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Abstract

In this work the kinetic of propylene polymerization with novel Ziegler-Natta-catalysts was
studied. Experiments were performed in a stirred tank mini reactor (100 ml) in liquid and
gaseous propylene. Four different catalysts, developed by Borealis Polymers Oy, were used:

Two in-situ supported non porous catalsysts and two external supported porous calalysts (with

Si0; or MgCl,).

It was found that non porous catalysts can polymerize on the same activity level as standard
catalyst systems. Scanning electron micrograph of polymer particles showed that their
morphology is a replication of catalyst particles depending on support material and method of
synthesis. Particles formed by in-situ supported catalysts are spherically shaped but with
broken structures. In contrast, particles produced with SiO, supported catalyst are irregularly
shaped with a porous structure. Moreover, monomer sorption studies on polymer powder
indicate that the effective diffusion coefficient increases with increasing polymer particles

size.

For liquid phase polymerization a new method of kinetic evaluation was developed. Therefore
a relation between observed pressure decay and change of reaction mixture composition with
polymerization time described by vapour liquid equilibrium was used in order to determine
activity- time-curves. The activity-time-curves don’t indicate any activation period. After
starting on a high level only polymerization rate decay was observed. Thus for kinetic
modelling one simple model including propagation and deactivation reaction only was used.
Depending on the polymerization process the reaction order of deactivation was varied from 1

for liquid phase polymerization to 2.5 in case of gas phase polymerization.

Gel permeation chromatography measurements show a monomodal molar mass distribution
with polydispersities between 4 and 7. With the assumption of two or three types of active
sites, the molar mass distribution was modelled by adding a transfer reaction to the kinetic

scheme.

By modelling of heat transfer no change of particle temperature was found. Mass transport
limitation affects polymerization mainly in the early stage resulting in a larger Thiele

modulus.



Abstract

In der vorliegenden Arbeit wurde die Polymerisation von Propylen mit neuartigen Ziegler-
Natta-Katalysatoren, entwickelt bei Borealis Polymers Oy, in Gas- und Fliissigphase
untersucht. Verglichen wurden zwei in-situ getrigerte unpordose Katalysatoren sowie zwei

extern auf Si0, oder MgCl, getrigerte porose Katalysatoren.

Ein Vergleich der verwendeten Katalysatoren zeigte, dass auch unpordse Katalysatoren
vergleichbare Aktivitidten wie pordse Katalysatoren erzielen konnen. Mit MgCl, als Triger
(in-situ und extern) entstanden sphérische Partikel, wihrend der Silika getrigerte Katalysator
unregelmiBig geformte Partikel produzierte. Anders als die extern getridgerten Katalysatoren,
die kompakte und pordse Polymerpartikel erzeugten, produzierten die in-situ hergestellten
Katalysatoren unpordse und aufgebrochene Polymerpartikel. Sorptionsmessungen des
Polymerpulvers zeigten eine Zunahme der Monomerdiffusion mit zunehmender

PartikelgroBe.

Fiir die Fliissigphasenpolymerisation wurden die Aktivitits-Zeit-Verlaufe mit einer neuen
Methode ermittelt. Danach wurde aus dem experimentell beobachteten Druckabfall wihrend
der Polymerisation mit Hilfe von Phasengleichgewichtsberechnungen die Anderung der
Zusammensetzung der Reaktionsmischung im Reaktor berechnet, aus der dann die Aktivitéts-

Zeit-Verlaufe abgeleitet werden konnten.

Die Aktivitits-Zeit-Verldaufe zeigten ausgehend von einer Anfangspolymerisationsrate einen
stetigen Geschwindigkeitsabfall. Unter den vorliegenden Reaktionsbedingungen war keine
Aktivierungsphase erkennbar. Daher wurde die Kinetik mit einem einfachen Modell
bestehend aus Wachstums- und Deaktivierungsreaktion modelliert. Der Geschwindigkeits-
abfall ist abhidngig vom Polymerisationsprozess, und wurde daher mit unterschiedlichen

Reaktionsordnungen modelliert.

Die analysierten Polymerproben weisen monomodale Molmassenverteilungen mit einer
Polydispersitit zwischen 4 und 7 auf. Die Molmassenverteilung wurde unter Annahme von
zwei bzw. drei aktiven Zentren, die jeweils von Beginn an vorliegen, modelliert, wobei das
Dreizentrenmodell die experimentellen Daten am besten wiedergibt. Die Modellierung des
Wirme- und Stofftransports mit dem Uniform-Site-Modell ergab keinen signifikanten

Einfluss des Wirmetransports, und nur einen méfigen Einfluss des Stofftransports.
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1. Einleitung — Wirtschaftliche Bedeutung von Polymeren 1

1 Einleitung

1.1 Wirtschaftliche Bedeutung von Polymeren

Heutzutage gehoren Polymere mengenmifBig zu den wichtigsten industriellen Produkten. Im
Jahr 2004 wurden volumenmiBig mit 224 Mrd. Liter fast doppelt so viele Polymere (incl.
Klebstoffe, Beschichtungen und Dispersionen) hergestellt wie Stahl (133 Mrd. Liter) ''!. Den
Spitzenplatz unter den Polymeren belegt das Polyethylen (PE), gefolgt vom Polypropylen
(PP) und Polyvinylchlorid (PVC). Zu den viel produzierten Polymeren gehoren dariiber
hinaus: Polystyrol/Expandiertes Polystyrol (PS/EPS), Polyethylenterephthalat (PET),
Polyurethan (PUR) sowie Blockcopolymere wie Acrylsdure/Butadien/Styrol (ABS),
Styrol/Acrylséurenitril (SAN) und Acrylnitril/Styrol/Acrylester (ASA). Eine Ubersicht der
Produktionsmengen ausgewihlter Polymere, bezogen auf das Jahr 2004, zeigt Abb. 1-1.

technische
andere PS/EPS PUOR Kunststoffe
8,0% 5:5% 5,0% PE

3,0%

32,0%
20,0%

PET

6.5% ABS/SAN/ASA PVC
3,5% 16,5%

Abb. 1-1: Kunststoffproduktion weltweit 2004 unterteilt in verschiedene Polymere (in %) !

Den weltweiten Jahresverbrauch ausgewihlter Polymere enthdlt Abb. 1-2. Die Daten
beziehen sich darin auf das Jahr 2004 und wurden dariiber hinaus fiir 2010 anhand jdhrlicher
Wachstumsraten prognostiziert. Die groflte Steigerungsrate von jahrlich 8,5 % wird fiir das
PET erwartet, aus dem die bekannten Getridnkeflaschen bestehen. Vom Polyurethan, bekannt
als Bauschaum zum Abdichten von Fenstern und Tiiren, sowie vom PE und PP wird jeweils

eine jahrliche Steigerungsrate von immerhin noch 5,5 % erwartet.
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90- 81

@ 2004

Mio. t

PE PP PVC PS/EPS ABS/SAN PET PUR

Abb. 1-2: Weltweiter Polymerverbrauch fiir 2004 und prognostiziert fiir 2010 "

Polymere finden heute in nahezu allen Lebensbereichen Anwendung. Eine auf Deutschland
bezogene Ubersichtsgrafik (Abb. 1-3) schliisselt die Anwendungsgebiete fiir Polymere auf.
Die groBten Polymerabnehmer sind die Verpackungsindustrie (Getrankeflaschen, Kisten, etc.)

sowie das Baugewerbe (Dammstoffe, Rohre, Abdichtungen, Belige etc.).

Haushaltswaren sonstiges  Landwirtschaft N
Elektronik 4% 14% 3%  Medizin
8% 1%

Mébel
6%

Fahrzeugbau

Bau
239, Verpackungen
32%

Abb. 1-3: Einsatzgebiete von Kunststoffen in Deutschland in % (2003) Quelle: Consultic entnommen aus (
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1.2 Geschichte und Verwendung des Polypropylens

Die ersten Prozesse zur Synthese von Polyolefinen (PE, PP) waren radikalischer oder
kationischer Natur, wobei im Falle des PP’s ein olartiges Produkt aus niedermolekularen,
hochverzweigten und ataktischen Molekiilen entstand 21 Erst die Entdeckung der
Polymerisation von Ethylen mit Hilfe von TiCls-AlR3 durch Ziegler und die anschlieBende
Ubertragung auf die Polymerisation von Propylen durch Natta 1954 verhalfen dem

Polypropylen zum Durchbruch.

Diese nach ihren Entdeckern benannten Ziegler-Natta-Katalysatoren ermoglichten erstmals
die Herstellung von isotaktischem Polypropylen ™. Die sich daraus ergebenen besseren
Materialeigenschaften verhalfen den Polyolefinen letztendlich zu neuen vielseitigen
Anwendungsbereichen. Seitdem entwickelte sich das PP, wie zuvor erwihnt, zum
zweitwichtigsten Polymer nach dem PE. Fiir die Ziegler-Natta-Katalysatoren, die die
Polymerherstellung revolutionierten, erhielten beide Entdecker 1963 den Nobelpreis in

Chemie.

Positiv auf die Materialeigenschaften des PP’s wirken sich die hohe Kristallinitét, eine
vergleichsweise niedrige Dichte (0,85-0,94 g/cm®) sowie ein hoher Schmelzpunkt
(160 - 176 °C) aus . Zu den materiellen Nachteilen des reinen Polypropylens gehdren eine
geringe Kiltebestindigkeit (Glastibergangstemperatur T, um 0 °C) verbunden mit einer hohen

Sprodigkeit 21 die sich jedoch durch Copolymerisation mit Ethylen beseitigen lassen 51,

Polypropylen wird unter anderem fiir Verpackungen, Behilter, Folien, Fasern, Platten,
Gehiuseteile (Haushaltsgerite, Werkzeugmaschinen), Gartenmobel oder Schliduche
verwendet. Da Polypropylen lebensmittelecht ist, wird daraus unter anderem die bekannte

Tupperware® hergestellt L6]
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1.3 Herstellung von Polypropylen

Polypropylen setzt sich aus n-Propyleneinheiten zusammen, wobei aufgrund der Stellung der
Methylgruppen der Propyleneinheiten drei verschiedene Strukturen moglich sind, die Abb.

1-4 veranschaulicht.

A AN

isotaktisch syndiotaktisch

ataktisch

Abb. 1-4: Mogliche Regiostrukturen beim Polypropylen

Neben den bereits erwihnten Ziegler-Natta-Katalysatoren werden in zunehmendem Malle
Metallocene (homogene Katalysatoren) fiir die Polymerisation von PP verwendet. Bereits
Ende der fiinfziger Jahre wurden erste Metallocene fiir die Olefinpolymerisation entwickelt,

wie z.B. das Bis(cyclopentadienyl)titandichlorid (Cp,Ti,Cl,) .

Einen bedeutenden Fortschritt zur Entwicklung hochaktiver Metallocene stellte die
Entdeckung von REICHERT et al. 81 dar, dass Spuren von Wasser, welches bislang nur als
Katalysatorgift galt, die durch Aluminiumalkyle aktivierten Metallocenkatalysatoren in
aktivere Systeme umwandeln kann. Von KAMINSKI und SINN ! wurde das Methylalumoxan
(MAO) entwickelt, das durch partielle Hydrolyse von Trimethylaluminium entsteht, und als

hochaktiver Cokatalysator bei der Metallocenpolymerisation eingesetzt wird.

Anfang der achtziger Jahre stellte BRINZINGER "' chirale, konformativ fixierte
ansa-Metallocene her, die erstmals eine stereoselektive Polymerisation ermdglichten. Zudem
konnten sie Copolymere mit gleichmifBiger Comonomerverteilung herstellen, was dem
Polymer aufgrund verbesserter Materialeigenschaften zusétzliche Anwendungsbereiche

eroffnete.
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Da in der vorliegenden Arbeit ausschlieBlich Ziegler-Natta-Katalysatoren eingesetzt wurden,
werden diese im Folgenden detaillierter beschrieben. Die Basis dieser Katalysatoren bildet
eine Komplexverbindung aus TiCly und AIR3. Die Abb. 1-5 zeigt verschiedene Entwiirfe fiir

ein Titan-Aluminium-System.

Einen bimetallischen Charakter besitzen die Strukturen I und II, widhrend Komplex III
monometallisch ist. Dabei liegt den Strukturen I und III ein monometallischer
Polymerisationsmechanismus zu Grunde, wohingegen Komplex II nach einem bimetallischen

Mechanismus polymerisiert.

X
Pi X AI< P,
x—TiS\\ x\\\\ ’ \Ti/,X\\AI/ X//""'Tli"“\\\x
x\N/ X/l) / \Pi,,' N X/|\?>
R— X
I I I

Abb. 1-5: Mogliche Strukturen fiir heterogene Ziegler-Natta-Katalysatoren; R: Substituent, X: Anion (z. B. Cl),
O : unbesetzte Ligandenstelle, P;: Polymerkette !

Erstmals wurde grof3technisch isotaktisches Polypropylen 1957 durch die Firma Montecatini
mit einer so genannten ersten Katalysatorgeneration (TiCls + AlEt3) hergestellt. Diese erwies
sich jedoch als nur schwach aktiv und produzierte zudem nur Polymer mit einer geringen
Isotaktizitat. Die darauf folgende zweite Katalysatorgeneration beinhaltete einen donor-
modifizierten TiCl; Katalysator, der mit AlEt;Cl aktiviert wurde. Dieser konnte zwar die
Aktivitdt verdreifachen sowie die Isotaktizitit auf bis zu 95 % erhohen, dennoch erforderte er

die Entfernung jeglicher Katalysatorriickstinde aus dem Produkt 21,

Zu einem Quantensprung in der Aktivitdt fiihrte der Einsatz von MgCl,-getrigerten
TiCls/AlEt; Katalysatoren (dritte Generation), deren Riickstdnde im Polymer aufgrund ihres
nur sehr geringen Anteils verbleiben konnten. Durch die Verwendung von Lewis Basen als
internen Donor, wie z.B. Ester von aromatischen Mono- und Dicarbonsiduren, erfolgte die
Polymerisation zudem stereoselektiver. Gleichzeitig verhinderten die Lewis-Basen eine

mogliche Agglomeration der Katalysatorfragmente >4,
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Die Beobachtung von GALLI et al. "> '®! dass sphirische MgCl,-getriigerte Katalysatoren
ebenso sphidrische Polymerpartikel produzieren, fiihrte zur Entwicklung einer vierten
Katalysatorgeneration. Durch die nun moglich gewordene Steuerung der Morphologie von
Katalysator und Polymer konnte bei diesen Katalysatoren das Extrudieren und anschlieBende

Pelletieren des Polymers entfallen.

Heutzutage werden heterogene Ziegler-Natta-Katalysatoren groftechnisch in Schlaufen-
reaktoren (Suspension-Verfahren) oder in Wirbelschichtreaktoren (Gasphasen-Verfahren)
eingesetzt, wobei es zu jedem mehrere Prozessvarianten gibt. Die nachfolgend in Klammern
genannten Firmen stehen fiir die heutige Produktion. Sie stellen entweder Zusammenschliisse
von Firmen dar, die den Prozess einst entwickelten, oder haben die Produktionslizenz

erworben.

