die Ergebnisse zur Polymerisation mit und ohne Stahltopf (4,3 bar Cs, 80 °C).

Ainach 1h A max AT ax
Reaktor cATI

8PE/gcar-h) | gPE/gcar-h) [°cl
Zustand | [mg] | mittel Abw. | absolut’ absolut® = mittel
hme | ungemahlen| 73| 63,1 18% 81 21% 99 78
ungemahlen 3,7 31,5 16% 37 15% 5.4 2,8
Topf' gemahlen 3,6 69,5 13% 183 10% 13,6 12,0
. ungemahlen| 7,5 105,9 - 134 - 4,8 -
mit Topf* ggemahlen 36| 1245 ; 310 ; 22.4 ;

I Mittelwerte aus drei bis 5 Experimenten
2 Keine Mittelwerte und Abweichungen, da Einzelexperimente aus Abb. 6-25
3 absolut = hichster Wert aller Experimente

Eine Problematik wihrend der Temperaturmessung ergab sich durch die Platzierung der
Messspitze des Fiihlers und das sich langsam anhebende Polymerpartikelbett. Die
Polymerisationsaktivitdt war nicht iiberall gleich stark im Reaktor, was sich durch lokal
unterschiedliche Partikelbetthohen im Reaktor zeigte. Daher war die Messstelle nicht immer
reprasentativ flir das gesamte Partikelbett im Reaktor. Das kann die vergleichsweise geringe
Temperaturerh6hungen erkldren, die wahrend des Versuchs mit hoher Katalysatormenge (7

mg) trotz Verwendung des Edelstahltopfes gemessen wurden (Abb. 6-25).

Bei Kontrollmessungen, bei denen die Messspitze des Temperaturfiihler nicht im Partikelbett,
sondern in die Gasphase ragte, waren die gemessene Temperaturen in der Gasphase deutlich
niedriger als bei Messungen mit der Fiihlerspitze direkt im Partikelbett. Die Gasphasen-
temperatur kann also nicht die wirkliche Temperatur am katalytisch aktiven Zentrum
wiedergeben. Ahnliches gilt aber auch fiir die gemessene Temperatur im Partikelbett, da vom
Messfiihler nur wenige Partikel beriihrt werden und so nicht die Temperatur fiir das gesamte
Partikelbett erfasst werden kann. AuBBerdem kommt es zwischen kleinem Partikel und groem
Messfithler nur zu einem punktformigen Kontakt, der fiir eine exakte Messung

hochstwahrscheinlich unzureichend ist.

In industriellen Gasphasenprozessen werden vor Eintritt in den Gasphasenreaktor oft
Pripolymerisationen unter milden Bedingungen eingesetzt, um eine bessere Kontrolle iiber
die Partikelmorphologie zu erhalten, aber auch zur Vermeidung moglicher Partikel-
iiberhitzungen im anschlieBenden Gasphasenreaktor. Korxonen [52] schldgt eine
Pripolymerisation im Rahmen von 0,1 bis 5 gpolyme/gcar zur Vermeidung von Uberhitzungen
vor. Diese Methode wurde auch in vorliegenden Fall getestet. Dazu wurde die

Pripolymerisation auf 2 Arten - bei Raumtemperatur und 4,3 bar C, oder bei 80 °C und 2,3
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bar C, — durchgefiihrt. In beiden Féllen ergaben sich nach Erhohung des Drucks oder der
Temperatur auf die Referenzbedingungen (4,3 bar C, und 80 °C) aber praktisch identische
Aktivitats-Zeit-Verldufe im Vergleich zu den Experimenten ohne Pridpolymerisation. Man
kann also davon ausgehen, dass die Prépolymerisation im vorliegenden Falle nicht zur

Reduktion der Temperaturerh6hungen beigetragen hat.

350 105
3,5 mg - gemahlener CAT1g
300 -
— - 100
£ 250 -
<
)
T 200 - %
5 3
= J [
g 1%0 - 90
2
< 100 -
- 85
50
0 T T T T T 80
0 10 20 30 40 50 60
Zeit [min]
160 84
> 7 mg - ungemahlener CAT1
140 - 1 83
g 120 ‘ﬁx 1 82
<
5 100 - \K“\x 81
w 1 —
[ / (&
S 0 a8
5 + 80k
S 60 - /
< 40 - | +79
20 - T8
O T T T T T 77
0 10 20 30 40 50 60

Zeit [min]

Abb. 6-25:  Gegeniiberstellung der Aktivitats- und Temperaturentwicklung des gemahlenen und des
ungemahlenen CAT1 (jew. ein einzelnes Experiment). Polymerisation: Mit Topf, 4,3 bar C, und 80 °C.
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Abb. 6-26:  Vergleich der Aktivitdts- und Temperaturentwicklung des gemahlenen und des
ungemahlenen Katalysators (jeweils ein Versuch). Polymerisation: Ohne Topf, 4,3 bar C, und 80°C.
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7 Berechnete Temperaturerhohungen

741 Herleitung der Gleichungen

Zur Berechnung der Temperaturerhdhungen in den Partikeln wird auf die Vorgehensweise
von Esersteiv zuriickgegriffen, der stationdre Temperaturerhohungen bei der Gasphasen-
polymerisation von Butadien berechnet hat [23]. Der Vorteil dieser Methode ist, dass die
Wiérmeentwicklung in den Partikeln direkt aus der experimentell gemessenen Aktivitit
ableitbar ist. AuBlerdem sind hier im Gegensatz zur Methode nach Prarer [72] keine
Diffusionskoeffizienten und Geschwindigkeitskonstanten fiir das Kettenwachstum notig,

welche schwierig zu ermitteln sind (vgl. a. Kap.8).
Temperaturgradient im laminaren Grenzfilm um das Einzelpartikel :

Die bei der exothermen Polymerisation im Partikel erzeugte Warme

QChem,Part:RPart'(_AH) (71)

wird an die das Partikel umgebende Gasphase abgegeben. Sie ist proportional der
Austauschflache Fr., dem Temperaturgradienten zwischen Partikel und Gasphase sowie dem

Wiarmeiibergangskoeffizienten zwischen Partikel und Gasphase apaas:

(7.2)

QKond, Part = O(Part, Gas’ FPart ( TPart - TGas)

Durch Gleichsetzen der Gleichungen 7.1 und 7.2 ergibt sich im stationéiiren Zustand folgende

Beziehung flir den Temperaturgradienten im Gasfilm um das Einzelpartikel:

RPart'(_A H) . 2
ATPart,Gas:— mit FPart:Tr .dPart (73)

F Part'(xPart,Gas
Die Enthalpie 4H setzt sich aus der Reaktionsenthalpie (4Hx = -96,3 kJ/mol) und der
Losungsenthalpie (4Hs = -9,9 kJ/mol) zusammen (vgl. a. Kap.11.7).

Der Wirmeiibergangskoeffizient opacas ist liber die Partikel-Nusselt-Zahl

_ (XPart,Gas'd

Nt =—0 28— (7.4)
AGas
berechenbar. Sie entspricht dem Verhéltnis von tibergehender zu weitergeleiteter Warme. Fiir
den vorliegenden Fall eines sphérischen Partikels, dass in einem in Ruhe befindlichem Fluid

weilt, nimmt Nup,, den unteren Grenzwert 2 an. Wird das Einzelpartikel von einem Fluid
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umstromt, wird zusitzlich Warme durch Konvektion {ibertragen, so dass der Wérmeiiber-
gangskoeffizient von Stromungsverhiltnissen (Reynolds-Zahl Re) und Stoffwerten des Fluids
(Prandtl-Zahl Pr) abhingt. In diesem Falle kann die Beziechung von Ruanz-MarsHarr

herangezogen werden:
Nu,,,=2+0,6-Re'* Pr'” (7.5)

Aus der Polymerisationsaktivitit des Partikels Ap,« und der Molzahl aktiver Zentren im

Partikel nz. p.« lasst sich die Reaktionsgeschwindigkeit im Partikel Rp.. berechnen:

4 ", (76)
RPart — Apart” an, Part S :

Die Aktivitit des einzelnen Partikels ist aus der experimentell ermittelten Bruttopolymeri-

sationsaktivitdt 4 ableitbar, wenn beriicksichtigt wird, dass die Polymermasse der Masse des

umgesetzten Monomers entspricht ( 7pz =M, ):

o AM, molcz a
Pt 3600-M - X, mol s

Die hochste Temperaturerhohung ist zu erwarten, wenn sich im Partikel alle vorhandenen
Metallocenspezies an der Polymerisation aktiv beteiligen (Katalysatoreffektivitit # = 1). Die
Zahl der aktiven Zentren im betrachteten polymerisierenden Partikel ist in diesem Fall direkt

aus der Katalysatorbeladung X7 herleitbar:

100017+ X ,-d ;-
Ny pai=Nz car= 6-;; car Dear (7.8)
Zr

Durch Kombination der Gleichungen 7.6, 7.7 und 7.8 bestimmt sich damit die

Polymerisationsgeschwindigkeit innerhalb eines einzelnen Partikels zu:

R = A"’T'd3CAT'PCAT
Part 21,6'MM

(7.9)

Mit Hilfe der Gleichungen 7.3, 7.4 und 7.9 ldsst sich schlielich der Temperaturgradient im

Gasfilm um das sphirische, nichtagglomerierte Einzelpartikel berechnen:

_ RPar1'<_A H)
A TPart,Gas_ (710)
Tr'dPart'AGas'NuPart
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Temperaturgradient im reagierenden Einzelpartikel :

Als weiterer wichtiger Aspekt zur Abschédtzung des Einflusses von Warmetransporteffekten
fir die Gasphasenpolymerisation in ruhenden Katalysator-/Polymerpartikeln gilt die
Temperaturerh6hung innerhalb des Partikels selbst. Eine einfache Abschdtzung des sich

innerhalb des Partikels einstellenden Temperaturgradienten kann iiber die Biot-Zahl

Bi= a (7.11)

erfolgen. Sie kann als Verhiltnis zweier hintereinander geschalteter Wérmeiibergangs-
widerstinde betrachtet werden und stellt in diesem Falle das Verhiltnis von dufBerem
Wirmeiibergang zu innerer Wirmeleitung im Partikel dar. Wird auch hier fiir die Partikel-
Nusselt-Zahl der untere Grenzwert 2 eingesetzt und als charakteristische Lénge L fiir den

Wairmetransport der Partikeldurchmesser dp.. beriicksichtigt ergibt sich fiir die Bi-Zahl:

10 -d 2:A
Bi= PHX,GGS = = fiir Nu=2 und L:dPart (7.12)

Polymer Polymer
Temperaturgradient im reagierenden Agglomerat :

Die bisherigen Uberlegungen gelten nur fiir nichtagglomerierte EINZELPARTIKEL. Auf
Grund der starken Neigung der untersuchten Katalysatoren zur Agglomeration kann man
jedoch nicht von freien, einzelnen Partikeln im Reaktor ausgehen. Zudem handelt es sich hier
um ruhende Partikel, die nicht unter Einwirkung eines Riihrers vermischt und getrennt werden
konnen und sich wihrend der Polymerisation durch Expansion zwangsweise anndhern
miissen. Betrachtet man aber ein Partikelagglomerat, so erhdht sich darin die wihrend der
Polymerisation stindig freigesetzte Reaktionswédrme stérker als die duflere Austauschfldche

(vgl. Abb. 7-1) und man muss mit hoheren Temperaturgradienten im Gasfilm rechnen.

Die im Agglomerat freigesetzte Wéarme lésst sich iiber die Partikelanzahl aus der Warme der

einzelnen Partikel berechnen:

QChem,AggloZ NAgglo.QChem,Part (7 13)

Unter der stark vereinfachten Annahme, dass sich sphérische Agglomerate mit einer Porositét

€agglo Dilden, ergibt sich fiir deren Partikelgrofle:

d. .3 N sggio (7.14)

Part’
art ( 1 _ EAgglo)

d

Agglo =
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Zur Anpassung von Gleichung 7.10 fiir ein Agglomerat muss nur QC,,em, pare durch QC,,em) Agglo
sowie dpa: durch dig, substituiert werden. Die Beziehung fiir den sich einstellenden
Temperaturgradienten im Partikelagglomerat mit vorgegebener Partikelanzahl ergibt sich

damit zu:

3
Ry (A H) (1= €400 N g™ (7.15)
Tr.dPart.AGas'NuPart |

AT

Agglo,Gas ™~

einzelne Partikel Agglomerat

Agglo

o
®

Abb. 7-1: Anderung des zu betrachtenden Durchmessers und der entstehenden Wérme bei
Ubergang von einzelnen Partikeln zum Partikelagglomerat.

7.2 Theoretische Analyse

Die Aktivitat hingt direkt von der Molzahl aktiver Zentren ab. Als Extremfall wurden die
Temperaturerhohungen fiir Partikel berechnet, in denen alle Metallocenspezies im Partikel
aktiv sind (vgl. Gl. 7.8). Diese Abschidtzungen gelten fiir den stationdren Zustand und
berticksichtigen nicht die Selbstbeschleunigung der Reaktion durch die Temperatur. Vier

theoretische Falle wurden betrachtet:

Ein einzelnes, wachsendes Partikel

Ein wachsendes Partikelagglomerat

Die Abhéngigkeit der Zahl der Partikel im Katalysatorpartikelagglomerat
Der Effekt der Katalysatorpartikelgrof3e

w b=
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1. Das wachsende Einzelpartikel :

Fiir die Entwicklung des Temperaturgradienten im Film um ein einzelnes Partikel wurden
Polymerpartikel unterschiedlicher aber konstant bleibender Aktivitét betrachtet. Dabei wurde
davon ausgegangen, dass diese aus Katalysatorpartikeln mit einem Durchmesser von 40 pm
hervorgegangen sind. Durch steigende Partikeldurchmesser wurde ein Partikelwachstum
simuliert. Die Molzahl aktiver Zentren wurde fiir die Katalysatorpartikel berechnet und fiir die
groBeren Partikel konstant gehalten. Dadurch blieben sowohl die Polymerisations-
geschwindigkeit als auch die in den Partikeln erzeugte Wirme iber alle PartikelgroBen
konstant. Die Entwicklung des Temperaturgradienten im Gasfilm um das Einzelpartikel ergab
sich daher nur aus dem Anstieg des Partikeldurchmessers. Die Ergebnisse der Berechnungen
sind in Abb. 7-2 jeweils fiir verschiedene momentane Bruttopolymerisationsaktivitdten

dargestellt.