Beim Spheripol®-Prozess (Basell) erfolgt die Polymerisation in fliissigem Propylen in zwei
hintereinander geschalteten Doppel-Schlaufenreaktoren. Dem fliissigen Propylen werden
kontinuierlich Katalysator sowie kleine Mengen Wasserstoff zugefiihrt. Die Reaktion liduft bei
ca. 33 bar und bei Temperaturen von 70 bis 80 °C ab. Nach einer durchschnittlichen
Verweilzeit von rund zwei Stunden wird das gebildete Polypropylenpulver nach der
Aufarbeitung (Abtrennen von Propylen-Resten und Trocknung) zur Weiterverarbeitung als

Granulat ausgetragen """,

Beim Hypol®-Prozess (Mitsui Chemical) wird erst fliissiges Propylen in einem
Schlaufenreaktor und anschlieBend in einem Gasphasenreaktor weiter polymerisiert 61 Beim
Borstar®-Prozess (Borealis) wird ebenfalls zuerst in einem Schlaufenreaktor und dann in
einem oder zwel nachgeschalteten Wirbelschichtreaktoren polymerisiert 8] Im Grunde ist er
dhnlich wie der Hypol®-Prozess, nur dass beim Borstar®-Prozess im iiberkritischen Propylen

polymerisiert wird '°,

Neben den Suspensionsverfahren gibt es im Wesentlichen drei grotechnische Gasphasen-
Verfahren, das Amoco-Chisso-Verfahren, das Unip01®-Verfahren (Dow) sowie der Novolen®-
Prozess (Novolen Technology Holding). Beim Unipol®-Verfahren wird entweder in einem
oder in zwei hintereinander geschalteten Wirbelschichtreaktoren polymerisiert. Fiir Homo-

polymere oder Random-Copolymere wird nur ein einzelner Reaktor verwendet 191
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2 Theoretische Grundlagen

2.1 Ziegler-Natta-Polymerisation

Die Herstellung von Polymeren erfolgt in vielfiltiger Weise, wobei zwischen
Polymerisationen, Polyadditionen und Polykondensationen unterschieden wird. Bei
Polymerisationen werden Monomere entweder radikalisch, anionisch, kationisch oder
koordinativ miteinander verkniipft. Bei Polyadditionen reagieren niedermolekulare Molekiile
mit bestimmten organischen funktionellen Gruppen miteinander zu Polymerketten. Bei
Polykondensationen werden ebenfalls niedermolekularer Stoffe mit funktionellen Gruppen
verkniipft, wobei jedoch niedermolekulare Verbindungen, wie z.B. Wasser oder
Ethylenglykol abgespalten werden. Die Polymerisationen mit Monomerverkniipfung setzen
sich aus einem zum Teil recht komplexen Reaktionsnetzwerk mehrerer Einzelreaktionen
zusammen. Die in der vorliegenden Arbeit ausschlieBlich untersuchte Ziegler-Natta-

Polymerisation wird im Folgenden detaillierter beschrieben.

2.1.1 Mechanistische Aspekte der Ziegler-Natta-Polymerisation

Im Fall der koordinativen Polymerisation, die mit verschiedenen Katalysatoren gestartet
werden kann (z.B. Ziegler-, Phillips- und Metallocenkatalysatoren.), wird das Reaktions-
geschehen in vier verschiedene Grundreaktionen aufgeteilt. Dazu gehoren die Aktivierung des
Katalysators, das Kettenwachstum, die Ketteniibertragung bzw. der Kettenabbruch sowie die
Deaktivierung des Katalysators. Die Begriffe Ketteniibertragung sowie Kettenabbruch
stammen original aus der Nomenklatur der radikalischen Polymerisation. Streng genommen

stellen sie jedoch weder eine Ubertragung, noch einen Abbruch im klassischen Sinne dar .

Im Schema 2-1 sind die kinetischen Reaktionsgleichungen aufgefiihrt, die sich auf den

verwendeten Katalysator TiCly/MgCl, aktiviert mit AlEt; als Co-Katalysator beziehen.
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Katalysatoraktivierung :

TiCl, + AIEt,—LS[Ti]- Et + AlEt,Cl

Kettenwachstum:
[1i]- Et + M —S2— [ri]-P]

[ri]- P" + M —L2— [1i]- P,

Kettentransfer und Kettenabbruch

(1) Ubertragung durch Monomer:
[ri]-P' + CH, =CH —CH,—*¥ [1i]-CH,CH,CH, + CH,=C(CH,)-P,_,
(2) Ubertragung durch Wasserstoff:
[ril-P + H,—f=# 5 [Ti|-H + CH,-CH(CH,)-P,,
(3) Transfer durch Aluminiumalkyl (AlEt;3)
[1i]- P| + AlEt,—f=A s [Ti]- Et + AIEt, - P,
(4) spontaner Abbruch durch B-H-Eliminierung:

[ri]- P, S8 [1i]-H + CH,=C(CH,)-P,,

Deaktivierung:

[Ti ]akliv L)[Ti ]

inaktiv

Schema 2-1: Reaktionsschritte der Ziegler-Natta-Polymerisation %

2.1.1.1 Die Aktivierung des Katalysators

Bei der Katalysatoraktivierung werden polymerisationsaktive Zentren gebildet. Die hier
verwendeten Katalysatorsysteme bestehen alle aus den Bestandteilen MgCl,, TiCly und
Triethylaluminium (TEA), denen zusétzlich ein interner Donor (ID) sowie ein externer Donor
(ED) zugesetzt wird. Bei der Katalysatorsynthese, die auf vielfiltige Weise durchgefiihrt
wird, bildet das kristalline MgCl, einen Komplex sowohl mit dem TiCly als auch mit einem
internen Donor. Als interne Donoren werden im Wesentlichen drei Typen verwendet:

Phthalsdureester, Diether und Succinate (21,22.23]
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Ein guter Ubersichtsartikel zum Mechanismus der Aktivierung findet sich bei CHOI und
RAY P ALBIZZATI ™ leitete von einer Rontgenstrukturanalyse folgende in Abb. 2-1

dargestellte Struktur ab.

CHaﬁOC2H5
CH, COC,Hs
[l
S
\ M ‘n\“\\CI /III,'-I-i““\ CI
O/ g\C|/| ~g]
[l Cl
CH300C2H5
[l
CH,COC,Hs

Abb. 2-1: Titan-Mg-Donor-Komplex abgeleitet aus einer Rontgenstrukturanalyse

Fir die Aktivierung der Ziegler-Natta-Katalysatoren sind besonders die Aluminium-
alkylverbindungen des Typs AIR3; (mit R= CHj;, C,Hs oder CsHg) von Bedeutung, Im
Folgenden wird der Einfluss des Cokatalysators auf die Aktivierung am Beispiel des hier

verwendeten Triethylaluminiums (TEA) dargelegt.

Einfluss des Cokatalysators

Durch TEA werden die Ti**-Ionen zu Ti™ reduziert, das die reaktive Spezies wihrend der
Polymerisation darstellt. Im Rahmen dieser Aktivierung entstehen TiClz-Kristalle. Zunéchst
bestimmt die Anfangskonzentration an TEA die Effektivitit der Reduktion des tetravalenten
Ti-Tons. Das TEA kann dariiber hinaus das Ti*® weiter zu Ti** bis hin zum Ti*' reduzieren.
Der Grad der Reduktion hingt dabei ab vom Ti/Al-Verhiltnis, von der Kontaktzeit und von

der Temperatur, bei der der Kataysator mit dem Co-Katalysator in Kontakt gebracht wird 261,

Untersuchungen von CHIEN und HU [27]

zeigten, dass ein kleiner Anteil der Ti-lonen im
vierfach positiven Zustand verbleibt. Um diesen Anteil moglichst klein zu halten, werden
daher hohe Verhiltnisse von Al/Ti verwendet. Im vorliegenden Fall betrug das molare

Verhiltnis Al/Ti in allen durchgefiihrten Experimenten 250:1.
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Zusitzlich beeinflusst die Anfangskonzentration an TEA die Entfernung des internen Donors
(ID) aus der Katalysatormatrix. Bei einem Katalysatorsystem mit einem Diester als ID kann

dieser leicht durch Komplexbildung mit TEA entfernt werden.

Durch eine Erhohung der TEA-Konzentration wird der Austausch des internen Donors gegen
den externen Donors erleichtert. Das TEA kann zusitzlich zu den bisher erwihnten
Einfliissen auch Verunreinigungen im Monomer beseitigen, weshalb es auch als Scavenger

bezeichnet wird.

Einfluss von externem und internem Donor

Allgemein werden Donoren eingesetzt, um die Aktivitit sowie die Regio- und
Stereoselektivtit zu erhohen. Der externe Donor (ED) beeinflusst besonders die Aktivierungs-
phase des Katalysators. Aus chemischer Sicht vermindert er das Reduktionspotential des
TEA’s, indem er mit diesem komplexiert. Das komplexierte TEA ist weniger aktiv, wodurch

eine Uberreduktion des Titans stark verringert wird.

Der Einfluss von externem und internem Donor auf die katalytische Aktivitit wurde bereits in
mehreren Arbeiten ausfiihrlich untersucht. So fand ALBIZZATI et al. [28], dass die Anfangs-
aktivitdt mit steigender Menge an externem Donor, in dem Fall ein Alkoxisilan, zunahm. Zum
gleichen Befund gelangte auch SACCHI et al. 291 der Phenyltriethoxysilan (PTES) als externen

Donor sowie Diisobutylphthalat als internen Donor untersuchte.

Einen Schritt weiter ging WEICKERT ", der die Polymerisation mit einer geringen Menge an
externem Donor startete und nach einer gewissen Zeit TEA oder Alkoxisilan nachdosierte.
Anfinglich war die Katalysatoraktivitit sehr gering und nahm nach der Zudosierung von ED
oder TEA jedoch deutlich zu. Dariiber hinaus beeinflusst der externe Donor die

Stereoselektivitiit der aktiven Zentren und damit die Produkteigenschaften des Polymers.

SPITZ et al. P! berichtete, dass die Reaktionsrate ansteigt, wenn das Verhiltnis ED/TEA
zwischen 0 und 0,05 liegt. Zudem beschreibt er einen Mechanismus fiir die Aktivierung durch
Alkoxisilan. Demnach wandelt das Alkoxisilan aktive Zentren, die gering isotaktisches PP

produzieren, in hoch isotaktische Zentren um **?*,
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Generell ist die Aktivitit hoch isotaktischer Zentren grofer, weil die Wachstumsgeschwindig-

keitskonstante groBer ist *% !

. Allerdings steigt die Aktivitit durch die Addition von
Alkoysilanen nur bis zu dem Punkt, an dem die Konzentration an Alkoxysilan so groB ist,

dass die aktiven Zentren inhibiert werden.

2.1.1.2 Wachstum der Polymerketten

Neben dem Begriff der koordinativen Polymerisation wird die heterogene Ziegler-Natta-
Polymerisation auch als Polyinsertion bezeichnet. Beide Bezeichnungen leiten sich vom
Mechanismus des Wachstums ab, das eigentlich aus zwei Elementarschritten besteht. Der
erste Schritt stellt die Koordinierung des Monomers am Ubergangsmetall dar und der zweite
die anschlieBende Insertion in die Bindung zwischen Ubergangsmetall und bestehender
Polymerkette. Damit unterscheidet sich das Wachstum wesentlich von dem der ionischen und
radikalischen Polymerisation, bei der die bifunktionellen Monomere (a-Olefine) direkt mono-
funktional mit der wachsenden Kette reagieren. Dagegen wird bei der koordinativen
Polymerisation das Monomer bifunktional in die Polymerkette eingebaut, so dass beide Enden

des Monomermolekiils festgelegt sind.

Der Einbau des Monomermolekiils erfolgt aufgrund von sterischen und elektronischen
Griinden in einer definierten relativen Lage einerseits des Monomers und andererseits des
Komplexes aus Katalysator und Polymerkette 21 Aus diesem Grund liefern heterogene
Ziegler-Natta-Polymerisationen in hohem Mafle stereoregulire Polymere. Zum Mechanismus
gibt es unterschiedliche Ansitze. Weit verbreitet ist ein von COSSEE und ARLMAN *3-30]

vorgeschlagener Mechanismus, dargestellt in Abb. 2-2.
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H(|3—CH3 CH HC—CHy oy Hc|—CH3 CHy
CHa ] 2 ] HoC---o--—ps C;
H -
I ST ST L
Cl—Ti c" Cl—Ti===p------ ol Cl—Ti---p-=---- o
i i Ti
Ti/——CI S H/ Ti/——CI/ S H/ Ti/—CI/ S H/
cl cl cl
HC|—CH3 H<|3—CH3
THZ THz
HC——CH
—_— ‘\\\\CI /CH CHg - | 3
Cl—Ti—CHj, CH,
cl
Ti{—CI/ |,»“\\ | S
Cl CI—Ti'—l—OA
/ VAR
i€ —c |

Abb. 2-2: COSSEE-ARLMAN-Mechanismus am Beispiel der Propylen-Polymerisation (veridndert aus

[37])

Bei der Propylenpolymerisation kann das Monomer gemd Abb. 2-3 auf zwei Wegen

eingebaut werden, durch 1-2-Insertion(kp, und Kg,) bzw. 2-1-Insertion (ks und k). Die 2-1-

Insertion tritt jedoch sterisch bedingt nur selten auf.

CH,

CH, k

i
s

ps

I
[Ti]-CH, -CH~-... + C;H, CH,

CH,

CH, ks/

I
Ti|-CH-CH,-... + C;H
2 3te

CH,
|

I
[Ti]-CH,-CH-CH,-CH~...

CH,
|

I
Ti|-CH-CH,-CH,-CH-...
2 2

CH,

I I
[Ti]-CH-CH, ~CH-CH, —...

CH, CH,

I
kgp [Ti]-CH,-CH-CH-CH, —...

Abb. 2-3: Insertionsmechanismus aufgestellt von BUSICO et al. **
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2.1.1.3 Ketteniibertragung und Kettenabbruch

Wie im Schema 2-1 dargestellt, kann die Ketteniibertragung z.B. durch Monomer, durch
Wasserstoff oder durch den Cokatalysator initiiert werden. Zu einem Kettenabbruch kann eine

B-H-Eliminierung fiihren. Die bei den Ubertragungsreaktionen entstehenden Produkte
[Ti]—R und [Ti]—H sind potentielle Zentren, die durch Monomerinsertion zu [Ti]—P,*

reaktiviert werden konnen.

Erfolgt die Reaktivierung schnell, liegt quasi eine Ketteniibertragung im klassischen Sinne
vor. Findet jedoch keine Reaktivierung statt, handelt es sich um eine klassische Ketten-
abbruchsreaktion *”!. Die Kinetik dazu ist jedoch nicht einfach zu beschreiben. So findet zum
Beispiel durch Wasserstoff keine Ketteniibertragung bei der Propylenpolymerisation mit

einem TiCls/AlIEt,Cl Katalysator in Abwesenheit von Aluminiumalkyl statt.