Es zeigte sich, dass der Gradient im Gasfilm mit der PartikelgroBe abnimmt, weil sich die
Wirmeaustauschfldache erhoht. Bei Betrachtung der Abhédngigkeiten der Flache Fr.. sowie des
Wirmeiibergangskoeffizienten ap..c.s vom Partikeldurchmesser dp.. ergibt sich fiir den be-
trachteten Fall eine antiproportionale Abhingigkeit des Gradienten vom Partikeldurchmesser.
Bei konstanter Aktivitdt sind die stirksten Temperaturerh6hungen also gerade zu Beginn der
Polymerisation im kleinen Katalysatorpartikel zu erwarten. Doch auch bei hohen Aktivitdten

steigt der Gradient in dem das Einzelpartikel umgebenden Gasfilm nicht iiber 2 K.

Fiir den Temperaturgradient im inneren des Polymerpartikels berechnet sich tiber Gl. 7.12
mit A6,=0,0282 W/(m K) und Apoyme=0,35 W/(m K) eine Biot-Zahl von 0,16. Damit ist die
innere Wirmeleitung etwa 6 mal so hoch wie der &uBere Wiarmeiibergang. Der Haupt-
widerstand des Warmetransports liegt eindeutig bei der Warmeiibertragung vom Partikel in
die Gasphase. Man kann also von einem nahezu temperaturgradientfreien Partikel

ausgehen.
2. Ein Agglomerat wachsender Polymerpartikel :

In diesem Falle wird ein Agglomerat aus 600 einzelnen Katalysatorpartikeln von 40 pm
Durchmesser betrachtet. Ein solches Agglomerat hitte einen Durchmesser digg, =425 um.
Auch hier wird ein Wachstum tiber steigende Einzelpartikeldurchmesser simuliert und die

Molzahl der aktiven Zentren sowie die Bruttopolymerisationsaktivitit konstant gehalten.
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Abb. 7-2:  Temperaturgradienten im Gasfilm um ein einzelnes, wachsendes Polymerpartikel in
Abhéngigkeit vom aktuellen Partikeldurchmesser fiir verschiedene Bruttopolymerisationsaktivitéten.
Parameter:  dcar = 0,00004 m; Nzpan = Nzecar = cONSt,  poar = 872 kg/m% Xz = 0,0018 kgz/kgcar;
Mz = 91,22 g/mol; AH = -103500 J/mol; Nupa: = 2; Acas = 0,0282 J/(s-m-K) fiir 80 °C und 4,5 bar C,
[16];
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Abb. 7-3:  Temperaturgradienten im Gasfilm um ein Agglomerat wachsender Polymerpartikel in
Abhéngigkeit vom aktuellen Einzelpartikeldurchmesser fiir verschiedene Bruttopolymerisations-
aktivititen. Parameter: Naggo = 600 und €xgq0 = 0,5; Sonst identisch mit dem Parametersatz des
Einzelpartikels (s. Abb. 7-2).
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Wie Abb. 7-3 zeigt, berechnet sich fiir das Agglomerat eine analoge Entwicklung des
Gradienten im Gasfilm mit wachsendem Einzelpartikeldurchmesser wie in einem einzelnen
Partikel - allerdings auf weit hoherem Niveau. Im betrachteten Fall eines recht groBen
Agglomerats aus 600 Katalysatorpartikeln ergibt sich bei hohen Bruttopolymerisations-
aktivitaten (> 200 gpe/(gcarh)) eine entsprechend hohe Temperaturerhohung von tiber 50 K.
Im realen Fall werden jedoch zu Beginn der Polymerisation keine so hohen Aktivitdten
erreicht, da noch nicht alle aktiven Zentren freigesetzt worden sind. Die realen
Temperaturerh6hungen sind also kleiner einzuschétzen. Die Werte zu Beginn der Kurve bei

50 gPE/(gCAT-h) spiegeln diesen Fall noch am ehesten dar.

3. Einfluss der Partikelzahl im Agglomerat aus Katalysatorpartikeln :

Neben der GroBe der Partikel im Agglomerat ist auch die Anzahl der darin enthaltenen
Partikel ein entscheidender Faktor fiir die Berechnung der resultierenden Temperatur-
erhohungen. Um diesen Einfluss abzuschétzen, wurde ein Agglomerat aus Katalysator-
partikeln betrachtet, da hier die zu erwartenden Temperaturerh6hungen am gréBten sind (vgl.
0.). Ein Wachstum der Partikel fand nicht statt und nur die Zahl der Katalysatorpartikel wurde
variiert. Die mit der Partikelzahl steigende Molzahl an aktiven Zentren berechnete sich aus

der Summe der Einzelpartikel und deren GroBe von 40 pm.

Die resultierenden Temperaturerh6hungen im Film zwischen Agglomerat und Gasphase sind
fiir verschiedene Polymerisationsaktivititen gegen die Anzahl der Subpartikel N g, in Abb. 7-
4 aufgetragen. Auch die Entwicklung der AgglomeratpartikelgroBe digqqo ist dort dargestellt.
Aus der Abschitzung geht hervor, dass bei Vorliegen von Katalysatorpartikelagglomeraten
mit erheblichen Temperaturgradienten zu rechnen ist. Aufgrund der steigenden Anzahl aktiver

Zentren nimmt hier die Hohe des Gradienten mit der Anzahl der Partikel zu.

Bei Vorliegen eines Partikelwachstums jedoch ist mit zunehmender Partikelgrofle wiederum
ein Abfall zu erwarten (vgl. Abb. 7-3). Diese beiden gegensitzlichen Trends sind mit dafiir
verantwortlich, dass experimentell glockenformige Temperaturverldufe und auch bei hohen
Aktivitdten nur weitaus geringere Temperaturerhohungen bis maximal 22 °C ermittelt werden
konnten. Ein weiterer Grund fiir die moderaten experimentellen Temperaturerh6hungen ist die
Freisetzung aktiver Zentren durch langsame Fragmentierung des Trigers. Aullerdem kann die
Temperaturmessung in der Gasphase oder im Partikelbett die wahren Temperaturerh6hungen

des Partikels nicht effektiv erfassen.
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Temperaturgradienten im Gasfilm um ein Katalysatorpartikelagglomerat in Abhéngigkeit

von der Partikelanzahl im Agglomerat und der Polymerisationsaktivitat. Parameter: dcar = 0,00004 m;
Nzraggo = Naggo Nzicat; Eaggo = 0,5; sonst identisch mit dem Parametersatz des Einzelpartikels (s. Abb. 7-
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Temperaturgradienten im Gasfilm um ein einzelnes Katalysatorpartikel bzw. um ein

Agglomerat aus 600 Einzelpartikeln bei Betrachtung unterschiedlicher Katalysatordurchmesser.
Parameter: Identisch mit dem Parametersatz des Einzelpartikels (s. Abb. 7-2).
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4. Einfluss der Katalysatorpartikelgrofle :

Fir die Abhédngigkeit von der Katalysatorpartikelgrofie sollten unterschiedlich grof3e
Katalysatorpartikel bei identischer, momentaner Bruttopolymerisationsaktivitit (30 gpg/
(gcar'h)) betrachtet werden. Die Ergebnisse der Berechnungen sind in Abb. 7-5 dargestellt.
Wie erwartet nimmt der Temperaturgradient im Film mit steigendem Katalysatorpartikel-
durchmesser zu, da mit steigendem Katalysatorpartikeldurchmesser auch die Molzahl der in
den Partikeln enthaltenen aktiven Zentren zunimmt. Fir das Agglomerat mit 600
Katalysatorpartikeln ergibt sich bei Katalysatorpartikeln tiber 100 pm schon Gradienten von
tiber 25 K.

Der tiberproportionale Anstieg des Gradienten lsst sich liber die hohere Molzahl der aktiven
Zentren in den groBeren Partikeln erkliren (nz.car ~ dear® Gl. 7.8). Deren Anstieg ist starker
als der der Oberfldche (Fpu: ~ dcar?) und des Wérmetibergangskoeffizienten (0parcas ~ 1/dcar).
Letztlich ergibt sich eine quadratische Proportionalitit des Gradienten vom Katalysator-

partikeldurchmesser (vgl. Gl. 7.3, 7.4, und 7.9).

Generell sind Temperaturerhohungen auch bei niedrigen Aktivitidten von 30 gpp/(gca h), Wie
sie bei 80 °C unter 2,3 bar Ethylenpartialdruck resultierten, nicht auszuschlieBen. In Kap 11.8
sind die Ergebnisse dieser Berechnungen fiir wachsende Partikel in Abhéngigkeit des
Partikeldurchmessers und der Anzahl der Partikel im Agglomerat dargestellt. Fiir Katalysator-
durchmesser von 40 um berechnet sich fiir Partikelzahlen im Agglomerat von 100 bis 1000
noch ein Temperaturgradient im Gasfilm von ca. 2 bis 10 K. Bei 80 um liegen die
Temperaturerh6hungen schon weit héher zwischen 10 und 40 K. In beiden Féllen jedoch

nimmt der Gradient mit wachsendem Partikeldurchmesser wieder schnell ab.

7.3 Berucksichtigung experimenteller Daten

Im Rahmen dieser Arbeit wurde auch das Wachstumsverhalten von einzelnen Partikeln mit
Hilfe der Videomikroskopie wiahrend der Gasphasenpolymerisation untersucht (s. Kap. 3.7, S.
56). Diese Daten konnen mit den Aktivitéits-Zeit-Verldufen der kinetischen Untersuchungen
kombiniert werden. So ist zu bestimmten Zeitpunkten der Polymerisation das Volumen der
Partikel iiber die bekannten Volumenwachstumsfaktoren (V'GF) berechenbar. In Kombination

mit den zu diesen Zeitpunkten gemessenen momentanen Polymerisationsaktivititen (4) sind
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somit realistischere Temperatur-Zeit-Verldufe fiir die einzelnen Partikel unter experimentellen

Bedingungen erhéltlich.

Die Aktivitidt zu den betrachteten Zeitpunkten wurde direkt den Aktivitdts-Zeit-Verldufen (s.
Abb. 6-18) entnommen. Die hier verwendeten Volumenwachstumsfaktoren wurden als
Mittelwerte den Daten der videomikroskopischen Experimente bei 2,3 bar C2 entnommen (s.
Kap. 6.1). Fiir Monomerdriicke von 4,3 bar wurde auf die Daten von Assoup zuriickgegriffen,
der mit CAT1 im selben Reaktorsystem unter vergleichbaren Versuchsbedingungen arbeitete
[1], auch wenn seine Volumenwachstumsfaktoren im Vergleich zu denen fiir niedrige

Monomerdriicke etwas klein erscheinen.

Neben diesen experimentell gesicherten Daten mussten weitere Annahmen gemacht werden:
Wie in Kap. 7.2 wurden fiir die KatalysatorpartikelgroBe dp,x =40 um und die
Agglomeratporositit 450, = 0,5 angenommen. Die Zahl der Partikel im Agglomerat Mgy,
wurde zwischen 200 und 600 variiert. Da keine quantitativen Beziehungen flir die
Entwicklung der Zahl der aktiven Zentren (Fragmentierung, Deaktivierung) vorliegen wurde
als Extremwert wieder eine konstant bleibende Anzahl aktiver Zentren, ausgehend von der
gesamten Beladung des Katalysators (nzq = nzcar = const) angenommen. Eine sich
verdandernde Zahl der aktiven Zentren ist aber iliber die experimentelle Aktivitéts-Zeit-Kurve

in der Berechnung beriicksichtigt.

Einen Uberblick iiber die verwendeten Daten und die Ergebnisse der Berechnungen geben
Tab. 7-1 und die Abbildungen 7-6 und 7-7. In letzteren sind neben der momentanen
Bruttopolymerisationsaktivitét die resultierenden Durchmesser und Temperaturerh6hungen im

Gasfilm fiir das Einzelpartikel sowie ein Agglomerat aus 600 Partikeln dargestellt.

Wie in den zuvor durchgefiihrten theoretischen Analysen sind die Temperaturgradienten der
Einzelpartikel vernachldssigbar. Fiir die Agglomerate berechneten sich je nach Anzahl der
Partikel maximale Temperaturgradient zwischen 2 und 9 K, also im Bereich experimentell

gemessener Daten.
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Tab. 7-1:

123

Stationdre Temperaturgradienten im Gasfilm um Einzelpartikel oder Agglomerate fir
verschiedene Agglomerationszahlen (Nago) unter Einbeziehung experimenteller Daten (VGF, A).
Parametersatz im Ubrigen identisch mit dem des Einzelpartikels (s. Abb. 7-2).

t A VGF | dpai ATpuriGas | Bagglo ATpurtGas | Baggo A TpurtGas | Aaggo A TpurtGas

[min] | [gr/gcarh] | [-] [[um]  [K] |[um] [K] |[um] [K] |[um] [K]

Nggto Nogglo Nggto Nggto
1 200 400 600
2,3 bar C2
0 0,0 1,0 40 0,000 295 0,00 371 0,00 425 0,00
3 13,5 1,7 48 0,047 354 1,27 446 2,01 511 2,64
6 15,1 2,8 56 0,045 414 1,22 521 1,93 596 2,53
9 15,6 3,9 63 0,041 466 1,12 587 1,77 672 2,32
12 16,2 5,6 71 0,038 523 1,03 659 1,64 755 2,15
15 16,8 7,2 77 0,036 569 0,98 716 1,56 820 2,05
30 18,2 16,5 | 102 0,030 751 0,81 946 1,28 1082 1,68
45 16,9 26,5 | 119 0,024 878 0,64 1107 1,02 1267 1,33
60 15,9 36,7 | 133 0,020 980 0,54 1234 0,86 1413 1,12
4,3 bar C2

0 0,0 1,0 40 0,000 295 0,00 371 0,00 425 0,00
5 51,7 3,0 58 0,149 425 4,05 536 6,43 613 8,43
10 71,4 7,0 77 0,155 564 4,22 710 6,70 813 8,77
15 87,5 14,0 96 0,151 710 4,10 895 6,51 1025 8,53
20 101,2 18,0 | 105 0,161 772 4,36 973 6,93 1114 9,08
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Abb. 7-6:
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Stationdre Temperaturgradienten im Gasfilm um Einzelpartikel oder Agglomerate unter

Einbeziehung experimenteller Daten (VGF, A) bei niedrigem Monomerdruck. Parametersatz im Ubrigen
identisch mit dem des Einzelpartikels (s. Abb. 7-2).
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Stationédre Temperaturgradienten im Gasfilm um Einzelpartikel oder Agglomerate unter

Einbeziehung experimenteller Daten (VGF, A) bei hohem Monomerdruck. Parametersatz im Ubrigen

identisch mit dem des Einzelpartikels (s. Abb. 7-2).
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8 Modellierung der Kinetik der Reaktion

Die Ergebnisse der videomikroskopischen und kinetischen Experimente zeigten, dass die
Gasphasenpolymerisation im vorliegenden Fall von physikalischen Vorgéngen beeinflusst
wird, die es in einem mathematischen Modell zu beriicksichtigen gilt. Eine solche
Modellierung ist nahezu unmdoglich. Aus diesem Grunde soll hier die Modellierung der
Kinetik nur iiber ein rein chemisches Modell erfolgen. Zur Beschreibung der Polymeri-
sationsgeschwindigkeit wird auf ein formalkinetisches Modell zuriickgegriffen, wie es von
Bartke [8] fiir die Beschreibung der Polymerisationsaktivitit der Gasphasenpolymerisation

von Butadien mit einem auf Neodym basierenden Ziegler-Katalysator genutzt wurde.