2.1.1.4 Deaktivierung des Katalysators

Das Deaktivierungsverhalten der Ziegler-Natta-Katalysatoren wird gemill dem beobachteten
Geschwindigkeitsabfall meist als Reaktion erster oder zweiter Ordnung beschrieben.
Hauptsichlich hiangt der Aktivitdtsabfall von der Konzentration der Aluminiumkomponente
ab, was z.B. bei VESSELY *! beschrieben wird. Eine mogliche Beteiligung des Propylens am

Aktivitdtsabfall ist eher klein. Es kann jedoch durch eine 2,1-Insertion zeitweise ein

deaktiviertes Katalysatorzentrum (dormant sites) entstehen 401,

Wihrend einige Forscher in erster Linie chemische Griinde fiir die Deaktivierung sehen,
heben andere Forscher physikalische Effekte vor, resultierend aus der Tatsache, dass die
Katalysatorpartikel in eine Polymermatrix eingebaut werden. So ist bekannt, dass die

Geschwindigkeit der Gasphasenreaktion mit porosen Katalysatoren stark von der Diffusion

des Gasmolekiils zu den aktiven Zentren beeinflusst wird. Diese als ,,Reaction in pore“[m

bezeichnete Theorie wurde bei der Ziegler-Natta-Polymerisation von BULS et al. 421,

SCHMEAL et al. !, SINGH et al. **! sowie RAY et al. !

[45]

angewendet. Dabei fand jedoch RAY
et al. mit hoch aktiven MgCl,-getrigerten TiCls/AlEt; Katalysatoren keinen Einfluss der

Diffusion auf die Polymerisation von Propylen.
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2.1.2 Formalkinetische Ansiitze

Die im Schema 2-1 (S.8) dargestellten Reaktionsschritte werden modellhaft zur Beschreibung
der Polymerisationskinetik herangezogen, die auch als Formalkinetik bezeichnet wird. Das zu
entwickelnde kinetische Modell muss die zeitliche Anderung der Monomerkonzentration
sowie die zeitliche Anderung der Anzahl aktiver Zentren beschreiben konnen, da sie einen

entscheidenden Einfluss auf die Polymerisationsgeschwindigkeit besitzen.

Bei der Modellbildung zur Ermittlung der Bruttoreaktionsgeschwindigkeit kann auf den
Ketteniibertragungsschritt verzichtet werden, da dieser die Anzahl aktiver Zentren nicht
beeinflusst. Unter gewissen Umstidnden kann auch der Aktivierungsschritt vernachlissigt
werden. Dies ist z.B. moglich, wenn die Aktivierung sehr schnell erfolgt oder bereits

voraktivierte Katalysatoren verwendet werden.

Von MEIER et al.*® wurden zwei Modelle, mit und ohne Aktivierung, miteinander
verglichen, wobei bis auf die Anfangsphase beide Modelle gleiche Aktivitits-Zeit-Verldufe

ergaben.

Wenn der Reaktionsmechanismus nicht vollstindig aufgeklirt ist, ist die Zerlegung in die
Elementarschritte fiir eine mikrokinetische Modellierung nicht méglich. In dem Fall wird eine
sogenannte Formalkinetik aufgestellt. Die Formalkinetik stellt einen mathematischen Ansatz,
dar, mit dem z.B. gemessene Reaktionsgeschwindigkeiten wiedergegeben werden konnen 1471
Das in dieser Arbeit verwendete kinetische Modell baut auf Arbeiten von SAMSON et al. %4

auf.

Fiir die hier betrachtete Gruppe von Katalysatoren kann allgemein davon ausgegangen

werden, dass die Geschwindigkeit des Wachstumsschrittes und damit auch die (messbare)

Polymerisationsrate R, (Einheit: kgpp/gri-h) erster Ordnung beziiglich der Monomer-

konzentration und der Gesamtkonzentration an aktiven Zentren ist

R, ~cyc 2.1)
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Die Gesamtkonzentration an aktiven Zentren ergibt sich durch Summierung der aktiven

Polymerketten iiber alle Kettenlidngen:

=Dy (2.2)

i

Wie nachfolgend noch beschrieben wird, ist es jedoch vorteilhaft, statt der Konzentration ¢

die Stoffmenge n" an aktiven Zentren zu verwenden. Fiir die Bruttoreaktionsgeschwindigkeit

R, ergibt sich dann:

:3,6-kp ey on ()M,

Mmry;

R, (t)

(2.3)

mit k p = Wachstumskonstante (l/mol's‘l), ¢, = Konzentration an Monomer, die im Polymer

absorbiert ist (mol/l), n" = Anzahl aktiver Zentren (mol), M,, = Molmasse des Monomers

(g/mol) und m;; = Menge an eingesetztem Titan (g)

Fiir die Temperaturabhingigkeit der Wachstumskonstante gilt nach Arrhenius:

" .e(_?rpj (2.4)

mit k, . = StoBfaktor (/mol-s™) und E 4, = Aktivierungsenergie der Wachstumsreaktion

(J/mol).

Entscheidend ist nun die Beschreibung der zeitlichen Anderung der Anzahl aktiver Zentren,
die durch die Deaktivierungsreaktion sowie durch die Katalysatorpartikelzerkleinerung
beeinflusst wird. Da das Partikelvolumen im Laufe der Reaktion zunimmt, verringert sich
dadurch die Konzentration aktiver Zentren, was als Verdiinnungseffekt bezeichnet wird. Aus

diesem Grund ist die Konzentration keine geeignete Bilanzierungsgrofie zur Beschreibung der

Deaktivierung. Stattdessen wird das Produkt aus Konzentration ¢ und Partikelvolumen V,,

art

bilanziert P,
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Unter Beriicksichtigung einer beliebigen Reaktionsordnung v fiir die Deaktivierung folgt fiir

die Stoffbilanz:

Al Vo)’ _ () 2.5)

Darin ist k, die Deaktivierungskonstante (mol'(v'l) s'l).

Fiir die Deaktivierungskonstante gilt nach Arrhenius:

ky =k,.. e[ERTdJ (2.6)

mit k;, = StoBfaktor (mol™" s und E aaq = Aktivierungsenergie der Deaktivierung

(J/mol).

Durch Einsetzen der nach n” aufgeldsten Gl. (2.3) in Gl. (2.5) ergibt sich:

dR | R, -my, '
p e =k, [ p M J 2.7)
MM

di 36-k,-cy M, 36k, -cy
Umgeformt folgt:
dR e =
’=—K,R, -(—3’6 “u MM] (2.8)
dt My;
mit
K kg
D= (2.9)
kP

Zur vollstindigen mathematischen Beschreibung gehort die nachstehende Anfangsbedingung,

in der n, die Anzahl der aktiven Zentren zu Beginn der Reaktion ist.

36k, ny-cy My
PO

(2.10)

My;
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Der Zahlenwert von n, wurde nicht experimentell bestimmt. Fiir die Berechnung wurde von

der maximal moglichen Anzahl aktiver Zentren (identisch mit Molzahl des Titans)

ausgegangen, fiir die gilt:

+ _ Wi Mga _ My
ng = = 2.11
T oMy My @11

1

mit wy; = Gewichtsanteil an Titan, mg, und m; = Masse an eingesetztem Katalysator bzw.

Titanb (g), sowie M ;; = Molmasse des Titans (g/mol).

Die analytische Losung der gewohnlichen Differentialgleichung (2.8) lautet schlieBlich:

1

1= I-v
R, (1) = R;i;+(v—1)-KD-[M—'%"] y fiir v 1 (2.12)

Mmry;

Der Modellparameter R,, stellt die anféngliche Polymerisationsrate dar. Die relative

Deaktivierungskonstante K, beeinflusst dagegen das Abklingverhalten und damit den

Verlauf der Polymerisationsrate.

Die GI. (2.12) ist fiir eine Reaktionsordnung von v =1 aufgrund des duBeren Exponenten
nicht definiert. Um denoch fiir diesen Fall eine analytische Losung zu erhalten, wird zunéchst

die GI. (2.8) fiir v =1 aufgelost, die sich dadurch stark vereinfacht:

L :_kd'R

2.13
dt i 1)

Fiir die Integration folgt unter Beriicksichtigung der Anfangsbedingung GIl. (2.10) der

einfache exponentielle Ansatz:
R,(t)=R, - exp(—k,t) (2.14)

Mit den Gleichungen (2.12) bzw. (2.14), je nach Reaktionsordnung fiir die Deaktivierung,
konnen experimentell bestimmte zeitliche Verldufe der Polymerisationsrate angepasst

werden, um die kinetischen Parameter zu erhalten.
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2.1.3 Molmasse und Molmassenverteilung

Zu einer Polymerisationskinetik gehort nicht nur die Auswertung der Aktivitits-Zeit-
Verldufe, sondern auch die Beschreibung der Molmasse (MW) und Molmassenverteilungen
(MWD) der gebildeten Polymerketten. Sowohl Molmasse als auch MWD sind fiir die
Polymereigenschaften besonders wichtig. Die Molmasse einer wachsenden Polymerkette setzt

sich aus der Masse aller Molekiile m; der Sorte i sowie der Stoffmenge n; der Molekiile der

gleichen Sorte zusammen:
M;=(m;/N;)-N,=m;/n; mit n,=N,/N, (2.15)

Darin ist N, die Avogadro-Zahl (mol™).

Die Polymerketten haben keine uniforme Linge, sondern unterliegen einer Verteilung. Im

Folgenden werden einige mathematische Verteilungen kurz dargestellt /'),

Gauss-Verteilung:

Die Gauss-Verteilung ist die bekannteste Verteilungsfunktion und wird iiberwiegend in der
Fehlerrechnung eingesetzt. Da Gauss-Verteilungen sowohl positive als auch negative Werte
erlauben, ist die Verwendung auf Eigenschaften wie z.B. Polymerisationsgerade allgemein
nicht zuléssig. Ist jedoch der Beitrag negativer Werte vernachldssigbar klein, kann die Gauss-
Verteilung angewendet werden. Die differenzielle Verteilung der Stoffmengenanteile der

Eigenschaft X ergibt sich dann aus:

1 (X =X pedian)”
x(X)=———— exp| - T (2.16)
o, (2x)’? [ 207
Dabei ist X,,,,;,, der Medianswert, der den Wert der Eigenschaft angibt, der bei
X median
IAXMX=§ (2.17)

0

vorliegt.
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Da die Gauss-Verteilung symmetrisch um den Median ist, entspricht der Mittelwert gleich

dem Zahlenmittel X , der Eigenschaft X fiir den Fall, dass sich die Verteilung auf die
Stoffmengenanteile bezieht. Der Parameter o, gibt die Abweichung vom Mittelwert an und

ist somit ein MaB fiir die Breite der Verteilung.

Poisson-Verteilung:

Eine Poisson-Verteilung tritt auf, wenn gleichzeitig eine konstante Zahl von Polymerketten zu
wachsen beginnt und die Molekiile sich zufillig und unabhingig von vorangegangenen
Schritten anlagern. Diese Art der Verteilung tritt bei sogenannten lebenden Polymerisationen
auf. Die differentielle Verteilung der Stoffmengenanteile der Polymerisationsgrade ist

gegeben durch:

(x,-1)"" - expl- (X, -1) (2.18)
r(x)

X =

I'(X) ist hierbei die Gamma-Funktion von X.

Fiir die differentielle Massenverteilung ergibt sich:

x(x, -1)" expl- (X, - 1))
& _]),’)’?n (2.19)

X =

Die Beziehung zwischen dem Massen- und dem Zahlenmittel des Polymerisationsgrades wird

ausgedriickt als:

X, /X, =1+(1/X,)-(1/X,) (2.20)

n

Das Verhiltnis X, /X, hingt bei der Poisson-Verteilung nur vom Zahlenmittel des

Polymerisationsgrades ab und strebt mit steigendem Polymerisationsgrad gegen eins. Daher

sind Poisson-Verteilungen sehr enge Verteilungen.
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Schulz-Zimm-Verteilung:

Eine Schulz-Zimm-Verteilung der Polymerisationsgrade tritt auf, wenn eine zeitlich konstante
Zahl von Ketten wahllos Monomere addiert, bis die Polymerkette deaktiviert wird. Im
Unterschied zur Poisson-Verteilung miissen die Polymerketten nicht zur gleichen Zeit
gestartet werden, sowie die urspriinglich vorhandenen Keime nicht erhalten bleiben.

Allerdings wird die Keimkonzentration als konstant vorausgesetzt.

Zur Berechnung von Schulz-Zimm-Verteilungen muss ein so genannter Kopplungsgrad k
bekannt sein, der angibt, wie viele unabhingig gewachsene Ketten zu einer toten Kette

gekoppelt werden. Fiir die differentielle Verteilung der Anteile der Stoffmengen gilt hierbei

k ! - kX
—_ . k_]- . _——
_[_ J X X, exp[ = ] (2.21)

I'(k+1) n

Fiir die Massenanteile w folgt

k
k A kX
(Y} XX, -exp(—)?] (2.22)

I'(k+1)

w =

Darin ist 77(k + 1) ist die Gamma-Funktion von (k + 1).

Fiir hohe Polymerisationsgrade und einem Kopplungsgrad von k =1 geht die Verteilung in
die Schulz-Flory-Verteilung iiber, die daher z.B. fiir die Olefinpolymerisation verwendet

wird:

Mittelwerte der Molmassenverteilungen

Molmassenverteilungen werden hauptsichlich durch das Gewichtsmittel M, sowie durch das

Zahlenmittel der Polymerketten M, charakterisiert.
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Diese Mittelwerte setzen sich wie folgt zusammen.

M,=—"—=— (2.23)

l (2.24)

M. Z m; ) Z n; (Mn )i

i i

Sonli.), Yonlor,) 7,)

Da einige experimentelle Methoden keine einfachen arithmetischen Mittewerte M, und M,
liefern, werden diese iiber die Momente von Verteilungen ausgedriickt. Dabei lautet das xte

Moment ,ui,x) der g-Verteilung der Molmasse M in Bezug auf den Referenzwert 0:

p) =~ (2.25)

So ergibt sich das Gewichtsmittel M, aus dem Verhiltnis des zweiten und des ersten

Momentes der Stoffmengenverteilung der Molmasse:

Z:n.M.2
(2)(M) tt

Y2 lun i
M, = = (2.26)
u (M) Zn,-Ml-

i

Das Verhiltnis M, /M, das auch als Polydispersionsindex D bezeichnet wird, stellt ein Maf

fiir die Breite der Molmassenverteilung dar. Bei Ziegler-Natta-Polymerisationen erhilt man
durchaus Werte zwischen 4 und 40 ® ”, d.h. sehr breite Molmassenverteilungen. Im Falle der
homogenen radikalischen Polymerisation liegt der Polydispersionsindex D zwischen 1,5 und
2, abhingig von der Art des Kettenabbruchs 1521 Bej der lebenden Polymerisation ist der

Polydispersionsindex sogar eins.
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31 und

Beziiglich der breiten Molmassenverteilungen vermuteten bereits NATTA
WEsSLAU Y, dass die Heterogenitiit der Katalysatoroberfliichen bzw. die Inhomogenitiit der
aktiven Zentren die Aktivitdt beeinflusst. Im Wesentlichen gibt es drei Erkldrungen fiir die
ungewoOhnlich breiten Molmassenverteilungen der Polymerisation mit Z-N-Katalysatoren 531,
(a) eine Anderung der Geschwindigkeitskonstanten fiir Wachstum und Ubertragung mit der
Kettenlidngen, (b) die Existenz einer Polymerschicht, die zu einer Diffusionslimitierung
beziiglich des Monomers fiihrt und (c) die Existenz mehrerer aktiver Zentren, die

verschiedene Geschwindigkeitskonstanten besitzen.

Modellierung der Molmassenverteilung

Um die Molmassenverteilung modellieren zu konnen, muss das zuvor beschriebene kinetische

Modell um die Ketteniibertragung erweitert werden. Nach Cabarerio und Guzman ° 1

ergibt
sich die zeitliche Anderung der wachsenden Polymerketten N:,, (mol) als Funktion von

Kettenwachstum und Ubertragung.

AN, -
d[,t :kpNn—],t_(kp+ktr)Nn,t nx2
x i (2.27)
dN],t — * —
dt = trnZ]:Nn,t _(kp +ktr)Nnt
mit
i oy _ 0 2.28
> (2.28)
und
D N=q (2.29)

n=I

Da, wie zuvor erwihnt, mehrere Arten aktiver Zentren vorliegen konnen, werden die
Geschwindigkeitskonstanten von Wachstum und Ubertragung hier vereinfachend als
Mittelwerte angesetzt. Im Unterschied dazu wird bei der metallocen-katalysierten

Polymerisation, nur ein aktives Zentrum angenommen (single-site Katalysatoren).
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Die Summe wachsender Polymerketten bleibt konstant und unabhéngig von der Zeit. Die

Bildung transferrierter (toter) Polymerketten N, , (mol) wird beschrieben durch:

=N, (2:30)
bzw.

—”=k 2.31

I ONE @

Fiir die zeitliche Anderung wachsender und transferrierter Polymerketten ergibt sich durch

Zusammenfassen von GI. (2.27) und Gl. (2.30):

d(N:,t+Nnt)_EN* LN >0
dt —Mptin-It ptint n=
. (2.32)
d(N],f +N]t)_]€ ]\7"< k N*
d - M n;t ptt it
! n=1

Wird Gl. (2.32) mit n(> 2) multipliziert und iiber alle Ketten summiert ergibt sich:

oo

i dlw,, +,,) =k, +k, )Y N, (2.33)

n=I

Die Integration liefert dann das Zahlenmittel der Polymerketten M, :
Z N,, +N,, (]+E t+l€,rt)c;:1\7 (2.34)
n=[

Zur Ermittlung des Gewichtsmittels M, wird zunichst Gl. (2.32) mit n?(>2) multipiziert

und ebenfalls iiber alle Kettenldngen summiert:

oo oo

Z &—21( ZnN +(k, +, )ZN:’, (2.35)

n=1I n=1
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Die Integration liefert dann:

o — 2
an(N: +Nn): Z[i_—”] (k,, —I+exp(—l€t,t))+3l€pt+l€t,t+] co=M, (2.36)
tr

n=I

Mit den Ausdriicken fiir M, und M, lisst sich somit die Molmassenverteilung berechnen.

2.1.4 Ermittlung der Kinetik der Gasphasenpolymerisation

Bei Gasphasenpolymerisationen handelt es sich um teilkontinuierliche Prozesse, bei denen
das Monomer entsprechend dem Verbrauch nachgeliefert wird. Durch eine Aufzeichnung des
Verbrauchs an Monomer, was in der Regel mit Massendurchflussmessern erfolgt, kann daraus
der Aktivitits-Zeit-Verlauf ermittelt werden. Diese Aktivitits-Zeit-Verldufe konnen mit
kinetischen Modellansitzen (sieche Kap. 2.1.2) angepasst werden. Als Modellparameter
ergeben sich Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten aus denen dann, entsprechende
Experimente vorausgesetzt, Aktivierungsenergien bestimmt werden konnen. Unter
Verwendung von kommerziellen Simulationsprogrammen (PREDICI®, gPROMS®) werden
die zugehorigen Molmassenverteilungen modelliert und an experimentell mittels GPC

(Gel-Permeations-Chromatographie) bestimmte Molmassenverteilungen angepasst.

Eine weitere Methode zur Bestimmung der Polymerisationskinetik von Gasphasen-

polymerisationen, ist die Videomikroskopie 7% "

. Sie ermoglicht das Studium der
Polymerisation einzelner Katalysatorpartikel in den ersten Sekunden. Aus der Aufnahme des

Wachstums einzelner Katalysatorpartikel konnen Einzelpartikelkinetiken abgeleitet werden.

Diese Methode ist jedoch auf eine eher kurze Polymerisationsdauer (etwa 30-45 min)
begrenzt, weil danach das Wachstum einzelner Polymerpartikel optisch nicht mehr erfasst
werden kann. So konnen die Polymerpartikel entweder von anderen verdeckt oder aus dem
Beobachtungsfenster gedringt werden. Da die dazu verwendeten Reaktoren ungeriihrt sind,
miissen durch geeignete Mallnahmen, wie die Isolation einzelner Katalysatorpartikel und
milde Reaktionsbedingungen, mogliche Temperatureffekte wie Uberhitzung verhindert

werden.
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Die Videomikroskopie spielt damit ihre Stirke beim Katalysator-Screening (Anspring-
verhalten von Finzelpartikeln, Anfangsaktivitit von Einzelpartikeln, Entwicklung der

Partikel-Morphologie usw.) aus.

2.1.5 Ermittlung der Kinetik der Fliissigphasenpolymerisation

Im Gegensatz zur Gasphasenpolymerisation gestaltet sich die Bestimmung der Kinetik von
Polymerisationen in Fliissigphase aufwendiger. Handelt es sich dabei um einen Batch-

Prozess, ist ein Verbrauch an Monomer nicht direkt messbar.

Es stehen jedoch einige indirekte Verfahren zur Bestimmung der Polymerisationskinetik, wie
die Konzentrations-Methode und die kalorimetrische-Methode, die beide bei SAMSON et
al. 1** beschrieben werden, zur Verfiigung. Bei der Konzentrations-Methode wird mittels
Gaschromatographie (GC) die Konzentration einer inerten Substanz (z.B. Propan) in der

Gasphase gemessen und daraus der Verbrauch an Monomer berechnet:

R _ T Ty (2.37)
e (1 —1,)

wobei my,, die Masse des Katalysators, n, und n, die Molzahlen des Monomers bei den

Zeiten tp und t; sind. Die Berechnung der Molzahlen erfolgt mit den Gleichungen (2.38) und
(2.39):

nto = (] ~ Xinert ) ’ nL,ges,to + (] ~ Yinert ) ’ nG,ges,to (238)

ntl = (] ~ Xinert ) nL,ges,t] + (] ~ Yinert ) ’ nG,ges,tl (239)

Darin sind X, und yjne, die Stoffmengenanteile der inerten Substanz in der Gas- und in der

Flussigphase und n; ..., sowie ng,..,, die Gesamtstoffmengen der flissigen und

gasformigen Phase.
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Die kaloriemetrische Methode basiert auf der Wiarmebilanz des Reaktors, die im Folgenden

dargestellt ist:
dT,
Cp,R 7 = (kL ’ AL + kG ) AG ) (TK _TR )+ QDeckel + QRI'A'hrer Mgy Rp ) AHR (2.40)
mit k; sowie kg = Wirmedurchgangskoeffizienten der benetzten sowie unbenetzten

Reaktorwand (W/m?K™"), A, und Ag = benetzte und unbenetzte Wirmeaustauschfliche (m),

Tk = mittlere Kiihlmitteltemperatur und C, = Wirmekapazitit des Reaktors (J/K).

Die Polymerisation wird in einem Kalorimeter durchgefiihrt und die Zeitverldufe der Mantel-
temperatur sowie der Reaktortemperatur aufgezeichnet. Die Methode beruht auf der Tatsache,

dass sich die Manteltemperatur mit Fortschreiten der Polymerisation @ndert.

Zum einen nimmt die fliissige Monomerphase ab und zum anderen wird, aufgrund
fortschreitender Deaktivierung des Katalysators, weniger Reaktionswirme frei. Die
Verringerung der fliissigen Phase und die damit verbundene Abnahme der mit Fliissigkeit
benetzten Wirmeaustauschfliche vermindern zusitzlich den Wéirmetransport durch die

Reaktorwand.

Da der fiir diese Arbeit entwickelte Reaktor nicht als Kalorimeter ausgelegt wurde, kam diese
Methode nicht in Frage. Aufgrund entsprechender experimenteller Beobachtungen wurde eine
neue Methode zur Ermittlung der Polymerisationskinetik der Fliissigphasenpolymerisation

entwickelt, die detailliert im Kapitel 4.4.2 beschrieben wird.

Eine Technik zur Ermittlung der Polymerisationskinetik in frithen Stadien ermdglicht die
sogenannte Stopped-Flow-Technik, die erstmals von SCHNELL und FINK 101 bei der
Oligomerisierung von Ethylen mit 16slichen Ti-Katalysatoren angewendet wurde. KEII und
TERANO " benutzten erstmals einen Stopped-Flow-Reaktor fiir die heterogene
Polymerisation von Propylen mit einem MgCl,-getridgerten TiCls/Al(C,Hs)s-Katalyator. Mit
dieser Technik konnen ultrakurze Polymerisationszeiten von bis zu 0,01 s realisiert werden.
Die Komponenten Monomer, Katalysator und Cokatalysator werden in getrennten Behiltern
gelagert, die iiber Schlauche mittels Teflonhdhnen miteinander verbunden sind. Durch 6ffnen
der Hihne kommen die Komponenten in Kontakt und flieBen iiber einen kurzen Weg direkt in

ein Bad aus Ethanol und Salzséure in dem die Reaktion unmittelbar gestoppt wird 531,
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Dies kann als quasi lebende Polymerisation angesehen werden, da die Polymerisationszeit
wesentlich kiirzer als die mittlere ,Lebensdauer” der Polymerkette ist. Diese Methode
ermoglicht daher einen Einblick in die Natur der aktiven Zentren zu Beginn der

Polymerisation.

Mit geeigneten Techniken wie die radioaktive Identifizierung mittels “co 16263
Inhibierungsmethoden mit CO, CO,, oder SO, [64.651 ¢owie Quenchen mit Tritium-
Alkohol '°* % kann die Zahl der aktiven Zentren und damit ziemlich exakt die Kinetik dieser

kurzen Polymerisation bestimmt werden.
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2.2 Stoff- und Wirmetransport im Polymer

Die Ermittlung der Kinetik von Reaktionen erfordert Kenntnisse iiber die zeitliche Anderung
der Konzentrationen der beteiligten Edukte. Bei der Polymerisation benétigt man die
Kenntnis der Monomerkonzentration am Ort des aktiven Zentrums. Da die aktiven Zentren
nicht frei vorliegen, sondern im Verlaufe einer Polymerisation von einer Polymerschicht
umgeben werden, muss das Monomer zunéchst durch das Polymer hindurch diffundieren, um
zum Reaktionsort zu gelangen. Die Bestimmung der Konzentration an Monomer am

Reaktionsort erfordert daher die Untersuchung des Stofftransports im Polymer.

Neben dem Stofftransport kann auch der Wirmetransport unter Umstinden die
Polymerisation beeinflussen. Eine ungeniigende Wiarmeabfuhr aus dem polymerisierenden
Polymerpartikel kann die Temperatur derart erhohen, dass eine Uberhitzung des Partikels
erfolgen kann. Dadurch kann die Polymerisation entweder weiter beschleunigt werden oder

kommt durch die Zunahme der Deaktivierung unter Umstinden zum Erliegen.

Die Grundlage fiir die Modellierung von Stoff- und Wiarmetransport heterogener Olefin-
polymerisationen bilden eine ganze Reihe so genannter Partikelmodelle. Eine Ubersicht
verschiedener Partikelmodelle findet sich bei z.B. EBERSTEIN [®*!. Am hiufigsten wird das
Polymeric-Flow-Modell ! sowie das Multigrain-Modell """ verwendet. In dieser Arbeit

51
)[]

wird das weniger rechenintensive Uniform-Site-Modell (USM verwendet, das fiir eine

Abschitzung gut geeignet ist. Die zugrunde liegende Modellvorstellung verdeutlicht Abb.

2-4.
o ' .

Katalysatorpartikel wachsendes Polymerpartikel

Reaktionszeit

Abb. 2-4 Schematische Darstellung des Uniform-Site-Modells
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Im USM wird davon ausgegangen, dass die Katalysatorpartikel direkt zu Beginn der
Polymerisation in feinste Bruchstiicke fragmentieren, die dann von dem gebildeten Polymer
umbhiillt werden. Dabei wird angenommen, dass zu jedem Zeitpunkt der Polymerisation eine

Gleichverteilung der Katalysatorfragmente im wachsenden Polymerpartikel vorliegt, was den

Namen ,,Uniform Site* erklirt. Damit entfillt die 6rtliche Abhingigkeit der Konzentration ¢

an aktiven Zentren und es bleibt nur noch die zeitliche Abhédngigkeit.

Durch diese Annahme vereinfacht sich die mathematische Behandlung des Problems. Wie bei
jeder Annahme kann die Realitdt jedoch anders aussehen. Da beim Uniform-Site-Modell
Katalysator und Polymer als eine einheitliche Phase betrachtet werden, spricht man bei
diesem Modell auch von einem pseudo-homogenen Partikelmodell. In diesem reicht zur

Beschreibung des Stofftransports ein effektiver Diffusionskoeffizient D, aus. Im Falle

zweier Phasen, miissten fiir eine Komponente bindre Diffusionskoeffizienten verwendet
werden, die die Diffusion der Komponente aus einer Phase in die jeweils andere beschreiben.

Der Stofftransport wire somit um einiges komplexer.

Da Polymerisationen in der Regel stark exotherme Reaktionen sind, muss auch der
Wirmetransport beriicksichtigt werden. Mechanische Effekte (Schubspannungen im Partikel
aufgrund des Volumenwachstums) werden in dieser Arbeit simulationstechnisch nicht

betrachtet, konnen jedoch real von Bedeutung sein (Einfluss auf die Partikelmorphologie).

Des Weiteren gilt wie auch bei den rein chemischen Modellen die getroffene Annahme einer

einzigen Art von aktivem Zentrum (jeweils ein k, bzw. k,). Fir die partikelbezogenen

Stoffwerte werden grundsitzlich die Reinstoffwerte von Polypropylen angesetzt.