8.1 Reaktionsschema und Modellherleitung

Die in den kinetischen Untersuchungen festgestellten glockenformigen Aktivititsverldufe
lassen sich in zwei Bereiche, einer mit Aktivierungs- und einer Deaktivierungsphase einteilen.

Folgendeses Reaktionsschema wird angenommen:

Aktivierung c Zr + M — P* (ki)
Kettenwachstum : P,* + M — P,* (ky)
Deaktivierung : P,* — P+ Zr (ka)

Der Vorgang der Aktivierung, der wahrscheinlich durch die Fragmentierung der
Katalysatorpartikel verursacht wird (Freisetzung von aktiven Zentren P*), wird hier als
chemische Reaktion formuliert. Weil in den kinetischen Experimenten eine
Druckabhingigkeit der Aktivierungsgeschwindigkeit erkennbar ist (s. Kap. 6.3.2), wird fiir die

Bildung aktiver Zentren eine Reaktion der Zirconocenspezies mit dem Monomer formuliert.

Die Deaktivierungsphase wird durch eine Reaktion 1. Ordnung formuliert. Da die Natur der
Deaktivierung nicht genau bekannt ist, wird hier eine einfache Zerfallsreaktion von aktiven
Zentren angenommen, die eine inaktive Polymerkette und eine inaktive

Metallocenkomponente bildet.

Fiir das Kettenwachstum wird von einer Momomeraddition an einem aktiven Zentrum (P,*)

ausgegangen. In den Molmassenverteilungen von Polymerproben unterschiedlicher
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Einzelexperimente (s. Kap. 11.5) sind keine Schultern oder bimodale Verteilungen in den
GPC-Daten erkennbar, die auf das Vorhandensein von zwei Zentren unterschiedlicher
Reaktivitdt hinweisen konnten. Fiir das Kettenwachstum wird eine Reaktion erster Ordnung
beziiglich der Konzentration des Monomers und der wachsenden Polymerketten

angenommen.

Ubertragungsreaktionen werden nicht beriicksichtigt, da sie keinen Einfluss auf die Zahl der
aktiven Zentren und somit die Polymerisationsaktivitdt haben. Fiir Modellierungen der
Molmassen jedoch miisste das Modell dann um Ubertragungsreaktionen erweitert werden, da
diese die Molmassen verkleinern. Ohne Ubertragungsreaktionen wiirden die ermittelten
Molmassen viel zu hoch abgeschitzt werden, doch im Rahmen dieser einfachen kinetischen

Abschétzung steht die Anpassung der Aktivitdt im Vordergrund.

Durch Bilanzierung der Komponenten im reagierenden Partikel ergeben sich die
Modellgleichungen. Vereinfachend werden keine Stofftransport- oder Temperatureffekte
beriicksichtigt. Daher wird fiir einen gegebenen Druck des Monomeren eine sich im
thermodynamischen Gleichgewicht befindliche, zeitlich konstante Monomerkonzentration im

Polymerpartikel angenommen (vgl. Tab. 11-5, S. 165 im Anhang, Kap. 11.7):
Crr=Cpr gow="konst (8.1)

Der zeitliche Verlauf der Polymerisationsgeschwindigkeit wird durch den zeitlichen Verlauf
der Konzentration der aktiven Zentren bestimmt. Fiir den Ubergangsmetallkomplex des

Zirconiums ergibt sich nach dem Reaktionsschema folgende Gleichung:

d ( Czr VPart ) anr
dt = dt = _ki CM CZr VPart: _ki CM an (82)

Wihrend der Polymerisation steigt stindig das Reaktionsvolumen durch das Wachstum der
Polymerpartikel. Daher nimmt die Konzentration an Metallocenkomponente im
Reaktionsverlauf stindig ab. Dieser ,,Verdiinnungseffekt“ wird durch Verwendung des
Produkts aus Konzentration aktiver Zentren mit dem Partikelvolumen czVp.s, also der

Stoffmenge 7., berticksichtigt. Die Integration der obigen Gleichung ergibt:
n,=n%-exp(—k,c,t) (8.3)

Die Bilanz fiir die Stoffmenge wachsender Polymerketten (aktiver Zentren) ergibt sich an

Hanf des Reaktionsschemas:
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=k;cp n, —k, np. (8.4)

Mit der Anfangsbedingung

lasst sich auch diese Bilanz fiir die Stoffmenge wachsender Polymerketten analytisch 16sen
und fiir die Zahl wachsender Polymerketten erhilt man folgende Beziehung:
ki cM n %r

no,=—2=
P _
ky=kicy

[exp(—kith)—exp(—kdt)] (8.6)

Diese Gleichung lésst sich mit der fiir die Bruttopolymerisationsgeschwindigkeit

A:MMkpcMnP* &pE 8.7)
”Ozr mol , -s '
kombinieren und in die verwendete Einheit tiberfuhren:
3600X ,, Mk, k.cy, Zog
= : exp(—k,c, t)—exp(—k,t) (8.8)
MZr kd_kicM [ M ¢ ] gCat'h

Mit Hilfe der Gl. 8.8 kann versucht werden, den Aktivitits-Zeit-Verlauf der experimentellen
Befunde durch Anpassung der Geschwindigkeitskonstanten fiir die Aktivierung k;, fiir das

Kettenwachstum &, und fiir die Deaktivierung k, zu simulieren.

8.2 Simulation der Polymerisationsexperimente

In einer ersten Anpassung wurden die vollstindigen Aktivitdts-Zeit-Verldufe der
Polymerisationen mit 3,5 mg ungemahlenem CAT 1 bei 4,3 bar C, bei unterschiedlichen
Temperaturen angepasst. Doch konnten anschlieBend mit den so ermittelten kinetischen
Konstanten die Ergebnisse zur Druckabhingigkeit der Polymerisation nicht wiedergegeben
werden, die simulierten Werte lagen viel zu hoch. Allerdings resultierten diese kinetischen

Konstanten aus Anpassungen der Aktivitdts-Zeit-Kurven von Experimenten, in denen es zur



Kapitel 8: Modellierung der Kinetik der Reaktion 129

Uberhitzung der reagierenden Partikel gekommen ist. Daher sind diese hohen Abweichungen

erklarbar.

Um das Problem der Uberhitzung von Partikeln weitestgehend zu minimieren und trotzdem
eine Abschitzung der kinetischen Konstanten zu ermoglichen, wurden die Aktivitéts-Zeit-
Verldaufe bei unterschiedlichen Temperaturen nicht vollstindig bis ins Aktivitdtsmaximum
angepasst. Zunédchst wurden die kinetischen Konstanten fiir die Polymerisation bei 2,3 bar C,
und 80 °C angefittet (s. Abb. 8-2, oben), weil hier wegen der schwachen Polymerisations-

aktivitét iiber den gesamten Verlauf die geringsten Temperaturgradienten zu erwarten waren.

Nach Berechnung der Monomerkonzentration (vgl. Tab. 11-5, S. 165 im Anhang, Kap. 11.7)
fiir die beiden hoheren Driicke von 4,3 und 5,3 bar C, bei 80 °C (s. Abb. 8-2, Mitte und
unten) liefen hier die simulierten Werte in das Niveau der experimentellen Verldufe gegen
Ende der Reaktionszeit von 240 Minuten. Dies macht Sinn, wenn man beriicksichtigt, dass die
gemessenen Temperaturerhohungen im Partikelbett schon nach 60 bis 120 Minuten
Polymerisationszeit abgeklungen waren (vgl. Kap. 6.4). Daher ist eine Abkiihlung der Partikel
auf die vorgegebene Polymerisationstemperatur nach 240 min Reaktionszeit als

wahrscheinlich anzunehmen.

SchlieBlich erfolgte die Anpassung der Experimente bei 70 bzw. 80 °C und 4,3 bar C; (s.
Abb. 8-3) unter Beriicksichtigung der unter diesen Bedingungen abweichenden
Monomerkonzentrationen an die experimentellen Werte. Dazu wurden die kinetischen
Konstanten so verdndert, dass die simulierten Werte mit denen der experimentellen Werte in
dhnlicher Weise wie o. g. nur gegen Ende der Aktivititskurven libereinstimmten. Die unter
diesen Bedingungen erhaltenen Geschwindigkeitskonstanten und die Aktivierungsenergien
sind in Tab. 8-1 zusammengefasst. Mit dem Modell sind auch die Experimente niedriger
Aktivitéit, die ohne Topf durchgefiihrt wurden, gut beschreibbar (s. Abb. 8-1, alle {ibrigen

Simulationen beziehen sich auf Experimente mit Topf).
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Tab. 8-1: Angepasste kinetische Parameter fiir die Polymerisationen mit 3,5 mg ungemahlenem CAT1
bei 70, 80 und 90 °C (jew. bei 4,3 bar C).

Aktivierung Kettenwachstum Deaktivierung
k; [/(mol*s)] k, [l/(mol*s] k, [1/5]
70 °C 0,100 500 0,00004
80 °C 0,155 800 0,00008
90 °C 0,250 1400 0,00016
ko 1,645E+06 6,325E+10 3,375E+06
E, [J/mol] 47400 53300 71800

=
X
<
O
2
S
2
f'g Punkte: Experiment
Z 19 - Linie: Modell mit T = 80 °C
X
< 10 -
5 _
0 T T T T T
0 20 40 60 80 100 120
Zeit [min]

Abb. 8-1:  Simulation und Daten eines einzelnen Experiments ohne Verwendung des Topfs
(Polymerisation bei 4,3 bar C,, und 80 °C mit 3,5 mg ungemahlenem CAT1, vgl. Abb. 6-26, Mitte).
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Abb. 8-2:  Experiment und Simulation bei Variation des Drucks mit dem ungemahlenem CAT1.
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Experiment und Simulation bei Variation der Temperatur mit dem ungemahlenem CAT1.



Kapitel 8: Modellierung der Kinetik der Reaktion

500
70 °C (4,3 bar/3,5 mg)
E 400 - —— Experiment
S Simulation
2 300 -
w
[+
2
:E 200 -
=
X 100
<
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Zeit [min]
500
= 80 °C (4,3 bar/3,5 mg)
= 400 - .
= —— Experiment
O
g 300 - Simulation
a
=
« 200 -
:‘sg
=
£ 100 -
< —
O T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Zeit [min]
500
90 °C (4,3 bar/3,5 mg)
= 400 - — Experiment
*I—
S Simulation
S 300 -
w
[+
2
x= 200 -
E
X 100 -
<
—_— |
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

Abb. 8-4:

Zeit [min]

133

Experiment und Simulation bei Variation der Temperatur mit dem gemahlenem CAT1g.
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8.3 Beriicksichtigung der Temperaturerhohungen der Partikel

Im Folgenden wurde das chemische Modell erweitert, um experimentell gemessene
Temperatur-Zeit-Verldufe zu implementieren. Hier wurde auf die Aktivitits- und Temperatur-
Daten des Experiments zuriickgegriffen, dass unter vergleichbaren Bedingungen wie die

Experimente des kinetischen Screenings stattfand (s. Abb. 6-25, unten):

7 mg ungemahlener CATI
4,3 bar C2,
80 °C im Reaktormantel

Verwendung des Topfs

Uber einen Arrhenius-Ansatz wurden die kinetischen Konstanten k, k, und ks den
experimentell ermittelten Temperaturen angepasst. Dazu wurden die Aktivierungsenergien
genutzt, die in den zuvor durchgefiihrten Simulationen erhalten worden waren (s. Tab. 8-1).
Des weiteren wurde auch die Loslichkeit des Monomers mit Hilfe eines Arrhenius-Ansatzes

(Literaturdaten, s. Anhang, Kap. 11.7) an die Temperatur angepasst.

In Abb. 8-5 sind die Ergebnisse der Simulation fiir ein Experiment des ungemahlenen
Katalysators dargestellt. Es zeigte sich, dass die im Polymerbett gemessenen Temperaturen
(,,Texp™) nicht ausreichten, um mit den zuvor ermittelten Aktivierungsenergien die
experimentelle Bruttopolymerisationsaktivitidt (,,Experiment™) zu beschreiben. Die Werte
(,,Modell mit Tgy,) lagen nur geringfiigig oberhalb der Werte der urspriinglichen Modellkurve
(,Modell mit T = 80 °C*). Umgekehrt konnte der Anfangsverlauf der experimentellen
Aktivitdt (,,Modell mit Tsima™) Uber eine Anpassung der Temperatur auf hoherem Niveau
(» Tsimu™) gut beschrieben werden. Nach 10 Minuten jedoch war keine Anpassung der Daten

mehr moglich, weder durch hohere noch niedrigere Temperaturen.

Auffillig ist auch das Minimum im simulierten Temperaturverlauf, dass nétig ist, die ersten
zehn Minuten der Polymerisation exakt zu beschreiben. Fiir den gemahlenen Katalysator
(ohne Abbildung) ergab sich ein identisches Bild: Schon vor dem experimentellen Maximum
setzte die Desaktivierung ein und nur die ersten fiinf Minuten konnten exakt wiedergegeben
werden. Doch ein Minimum in der Temperaturentwicklung zu Beginn der Polymerisation war

hier nicht mehr vorhanden.
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Abb. 8-5: Simulation der Bruttopolymerisationsaktivitét eines Polymerisationsexperiments mit und ohne
Beriicksichtigung des experimentellen Temperatur-Zeit-Verlaufs (Tey), sowie Versuch einer Anpassung
der Temperatur (Tsimu) an die experimentell ermittelte Aktivitat.
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9 Diskussion

91 Partikeluntersuchungen und Videomikroskopie

Wie in Kapitel 6.3 ausfiihrlich beschrieben, zeichnen sich die untersuchten Metallocen-
katalysatoren durch glockenformige Aktivitits-Zeit-Kurven aus. Dabei geht man im
Allgemeinen davon aus, dass die Beschleunigung der Polymerisation (Aktivierungsphase)
durch die Freisetzung von polymerisationsaktiven Zentren wéhrend der Zerkleinerung des
Katalysatortriagers zu Beginn der Polymerisation herriihrt. Man konnte davon ausgehen, dass
im Aktivititsmaximum die Fragmentierung abgeschlossen ist und alle aktiven Zentren an der
Polymerisation teilnehmen. Doch erscheint im vorliegenden Fall trotz der hohen
Polymerisationsaktivitdten der Zeitpunkt des Auftretens des Aktivitdtsmaximums mit 20 bis
40 Minuten sehr spit im Vergleich zu den in der Literatur berichteten zeitlichen Verldufen der
Fragmentierungsprozesse (vgl. Kap. 3.4.4, S. 36). Daher sollte das Fragmentierungsverhalten
der Katalysatoren ndher untersucht werden. Dazu wurde u. a. die Videomikroskopie genutzt,
um das Partikelwachstum online zu verfolgen und anschliefend die Schmelzen der gebildeten

Polymerpartikel in Bezug auf Katalysatorfragmente zu untersuchen.