Abschlieend soll angenommen werden, dass alle anfdnglich vorliegenden Katalysator-
Partikel die gleiche Grofle sowie die gleiche Beladung mit aktiver Komponente aufweisen.
Die zweite dieser Annahmen ist experimentell abgesichert. Die Partikelgroe unterliegt zwar

einer Verteilung, die jedoch als eng bezeichnet werden kann (vgl. Abb. 3-3, S.57).
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2.2.1 Stoffbilanzierung mit Uniform-Site-Modell

Den Stofftransport in einem Polymerpartikel mit den zugehorigen oOrtlichen Verldufen der
Monomerkonzentration sowie der Konzentration aktiver Zentren verdeutlicht Abb. 2-5. Da
sowohl der Partikelradius r,,,,(t) als auch die Profile der Konzentrationen von Monomer
und aktiven Zentren im Partikel sich mit der Zeit dndern, stellt der Stofftransport nur eine

Momentaufnahme zu einem Zeitpunkt ¢ dar.

i >
- r
CM(r‘)A Diffusion ,
Reaktion/! k Sorption
i CM,Gas
: '

Abb. 2-5 Darstellung des Stofftransportes in einem wachsenden Polymerpartikel zu einem Zeitpunkt t".

Zundchst muss das Monomer im Partikel bilanziert werden. Hierbei liegt ein instationires
Diffusionsproblem mit simultaner Reaktion in Kugelgeometrie vor. Fiir die instationdre

Diffusion in sphérischen Partikeln gilt:

2
9oy _ Deﬁ(a Cu 2 aCMJ (2.41)

or ol r or

! Das Konzentrationsprofil der aktiven Zentren wird immer durch eine horizontale Linie beschrieben, da die
Annahme einer Gleichverteilung zu jedem Zeitpunkt erhalten bleiben soll. Das Profil wird jedoch im Zeitverlauf
aufgrund der Deaktivierung achsenparallel nach unten verschoben.
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Der Monomerverbrauch durch Reaktion ist gegeben durch:
Ry =k,c'cy [mol/ls™] (2.42)

Damit ergibt sich bezogen auf das Monomer folgende Gesamtbilanz:

ocy, d%c,, 2 dcy, .

=D, + = —-k,cc 243

ot i ( or’ r or peoM (243)
Nimmt man in erster Ndhrung an, dass sich das radiale Profil nicht mit der Zeit &ndert

(Quasistationaritdtsannahme), vereinfacht sich GI. (2.43) zu:

k C*C 1 d dc
14 M 2 M
= | =M 2.44
Deﬁ r2 a’r[ dr j ( )

Im Gegensatz zur Bilanz der aktiven Zentren, wird hier die Zeitabhingigkeit statt der
Ortsabhéngigkeit vernachlédssigt. Zur Losung von Gl. (2.44), die eine gewdhnliche
Differentialgleichung zweiter Ordnung darstellt, sind zwei Randbedingungen erforderlich.

Die erste Randbedingung ist die sogenannte Symmetriebedingung:

dcy,
dr

-0 (2.45)

r=0

Dartiiber hinaus soll an der Partikeloberfliche thermodynamisches Gleichgewicht herrschen:
Cp(r=rpy, )=Cyf (2.46)

Der in das Partikel eintretenden Monomerstrom 7, p,., kann mit Hilfe des ersten Fick’schen

Gesetzes beschrieben werden:

dcy,
T dr

r=rpart

N pare = _APartD

(2.47)

Der in Gl. (2.47) auftretende Monomergradient an der Partikeloberflidche kann mit Hilfe der

analytischen Losung von Gl. (2.43) ausgewertet werden:
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k,-c
Part
dr r=rpyy Fpart k C*
tanh| rp,,, |———
Deﬁ‘

Auf dem ersten Blick sieht die Gl. (2.48) wie die entsprechende stationdre Losung in der

[72]

klassischen heterogenen Katalyse aus''~'. Auf dem zweiten Blick gibt es jedoch einen

wichtigen Unterschied: im Gegensatz zur Gasdiffusion in einem pordsen Katalysatorkorn sind
in Gl. (2.48) sowohl der Partikelradius r,,,, als auch die Konzentration an aktiven Zentren ¢
zeitabhédngig. Demnach ist auch der Molenstrom 7, p,,, zeitabhidngig, sodass sich die

Quasistationaritdtsannahme lediglich auf das Monomerprofil im Partikel bezieht.

An dieser Stelle wird als dimensionslose charakteristische GroBe das Thiele-Modul @
eingefiihrt, das das Verhiltnis der Geschwindigkeiten von chemischer Reaktion zur Diffusion

beschreibt:

k -¢ / 3V k ¢
b = Tbarn 14 —3 Part 14 (249)
V D i V D

Wird der Partikelradius durch das Partikelvolumen substituiert, ergibt sich unter

Einbeziehung von Gl. (2.48) fiir den eintretenden Monomer-Molenstrom:

/3v 0]
) = 43| —Lat e p —1 2.50
M ,Part dr M “eff (tanh D j ( )

Neben dem Monomer miissen auch die aktiven Zentren bilanziert werden. Hier wird als

GroBe ¢ -Vp,, betrachtet, um den Effekt der Volumenvergroferung, beschrieben in

Kap. 2.1.2, rechnerisch zu eliminieren. Anders als im rein kinetischen Modell muss das sich
dndernde Partikelvolumen explizit in seiner Zeitabhidngigkeit beriicksichtigt werden, was

durch die Kopplung mit der Massenbilanz des Polymeren erfolgt.
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Fiir die Stoffbilanz der aktiven Zentren erhilt man dann:

d(cc'i—;’hm) -k, (v, ) (2.51)

Die zugehorige Anfangsbedingung lautet:

_3
Wr; gﬂ' Tkat P Kar

MTi

(2.52)

E3
Ci=0 'VPart,t=0 =Ny parti=0 =

Die Massenbilanz des Polymers wird in Form der Anderung des Partikelvolumens wie folgt

beschrieben:
dVPurt . MM
=Wy par — 2.53
T (2.53)

Die Anfangsbedingung hierfiir ist:

VPart (t = 0) =5 ka (254)

Die Bilanz fiir das Polymer Gl. (2.53) sowie die Bilanz fiir die aktiven Zentren Gl. (2.51)
miissen simultan gelost werden. Zusitzlich ist die Monomerbilanz in Form der Gl. (2.50) zu
beriicksichtigen. Das Ergebnis einer entsprechenden Rechnung ist der zeitliche Verlauf des
Monomerstroms im Partikel. Mit ihm ist die Bruttoreaktionsgeschwindigkeit des einzelnen

Partikels gegeben durch:

36 -1y pareM
R, pu =R, = M parn M (2.55)
Mr; pare
mit
4 _;
Mr; pare = Wri Eﬂ' Tkat P Kar (2.56)

Durch die Normierung auf die eingesetzte Menge an Titan entspricht die Brutto-

reaktionsgeschwindigkeit im Partikel der des gesamten Reaktors.
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2.2.2 Wirmebilanzierung mit Uniform-Site-Modell

Alle im vorherigen Abschnitt verwendeten Gleichungen gelten fiir ein isothermes Partikel. Da
nicht automatisch davon ausgegangen werden kann, dass das Partikel iiber die gesamte
Reaktionsdauer die gleiche Temperatur aufweist, ist die Betrachtung des Wirmetransports

notwendig.

Fiir die Wiarmebilanzierung sind drei Wirmebeitrdage, zwei fiir die Wirmeerzeugung und

einer fiir die Wirmeabfuhr, zu beriicksichtigen. Wéarme wird hauptsédchlich in Form von
Reaktionswirme Q. freigesetzt. Einen nur in seltenen Fillen zu vernachlissigenden
Wirmestrom bildet der durch die Monomersorption im Polymer freiwerdende Sorptions-

widrmestrom QS. Fiir die Wirmeabfuhr wird der durch Wirmeiibergang in die Gasphase

abgefiihrte Wirmestrom Q , bilanziert.

Der Hauptwiderstand des Wirmetransports liegt beim Wirmeiibergang vom Partikel in die
Gasphase, da die Wirmeleitfahigkeit im Polymer bedeutend groBer als im gasformigen
Propylen ist. Demnach konnte man vermuten, dass im Partikel keine lokalen Temperatur-

g [0

gradienten auftreten. Simulationen von BARTK und EBERSTEIN '® bestiitigten diese

Vermutungen. Deshalb wird eine mittlere Partikeltemperatur T, , benutzt, die nur zeit-

art
abhédngig ist. Somit ldsst sich die Bilanzierung des Polymerpartikels, wie in Abb. 2-6

dargestellt, vornehmen.

M,Gas

Abb. 2-6: Darstellung des Wirmetransports in einem wachsenden Polymerpartikel zu einem Zeitpunkt t
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Nach Abb. 2-6 gilt fiir die globale Partikelwédrmebilanz:

d(TPart Part) — QR + QS B QA

dr Prp " Cppp

(2.57)

worin ¢, pp die spezifische Wirmekapazitit des Polymers darstellt (J/g-K‘l).

Die Anfangsbedingung ergibt sich in diesem Fall aus der konstanten Gasphasentemperatur

und dem Volumen der Katalysatorkorner wie folgt:

_ 4
TPart,t:O ’ VPart,t:0 = TM,Gas Eﬂ-rlgat (258)

Die in Gl. (2.57) enthaltenen Wirmestrome werden nun spezifiziert. Der Reaktionswirme-

strom QR beinhaltet die Reaktionsenthalpie 4H , (kJ/mol) und ergibt sich gemal:
O =k, ¢y Vg, (= AH ;) (2.59)

Der Sorptionswidrmestrom ergibt sich aus dem in das Partikel eintretenden Monomerstrom

Ry pars SOWIE der Sorptionsenthalpie AH g :

Qg =Ty pan (- AH 5) (2.60)

Fir den durch Wirmeiibergang zwischen Partikel und Monomer-Gasphase verursachten

Wirmeabfuhrstrom gilt:

QA = aPart,M APart (TPart - TM,Gas ) (261)

Der in Gl (2.61) enthaltene Wirmeiibergangskoeffizient «,,, ,, (W/m2K") kann aus der
Nusselt-Zahl Nu ermittelt werden, mit dem Partikelradius rp,,, als charakteristischer Linge

sowie der Wirmeleitfahigkeit 4,, des Monomeren (W/m~K'1):

o
Nu = Epart,m "part (2.62)
Ay
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Nach einsetzen der Nusselt-Zahl in GI. (2.61) ergibt sich:

: 3V
0, = 47[3/ﬁNu/1M (Tours =Tt Gas ) (2.63)

Die Nusselt-Zahl wird allgemein aus semi-empirischen dimensionslosen Gleichungen
berechnet. FLOYD et al. "% zeigte, dass fiir Gasphasenpolymerisationen die Ranz-Marshall-

Beziehung 73] eine geeignete Korrelation darstellt. Sie lautet:
I 1
Nu=2+06Pr'% Re'? (2.64)
mit Pr = Prandtl-Zahl und Re = Reynolds-Zahl

_ nM Cp,M

Au

Pr (2.65)

Ny = Viskositit des Monomers (Pa s), ¢, ), = spezifische Wirmekapazitit des Monomers

J/gK™h

Die Reynolds-Zahl, die sich hier auf ein geriihrtes System (geriihrte Partikelschiittung im

Reaktor) bezieht, hat die Form:

Re=NRd12?pM
My

(2.66)

mit N, = Riihrerdrehzahl (s™), d, = Riihrerdurchmesser (m), p,, = Dichte des Monomers
(kg/m3)

Die Wirmebilanz ist somit iiber das Partikelvolumen V die Konzentration an aktiven

Part »
k3 . . . . .
Zentren ¢ und den in das Partikel eintretenden Monomer-Molenstrom 7, p,, mit den

beschreibenden Gleichungen des Stofftransports gekoppelt (vgl. die Ausdriicke fiir die drei

auftretenden Warmestrome).
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2.3 Phasengleichgewichte

Mit Hilfe der Thermodynamik konnen Gleichgewichtszustinde wie Phasengleichgewichte
und chemische Reaktionsgleichgewichte berechnet werden V. Die Grundlage der Thermo-
dynamik bilden zwei sogenannte Hauptsitze. Der 1. Hauptsatz der Thermodynamik beinhaltet
die Energieerhaltung, wonach sich die innere Energie U eines Systems nur durch die Zu- oder

Abfuhr von Wiarme Q und Arbeit W dndert.

AU =Q+W  bzw. dU =00+ W (2.67)
Fiir den Fall, dass nur Volumenarbeit am System geleistet wird, ergibt sich daraus:

AU = 6Q — pdV (2.68)

Um eine Aussage iiber die Richtung von ablaufenden Prozessen machen zu konnen, wurde als

ZustandsgroBle, die Entropie S eingefiihrt.

ds = LU (2.69)
T
Nach Einsetzten des Ausdrucks von &Q,,, in Gleichung (2.68) ergibt sich:
AU =T dS — pdV (2.70)

Von Gibbs wurde als Erweiterung die Molmenge n; als Zustandsvariable eingefiihrt, was zur

Gibbsschen Fundamentalgleichung fiihrte:
AU =TdS - pdV+Z L.dn, 2.71)

Die GroBe u; ist nach Gibbs das chemische Potential der Komponente i:

M = [B_UJ 2.72)
l on SV.n .
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Prozesse konnen nur dann ablaufen, wenn die Gesamtentropie zunimmt bzw. im Grenzfall fiir

reversible Prozesse konstant bleibt:
as >0 2.73)

Danach muss der Gleichgewichtszustand, als Endpunkt aller freiwillig ablaufenden Prozesse,
durch ein Extremum der Entropie gekennzeichnet sein. Im Gleichgewicht nimmt die Entropie
ein Maximum (U,V, n; = konstant) und die innere Energie ein Minimum ein (S,V, n;= konst.),
was als Extremalprinzip bezeichnet wird. Dieses sowie die Gibbssche Fundamentalgleichung

bilden zusammen den 2. Hauptsatz der Thermodynamik. Aus der Fundamentalgleichung

(2.71) lisst sich die Gibbs-Duhem-Gleichung ableiten *':
SdT —Vdp + Znid,ui =0 (2.74)

Da die Fundamentalgleichung nicht direkt messbare ZustandsgroBen wie Entropie S und

innere Energie U enthilt, wurden weitere thermodynamische Funktionen definiert:

H=U+pV H = Enthalpie (2.75)
A=U-TS A = Helmholtzsche Energie (2.76)
G=H-TS G = Gibbssche Enthalpie ( freie Enthalpie) 2.77)

Wird von Gleichung (2.77) das totale Differential gebildet und die Gibbssche Fundamental-

gleichung (2.71) eingesetzt, erhiilt man eine weitere Fundamentalgleichung™:
dG = —S dT +Vdp + Z L.dn, (2.78)

Aus den Fundamentalgleichungen und den thermodynamischen Potentialen (2.75)-(2.77)

lassen sich wichtige Zusammenhénge wie die Gibbs-Helmholtz-Beziehungen ableiten:

" Entsprechend erhilt man auch aus der Enthalpie H sowie aus der Helmholtzenergie A Fundamental-
Gleichungen.
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=z (2.79)
AG/T H
((8T ))=_33_ (2.80)

Zur Berechnung heterogener Gleichgewichte muss fiir jede Phase @ die Gibbssche

Fundamentalgleichung (2.71) gelten, wobei man folgende Nebenbedingungen erhilt, die als

Gibbssche Gleichgewichtsbedingungen bezeichnet werden ”':

T=T/=...2T? =...T"
pazp’gz--ozpw:--opﬂ- (281)

Den Gibbsschen Uberlegungen zufolge, kann ein System durch die Angabe von n+2 GroBen

eindeutig festgelegt werden, was zur Formulierung der Gibbsschen Phasenregel > **! fiihrte:

F=2-7+n (2.82)
mit F' = Zahl der Freiheitsgrade, 7= Zahl der Phasen und n = Anzahl der Komponenten

Fiir ein System mit einer Komponente und zwei Phasen (Dampf und Fliissigkeit) sind durch
die Angabe der Temperatur alle thermodynamischen GroBen (z.B. Druck, Dichte der Phasen)

festgelegt. Am Tripelpunkt, wo drei Phasen gleichzeitig vorliegen, besitzt das System

hingegen keinen Freiheitsgrad mehr.
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2.3.1 Fugazitit und Fugazitiitskoeffizient

Fiir die Berechnung von Gleichgewichtszustianden spielt die Gibbssche Enthalpie G (hier als
molekulare Groe verwendet) eine bedeutende Rolle. Betrachtet man ein ideales Gas, so gilt

bei konstanter Temperatur:

~u RT
dG™ =——dp=RTdInp (2.83)
p

Fiir reale Fluide wird statt des Drucks die Fugazitit f, eine Art korrigierter Druck, eingesetzt:

6 ="L dp = RTdIn f mit  limd =1 (2.84)
p P—0 p

Als Verhiltnis von Fugazitit und Druck wird der Fugazititskoeffizient ¢ eingefiihrt:

p="
p

(2.85)

Die Integration von Gleichung (2.83) und (2.84) ergibt fiir eine konstante Temperatur:

G(T,p)=G" (T, p’ )+ RTln% mit p” = Standarddruck™ (2.86)
p
G(T,p)=Glr, p°)+ ern% mit f* = Standardfugaziti " 287)

Fiir den Realanteil der Gibbsschen Enthalpie ergibt sich dann:

G-G“),, =(G-G"), 0 +RT lniop—o (2.88)

foop
Mit p® -0 geht f°/ p® —1 und (G—Gid )T‘po — 0 folgt:

G-&* )T,p = RTln% =RTIng (2.89)

' Als Standardbedingungen gelten ein Druck von 1 bar sowie eine Temperatur von 25 °C
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Mit Hilfe der Gibbs-Helmholtz-Beziehung kann die Temperaturabhingigkeit der Fugazitit
und des Fugazititskoeffizienten abgeleitet werden. Zwischen der Gibbsschen Enthalpie und

der Enthalpie gibt es nach Gl. (2.80) folgenden Zusammenhang:

B2

- 2.90
oT RT? (250
Damit folgt aus Gl. (2.89) fiir die Temperaturabhédngigkeit der Fugazitit:
din f _(aln(p] _ (E-a") o1
ar ), \or J, RT? '

Die Druckabhingigkeit der Fugazitit bzw. des Fugazititskoeffizienten wird beschrieben

durch:

dng| ___L [y RT bow, | 20F) 2V (2.92)
o ), RT p dp ), RT

Nach Integration von Gl. (2.92) erhilt man dann:

P

)i ~ RT

mp=—~1\||V-"|4d 2.93
ne RTO( jp (2.93)



2. Theoretische Grundlagen — Phasengleichgewichte 42

2.3.2 Zustandsgleichungen

Das p,V,T-Verhalten realer Fluide kann durch empirische Zustandsgleichungen beschrieben
werden, die eine kubische Form aufweisen. Alle Zustandsgleichungen beruhen auf einer von
van der Waals ' vorgeschlagenen Form, in der sich der Druck als Differenz zweier Terme

zusammensetzt, die die abstoBenden und anziehenden Wechselwirkungen der Molekiile

beschreiben 7,
p= L @
Vb v’ (2.94)
P Abst P Anz

Darin ist a eine Stoffkonstante (auch Attraktionsparameter genannt) und b ist das molare
Covolumen. Wird die van der Waals-Gleichung (2.94) nach dem Molvolumen umgeformt,

ergibt sich eine kubische Gleichung:

~s o~ RT ) =~ b

vf—vz[b+—J+vi—“—=0 (2.95)
p p p

Die bekanntesten Zustandsgleichungen sind die Redlich-Kwong-Gleichung (RK) "), die von

SOAVE (SRK) 81 modifizierte wurde, sowie die Peng-Robinson-Gleichung (PR) 1" Die

verschiedenen bislang entwickelten Zustandsgleichungen unterscheiden sich im Term zur

Beschreibung der anziehenden Krifte, der folgende allgemeine Form besitzt:

KI
(V?+K,K,V+K;)

Pan: = (296)

In Tab.2-1 sind die Werte der Koeffizienten K;-K; der wichtigsten Zustandsgleichungen

zusammengestellt

Tab.2-1: Ubersicht wichtiger kubischer Zustandsgleichungen

Gleichung Ki Kz Ks
van der Waals a 0 0
Redlich-Kwong a/T?® b 0
Soave-Redlich-Kwong a(T) b 0

Peng-Robinson a(T) 2b -b?
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Zur Beschreibung der Phasengleichgewichte wird in dieser Arbeit die Peng-Robinson-

Gleichung (PR-Gleichung) verwendet:

_ RT a(T) 5 g7
P Ty V(T b)rb(V —b) @57
mit
22
a= 0,45724%- o(T)
Pioi (2.98)
olT) = 14037464+ 154226 - 0026992 0 (1 -T2
b=0,0778 X Lieic (2.99)
Prrit

mit @= azentrischer Faktor, T},; = kritische Temperatur und p,,,, = kritischer Druck.

Die Parameter liegen fiir viele Stoffe tabelliert vor, wie z.B. im REID, PRAUSNITZ, POLING (801,

Der Wert ofT) beschreibt die Temperaturabhédngigkeit der Attraktion.

Zur Anwendung der kubischen Zustandsgleichung auf Gemische benutzt man folgende
empirische van der Waals — Mischungsregeln, mit der die Parameter eines Gemisches

berechnet werden:

ay = szixjaij (2.100)
i

by = inbz’ (2.101)

i

Die bendtigten Kreuzparameter a;; konnen aus den Werten der reinen Stoffe gemél Gleichung

(2.98) unter Verwendung folgender Kombinationsregel berechnet werden:

a; =./a;-a; (l—kij) (2.102)
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Die bindre Konstante k; kann Niherungsweise nach einer Beziehung von CHURCH und

PRAUSNITZ '¥!! berechnet werden:

~ ~ /2
J—Fk. = S(Vkrit,ivkrit,j) ) (2103)

ij 173 G173
(Vkrit,i +Viicj

Das bendétigte kritische Molvolumen Vkm ist fiir viele Stoffe ebenfalls im REID, PRAUSNITZ,

PoLING ' tabelliert.

2.3.3 Molvolumen und Fugazitiit aus Zustandsgleichungen

Aus den Zustandsgleichungen lassen sich ohne groBen numerischen Aufwand die
Molvolumina berechnen. Durch Auflosung der Zustandsgleichung nach dem Molvolumen,

ergibt sich im Falle der PR-Gleichung (2.97) die folgende kubische Gleichung:

o~ ~ —b,, 2RT by (b, p+b, RT —
0=V, +V]§(bM —E]+VM(%—M—SZ)@}+( u (B P+ by % )J (2.104)
p p p

Mit einem iterativen Losungsverfahren, wie z.B. das Newton-Verfahren, wird das
Molvolumen berechnet. Prinzipiell konnen drei Wurzeln auftreten, von denen zwei komplex
sein konnen. Eine physikalische Bedeutung haben aber nur solche, die real, positiv und groer

als die Konstante b sind. Fir kleine Driicke ( p < p,,;,) erhilt man durchaus drei Wurzeln,

wobei die mittlere ohne Bedeutung ist. Der kleinste Wert entspricht dann dem Molvolumen

der fliissigen Phase und der grofite Wert dem Molvolumen der gasformigen Phase.

Zur Veranschaulichung zeigt die Abb. 2-7 das p-V-Diagramm fiir Propylen bei 55 °C, das mit
der PR-Gleichung berechnet wurde.
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Abb. 2-7: p-V-Diagramm fiir Propylen berechnet mit Peng-Robinson fiir 55 °C, eingezeichnet sind die
Molvolumina der fliissigen (L) und gasféormigen (G) Phase

Ebenfalls aus Zustandsgleichungen konnen Beziehungen zur Berechnung von Fugazitits-

koeffizienten ¢ abgeleiten werden. Fiir die PR-Gleichung ergibt sich folgende Beziehung:

b, [ pV, Vi —
by, \ RT RT

ZZXJ%' (2.105)
Ay j b; In { }

2\2b,RT|  ay by
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2.3.4 Dampf-Fliissig-Phasengleichgewichte

Kenntnisse iiber Dampf-Fliissig-Gleichgewichte sind z.B. fiir die Auslegung von
Trennprozessen (z.B. Rektifikation) von groBler Bedeutung. Sie konnen aber auch in
mehrphasigen Reaktionsprozessen Anwendung finden. Im Rahmen dieser Arbeit treten
Dampf-Fliissig-Gleichgewichte sowohl in der Gasphasenpolymerisation (Sorptionsgleich-
gewicht Monomer/Polymer) als auch bei der Fliissigphasenpolymerisation auf (Gleichgewicht
zwischen fliissigem und gasformigem Monomer). Da wihrend der Fliissigphasen-
polymerisation neben dem Propylen eine weitere Fliissigkeit (Pentan als Suspensionsmittel
fiir den Katalysator) anwesend ist, muss das Dampf-Fliissig-Gleichgewicht fiir eine Mischung

bestimmt werden.

Zwischen einer fliissigen Phase L und einer dampfformige Phase G herrscht Gleichgewicht,

wenn die jeweiligen Fugazititen der beteiligten Komponenten i gleich sind:
fe=fr i=12,..n (2.106)

Die Fugazitit der Gasphase f setzt sich aus dem Fugazititskoeffizienten ¢° und dem

1

Partialdruck p; der Komponente zusammen:

£ =07 p (2.107)

Mit dem Fugazititskoeffizienten wird nicht ideales Verhalten der Gasphase beschrieben. Bei
moderaten Temperaturen und Driicken kann man vereinfachend von idealem Verhalten des
Gases ausgehen und der Fugazititskoeffizient wird eins. Fir den Fall dass in der Gasphase

nur eine Komponente vorhanden ist, entspricht der Partialdruck dem Systemdruck.
o7 =1 fC=p=p (2.108)

Fiir die fliissige Phase setzt sich die Fugazitit aus der Aktivitit a; und der Standardfugazitit

£ zusammen:

fit=a.f’ (2.109)
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Wihrend der Zustand der Gasphase iiber den Fugazititskoeffizienten (piG beschrieben wird,

kann der Zustands der fliissigen Phase iiber einen Aktivititskoeffizienten p; ausgedriickt

werden (Gamma-Phi-Formulierung des Phasengleichgewichts ®*). Fiir das Phasengleich-

gewicht folgt dann:
i p=x7. " (2.110)

wobei y; der Stoffmengenanteil der Komponente i in der Gasphase und x; der Stoffmengen-

anteil in der Fliissigenphase ist. Die Standardfugazitit kann aus Dampfdruck, Fugazitits-

koeffizient und einem Korrekturterm (Pointing-Korrektur) berechnet werden:

P5G

in :¢1Gpls .exp J‘V_dp (2.111)
’ RT
puU,s

Der Fugazititskoeffizient wird, wie schon oben erwéhnt, eins gesetzt, und die Druck-
Korrektur kann fiir die betrachteten Driicke im Falle der Gasphasenpolymerisation
vernachlidssigt werden. Somit ergibt sich durch Zusammenfassen der Gleichungen (2.106) bis

(2.111):
pP=4a;p; (2.112)

Die Aktivitdt kann unter bestimmten Bedingungen entweder mit dem Henry-Gesetz oder mit

der Flory-Huggins-Theorie (siehe Kapitel 2.4) beschrieben werden.

Dampf-Fliissig-Gleichgewichte lassen sich neben der Gamma-Phi-Methode auch mit den
Fugazitatskoeffizienten der gasformigen und der fliissigen Phase berechnen (Phi-Phi-

Methode). Die Gleichgewichtsbedingung lautet in dem Fall:
x,of =y,p° i=12,.n (2.113)

In Mehrkomponentensystemen sind die Fugazititskoeffizienten sowohl vom Druck, der

Temperatur als auch von der Zusammensetzung abhingig.
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Verwendet man als Zustandsgleichung die PR-Gleichung, so erfolgt die Berechnung der
Fugazititskoeffizienten mit der Gleichung (2.105). Dariiber hinaus miissen neben den

Reinstoffparametern a;, b; und den binédren Parametern k; zur Berechnung der Gemisch-
parameter a,, , by, sowie der Kreuzkoeffizienten a; noch das kritische Volumen der

betrachteten Phasen fiir die gegebenen Bedingungen bekannt sein.

Die Molvolumina konnen dann gemdl Gleichung (2.104) aus der Zustandsgleichung
berechnet werden. Fiir die Bestimmung des Fugazititskoeffizienten der Fliissigphase wird das
Molvolumen der fliissigen Phase bendtigt, das aus der kubischen Zustandsgleichung unter
Verwendung der Molanteile der fliissigen Phase berechnet wird. Dementsprechend wird fiir
den Fugazititskoeffizienten der Gasphase das Molvolumen der Gasphase bendtigt, das sich

aus der Zustandsgleichung unter Verwendung der Molanteile der Gasphase berechnen lésst.

Die Phasengleichgewichtsberechnung muss iterativ durchgefiihrt werden. Nach Vorgabe der
Temperatur und der Molanteile der fliissigen Phase x; wird dann unter Einhaltung der
Gleichgewichtsbedingung Gl. (2.113) die Zusammensetzung der Gasphase sowie der Druck p
des Systems ermittelt. In Abb. 2-8 ist ein Flussdiagramm zur Berechnung von Dampf-Fliissig-

Gleichgewichten unter Verwendung von Zustandsgleichungen dargestellt.
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Eingabe:

Reinstoffdaten: TPyt Vit
Vorgabe: T und x;
Schétzen: p undy,

Berechnung von a,, und b,
fir die flissige Phase

Berechnung von V,- u. ¢t
far den Druck p

| Berechnung neuer Werte
far P,y p=Spa

Berechnung von a,, und by,
fiir die Dampfphase yi =Kix;/S

Berechnung von V,,¢ u.g,V
far den Druck p

Berechnung der K-Faktoren
L
-9
¢,
|

Berechnung der Summe

S= inKi

nein

ﬁ—ﬂSs

| =

[ Ergebnis: P, y, ]

Abb. 2-8: Flussdiagramm zur Berechnung von Dampf-Fliissig-Gleichgewichten mit Zustandsgleichung
entnommen aus GMEHLING, KOLBE 174



2. Theoretische Grundlagen — Loslichkeit von Monomer im Polymer 50

2.4 Loslichkeit von Monomer im Polymer

Bei Polymerisationen sind Kenntnisse iiber die Loslichkeit von Monomer oder von
Zusatzstoffen wie z.B. Wasserstoff im gebildeten Polymer erforderlich, um an die
entsprechenden Konzentrationen am Reaktionsort zu gelangen. Damit sich iiberhaupt etwas
16st, muss das Polymer teilkristallin sein, d.h amorphe Regionen besitzen. Im rein kristallinen
Polymer kann hingegen nichts gelost werden. Die Beschreibung der Loslichkeit von
Substanzen in Polymeren erfolgt, abhingig von den Reaktionsbedingungen sowie vom
Loslichkeitsverhalten des betrachteten Stoffes, entweder durch Henry oder durch Flory-
Huggins. Hierbei ist in erster Linie die Menge der absorbierten Penetranten wichtig. Die
Geschwindigkeit der Gleichgewichtseinstellung (Diffusion) ist Gegenstand des Stoff-

transports.