9.1.1 Fragmentierung des Katalysatortragers :

Durch die videomikroskopische Untersuchung der geschmolzenen Polymerpartikel
konnte die Fragmentierung des Katalysatortrdgermaterials sichtbar gemacht werden. Dabei
fand die Fragmentierung nicht schlagartig zu Beginn der Polymerisation statt, wie es bei
MgCl,-getragerten Ziegler-Katalysatoren der Fall ist, sondern verlief kontinuierlich wihrend
der Polymerisation. Auch handelte es sich nicht um einen von auflen nach innen fortschrei-
tenden Prozess, wie es in dem REF-Modell (Crioverra, vgl. S. 44) oder dem Particle-Growth-
Modell der Arbeitsgruppe um Fivk (vgl. S. 45) beschrieben wird. Vielmehr gingen die Briiche
durch das gesamte Trigerkorn und es fand eine sukzessive Zerkleinerung in dann weiter
fragmentierende Fragmente statt. Eine solche Fragmentierung wurde im IRSF-Modell von
Chioverra er. ar. [26,27] (vgl. S. 46) beschrieben. Der entscheidende Unterschied zu
Criovertas Modellrechnungen liegt im vorliegendem Fall in dem Zeitrahmen, in dem die
Fragmentierung abgeschlossen wird. Wihrend nach Modellrechnungen von CrioverTa ET 4L.
die vollstandige Fragmentierung bis zur PrimérpartikelgroBe (30 nm) nach spétestens vier

Minuten abgeschlossen sein soll, liegt im vorliegenden Fall eine weitaus langsamere
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Fragmentierung vor — und das bei anndhernd vergleichbaren Reaktionsbedingungen und

Polymerausbeuten (vgl. Tab. 9-1).

Tab. 9-1: Vergleich der Modellrechnungen des IRSF-Modells mit den experimentellen Ergebnissen
der vorliegenden Untersuchung.

Katalysatoraktivitiit Fragmentierungsdauer
ng/(gCat . h) min
17 > 240
Vorliegende Arbeit

75 >30

1 66

CHIOVETTA ET AL * 50 4
10 000 0,01

*vgl. S. 46 und [26,27]

Die Geschwindigkeit der Fragmentierung des Trigermaterials wurde durch die Polymeri-
sationsgeschwindigkeit beeinflusst und nahm bei hoheren Monomerdriicken mit steigender
Polymerisationsaktivitidt zu. Das wird zum einen bei Vergleich der Entwicklung der Frag-
mentgrofenverteilungen aus den videomikroskopischen Aufnahmen der Polymerschmelzen
deutlich. Zum anderen konnte auch indirekt iiber die DSC-Untersuchungen ein langsamer,
von den Polymerisationsbedingungen abhédngiger Fragmentierungsprozess nachgewiesen
werden (s. Kap. 5.7.3). Bei einem friilhen Abschluss der Fragmentierungen hétten die
normierten Kristallisationsgeschwindigkeitskonstanten in ein konstantes Niveau laufen
miissen. Im Falle einer schlagartigen Fragmentierung hitten sie sich gar nicht dndern diirfen,
da dann in jeder Probe praktisch identische Katalysatorfragmente hitten vorliegen miissen.
Besonders deutlich wird das, wenn man die Konstanten fiir Partikel vergleicht, die trotz
unterschiedlicher Polymerisationsbedingungen einen anndhernd identischen Katalysator-
massenanteil aufweisen (in Tab. 6-2 Fett markiert). Die Probe bei 10 min und 4,3 bar C,
kristallisiert rund 4 mal schneller aus als die bei 30 min und 2,3 bar C,. Tatsdchlich hat die
schneller kristallisierende Probe ein kleineres Maximum der Fragmentgrof3enverteilung, wie
aus den Untersuchungen der Schmelzmikroskopie direkt ersichtlich (s. Abb. 6-13.) Die
Polymerproben von Experimenten bei 10 min und 4,3 bar C, hatten eine Fragment-
groBBenverteilung bei ca. 10 um, wéhrend die Proben bei 30 min und 2,3 bar C; ein deutlich
hoheres Maximum bei ca. 15 um aufwiesen. Die mit fallender FragmentgroBe steigende

Fragmentoberflache beschleunigt somit deutlich die Bruttokristallisationsgeschwindigkeit.
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9.1.2 Verhalten einzelner Katalysatorpartikel und Anteil inaktiver Partikel

In den wiéhrend der Polymerisation durchgefiihrten Videomikroskopie-Experimenten wurde
deutlich, dass bei allen drei Metallocenkatalysatoren nicht alle eingesetzten Katalysator-
partikel eine sichtbare Polymerisationsaktivitidt aufwiesen. Der Anteil inaktiver Katalysator-
partikel betrug zwischen 17 und 32 %. Aullerdem war ein unterschiedliches Wachs-
tumsverhalten der Partikel festzustellen, nicht alle aktiven Partikel wuchsen mit derselben

Geschwindigkeit.

Das unterschiedliche Polymerisationsverhalten einzelner Partikel und der relativ hohe
Anteil inaktiver Katalysatorpartikel konnen unterschiedliche Ursachen haben:
1. Unterschiedliche Beladung mit Metallocen-Aktivkomponente und/oder
Aktivator der einzelnen Katalysatorpartikel.

2. Inhomogenitit des Katalysatortrigers beziiglich seiner Porositit und
mechanischen Festigkeit.

3. morphologische Unterschiede (Porositit) der wachsenden Polymerpartikel.

Katalysatorpartikel mit unterschiedliche Beladungen mit Metallocenspezies und/oder
Aktivator konnen unterschiedliche Polymerisationsaktivititen in den einzelnen Partikeln
aufweisen. Zusitzlich kdnnen noch unterschiedlich stark ausgeprégte radiale Konzentrations-
gradienten der Metallkomplexe im Partikel vorhanden sein. Ein weiterer, wichtigerer Aspekt
sind strukturelle Unterschiede zwischen den einzelnen Partikeln. Die mechanische Festigkeit
des Katalysatorkorns ist letztendlich ein wichtiger Faktor bei dessen Fragmentierung und
damit bei der Aktivititssteigerung durch Freisetzung aktiver Zentren innerhalb des
Katalysators (vgl. Kap. 3.4.4). Aullerdem kdnnen verschiedene Partikel eine unterschiedliche
Porositit mit unterschiedlichen Hohlraumanteilen und Wandstirken aufweisen, die letztlich
zu unterschiedlichen Fragmentierungs- und Wachstumsverhalten fiihren. Ebenso wie die
Porositdt des Katalysatorpartikels Einfluss auf die Aktivitdt hat, kann die entstehende
Polymerporositiit individueller Partikel in ihrem Wachstum unterschiedlich sein, was
wiederum Einfluss auf den Massentransport des Monomers sowie dem Wéarmetransport vom
aktiven Zentrum zum Partikelrand hat (s.a. Kapitel 6.2.2 und 7). Schlielich liegt der
Katalysator nicht nur in einer definierten KorngroBe, sondern innerhalb einer
Korngroflenverteilung vor. Daher koénnen alle genannten Effekte verschieden stark

ausgepragt sein.

In der Literatur sind &hnliche Untersuchungen beschrieben worden, die teils zu

unterschiedlichen Ergebnissen kamen. So zeigen Kvoke er. 4r. [50] fir einen auf Silica
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getragerten Metallocenkatalysator eine Kurvenschar fiir das Wachstum von 40 FEinzel-
partikeln. Auch hier wurde unterschiedliches Wachstumsverhalten einzelner Partikel ermittelt,
wobei im Gegensatz zu den Ergebnissen der vorliegenden Arbeit eine deutliche Zunahme der
Wachstumsgeschwindigkeit mit zunehmender KatalysatorpartikelgroBBe vorlag. Zoriver und
von Girarpr [87,96,97,98] dagegen berichten von einem unterschiedlichen, aber grofen-
unabhéngigen Wachstumsverhalten individueller Partikel im Falle eines auf Silica getrdgerten
Ziegler-Katalysators. Parer er. 4L. [68] dagegen konnten fiir einen auf MgCl, getragerten

Ziegler-Katalysator keine signifikanten Unterschiede im Wachstumsverhalten feststellen.

Bei dem Vergleich der unterschiedlichen Ergebnisse kristallisiert sich also der Einfluss des
Tragermaterials, im Besonderen dessen Fragmentierbarkeit, als entscheidender Faktor heraus.
Bei Verwendung des praktisch schlagartig fragmentierbaren Tragermaterials MgCl, [17] sind
die Wachstumsgeschwindigkeitsprofile der Partikel praktisch identisch. Das ist jedoch nicht
der Fall, wenn Silica genutzt wird, dessen Fragmentierung einen gewissen Zeitraum
beansprucht. Ob nun eine Abhéngigkeit des Wachstums zur urspriinglichen Partikelgrof3e
besteht oder nicht, kann mdglicherweise auch auf unterschiedliche Sorten der genutzten Silica
zuriickzufithren sein. So wurden in der Arbeitsgruppe um Fivk [50] in der Regel Kieselgele
des Herstellers Cromprron angewendet [73]. Dagegen handelt es sich bei dem Tréiger der in

dieser Arbeit verwendeten Katalysatoren um Kieselgel der Firma Grace.

Kritische Betrachtung der Ergebnisse:

Fiir den relativ hohen Anteil inaktiver Partikel kann auch ein Eintrag von Verunreinigungen
in den Reaktor durch die Monomerzufuhr (trotz der intensiven Reinigung) nicht ausge-
schlossen werden. Das wird besonders deutlich, wenn man bedenkt, dass eine Mindestmenge
an Katalysator von 3,5 mg nétig ist, um die Polymerisation zu starten (vgl. Kap. 6.3.1). Man
muss allerdings davon ausgehen, dass alle im Reaktor anwesenden Partikel einem solchen
Vergiftungseffekt in gleicher Weise ausgesetzt sind. Daher ist es unwahrscheinlich, das einige
Partikel vollkommen desaktiviert werden, wiahrend andere ihre Aktivitdt unverdndert
behalten. Letztendlich bleibt zumindest der beobachtete Effekt einer breiten Verteilung des
individuellen Polymerisationsverhaltens bestehen, selbst wenn inaktive Partikel nur auf
reaktorspezifische Vergiftungserscheinungen zuriickzufiihren sind. Doch weiterfithrende
Experimente [1,2] mit mehreren Reaktoren an zwei verschiedenen Polymerisationsanlagen
haben fiir CAT1 ebenso einen hohen Anteil inaktiver Partikel gezeigt, was darauf hinweist,
dass dies eine FEigenschaft des Katalysators und nicht der Reaktoren wund/oder

Polymerisationsanlagen ist.
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An dieser Stelle sollte auch angemerkt werden, dass die Ergebnisse zum individuellen
Polymerisationsverhalten einzelner Partikel im Gegensatz zum Anteil der aktiven Partikel
auf einer statistisch kleineren Basis liegen. Aufgrund des hohen Aufwands bei der manuellen
Bildanalyse wurden hier insgesamt nur 100 Partikel ausgewertet, wéhrend fiir die Ermittlung
des Anteils aktiver Partikel iiber 2300 herangezogen wurden. Zu denen in der Literatur
[68,50] beschriebenen Ergebnissen wird aber nicht angegeben, wie viel Partikel insgesamt in
den jeweiligen Versuchsreihen ausgewertet wurden. Daher ist ein mdglicher statistischer

Einfluss bei dem Vergleich der unterschiedlichen Ergebnisse nicht génzlich auszuschlieBen.

9.1.3 Agglomerationsneigung der Katalysatorpartikel

Wihrend der Vorbereitungen der videomikroskopischen Experimente war ein deutlicher
Unterschied im Agglomerationsverhalten der drei Metallocenkatalysatoren festgestellt
worden (s. S. 80). Bei der Bewertung der Ergebnisse zur Agglomerationsneigung ist zu
beachten, dass es sich hierbei um subjektive Erfahrungen bei der Handhabung der
Katalysatoren bei der Vorbereitung zur Bildaufnahme handelt. Diese sind nicht
quantifizierbar. Bei einem schnellen Screening verschiedener Katalysatoren mittels der
Videomikroskopie kann diese Beobachtung jedoch als interessantes Nebenresultat zu einer
groben Einteilung der Katalysatoren in ,stark-“, ,mittel-“, bzw. ,,geringagglomerierend*
filhren. Dies kann als durchaus wichtiger Teilaspekt flir die Leistungsfiahigkeit eines
Katalysators in einem moglichen Gasphasenprozess (Wirbelschicht) dienen, da eine geringere
Agglomerationsneigung zu einer besseren Fluidisierbarkeit, weniger Wandbelagsbildung, aber

vor allen Dingen zu geringerer Partikeliiberhitzung fiihren kann.

9.14 Polymerporositit

In den SEM-Aufnahmen war sichtbar, dass die grolen Polymerpartikel aus einem Agglomerat
von Subpartikeln bestanden. Auch das deutet fiir hoch aktive Katalysatorpartikel auf eine
deutliche Fragmentierung des Katalysatortrigers hin. Die Subpartikel wurden
hochstwahrscheinlich durch Polymerisation um einzelne Katalysatorfragmente herum
gebildet. Bei kleinen Partikeln war eine glatte Oberfliache sichtbar, was durch eine geringe
oder sogar iiberhaupt nicht eingesetzte Fragmentierung des Katalysatorpartikels erklirbar
wire. In beiden Fillen waren zwischen den Subpartikeln oder in Rissen der Oberfliche eine
deutliche Porenstruktur vorhanden. Diese Porositdt lie sich auch durch die computertomo-

grafischen Aufnahmen belegen. In den Schnittbildern waren grof8e Hohlrdume und in dem



Kapitel 9: Diskussion 141

generiertem dreidimensionalen Modell ein Polymernetzwerk mit einem ausgepriagten
Kanalsystem erkennbar. Die hohe Porositit der Polymerpartikel von schitzungsweise 50 % ist
eine wichtiger Befund der CT-Untersuchungen. Denn sie bestimmt letztendlich das Ausmaf
der Diffusionsbarriere, die das Monomer wéhrend der Polymerisation auf seinem Weg zum
aktiven Zentrum iiberwinden muss. Bei diesen hohen Porositéten ist damit der Diffusionsweg
des Monomers im Polymeren viel kiirzer als in einem kompakten Partikel gleichen
Durchmessers, was den Monomertransport erheblich beschleunigt. Damit lieBe sich auch
begriinden, warum FEccerr [25] fir die Deaktivierung von Metallocenkatalysatoren keine

Diffusionseffekte feststellen konnte (s. Kap. 3.3.2).

Fir den Katalysator CAT1 war es mdglich aus analytischen Daten dessen Porositit zu
berechnen: Sie liegt bei 50 % (s. Anhang, Kap. 11.6). Unter der Annahme, dass sich die
Porositdt in allen Polymerpartikeln gleich verhélt und {iber den gesamten Polymerisations-
verlauf nicht verdndert, kann man die Porositidt somit als einen konstanten Wert betrachten.
Das wiirde Modellierungen, die morphologische Aspekte miteinbeziehen, erheblich
vereinfachen. Ob diese Annahme allerdings gerechtfertigt ist, ist zumindest fraglich. Die
Ergebnisse des Anteils inaktiver Partikel und des individuellen Polymerisationsverhaltens der
polymerisierenden Partikel (s. Kap. 6.1) spricht eher dagegen. Denn diese Unterschiede
konnen auch damit erkldrbar sein, dass jedes individuelle Polymerpartikel auch eine

individuell unterschiedlich stark ausgepriagte Porositét bildet.

9.2 Kinetik der Gasphasenpolymerisation von Ethylen

9.2.1 Einfluss der Katalysatoreinsatzmenge

Im Rahmen der Vorexperimente zur Polymerisationskinetik wurde eine nichtproportionale
Abhingigkeit der Polymerausbeute von der eingesetzten Katalysatormenge ermittelt (s. 6.3.1,

S.98). Als Ursache fiir diese Abweichungen sind folgende Ursachen denkbar:

Katalysatorvergiftung
Partikeliiberhitzung

Die mit geringen Katalysatormengen beobachteten unterproportionalen Polymerausbeuten
konnen auf Katalysatorvergiftung zuriickgefiihrt werden, welche durch kleine Mengen an
Verunreinigungen im Reaktionsraum ausgeldst wird, die trotz intensiver Monomerreinigung

kontinuierlich in den Reaktor eingetragen werden.



Kapitel 9: Diskussion 142

Die iiberproportionalen Polymerausbeuten mit hohen Katalysatoreinsatzmengen (7 mg)
konnen durch das Auftreten von Partikeliiberhitzungen erklirt werden. Die Partikel im
dichter gepackten Bett erzeugen mehr Warme, die nicht mehr effektiv abtransportiert werden

kann. Das fiihrt zu einer Selbstbeschleunigung der Reaktion und verstirkter Aktivitit.

Im Falle von noch hoheren Katalysatormengen (10 mg) weist der steilere Anstieg am Anfang
des Aktivitits-Zeit-Verlaufs auf eine noch stirkere Selbstbeschleunigung und damit das
Auftreten von stirkeren Uberhitzungen hin. Hohe Uberhitzung kénnen jedoch auch
Eigendesaktivierungsreaktionen verstirken, die die Konzentration an aktiven Zentren in den
Partikeln senken. AuBerdem nimmt die Monomerldslichkeit im Polymer mit steigender
Temperatur ab. Beide Effekte konnen den Abfall der Aktivitits-Zeit-Verldufe und die
praktisch identische Polymerausbeute im Vergleich zum Einsatz von 7 mg Katalysator
erkldren (vgl. auch Kap. 6.3.6 und 11.7). Die bei erhohten Temperaturen verringerte
Monomerloslichkeit im Polymer kann auch das Auftreten der Minima in den Aktivitéts-Zeit-
Verlaufen bei Katalysatormengen von 7 und 10 mg erkliren. Die hier auftretenden
Partikeliiberhitzungen konnen die Monomerkonzentration im Polymerpartikel soweit

verringern, dass die Aktivitdt abfallt, bis sich das Partikel wieder abgekiihlt hat.

Um Katalysatorvergiftung und Temperatureffekte zu minimieren, wurden daher weitere
Experimente  weitestgehend im  bevorzugten  Arbeitsbereich von 3,5 bis 5 mg
Katalysatoreinsatzmenge durchgefiihrt. In diesen Aktivitits-Zeit-Verldaufen ist das Fehlen
von zeitlichen Aktivititsminima auffillig, wie sie bei der Polymerisation mit hoheren
Katalysatoreinsatzmengen (7 und 10 mg) bei 80 °C aufgetreten waren (vgl. Abb. 6-15). Das
lieB zumindest auf eine Reduktion der bei hoherem Katalysatoreinsatz vorliegenden
Uberhitzungen schlieBen. Massen- und Wirmetransportlimitierungen konnten jedoch auch

hier nicht ganz ausgeschlossen werden. Auf diese soll im Folgenden eingegangen werden.

9.2.2 Temperatureffekte

Die Messungen der Temperatur im Partikelbett zeigten, dass sich die Temperatur-
erh6hungen beim ungemahlenen Katalysator mit ca. 5-10 °C noch in Grenzen hielten. Im
Falle des zu hoherer Agglomeration neigenden gemahlenen Katalysators sind jedoch

Temperaturerh6hungen bis 22 °C ermittelt worden.

Der Einfluss von Temperatureffekten bei der Gasphasenpolymerisation in unbewegten
Partikeln hat sich schon in einigen Ergebnissen angedeutet, so z. B. bei dem Auftreten von

Minima in den Aktivititskurven bei erhohten Katalysatoreinsdtzen (Kap. 6.3.1). Auch bei
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schlechter Partikelverteilung auf dem Reaktorboden zeigten sich deutliche Temperatur-
effekte. Im Extremfall eines Katalysatorhaufwerks (Abb. 6-19) ergab sich eine sehr geringe
Grundaktivitdt mit einzelnen Aktivitdtsspitzen. Doch reichte diese geringe Aktivitdt aus, um
die Temperatur im Haufen so stark ansteigen zu lassen, dass in seinem Zentrum das
Partikelagglomerat zu einer festen Masse von gelber Fiarbung zusammenschmolz. Generell
neigten die Polymerpartikel unter diesen Bedingungen zu verstirkter Agglomeration. Im
Gegensatz zu den Experimenten mit gut verteiltem Katalysator bildete sich kein lockeres
Polymerbett, sondern es entstanden feste Partikelagglomerate. Die hohen Temperaturen
fiihrten zu geringerer Monomerkonzentration im Partikel, sowie verstirkter Katalysator-

eigendeaktivierung.

Auch die Verwendung des Topfs im Reaktor verstirken die Temperatureffekte. Urspriinglich
war der Edelstahltopf zur exakten Einwaage des Katalysators und Auswaage des Polymers
eingefiihrt worden. Eine deutliche Erh6hung sowohl der integralen als auch der maximalen
Aktivitdt bei Verwendung des Topfs war bei allen angewandten Reaktionsbedingungen
bemerkbar (vgl. dazu auch Abb. 11-12 im Anhang, Kap. 11.4, S. 160). So verdoppelte sich
fast die Polymerausbeute durch die Anwendung des Topfs mit 7 mg ungemahlenem
Katalysator. Der Topf kann allerdings auf zwei Weisen auch zur Partikeliiberhitzung

beitragen:

Edelstahl hat eine 15 bis 20-fach geringere Warmeleitfahigkeit als Aluminium.
Zwischen Topfauflen- und Reaktorinnenwand befindet sich ein kleiner Spalt, der den
Widerstand im Waérmeiibergang erhoht. Dieser Spalt kann aufgrund der rauen
Oberfléche der Reaktorinnenwand nicht weiter reduziert werden. Wiérmeleittréger
zur Uberbriickung des Spaltwiderstandes konnen wegen des hoch empfindlichen
Metallocenkatalysators nicht eingesetzt werden.
Generell war ein synchroner Verlauf von Aktivitits- und Temperaturentwicklung im
Partikelbett auffdllig. Dieser war praktisch in allen Experimenten unabhidngig von den
Reaktionsbedingungen festgestellt worden. Es ist daher anzunehmen, dass generell hohe
Aktivititen auch zu hohen Uberhitzungen fiihren und umgekehrt. Die unzureichend
abgefiihrte Reaktionswiarme beschleunigt damit wiederum die Polymerisation, was zu noch
hoherer Uberhitzung fithrt usw. (Selbstbeschleunigung, Runaway ...). Damit ist die starke
Aktivititsbeschleunigung des gemahlenen Katalysators neben einer hoheren Katalysator-
effektivitit (s. u.) auch durch die erhohte Temperatur in den Partikeln begriindbar. Dies
wird durch die Berechnungen unterstiitzt, nach denen in kleineren Partikeln hohere

Temperaturerh6hungen zu erwarten sind. Thre geringeren Oberfldchen konnen die entstandene

Wirme weniger gut abfithren als groBere Partikel. Daher trdgt auch die erhdhte
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Partikeltemperatur des gemahlenen Katalysators, die {iber die Temperatur des Partikelbetts
indirekt nachweisbar war, zur verstirkten Selbstbeschleunigung der Polymerisations-
geschwindigkeit bei (s. u.). Die verstirkte Agglomerationsneigung des gemahlenen
Katalysators kann ein weiterer Grund fiir dessen verstirkten Uberhitzungen sein. Auch dies ist
in Ubereinstimmung mit den theoretischen Berechnungen, wonach grofere Agglomerate zu

stirkeren Uberhitzungen neigen (vgl. Kap. 7).

Der ebenso starke und abrupt einsetzende Abfall der Aktivitit des gemahlenen Katalysators
lasst sich durch folgende Griinde erkléren:
« Ethylenkonzentration: Mit steigender Temperatur nimmt die Ethylenkonzentration

im bereits gebildeten Polymer ab. Die Konzentration am aktiven Zentrum fallt, die
Beschleunigung stoppt und die Aktivitit durchlduft ihr Maximum.

+ Deaktivierung: Deaktivierungsreaktionen werden durch diese erhdhten Tempe-
raturen beschleunigt (s. u.) und die Konzentration der aktiven Zentren fallt.

 Abkiihlung: Bei abnehmender Aktivitit aus o. g. Griinden kommt es zu einer
langsamen Abkiihlung und damit zu weiterer Verringerung der Polymerisations-
geschwindigkeit.
Da wegen des synchronen Verlaufs von Aktivitit und Temperatur eine Abschitzung der
Temperatur aus der gemessenen Aktivitdt erfolgen kann, sind somit auch die Temperatur-
maxima der Experimente ohne Temperaturmessungen alleine iiber die Hohe der Aktivitét
abschédtzbar. So ist z.B. fiir das Aktivitdtsmaximum bei 450 gpr/(gcar™h) im Rahmen der
Experimente zur thermischen Vorbehandlung des gemahlenen Katalysators (s. Abbildungen

6-22 und 6-23) eine Temperaturerh6hung von tiber 25 °C anzunehmen.

9.2.3 Stofftransporteinfliisse

Ob Stofftransporteinfliisse vorliegen, kann aus den Experimenten unter Variation der
Katalysatormenge nicht geschlossen werden, da der Stofftransport nicht durch die Anzahl
sondern die GroBe der Partikel beeinflusst wird. Eine Proportionalitit der Aktivitdt von der
eingesetzten Katalysatormenge kann auch bei Einfluss von Stofftransportlimitierung innerhalb
der Partikel vorliegen. Daher konnen Stofftransferlimitierungen bei allen Katalysator-
einsatzmengen nicht ausgeschlossen werden (vgl. Kap. 6.3.5). Durch das Mahlen des
Katalysators wurde allerdings die Stofftransportlimitierung im ungemahlenen Katalysator

deutlich.

Eine Moglichkeit, Stofftransportlimitierungen darzustellen ist die Verwendung des

Thielemoduls @. Dieses beschreibt das Verhéltnis der charakteristischen Polymerisationszeit
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zur effektiven Diffusionszeit. Fiir sphérische Partikel mit dem Radius 7, ergibt sich fiir den

Thiele-Modul

q)_rPalt kp‘ch (91)
3 D
und fiir den Effektivititsfaktor (Porennutzungsgrad)
n= i . ( ; _ l ) 92
¢ tanh®d @ ©-2)

Der Zusammenhang vom Porennutzungsgrad und Thiele-Modul ist in Abb. 9-1 dargestellt.

Durch das Mahlen des Katalysators wird der Katalysatorpartikelradius verkleinert, wodurch
der Thiele-Modul fdllt und der Effektivititsfaktor steigt. Die hohere Aktivitdt des
gemahlenen Katalysators ist somit auf einen hoheren Porennutzungsgrad n

zuriickzufiihren.

Effektivitatsfaktor,n) [-]

0,1
0,1 1 10 100
Thiele-Modul, ® []

Abb. 9-1:  Zusammenhang zwischen Thiele-Modul und Effektivitétsfaktor.

Auch durch eine andere Betrachtungsweise ldsst sich die hohere Aktivitit des gemahlenen
Katalysators erkldren: Durch das Mahlen wird die normalerweise wdhrend der Polymerisation
stattfindende Fragmentierung des Trigers und die damit verbundene Freisetzung aktiver
Zentren vorweggenommen. Zu Beginn der Polymerisation liegt daher eine grofere Zahl
zuginglicher aktiver Zentren vor, was eine hohere Polymerisationsgeschwindigkeit zur Folge

hat. Die Annahme, dass durch den Fragmentierungsprozess des ungemahlenen Katalysators
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erst die aktiven Zentren allméhlich freigesetzt werden, bestitigt sich durch das Experiment

mit dem gemahlenen Katalysator.

Ein weiterer Aspekt, der zur hoheren Aktivitdt des gemahlenen Katalysators beitrdgt, ist die
Uberhitzung der kleineren Partikel. Thre geringeren Oberflichen kénnen die entstandene
Wiérme weniger gut abfiihren als groBere Partikel. Daher trdgt auch die erhdhte
Partikeltemperatur des gemahlenen Katalysators, die {iber die Temperatur des Partikelbetts
indirekt nachweisbar war, zur verstirkten Selbstbeschleunigung der Polymerisations-

geschwindigkeit bei.(s. u.).