2.4.1 Henry-Gesetz

Lost sich nur wenig Monomer im Polymer, z.B. bei Gasphasenpolymerisationen von Ethylen
und Propylen, wird zur Beschreibung des Losungs-Gleichgewichtes die Henry-Konstante H; >
verwendet. Allgemein definiert ist die Henry-Konstante als Steigung der Fugazitit als

Funktion des Stoffmengenanteils fiir den Grenzwert x; =0 :

H,, = lim 5
7 x50 X, (2.114)

X, =1
s
PP

Wird die Henry-Konstante als Bezug gewihlt, muss in Gl. (2.110) auch ein spezieller
Aktivitatskoeffizient 7* verwendet werden. Dieser ist so normiert, dass er stets kleiner als

eins ist . Im Grenzfall gilt dafiir:

y; =1 fiir x; =0 (2.115)

In erster Ndhrung ergibt sich dann aus GlI. (2.110):

V¢, p=xH;, (2.116)
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Die Gasphase kann unter den in dieser Arbeit beschriebenen Bedingungen als ideal
angenommen werden (¢, =1). Mit Einfihrung des Partialdrucks, der dem Gesamtdruck

entspricht, wenn nur Monomer in der Gasphase vorliegt, ergibt sich das formale Henry-

Gesetz:

p=xH,, (2.117)
Fiir Sorptionsgleichgewichte wird es hiufig in der Form:

c“=H"p (2.118)

angegeben " **. Die Beschreibung der Temperaturabhingigkeit der Henry-Konstante erfolgt

mit dem Arrhenius-Ansatz:

H =H,exp| - RT (2.119)

Die daraus erhaltene Sorptionsenthalpie AH ¢ enthilt neben dem eigentlichen Phaseniiber-

gangsbeitrag auch die Mischungswiirme /.

Die Sorption nur gering 16slicher Penetranten in Polymeren kann mit dem Henry-Gesetz
beschrieben werden, weil durch die geringe absorbierte Menge an der Polymermatrix keine
Schwellung verursacht wird ®!. Die Absorption eines gut loslichen Penetranten kann
hingegen das Polymer plastizieren und aufquellen 861 Die Loslichkeit muss in diesem Fall

mit Flory-Huggins beschrieben werden.

2.4.2 Flory-Huggins-Theorie

Eine speziell fiir die Beschreibung der Loslichkeit niedermolekularer Komponenten in einem
Polymer entwickelte Theorie ist die Flory-Huggins-Theorie. In dieser Theorie wird das
Polymer als eine Art Gitter betrachtet, dessen Gitterpldtze von Segmenten der Polymerkette
oder der gelosten niedermolekularen Komponente besetzt werden. In der urspriinglichen

Theorie wurden zwischen den Gitterplédtzen keine Wechselwirkungen beriicksichtigt.
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Im Jahre 1942 wurde jedoch von FLORY die bisherige Theorie um einen Wechsel-
wirkungsterm erweitert. Nach dieser Theorie berechnet sich die Aktivitit der geldsten
Komponente in der polymeren Phase wie folgt:

20 iy (2.120)

ln(ai )= ln(¢i )+ (- ¢l) -

Dabei ist y der Wechselwirkungsparameter und r, die Segmentzahl

CM,/p

(2.121)
Bei hohen Segmentzahlen, was im Allgemeinen der Fall ist, kann der Segmentzahl abhéngige
Teil in Gl. (2.120) vernachlissigt werden und man erhilt zusammen mit Gl. (2.112) folgende

Beziehung zur Berechnung der Loslichkeit von Monomer im Polymer:

m[j—f}:zn(¢i)+(z—¢i>+z(z—¢i ? 012
S,
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3 Experimentelle Arbeiten

3.1 Durchfiihrung von Polymerisationen

Je nach Polymerisationsverfahren wurde fliissiges oder gasformiges Propylen (Messer
Griesheim, 99.95 %) mit neuartigen Ziegler-Natta-Katalysatoren polymerisiert. Die
Katalysatoren, zwei extern getragerte und zwei in-situ getrigerte (mehr dazu in Kapitel 3.1.2),

wurden von der Firma Borealis Polymers Oy (Finnland) zur Verfiigung gestellt.

Einer kurzen Beschreibung der Polymerisationsanlage folgt die Durchfithrung der
Katalysatoraktivierung, die eine wichtige Schliisselrolle fiir den Polymerisationsprozess
darstellt. Im Gegensatz zu Metallocenen, die mit Methylalumoxan (MAO) als Co-Katalysator
(und oft zugleich Tréger) bereits aktiviert vorliegen und direkt nach der Einwaage zur
Polymerisation eingesetzt werden konnen, muss jede einzelne Charge des Ziegler-Natta-
Katalysators vor der Polymerisation aktiviert werden. Die Aktivierung kann mit unter-
schiedlichen Aluminiumalkyl-Verbindungen wie z.B. Triethylaluminium (TEA) oder
Tributylaluminium (TBA) erfolgen. Im aktivierten Zustand ist der Katalysator nicht sehr
haltbar, sondern unterliegt Deaktivierungsprozessen, was allgemein als ,,Aging* bezeichnet

wird.

3.1.1 Polymerisationsanlage

Die fiir diese Arbeit aufgebaute Polymerisationsanlage basiert auf dem Minireaktor-Konzept,
das im Arbeitskreis seit Jahren angewendet wird 5058871 ' Dje geringen Reaktorvolumina
ermOglichen ein Katalysator-Screening verbunden mit kinetischen Studien bei sehr kleinen
Einsatzmengen (2,5-10 mg). Durch die geringen Katalysatormengen ist auch der Verbrauch

an Monomer gering.

Den schematischen Aufbau der Polymerisationsanlage zeigt Abb. 3-1. Das Herzstiick der
Anlage bildet ein 100 ml mit einem speziellen Ankeriihrer geriihrter Miniautoklav (Premex,
Schweiz). Die im Arbeitskreis bisher verwendeten Minireaktoren waren ungeriihrt, da sie
vorrangig zur Untersuchung der Polymerisationskinetik mittels Videomikroskopie (57 58, 591

eingesetzt wurden.
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No, Ho— ——

Vakuum
e

MAO-Saule
Molsieb-Saule

Autoklav (100 ml) Propylen

Abb. 3-1: Anlage zur Polymerisation von Propylen

Der Miniautoklav, dargestellt in Abb. 3-2, sitzt in einem Chassi das iiber einen Thermostaten
(Huber, Unistat Tango) temperiert wird. Durch die Trennung von Reaktor und Temperatur-

mantel (Chassi) kann dieser ausgebaut und wegen seiner kleinen Bauform in eine Glovebox

eingeschleust werden.

Druckmesser
< Zylinder zur Vorlage von
flissigem Monomer
Magnetkupplung
Reaktorschnell-
verschluss

Abb. 3-2: Ansicht des Miniautoklavs
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Der Reaktor wurde auf einen Maximaldruck von 40 bar ausgelegt und kann im Falle von
Fliissigphasenpolymerisationen mit Propylen bis zu einer Polymerisationstemperatur von
70 °C eingesetzt werden. Am Reaktordeckel befindet sich ein 50 ml Edelstahlzylinder, in dem
das fliissige Monomer vorgelegt wird. Mit Hilfe eines Schnellverschlusses kann der Reaktor

einfach und schnell gedffnet und verschlossen werden.

Mittels zweier Reinigungssdulen (MAO und Molsieb 4A), die einzeln zuschaltbar sind, kann
das Monomer zusitzlich gereinigt werden. Wegen des hohen Reinheitsgrads des Propylens in
der Vorratsflasche war die zusétzliche Reinigungswirkung gering, da die Katalysatoraktivitit

sich nicht zusitzlich erhohte.

Das Messsystem zur Erfassung des Volumenstroms besteht aus einem Druckregler sowie aus
drei parallel geschalteten Massendurchflussmessern (Mdttig, HI-TEC-Serie). Jeder der
Massendurchflussmesser besitzt einen bestimmten Messbereich, wodurch sich ein Gesamt-
messbereich von 3 — 500 ml/min ergibt. Die Massendurchflussmesser werden iiber Magnet-

ventile angesteuert, je nach dem welcher Messbereich fiir die Polymerisation bendtigt wird.

Es muss noch erwidhnt werden, dass die Kugellager in der Magnetkupplung gegen Gleit-
ringlager aus Graphit ausgetauscht wurden, da sie durch Polymerpartikel zerstort worden
sind. Dennoch musste die Riihrwelle besonders bei Fliissigphasenpolymerisationen regel-

mifBig ausgebaut werden, um gebildetes Polymer zu entfernen.
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3.1.2 [Eingesetzte Katalysatoren

Fiir die Fliissigphasenpolymerisation wurden vier Ziegler-Natta-Katalysatoren der Firma
Borealis Polymers Oy eingesetzt, deren Zusammensetzung, PartikelgroBe und Oberfldache in

Tab. 3-1 zusammengefasst sind.

Tab. 3-1: Ubersicht der eingesetzten Katalysatoren mit entsprechender Zusammensetzung

Zusammensetzung Oberflache  dkat

Ti (wt%) Mg (wt%)  Tragerung (m23/q) (um)
Kat.1 3,5 12,3 in-situ 1-2 35
Kat.2 3,0 10,2 in-situ 1-2 24
Kat.3 2,7 6,0 Sio,’ 150 58
Kat.4 2,1 21 MgCl, >300 70

* Grace Davison; SYLOPOL®555J, Oberflache 350 m2/g

Kat.1 und Kat.2 wurden mit einem speziellen Emulsionsverfahren hergestellt **!. Darin wird
in-situ ein fliissiges zwei-Phasensystem erzeugt, worin eine Phase den Katalysator enthilt
(TiCly, Mg-Komplex, Di-oktylphthalat) und die andere Phase Heptan ist. Die Emulsion wird
mit einem Tensid stabilisiert. Durch Verfestigung entsteht ein disperses System, deren

Katalysatorpartikel isoliert und getrocknet werden.

Kat.3 wird nach demselben Verfahren hergestellt, wobei vor der Verfestigung noch Silika-
Partikel zugesetzt werden. Kat.4 wurde nach einer anderen Methode hergestellt **!. Im ersten
Schritt wird ein Triager aus MgCl, und Ethanol hergestellt und das Adukt geschmolzen. Das
durch Spriihkristallisation erzeugte MgCl,XEtOH wird in einem zweiten Schritt mit Di-

Alkylphthalat und TiCl, imprégniert.

Per Definition werden Kat.1 und Kat.2 als in-situ trigerte (self supported) bezeichnet,
wihrend die anderen extern getrdgerte Katalysatoren sind. Der wichtigste Unterschied zu
extern getriagerten Katalysatoren ist, dass Kat.1 und Kat.2 praktisch unpords sind. Die
Katalysatorpartikel sind zudem ideal kugelformig und haben enge Partikelgroen-

verteilungen.

Die Partikelgroenverteilungen der zwei extern gtriagerten Katalysatoren enthélt Abb. 3-3.
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Kat.3
————Kat.4

Volumen (%)
(6]

0.1 1 10 100 1000 10000
PartikelgréBe (um)

Abb. 3-3: PartikelgroBBenverteilungen verwendeter Katalysatoren (gemessen bei Borealis Polymers Oy mit
Coulter LS 200 bei Raumtemperatur in Heptan)

3.1.3 Aktivierung des Katalysators

Die Ziegler-Natta-Katalysatoren auf Basis von Titan- und Magnesiumchlorid sind allein nicht
aktiv und miissen erst aktiviert werden. Dazu wurde TEA als Co-Katalysator verwendet.

Die Aktivierung der Katalysatoren erfolgte in Suspension mit einer dafiir hergestellten
Aktivierungslosung. Als Aktivierungslosung wurde eine Losung aus Triethylaluminium
(TEA) (Crompton, 96 %) in Pentan (Sigma Aldrich, 99 %) oder Heptan (Sigma Aldrich,

99 %) mit einer Aluminiumkonzentration von c(Al) = 0,21 mol/l verwendet.

Aufgrund der sehr hohen Sauerstoff- und Wasserempfindlichkeit der Katalysatoren erfolgte
die Aktivierung in einer Glovebox (Braun Unilab 130) unter Stickstoffatmosphire (5.0). Das
verwendete Pentan wurde von Wasser und Sauerstoffresten befreit, indem es unter
N,-Atmosphire iiber Natrium (Sigma Aldrich, 99 %) 48 h im Riickfluss gekocht wurde. Die
Trocknung wurde mit Benzophenon als Indikator, der in Gegenwart mit dem Natrium einen
typischen Farbwechsel anzeigt, iiberwacht. Die Farbe der Losung wechselt von griin iiber blau
(=wasserfrei) hin zu violett (=sauerstofffrei). Das Heptan (Sigma Aldrich, 99+%) wurde ohne

weitere Aufbereitung verwendet.
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In der Glovebox wurde zunichst der Katalysator (2,5-10 mg) abgewogen und im Reaktor
vorgelegt. In einem separaten Glasgefdl wurde entsprechend der eingewogenen Katalysator-
menge die Aktivierungslosung vorgelegt und mit der zugehdrigen Menge Dicyclopentyl-
methoxisilan (D-Donor) versetzt. Bei der Katalysatoraktivierung wurde standardmiBig mit
einem molaren Al/Ti Verhiltnis von 250 : 1 sowie mit einem molaren Al/D-Donor Verhiltnis

von 10 : 1 gearbeitet 1%,

Die Aktivierungslosung wurde 5 min geschiittelt anschliefend die Hélfte dieser Losung zum
Katalysator gegeben und dieser 5 min bei leichtem Schiitteln aktiviert. Danach wurde die
Losung mit einer Spritze abgezogen und die restliche Hilfte der Aktivierungslosung
zugegeben. Diese dient zugleich als Radikalfdnger (Scavenger) zum Entfernen von noch
vorhandenen Verunreinigungen im Monomer. Der Reaktor wurde anschlieBend verschlossen
und aus der Glovebox ausgeschleust. Zur Vorbereitung der Gasphasenpolymerisationen
wurde die Aktivierung groBtenteils in einer Heptanlosung durchgefiihrt, die ebenfalls die

gleiche Konzentration an Donor bzw. Aluminium enthielt.