Mit Erh6hung der Einsatzmenge des gemahlenen Katalysators von ca. 3,5 auf ca. 7 mg ergab
sich im Gegensatz zum ungemahlenen Katalysator ein deutlicher Abfall der integralen
Aktivitit (ohne thermische Vorbehandlung s. Tab. 6-4). Hier kam es offensichtlich zu einer
frith einsetzenden Katalysatoreigendeaktivierung, die durch die im dichter gepackten

Partikelbett verstirkten Partikeliiberhitzungen zu erkléren sind.

9.24 Deaktivierung des Katalysators

Es ist anzunehmen, dass flir die Deaktivierung des Katalysators nicht alleine chemische
Deaktivierungsreaktionen der aktiven Zentren, sondern auch physikalische Effekte eine
Rolle spielen. Die um das aktive Zentrum wachsende Polymerhiille konnte zu einer Aktivi-
tdtsminderung beitragen. Bei Auftreten von Partikeliiberhitzungen wiirde eine anschlieende
Abkiihlung natiirlich auch einen geschwindigkeitsverringernden Effekt auf die

Polymerisation austiben.

Falls die Deaktivierung durch eine chemische Reaktion der aktiven Zentren (z. B.
thermischer Zerfall) hervorgerufen wiirde, sollte diese auch durch erhdéhte Temperaturen
verstarkt werden. Daher wurden Experimente zur thermischen Vorbehandlung des
Katalysators durchgefiihrt (vgl. Kap. 6.3.6). Auffillig ist der geringe Aktivitdtsabfall nach
thermischer Vorbehandlung des Katalysators bei 80 °C im Vergleich zum starken Aktivitéts-
abfall des unbehandelten Katalysators wdhrend der Polymerisation (vgl. Abb. 6-22). Im
Verlaufe der 60 miniitigen Polymerisation fdllt die Aktivitit auf ca. 10 % der maximalen
Aktivitit ab. Eine 60 miniitige Vorbehandlung jedoch reduziert das Aktivitdtsmaximum nur
um ca. ein Drittel. Die thermische Vorbehandlung des Katalysators bei 80 °C hat
augenscheinlich einen geringeren Einfluss gegeniiber der wdihrend der Polymerisation
stattfindenden Desaktivierung. Diese Aussage einer stirkeren chemischen Deaktivierung

wiahrend der Polymerisation ist jedoch nur giiltig, wenn in beiden Féllen (wéhrend der
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Vorbehandlung oder der Polymerisation) die gleiche aktive Spezies vorliegt oder aber
unterschiedliche Spezies die gleiche Temperaturabhingigkeit aufweisen. Zu Bedenken ist
allerdings, dass im Falle der thermischen Vorbehandlung das polymerfreie Metallocen-Kation
vorlag, wéahrend der Polymerisation jedoch ist eine Metallocenspezies mit Polymerkette
vorhanden. Man kann daher nicht unbedingt von identischen Bedingungen ausgehen. Falls die
Aussage jedoch gilt, dann kdonnen im untersuchten Fall neben der chemischen Desaktivierung
auch andere Effekte vorliegen, wie etwa eine sich ausbildende Diffusionsbarriere durch die

wachsende Polymerschicht und/oder eine Abkiihlung von {iberhitzten Partikeln.

Die Ergebnisse der Untersuchungen von EcGerr zur Desaktivierung des aktiven Zentrums
durch zeitliche Unterbrechung der Polymerisation mittels einer Inertgasatmosphire [25] (s.
Kap. 3.3.2) bestdtigen, dass der Einfluss der wachsenden Polymerschicht auf die
Bruttopolymerisationsgeschwindigkeit zu vernachldssigen ist. Eine mdgliche Erkldrung fiir
den geringen Einfluss der Polymerhiille bietet die ausgepréigte Porenstruktur des PEs, die in
den CT-Untersuchungen der vorliegenden Arbeit festgestellt wurde (s. Kap. 6.2.2). Solche
offenen Strukturen sollten die mittlere Diffusionsgeschwindigkeit des Monomers auf dem
Wege zum aktiven Zentrum im Vergleich zu kompakten Partikeln gleicher Grofe erheblich

erhohen.

Bei Verlidngerung der Vorbehandlungsdauer (Abb. 6-22, untere Kurven) oder Erhdhung der
Vorbehandlungstemperatur (Abb. 6-23) allerdings nimmt der Effekt der Deaktivierung jedoch
zu. Daher ist eine chemische Deaktivierung besonders bei lang anhaltend hohen Temperaturen
nicht  vernachldssigbar.  Unterstlitzt ~ wird dieser Befund auch durch das
Deaktivierungsverhalten des thermisch unbehandelten Katalysators: Wihrend der
Polymerisation bei 90 °C fand eine starker ausgepriagte Deaktivierung statt als im Vergleich
zu der bei 80 °C (s. Abb. 6-17). Der Einfluss der Temperatur auf das aktive Zentrum scheint
auch hier grofer als der der wachsenden Polymerhiille. Allerdings ist zu beachten, dass bei 90
°C auch hohere Uberhitzungen zu erwarten sind, die die physikalischen Effekte der

Abkiihlung und der Monomerloslichkeit im PE verstirken.

Zusammenfassend ist daher anzunehmen, dass der Aktivitdtsabfall wéahrend der
Polymerisation durch die chemische Desaktivierungsreaktion einerseits und eine

Abkiihlung der tiberhitzten Partikel andererseits zu begriinden ist.
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9.2.5 Modellierung

Aufgrund der innerhalb dieser Arbeit gefundenen Ergebnisse ergibt sich ein sehr komplexer
Zusammenhang von physikalischen und chemischen Faktoren, die es in einem
mathematischen Modell zu bertlicksichtigen gelte. Im Folgenden sollen diese einzelnen

Faktoren und deren gegenseitige Beeinflussung kurz skizziert werden:
Monomerbilanz:

« Loslichkeit im Polymer in Abhéingigkeit der Druck und Temperatur

- Auftreten von Konzentrationsgradienten im Partikel

- Katalysatorporositit (Grob-/Fein-/Makro-/Meso-/Mikro-Poren) beeinflusst:
« Konvektion und/oder Diffusion des Monomers in den verschiedenen Katalysatorporen
- Fragmentierung der Katalysatorpartikel

- beeinflusst weitere Zugénglichkeit des Monomers zu den aktiven Zentren.
Wirmebilanz:

- Temperaturgradienten im Partikel, Erwdrmung/Abkiihlung der Partikel beeinflusst
+ thermische Deaktivierung des Katalysators
- Fragmentierung des Katalysators (Reaktionsbeschleunigung)
« Konzentration aktiver Zentren

+ Ldslichkeit des Monomeren im Polymer

Eine Beriicksichtigung all dieser sich gegenseitig beeinflussender Parameter wiirde zu einem
mathematisch hoch komplexen Modell fiihren. Dabei erschweren im besonderen die in den
Experimenten beobachtete Uberhitzung des Partikelbetts, sowie die langsame Freisetzung
aktiver Zentren durch die Fragmentierung des Katalysators die Modellierung. Ein Beispiel fiir
solch ein hoch komplexes Modell ist das IRSF-Modell von Crroverra er. 4r. [26,27] mit einem
System von iiber 27 Gleichungen. Das Modell beriicksichtigt auch die Fragmentierung und fiir
dessen Losung ein eigenes Computerprogramm erstellt werden musste, da standardisierte
Simulationstools und Programme zum simultanen Ldsen von Differentialgleichungen hier
nicht ausreichten. Eine Modellentwicklung solch komplexer Natur hétte den Rahmen dieser
Arbeit gesprengt. Aullerdem muss man sich fragen, ob es aus Hinsicht der Nutzbarkeit des
verwendeten Anlagensystems fiir das schnelle Screening von potentiellen Polymerisations-
katalysatoren sinnvoll ist, mit derart von Temperatureffekten iiberlagerten kinetischen
Ergebnissen in eine Modellierung einzusteigen. Daher wurde hier nur eine Kkinetische

Abschitzung iiber ein rein chemisches Modell durchgefiihrt.
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Die Aktivitéts-Zeit-Verldufe konnten nicht vollstindig bis ins Aktivitditsmaximum angepasst
werden, da die Partikeliiberhitzungen die Anpassung verfilschten und sonst zu hohe
Geschwindigkeitskonstanten —ermittelt wurden. Um das Problem der Uberhitzungen
weitestgehend zu minimieren und trotzdem eine Abschitzung der kinetischen Konstanten zu
ermdglichen, wurde die Anpassung so durchgefiihrt, dass die simulierten Werte und die
experimentellen Werte gegen Ende der Polymerisation iibereinstimmten (nach vier Stunden
Polymerisationszeit im Falle des ungemahlenen Katalysators). Mit den so abgeschédtzten
kinetischen Geschwindigkeitskonstanten konnten auch fiir den gemahlenen Katalysator die
experimentellen Ergebnisse im Rahmen der oben genannten Einschrdnkungen iiberraschend
gut angepasst werden (s. Abb. 8-4). Auch hier liefen die experimentellen und die simulierten
Werte nach 60 min Reaktionszeit bei 70 und 80 °C im gleichen Niveau zusammen, da die
Temperaturen zu diesem Zeitpunkt wieder das urspriingliche Niveau von ca. 80 °C erreicht
hatten (vgl. Abb. 6-26, oben). Die Werte fiir 90 °C wurden vom Modell jedoch zu hoch
eingeschitzt, was durch die verstirkten Deaktivierungserscheinungen bei erhohten

Temperaturen erkldrbar ist.

Das Modell kann zwar so den Aktivitéts-Zeit-Verlauf der Experimente mit hoher Aktivitét,
wie sie sich bei Verwendung des Reaktionstopfs und hohen Driicken, hohen Temperaturen
oder hohen Katalysatoreinsatzmengen ergeben nicht vollstindig beschreiben. Doch die
Experimente zur Messung der Temperatur, die ohne Topf durchgefiihrt worden waren und in
weit geringere Aktivitits- und Temperatur-Niveaus resultierten, konnen damit ebenso gut
beschrieben werden (s. Abb. 8-1), wie die Experimente bei niedrigem Druck (vgl. Abb. 8-2,

oben).

Bartke [8] hat in seinen Untersuchungen zur Gasphasenpolymerisation von Butadien mit
einem Neodym-Katalysator bei 50 °C mit demselben Modell fiir das Kettenwachstum eine
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k, von ca. 8 1/(mol*s) ermittelt. Die hier gemachten,
vorsichtigen Abschédtzungen ergaben einen hundertfachen Wert fiir die metallocenkatalysierte
Polymerisation. Aus den erzielten Aktivititsmaxima der vorliegenden Arbeit und den
Ergebnissen von Bartke [8] ldsst sich liber Daten der jeweiligen Monomere, der Katalysatoren
und der Reaktionsenthalpien jeweils die maximale Wérmeproduktionsleistung im Reaktor
berechnen. Unter Annahme, dass alle aktiven Zentren sich an der Polymerisation beteiligen,
berechnet sich im Falle der Ethylenpolymerisation mit dem gemahlenen Metallocen-
Katalysator im Aktivitditsmaximum (450 gee/(gcarh) = 28000 gpe/(molz-h) eine Wirme-
leistung von 1,5 W. Dagegen kam es bei der Polymerisation von Butadien nur zu einem

Maximalwert von 0,05 W (bei 900 gpoyme/(molngh)). Daher war die Warmeleistung im



Kapitel 9: Diskussion 150

Reaktor wihrend der metallocenkatalysierten Polymerisation von Ethylen bis zu 30 mal so

hoch und somit sind die erheblich groeren Warmetransporteinfliisse erklarbar.

Doch letztlich konnen die hier gewonnen kinetischen Daten nur als Schdtzwerte betrachtet

werden, da die starken physikalischen Effekte die chemische Reaktion iiberlagerten.

Eine Anpassung des Modells durch die Beriicksichtigung von héheren Temperaturen fiihrte
auch nicht zu einer vollstaindigen Wiedergabe der experimentellen Daten. Das modifizierte
Modell konnte nur die ersten 10 Minuten beschreiben. Besonders im Bereich des
Aktivitditsmaximums und der Desaktivierungsphase waren hohe Abweichungen vorhanden.
Das gilt fiir den ungemahlenen wie den gemahlenen Katalysator gleichermallen. Das lésst
darauf schlieBen, dass bei der urspriinglichen Abschitzung der kinetischen Konstanten die
Desaktivierung iiberschitzt wurde und daher die Desaktivierungsphase in der Simulation mit
Berticksichtigung der Temperatur zu stark ausgeprigt ist. Eine weitere Moglichkeit besteht
darin, dass in dem Modell eine mogliche Reaktivierung der toten Metallocenspezies nicht

beriicksichtigt wird.

Um die ersten zehn Minuten der Polymerisation exakt zu beschreiben, war ein Minimum im
simulierten Temperaturverlauf notig (s. Abb. 8-5, oben). Das weist auf die bei der
Monomerzufuhr schlagartig freiwerdende Adsorptionsenergie hin, die zu Beginn der
Polymerisation eine zusitzliche Energiefreisetzung und Reaktionsbeschleunigung bewirkt.
Man kann daher auf der linken Seite der Markierung in Abb. 8-5 eine leicht hohere Steigung
der Aktivititskurve erkennen als auf der rechten Seite. Dieser Adsorptionseffekt ist besonders
deutlich wihrend der Polymerisation mit dem ungemahlenen Katalysator bei niedrigem Druck
und niedriger Temperatur zu erkennen (Abb. 6-17und 6-18). Hier stieg die Aktivitdt wahrend
den ersten Minuten der Polymerisation sprunghaft an und es ist ein deutlicher Knick in dem
Aktivititsverlauf sichtbar. Auch hier wird zu Beginn der Polymerisation ein Teil des
Monomerverbrauchs durch die schnelle Adsorption auf der Katalysatoroberfldche verursacht
und tiberlagert den Verbrauch durch die Polymerisation. Umgekehrt ist dieser Effekt bei den
hohen Aktivitdten bei Nutzung des gemahlenen Katalysators nicht mehr sichtbar, da er durch

die wesentlich hohere Polymerisationsaktivitét {iberlagert wurde.
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10 Ausblick

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen haben gezeigt, dass die
Videomikroskopie ein effektives Werkzeug zum qualitativen Screening heterogener
Polymerisationskatalysatoren sein kann. In Kombination mit weiteren einfach
durchzufiihrenden Untersuchungen an den erhaltenen Polymerpartikeln, wie etwa der
Schmelzmikroskopie oder der Computertomografie, lassen sich damit Riickschliisse auf das
Geschehen im Katalysator- bzw. Polymerpartikel wéhrend der Polymerisation ziehen. Das
kann fiir den prédparativen Chemiker eine Methode zur Optimierung der Katalysator-

préaparation und zur Steigerung der Effizienz des Katalysators darstellen.

Andererseits wurden anhand der Ergebnisse der kinetischen Untersuchungen des
Referenzkatalysators die reaktionstechnischen Grenzen des Minireaktorsystems fiir die
gegebene Anwendung erkennbar. Aufgrund der hohen Aktivitit des Metallocenkatalysators
war bei isoperiboler Fahrweise eine ausreichende Wérmeabfuhr aus dem Reaktor nicht mehr
gegeben. Daher waren die kinetischen Messungen durch erhebliche Uberhitzungs-

erscheinungen beeinflusst, die eine saubere kinetische Auswertung erschwerten.

Daher erscheint es fiir die Zukunft fiir die jeweilige Messaufgabe ein eigenes Reaktorkonzept
zu entwickeln und zu optimieren. So kann der bestehende Minireaktor fiir den Einsatz in der
Videomikroskopie prinzipiell weiter genutzt werden, doch kdnnte ein modernes Mikroskop-
und Kamerasystem zu qualitativ besseren Aufnahmen fiihren. Auch ein Reaktor mit
integrierter Temperaturmessung direkt am Objekttrigertisch in der Reaktionskammer kann
helfen Riickschliisse auch auf das thermische Geschehen in den Partikeln selbst machen zu
konnen. Eine motorbetriebene Mikroskopoptik, die entweder das Mikroskop oder den Reaktor
selbststindig und gut reproduzierbar verschieben kann, wiirde die Aufnahme von mehreren
Bereichen der Katalysatorschiittung auf dem Objekttragertisch ermdglichen, so dass eine
groBBere Zahl an Partikeln ausgewertet werden konnte. Das wiederum wiirde die statistische
Basis fiir eine sichere Interpretation der Messergebnisse deutlich erhohen. Eine Kombination
mit anderen Online-Untersuchungsmethoden wire ebenfalls moglich. Mit einer Infrarot-
Kamera, die ein Wéarmebild des Reaktorinhalts liefert, konnten direkte Temperaturmessungen
durchgefiihrt werden, aus denen sich bessere Riickschliisse auf die Temperaturentwicklung im
unbewegten Partikel ziehen lieBen. Auch die Verwendung von Online-Computertomografie

ware denkbar.
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Fiir Experimente zum kinetischen Screening von Gasphasenpolymerisationen wird dringend
zur der Abkehr vom unbewegten Partikelbetts und von einer isoperibolen Fahrweise des
Reaktors geraten. Neue kommerziell erhiltliche Miniaturreaktorsysteme sollten ebenfalls den
Einsatz geringer Mengen Katalysatoren und die Uberfiihrbarkeit in eine Handschuhbox
ermoglichen. Andererseits sind mit ihnen auch eine magnetgekoppelte Rithrung und eine
temperaturgesteuerte Fahrweise {iber eine in den Reaktor integrierte Temperaturmessung des
Bewegtbettes moglich. Damit sollten die Ergebnisse zur Kinetik weniger von
Uberhitzungserscheinungen ~ beeinflusst und fiir anspruchsvolle Modellieraufgaben

durchfihrbar sein.
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11 Anhang

11.1 GroRenkalibrierung der Videobilder

Um die Partikel in den Aufnahmen korrekt ausmessen zu konnen, musste dem Bildanalyse-
programm die Dimension der Pixel eines Bildes bekannt sein. Dies geschah iiber die
integrierte Kalibrierungsfunktion der Software. Mit ihr wurden Aufnahmen eines Mikro-
maBstabs bekannter Linge vermessen. Uber die Anzahl der von der bekannten Dimension
eingenommenen Pixel konnte die Kantenldnge der quadratischen Pixel berechnet werden, wie

es in Abb. 11-1 fiir zwei verschiedene VergroBerungen dargestellt ist.

Mit der Software wurden die Konturen der auszumessenden Partikel manuell nachgezeichnet,
die dann automatisch die Anzahl der Pixel ermittelte, welche vom gesamten untersuchten
Partikel eingenommen wurden. Uber den bekannten GroBenwert eines Pixels konnte so die

entsprechende Fliche Ap.: und der ECD berechnet werden.

0,9 mm = 655 Pixel
- 1,374 umiPixel

0,5 mm = 573 Pixel
- 0,872 um/Pixel

Abb. 11-1:  Kalibrierung der Videobilder durch Ausmessung zur Ermittlung der PixelgroBe bei
verschiedenen VergréBerungen.

11.2 Auswertung der Videobilder von CAT1 - CAT3

Im Rahmen der videomikroskopischen Untersuchungen des Einzelpartikelwachstums wurden
14 Experimente durchgefiihrt. An dieser Stelle sollen die Ergebnisse von flinf Experimenten
ausfiihrlicher dargestellt werden. In den Legenden der Abbildungen sind die urspriinglichen

KorngroBen der jeweiligen Katalysatorpartikel angegeben.
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80
CAT1
70 A ECDy
i —_ — 57 um
60 — — 44 ym
| 42 um
" 50 41 um
— — 41 pum
o J
> 40 38 um
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30 - 35 um
35 um
20 A 33 ym
= == =28um
10 1 - - 227 um
s — - == =24um
O - T T T “
00:00 00:15 00:30 00:45 01:00

Zeit [hh:mm]
Abb. 11-2:  Normierte Volumenwachstumsfaktoren von CAT1 (Experiment ,Vid1“, 2,3 bar C,, 80 °C).

1,6
CAT1 ECD,
1.4 - — — 57um
— — 44 ym
1.2 1 42 uym
— 41 um
= B
E 1.0 — — 41 pum
E.o,g i 38 um
(14 37 um
Qo6 - 35 pm
35 um
0,4 - 33 um
= = ==28pum
0,2 - - = = =27 um
= = ==24um
0,0 #£
00:00 00:15 00:30 00:45 01:00
Zeit [hh:mm)]

Abb. 11-3:  Normierte Polymerisationsaktivitat CAT1 (Experiment ,Vid1*, 2,3 bar C,, 80 °C).
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60
CAT1 ECD,
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=58 ym
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54 ym
=52 um
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= 34 um

VGF
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Zeit [min]

Abb. 11-4:  Normierte Volumenwachstumsfaktoren von CAT1 (Experiment ,Vid2*, 2,3 bar C,, 80 °C).

1,4
CAT1 ECD,
1,2 1 80°C - =62 um
2,3 bar,\ = =58 um
— 1,0 56 um
£ / 54 um
€08 — ~52ym
'; = =51 um
O 0.6 —49 um
> — 46 um
0,4 — 45 um
, 41 ym
il - - - 38 um
021, - - - 34um
00! | | | - - - 34 um
0 15 30 45 60

Zeit [min]

Abb. 11-5:  Normierte Polymerisationsaktivitat CAT1 (Experiment ,Vid2*, 2,3 bar C,, 80 °C).
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50
CAT2 ECD,
40 | 80 °C —— 54 I“Im
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20 - 33 um
33 um
33 um
| - - - -32um
10 - = = =29um
- = = =28um
- e - =24
0 | il
00:00 00:15 00:30 00:45 01:00
Zeit [hh:mm]
Abb. 11-6:  Normierte Volumenwachstumsfaktoren von CAT2 (Experiment ,Vid3®, 2,3 bar C,, 80 °C).
1,4
o
1.2 1 — =54um
2,3 bar C, m— =53 um
1,0 52 um
43 ym
= 0,8 =— =40 pum
£ — =36 UM
E 06 36 um
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> 04 33 um
- - - -32um
0,2 - ---29um
- - - -28um
0.0 : - = - -24um
00100 00:15 00:30 00:45 01:00
0,2
Zeit [hh:mm]
Abb. 11-7:  Normierte Polymerisationsaktivitat von CAT2 (Experiment ,Vid3*, 2,3 bar C,, 80 °C).
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Abb. 11-8:  Normierte Volumenwachstumsfaktoren von CAT2 (Experiment ,Vid4®, 2,3 bar C,, 80 °C).

0,4 ECD,
0’3 _ — -57 um
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—_ 51 um
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14 40 pym
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00:00 00:15 00:30 00:45 01:00
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Abb. 11-9:  Normierte Polymerisationsaktivitat von CAT2 (Experiment ,Vid4*, 2,3 bar C,, 80 °C).
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16 ECD,
CAT3

147 8o°c .:
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Abb. 11-10:  Normierte Volumenwachstumsfaktoren von CAT3 (Experiment ,Vid5®, 2,3 bar C, 80 °C).

ECD,
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Abb. 11-11:  Normierte Polymerisationsaktivitat von CAT3 (Experiment ,Vid5*, 2,3 bar C,, 80 °C).
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11.3 Ubersicht liber die Polymerisationsexperimente unter Variation von
Katalysatormenge, Temperatur und Druck

Tab. 11-1:  Polymerausbeuten (Yee), integrale Aktivitdten (A) sowie maximale momentane
Aktivitaten (Ama) und deren prozentuale Standardabweichungen (Abw.) bezogen auf die gesamte
Polymerisationszeit tr.. Alle Werte sind Mittelwerte aus mindestens drei Experimenten mit CAT1.
Fett: Referenzbedingungen.

p T mcar  tra  Ypenach tpy A;i nach tpy Amax
[bar] [°C] [mg] [h] — [mg]  [geAgcir tp)]  Abw.  [ge/(gcar+h)]  Abw.
2,1 2 186,3 40,3 21% 52,3 23%
3,6 2 455,1 61,9 6% 90,8 6%
4,3 80 5,1 2 652,8 62,1 5% 88,9 11%
6,9 1 838,4 120,8 4% 182,4 14%
10,2 2 1273,5 614 6% 109,2 18%
70 3,6 5723 40,1 4% 64,5 6%
4,3 80 3,6 4 775,6 54,0 6% 123,99 15%
90 3,5 554,4 42.4 7% 1453 14%
2,3 3,5 156,5 11,1 12% 18,2 11%
4,3 80 3,6 4 775,6 54,0 6% 123,9 15%
5,3 3,6 763.9 52,7 8% 126,6 11%

Tab. 11-2:  Polymerausbeuten (Yre), integrale Aktivitdten (A) sowie maximale momentane
Aktivitdten (Amsx) und deren prozentuale Standardabweichungen (Abw.) bezogen auf die erste
Stunde. Alle Werte sind Mittelwerte aus mindestens drei Experimenten mit CAT1. Fett:

Referenzbedingungen.
p T mcar Ypenachlh Ainach 1 h A max
[bar] [°C] [mg] [mg] [gre/(gcar - 1h)]  Abw.  [gre/(gcar-h)]  Abw.
2,1 100,9 46,9  20% 52,3 23%
3,6 273,5 75,1 7% 20,8 9%
4,3 80 5,1 381,8 75,0 8% 88,9 11%
6,9 838,4 120,8 4% 182,4  14%
10,2 834,2 81,9 9% 109,2  18%
70 3,6 155,7 43,6 8% 64,5 6%
4,3 80 3,6 356,7 100,2 16% 1239 15%
90 3,5 369,2 104,6 9% 1453  14%
2,3 3,5 58,6 16,6  10% 18,2 11%
4,3 80 3,6 356,7 100,2 16% 1239 15%

5,3 3,6 408,7 112,6  19% 126,6 11%
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11.4 Vergleich der Aktivitatsentwicklungen mit und ohne Topf

400 -+ | ° —— 3,5 mg gemahlen mit Topf
= ‘ —— 3,5 mg gemahlen ohne Topf
* 300 -

Q
L
w 200 -
IQ d
< 100 -
0 I I I I I
0 10 20 30 40 50 60
Zeit [min]
E 400 - —— 3,5 mg ungemahlen mit Topf
< —— 3,5 mg ungemahlen ohne Topf
2 300 -
o
2 200 -
]
> 100 -
3
O I I I I I
0 10 20 30 40 50 60
Zeit [min]
E 400 - —— 7 mg ungemahlen mit Topf
< ——— 7 mg ungemahlen ohne Topf
2 300 -
o
2 200 -
g
> 100 -
3
0 I I I I I
0 10 20 30 40 50 60

Zeit [min]

Abb. 11-12:  Vergleich der Aktivitdtsentwicklungen mit oder ohne Topf bei verschiedenen Reaktions-
bedingungen. Jede Kurve ist gemittelt aus 3 — 5 Experimenten mit CAT1 bei 4,3 bar C, und 80 °C.
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11.5 Molmassenverteilungen

Tab. 11-3:  Ubersicht (ber die Ergebnisse der GPC-Untersuchungen an Proben einzelner
Experimente unter Variation von Temperatur, Druck und der Katalysatoreinsatzmenge. Zur besseren
Vergleichbarkeit wurde aufgrund unterschiedlicher Polymerisationszeiten die integrale Aktivitéat fiir die
erste Stunde angegeben. Die Polymerausbeute bezieht sich auf die Gesamtdauer.

T p mecer t Yoe Ai (1. h) M, M, M, DI
[°C] [bar] [mg] [min] [gre] [gre/(§car-h)] [kg/mol] [kg/mol] [kg/mol] [kg/mol]
70 5 35 240 5438 40,3 104 36 246 2,9
80 5 35 240 704,5 83,2 78 28 157 2,8
90 5 35 240 544,77 93,1 72 27 146 2,7
80 3 36 240 1578 17,8 68 23 150 3,0
80 5 35 240 7045 83,2 78 28 157 2,8
80 6 3,6 240 690,2 90,0 90 35 183 2,6
80 5 22 120 2294 60,8 95 37 201 2,6
80 5 36 120 4829 83,5 82 29 179 2,8
80 5 50 120 6659 82,3 76 28 153 2,7
80 5 102 120 11670 72,7 66 25 135 2,6

GPC

100 1000 10000 100000 1000000
Molmasse [g/mol]

Abb. 11-13:  Entwicklung der Molmassen mit der Temperatur (Polymerisationsbedingungen: 4,3
bar C,, 240 min, 3,5 mg CAT1).
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(&)
(2
O
4,3 bar
100 1000 10000 100000 1000000

Molmasse [g/mol]

Abb. 11-14: Entwicklung der Molmassen mit dem Druck (Polymerisationsbedingungen: 80 °C,
240 min, 3,5 mg CAT1)

GPC

100 1000 10000 100000 1000000
Molmasse [g/mol]

Abb. 11-15:  Entwicklung der Molmassen mit der Katalysatormenge. (Polymerisationsbedingungen:
CAT1, 4,3 bar C,, 80 °C, 120 min)



Kapitel 11: Anhang 163

11.6 Berechnung des freien Porenvolumens und der Dichte des
Katalysators CAT1

Fiir die Berechnung des Zeitpunktes des Fragmentierungsbeginns (Kap. 5.7, Tab. 5-2, S. 74)
sowie der theoretischen Temperaturgradienten in den Partikeln (Kap. 7, S. 113) werden Werte

fiir die Dichte und Porositét des Katalysators benotigt.

Wie aus den Daten des Katalysators CAT1 in Tabelle 11-4 ersichtlich ist, wird bei der
Triagerung der Metallocen-Komponente und des Cokatalysators (MAO) das Porenvolumen
des reinen Kieselgeltragers um 38 % verringert. Der Einfluss der Trigerung auf das
Tragermaterial kann also nicht vernachlédssigt werden. Aus den bekannten Daten von CATI1

sollen hier die notwendigen Werte berechnet werden.

Tab. 11-4: Gegebene Daten des Katalysators CAT1 [14] und vom Produkt (HDPE) [92].

Symbol Eigenschaft Wert
w,. Massenanteil Zirconium 0,0018
W, Massenanteil Aluminium 0,11
Psio, Dichte des freien SiO,-Trégers [91] 2,2 g/ml
P pi Dichte des HDPE 0,95 g/ml
V pore, 50, Spezifisches Porenvolumen des freien SiO,-Trigers 1,6 ml/g
V pore, CAT Spezifisches freies Porenvolumen des CAT 0,98 ml/g
Mytetatiocen Molmasse des Metallocens 404,53 g/mol
Mz, Molmasse von Zirconium 91,22 g/mol
Mo Molmasse der Grundstruktureinheit H,C-Al-O im MAO 58,02 g/mol
My Molmasse von Aluminium 29,98 g/mol

Zunichst werden die Massenanteile der Komponenten von CAT1 berechnet.

WZr.M Metallocen
‘/‘}Memllocen= M t =0’00798 (111)
zZr
w M
wa:%:o,z%s (11.2)

Al
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Als Molmasse fiir das MAO wurde die Molmasse seiner stukturellen Grundeinheit H;C-Al-O
mit 58,02 g/mol genutzt. Der geringe Massenanteil des Metallocens (< 1 %) kann in den
folgenden Rechnungen vernachlidssigt werden. Mit einer Beladung von 11 Gew.-%
Aluminium ergibt sich ein recht hoher Gewichtsanteil von ca. 24 % fiir das MAO, der fiir die
folgenden Berechnungen beriicksichtigt werden muss. Damit ergibt sich fiir den

Gewichtsanteil SiO, :
Wsi0,=Wear = Wano =0,7635 (11.3)

Fir die Berechnung des freien Porenvolumens des Katalysators werden weiterhin die

spezifischen Volumina der einzelnen Komponenten bendtigt:

ml
Vymao™ vpore,SiOZ_ V pore,cAT =0,62 ? (1 14)
Wsio
by =22 = 0,347 (11.5)
> Psio, g
ml
VCAT:VSi02+VMAO+Vpure,CAT:1’9334_ (11.6)

g

Aus dem Gewichtsanteil und dem spezifischen Volumen des MAO lésst sich auch dessen

Dichte berechnen. Hier wird die amorphe Struktur des MAO durch seine auflerordentlich
geringe Dichte deutlich:

o= W40
MAOT

g
=0,3815*=- (11.7)
MAO ml
Die Porositit des Katalysatorkorns ergibt sich schlieBlich aus dem Verhiltnis des freien

spezifischen Volumens zur Summe der spezifischen Volumina aller Komponenten:

v
Ecuar= pre =0,5069 (11.8)
VSi02+ Varao 1V pore.car

Das Katalysatorkorn hat also eine Porositéiit von 50,7 Vol.-%

Auch die Dichte des Katalysators lédsst sich nun aus den zuvor errechneten Werten ermitteln:

pCAT:(WMAo'pMA0+WSiOZ'PSioz)'(l'SCAT) :07872% (11.9)
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11.7 Loslichkeit von Ethylen in Polyethylen

Fiir die Abschitzung der Kinetischen Daten der Polymerisationsexperimente iiber das che-
mische Modelle ist einer der entscheidenden Parameter die Konzentration des Monomers im
Polymer. Eine Messung der Loslichkeit des Ethylens in Polymerproben mit der in der Arbeits-
gruppe vorhandenen Mikrowaage [36] scheiterte aufgrund zu geringer Loslichkeiten und der
zu starken Schwingungen des Probenbehélters bei Aufpressen der Ethylenatmosphire auf die
Messkammer. Zur Ermittlung dieser Konzentrationen wurde daher auf Literaturwerte fiir PEs
mit dhnlicher Kristallinitdt zurlickgegriffen. Moore unp Wanke [62] haben unter anderem die
Loslichkeit von Ethylen in einem HDPE mit einer Kristallinitdt von 70 % untersucht. Diese

Daten wurden mit einem Arrheniusansatz fiir die relevanten Temperaturen angepasst:

—~AHRT

h=hge

Die erhaltenen Loslichkeits-Koeffizienten / sind in Abb. 11-16 dargestellt und in Tab. 11-5
zusammengefasst. Die bei der Anpassung ermittelte Losungswiarme 4Hs betrug -9,91 kJ/mol.
Dies steht in guter Ubereinstimmung mit den Losungswirmen, die Micrarrs unp Bixter [60]

bei der Losung verschiedener Gase in HDPE gemessen haben .

Tab. 11-5:  Aus Literaturdaten [62] angepasste Léslichkeits-Koeffizienten h und die daraus erhaltene
Léslichkeiten S von Ethylen in PE in Abhédngigkeit von Temperatur und Druck. (S ist bezogen auf das
Gesamtvolumen des PEs und berticksichtigt die PE-Kristallinitét von 60 %; ho = 2,271+ 10" mol/(lpe -
bar); AHs =-9,91 kd/mol)

Temperatur Loslichkeits-Koeffizient h Léslichkeit S
°C molcz/ (1pg-bar) molcz/ (1pg)

2,3 bar 4,3 bar 5,3 bar

60 0,0081 0,0187 0,0350 0,0431

70 0,0073 0,0169 0,0315 0,0389

80 0,0067 0,0153 0,0286 0,0352

90 0,0061 0,0139 0,0260 0,0321
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Abb. 11-16: Experimentelle (MOORE/WANKE [62]) und angepasste Léslichkeits-Koeffizienten in
Abhéngigkeit der Temperatur zur Ermittlung der Ldslichkeit von Ethylen im Polyethylen. Das PE-
Volumen ist das Gesamtvolumen des PEs mit einer Kristallinitat von 60 %.
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11.8 Temperaturerhohungen im Partikelagglomerat

dcar =40 pm

Temperaturerh6hung im Film [K]

dCAT =80 MM

AJOSKEN
A% %S

X0
%%

Temperaturerh6hung im Film [K]

Abb. 11-17: Berechnete Temperaturerhbhungen eines Agglomerats wachsender Polymerpartikel fiir
urspriingliche KatalysatorpartikelgroRen von 40 oder 80 um Durchmesser. Parameter: A= 30 gps/

(gcarh),  Nzpan = Nzecar = const und  €agq0 = 0,5; sonst identisch mit dem Parametersatz des
Einzelpartikels (s. Abb. 7-2).
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Abw.
aPP
CAT
CATlg
DI
HDPE
iPP
konst
LDPE
LLDPE

MMV
mPE
PE
Pl*

P,

P.*
PP

VHMWPE

Zr
71

Abkurzungsverzeichnis

Abweichung, Standardabweichung

ataktisches Polypropylen

Katalysator

Feinst gemahlene Version des Katalysators CAT1
Dispersionsindex

Polyethylen hoher Dichte (high density polyethylene)
isotaktisches Polypropylen

konstant

Polyethylen niedriger Dichte (low density polyethylene)
Lineares Polyethylen niedriger Dichte, (linear low density polyethylene)
Monomer

Molmassenverteilung

Polyethylen, durch Metallocenkatalyse hergestellt
Polyethylen

Aktiviertes Zirconocen (Polymerkette mit der Kettenldnge 1)
Polymerkette mit der Kettenlédnge n

lebende Polymerkette mit der Kettenldnge n

Polypropylen

Polyethylen mit sehr hohem Molekulargewicht (very high molecular weight
polyethylene)

Zirconocenkomponente

inaktive Zirconocenkomponente
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13 Symbolverzeichnis

Grofibuchstaben:

A auf den Katalysator bezogene Bruttopolymerisationsaktivitit gpe / (cat * h)
A; integrale Aktivitét gpe / (gca " h)
Aumax maximale Aktivitat (differentiell, momentan) gpe / (cat * h)
Apart Polymerisationsaktivitit des Einzelpartikels mol 2/ (moly,s)
Bi Biot-Zahl -

Dy effektive Diffusionskoeffizient m?/s

DI Dispersionsindex -

E, Aktivierungsenergie J/mol
ECD dquivalenter Kreisdurchmesser (equivalent circle diameter) m

ESV dquivalentes Kugelvolumen (equivalent spherical volume) m?
ESV, anfiangliches dquivalentes Kugelvolumen m’?

Frita Dargestellte Fliache des Partikels in einem Videobild m?

Fran Oberfléche des Partikels m?

L Charakteristische Lénge m

My Molmasse des Aluminiums g/mol
My Molmasse des Monomers g/mol
Mo Molmasse des MAOs g/mol
Myteraocen  Molmasse des Metallocens g/mol

M, Zahlenmittel der Molmasse des Polymeren g/mol
M, Gewichtsmittel der Molmasse des Polymeren g/mol
M, Molmasse des Zirconiums g/mol

Nigglo Anzahl der Partikel im Agglomerat -
Nupar Partikel-Nusselt-Zahl -

Pr Prandtl-Zahl -

Q Wirmefluss W
Qc,wm, agelo aus dem Partikelagglomerat stromende Reaktionswirme W
QC,,E,,,, rae aus dem Partikel stromende Reaktionswarme W

Q xond.pare@US dem Partikel konduktiv abgefiihrte Warme W
R allgemeine Gaskonstante J/(K-mol)
Rpar Reaktionsgeschwindigkeit im Einzelpartikel mol/s

Re Reynolds-Zahl -

S absolute Loslichkeit des Monomers im Polymer molcz/ (1pg)
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T'Gas Temperatur in der Gasphasen

Trart Temperatur im Partikel

Ty Temperatur bei der thermischen Vorbehandlung

VGF Volumenwachstumsfaktor (volume growth factor)

VGR Volumenwachstumsgeschwindigkeit (volume growth rate)
Veare Polymerpartikelvolumen

Vee Volumen des Polyethylens

Veore Porenvolumen

Xk Kristallisationsfortschritt (Warmeumsatz)

Xz Katalysatorbeladung mit Zirconium

Yre PE-Ausbeute
Kleinbuchstaben:

Cu Konzentration des Monomers

CM,Gow Gleichgewichtskonzentration des Monomers

cp+ Konzentration lebender Polymerketten

Czr Konzentration aktiver Zirconocenkomponente

dagelo Durchmesser des Partikelagglomerats

dear Durchmesser des Katalysatorpartikels

dpart Partikeldurchmesser

h Loslichkeits-Koeffizient

ho Frequenzfaktor Loslichkeits-Koeffizient

ka Geschwindigkeitskonstante der Deaktivierung

ki Geschwindigkeitskonstante der Aktivierung (Initiation)
kk Geschwindigkeitskonstante der Kristallisation

ki’ normierte Geschwindigkeitskonstante der Kristallisation
ky Geschwindigkeitskonstante des Kettenwachstums (Propagation)
Mc, Masse von Ethylen

Mcar Katalysatormasse

mpg Masse von Polyethylen

n Avrami-Exponent

e Kat Zahl der aktiven Zentren im Katalysatorpartikel

ite,Part Zahl der aktiven Zentren im Polymerpartikel

nps Molzahl lebender Polymerketten
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ngr/ kgCAT
g

mol/l
mol/l
mol/l
mol/l
m
m
m

molC2 /(1,5 bar)
molC2 /(1,5 bar)

/s
1/(mol's)

mol
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nps Molzahl lebender Polymerketten vor Beginn der Polymerisation mol
Nz Molzahl der Zirconocenkomponente mol
nz’ urspriingl. Molzahl der Zirconocenkomponente mol
NzrAgglo Mohlzahl der aktiven Zentren im Agglomerat mol
Nzr,cAT Mohlzahl der aktiven Zentren im Katalysatorpartikel mol
N2 part Mohlzahl der aktiven Zentren im Partikel mol
T Part Partikelradius m
t Zeit S
ty Dauer der thermischen Vorbehandlung min
vear spezifisches Volumen des Katalysators /g
173 Bruttogeschwindigkeit der Kristallisation -
Vo spezifisches Volumen der MAO-Komponente /g
Vsio, spezifisches Volumen des Kieselgels /g
Vporesio,  spezifisches Porenvolumen des Kieselgels /g
Voorecar  Spezifisches freies Porenvolumen des Katalysators /g
Wo Massenanteil der Schmelze zum Zeitpunkt Null (Polymermasse) -
Wa Massenanteil des Aluminiums -
Wear Massenanteil des Katalysators -
wL Massenanteil der Schmelze zum Zeitpunkt t -
W0 Massenanteil des MAOs -

Witeitocen  Massenanteil der Metallocenkomponente -
Wsio, Massenanteil des Kieselgels -

Wz Massenanteil Zirconium -

Griechische Buchstaben:

Ola dullerer Warmetibergangskoeffizient W/(m?-K)
OPar, Gas Wirmeiibergangskoeffizient zwischen Partikel und Gasphase W/(m*K)
AH Gesamtenthalpie J/mol
AHR Reaktionsenthalpie J/mol
AHs Losungsenthalpie J/mol
ATpamwces  Temperaturgradient im Film zwischen Partikel und Gasphase K
Edgglo Porositit im Partikelagglomerat -

ecar Porositit des Katalysatorkorns -

n Effektivitit des Katalysators -
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AGas

Ai
APolymer
pc
pcar
pL
PMAO
PrE
Psio,

b

Wirmeleitfahigkeit der Gasphase
innere Wirmeleitfahigkeit im Partikel
Wirmeleitfahigkeit des Polymers
Dichte der kristallinen Phase

Dichte des Katalysators

Dichte der Schmelze

Dichte des MAOs

Polymerdichte
Dichte des Kieselgels
Thiele-Modul
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W/(m-K)

W/(m'K)

W/(m-K)
kg/m?
kg/m?
kg/m?
kg/m?
kg/m?
kg/m?
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