3.1.4 Polymerisation in Fliissigphase

Der Reaktor wurde mit dem vorgelegten und aktivierten Katalysator an die Anlage
angeschlossen und die Monomerzuleitung mehrmals mit Stickstoff gespiilt. Dann wurde das
fliissige Propylen in einen, am Reaktordeckel montiertem 50 ml Edelstahlzylinder

(Swagelok®) vorgelegt und die Einwaage bestimmt.

Mit 15 bar Stickstoff wurde das fliissige Propylen (ppampf2sec =11,55 bar) in den Reaktor
gepresst, dieser mit dem Ventil zum Zylinder verschlossen und mit einem Thermostaten
(Huber, Unistat Tango) auf Reaktionstemperatur gebracht. Druck und Temperatur im Reaktor
wurden online aufgezeichnet. Der Reaktorinhalt wurde mit einem verdrehten Ankerriihrer

(zur vertikalen Durchmischung) bei einer Drehzahl von 290 U/min geriihrt.
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Zur Messung des Druckes wihrend der Polymerisation diente ein am Reaktordeckel
angeschlossener digitaler Druckmesser (Leitenberger, DMP 333i), der den Druck mit einer
Genauigkeit von 0,1 % erfassen kann. Die Temperatur wurde mit einem im Reaktor

eingelassenen Temperaturfiihler (PT 100) erfasst.

Zur Bestimmung der Polymerisationskinetik wurde die Reaktionstemperatur zwischen 25 und
70 °C variiert. Die Polymerisationszeit wurde im weiten Bereich zwischen 0,2 bis 6 Stunden
variiert. Nach Beendigung der Polymerisation wurde der Reaktor entspannt, evakuiert und

mehrmals mit Stickstoff gespiilt, um restliches Monomer zu entfernen.

3.1.5 Polymerisation in Gasphase

Der Reaktor wurde mit dem vorgelegten und aktivierten Katalysator an die Anlage
angeschlossen und die Monomerzuleitung mehrmals mit Stickstoff gespiilt. Am eingebauten
Nachdruckregler (Mdittig, HI-TEC-Serie) wurde der gewiinschte Propylendruck eingestellt.
Uber einen Bypass wurde der Reaktor schnell befiillt, dann auf die Monomerzufuhr iiber
Massendurchflussmesser (Mdittig, HI-TEC-Serie) umgestellt und auf Reaktionstemperatur

aufgeheizt.

In den ersten Polymerisationsexperimenten, bei denen der Katalysator ohne externen Donor
aktiviert wurde, erfolgte die Monomerzufuhr erst nach Erreichen der stationidren Reaktor-

temperatur. Der Reaktorinhalt wurde mit einer Drehzahl von 290 U/min geriihrt.

Zur Bestimmung der Polymerisationskinetik wurde die Reaktionstemperatur zwischen 25 und
70 °C und der Propylendruck zwischen 3 und 10 bar variiert. Die Polymerisationszeit betrug

dabei zwischen 1 und 6 h.

Nach Beendigung der Polymerisation wurde der Reaktor entspannt, evakuiert und mehrmals

mit Stickstoff gespiilt, um restliches Monomer zu entfernen.

Zur Auswertung der Kinetik wurde der Monomerverbrauch mit Hilfe der oben erwihnten
Massendurchflussmesser aufgezeichnet. Zur Kontrolle wurden zusitzlich der Temperatur-

verlauf im Reaktor sowie der Druck aufgezeichnet.
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3.1.6 Herstellung von Polymermembranen

1 und SVEIDA et al. ! fiir Sorptionsmessungen

Da einige Gruppen wie SCHABEL et a
(Kap. 3.2.2) Polymermembrane verwendeten, wurden diese auch in der vorliegenden Arbeit
hergestellt. Dafiir wurde das Polymerpulver in eine Metallform (Dicke 400 und 1000 pm)
gefiillt und auf der Heizflache einer Hochdruckpresse (Schwabenthan, Polystat 200T) bei
180 °C aufgeschmolzen. Dann wurde die Schmelze 5 min bei 20 bar vorgepresst und danach
weitere 5 min bei 200 bar gepresst. AnschlieBend wurde das Ganze unter Aufrechterhaltung

des Pressdruckes innerhalb von 4 min auf 40 °C abgekiihlt. Die Membran wurde dann aus der

Metallform herausgeschnitten.
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3.2 Durchfiihrung von Sorptionsmessungen

Sorptionsmessungen konnen auf verschiedene Art und Weise durchgefiihrt werden. In dieser
Arbeit wurde die gravimetrische Methode verwendet, bei der die Sorption in einer Mikro-
waage mit magnetischer Authidngung untersucht wurde. Diese Methode wird vielfach

t [50,87,90,91,92,93]

eingesetz Daneben gibt es noch einige andere Messmethoden. Bei

SLIEPCEVICH et al, ¥

wurde die Sorption von Ethylen und Propylen in Polypropylen mittels
Gaschromatographie untersucht, wobei eine Chromatographiesidule mit dem Polymer gepackt
wurde. Bei SaTOetal. ™' wurde die Sorption von CO, in Polypropylen mit einer
Druckabfall-Technik untersucht. Sorptionsmessungen werden entweder direkt am Polymer-
pulver durchgefiihrt oder, wie zuvor beschrieben, an einer daraus hergestellten Polymer-

membran.

3.2.1 Aufbau der Sorptionsapparatur

In einer von GARMATTER *7 aufgebauten Magnetschwebewaage (Rubotherm) wurde die
Sorption von Propylen in Polypropylen gravimetrisch untersucht. Die Abb. 3-4 zeigt den
schematischen Aufbau der Magnetschwebekupplung, die mit einer Mikrowaage (Mettler-
Toledo) verbunden ist. Die Mikrowaage kann Gewichtsdnderungen mit einer Auflésung von

10 pg registrieren.

Ubergang zor —m————
Waage (Mettler 1
Toledo}

Elektromagnet

Permmanent-
msag et

Thermmostat

Ein-/AUSang s =
Me==fluid

Probenkorb

Abb. 3-4: Schematische Abbildung der Magnetschwebewaage
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Die Magnetschwebekupplung ermoglicht ein berithrungsfreies Messen der Polymerprobe, die

dadurch von der Umgebung isoliert ist.

3.2.2 Durchfiihrung von Sorptionsmessungen

Das dem Reaktor entnommenen Polymer wurde zunichst in verschieden Fraktionen (100 —
1000 um) mittels eines Siebriittlers (eigene Konstruktion) gesiebt. Von jeder Polymerfraktion
wurden zwischen 0,5 und 2 g in den Probenkorb der Sorptionsapparatur vorgelegt und
anschliefend das gesamte System evakuiert, um restliches Monomer aus dem Polymer zu
entfernen. Nach Beaufschlagung des Messsystems mit einem zuvor eingestellten Monomer-
druck wurde die Gewichtszunahme der Polymerprobe iiber die Zeit aufgezeichnet. Nachdem
die so ermittelte Sorptionskurve einen stationdren Zustand erreicht hatte, wurde das System
evakuiert. Die Sorptionsmessungen wurden bei verschiedenen Monomerdriicken zwischen 1

und 10 bar sowie bei verschiedenen Temperaturen zwischen 25 und 80 °C durchgefiihrt.

Bei jeder Sorptionsmessung wurden, neben dem Gewicht der Probe, auch Temperatur und
Druck aufgezeichnet. Fiir die genaue Ermittlung der Anderung der Masse im System miissen
Korrekturfaktoren beriicksichtigt werden. Wenn das an einer Waage hingende Probengefal,
in dem sich das Polymer befindet, mit Druck beaufschlagt wird, erfihrt das Probengefdll und
die darin enthaltene Polymerprobe einen Auftrieb. Dieser Auftrieb verringert das tatsidchliche
Gewicht von Probengefdl und der Polymerprobe. Daher muss fiir die Bestimmung der
Massenzunahme durch die Absorption das Gewicht der Probenauthingung inklusive Polymer
um den erwihnten Auftrieb korrigiert werden. Diese Auftriebskorrektur wurde von BARTKE 20

ermittelt und in die Auswertesoftware implementiert.

Andererseits kann der Auftrieb zur Bestimmung der Polymerdichte herangezogen werden.
Allerdings darf dabei nur der Auftrieb der Polymerprobe gemessen werden, d.h. der Auftrieb
der Probenauthingung und des Probengefiles muss, wie oben beschrieben, kompensiert

werden.

Zur Dichtebestimmung wurde die eingewogene Polymerfraktion in die Sorptionsanlage
eingebracht und evakuiert. Dann wurden verschiedene N, — Driicke (1-10 bar) auf die Probe

gegeben und jeweils bis zur Stationaritit des Messsystems gewartet.
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3.3 Polymeranalysen

3.3.1 Bestimmung der Kristallinit:it

Die Kiristallinitidt der Polymerproben wurde mit Hilfe der Differentialkalorimetrie (DSC-6
Perkin Elmer) bestimmt. Dazu wurde etwa 10 mg der zu untersuchenden Substanz (als Pulver
oder als Stiick Membran) in ein DSC Aluminiumpfiannchen eingewogen. Das DSC-Pfiannchen
wurde von 120 bis 180 °C mit einer Heizrate von 2 °C/min aufgeheizt und der Wirmefluss
detektiert. Nach dem ersten Aufheizen wurde die Probe mit einer Abkiihlrate von 2 °C

abgekiihlt und danach mit der gleichen Heizrate erneut aufgeheizt.

Fiir die Auswertung der Kristallinitit muss als Referenzwert die Schmelzenthalpie fiir 100 %
kristallines isotaktisches Polypropylen einbezogen werden. In der Literatur gibt es jedoch
unterschiedliche Angaben zum Referenzwert, die auf teilweise unterschiedliche
Messmethoden zuriickzufithren sind. So ermittelte WUNDERLICH ' einen Wert von
165 + 18 J/g. BRANDRUP und IMMERGUT "' ermittelten einen Wert von 209 J/g, wihrend der

ICI DSC Standard einen Wert von 185 J/g B8] fiir 100 % kristallines Polymer zugrunde legt.

3.3.2 Bestimmung der Porositit

Die Oberflache der Katalysator und Polymerpartikel wurde bei Borealis Polymers Oy mit der
BET-Methode (Micromeritics, ASAP 2400) bestimmt. Dabei wird Stickstoff adsorbiert und
anhand der Menge, sowie dem Platzbedarf eines Molekiils, die Gesamtoberfldche der Probe

ermittelt.

3.3.3 Bestimmung der Schiittdichte des Polymerpulvers

Die Schiittdichte der Polymerpartikel wurde gravimetrisch durch Wiegen einer locker
gepackten Polymerschiittung bestimmt. Diese Polymerschiittung wurde in einer 2 ml
Kunststoffspritze (mit verschlossener Kaniilenoffnung) vorgelegt, das Volumen bestimmt und
auf einer Waage (Mettler-Toledo) gewogen. Fiir die Bestimmung des Volumens der
Schiittung wurde der Stempel handfest hineingedriickt und der Wert an der Skala abgelesen.
Die theoretisch maximale Schiittdichte kugelformiger Partikel gleicher GroBe mit einer

Kristallinitit von 60 % liegt bei 550 g/1 1.
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3.3.4 Bestimmung von Molmasse und Molmassenverteilung

Die Molmasse und Molmassenverteilung der Polymerproben wurde mittels GPC (Gel
Permeations Chromatographie) bei Borealis Polymers Oy analysiert. Die eingewogene
Polymerfraktion wurde dazu in heilem 1,2,4-Trichlorbenzol (TCB) gelost, danach filtriert
und analysiert (Waters GPCV 2000). Die Sdulen und der Injektor der GPC-Apparatur wurden
auf 140 °C temperiert. Die Flussrate der Losung betrug dabei 1 ml/min.

3.3.5 Bestimmung der Polymermorphologie

3.3.5.1 Rasterelektronenmikroskopie

Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der Polymere wurden mit einem Feldemissions-
elektronenmikroskop (Hitachi S-4000) durchgefiihrt. Fiir die Untersuchungen wurden kleine
Mengen Polymerpulver auf einer Trédgerplatte fixiert, mit Gold besputtert und im
Elektronenmikroskop bei einer Beschleunigungsspannung von 20 kV im Sekundirelektronen-
modus beobachtet. Fiir Aufnahmen der inneren Struktur der Partikel wurden diese mit Hilfe
einer Rasierklinge aufgeschnitten und die Polymerstiicke unter einer Stereolupe auf einer

Trigerplatte ausgerichtet und fixiert. Die Partikelstiicke wurden ebenfalls mit Gold besputtert.

3.3.5.2 Computertomographie

Von Polymerpartikeln wurde mit Hilfe von Synchrotonstrahlen an der Strahlapparatur der
BAM bei der Bessy (Berliner Elektronenspeicherring-Gesellschaft fiir Synchrotronstrahlung
mbH) computertomographische Aufnahmen vorgenommen. Der Vorteil dieser Methode liegt
darin, einen Einblick in das Innere der Partikel zu bekommen, ohne diese vorher mechanisch
bearbeiten zu miissen. Die Polymerproben wurden im Rahmen der Untersuchungsreihe mit
einer Rontgenenergie von 10 keV untersucht. Von den Partikeln wurden Einzelschnitte
aufgenommen, die drei zueinander senkrecht stehende Ebenensidtze K, I, J bilden.

Schematisch zeigt Abb. 3-5 den dreidimensionalen Bilddatensatz.
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Die Buchstaben i, j und k bezeichnen die jeweilige Nummer der Ebene. Die Zahlrichtung ist

in Richtung der Pfeile. Dadurch kann eine eindeutige Zuordnung der FEinzelebenen

gewihrleistet werden.

Tk

Abb. 3-5: Aufbau des dreidimensionalen Bilddatensatzes
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Katalysatoraktivitit

Wie im Kaptitel 3.1.2 beschrieben, wurden in der vorliegenden Arbeit zwei in-situ getrigerte
Katalysatoren (Kat.1 und Kat.2) sowie zwei extern getridgerte Katalysatoren (Kat.3 auf SiO,
und Kat.4 auf MgCly) hinsichtlich ihrer Aktivitit sowie ihrer Polymerisationskinetik
untersucht. Dieses Kapitel vergleicht die mittleren Aktivititen der eingesetzten Katalysatoren
in Abhéngigkeit vom Katalysatortyp, Temperatur, Druck (nur fiir Gasphasenpolymerisation)
und Prozessfithrung miteinander. Eine kinetische Auswertung der Polymerisation erfolgt

getrennt nach Polymerisationsprozess in den Kapiteln 4.4 und 4.5.

Uber die Polymerausbeute lisst sich zunichst eine mittlere Katalysatoraktivitit R »

berechnen. Bei der kinetischen Auswertung spiter wird statt Katalysatoraktivitit der Begriff
Polymerisationsrate verwendet, was jedoch gleichbedeutend ist. Zur besseren Vergleich-
barkeit der einzelnen Katalysatoren, die unterschiedliche Mengen an Titan enthalten, wurde

die Polymerausbeute auf die vorhandene Menge Titan normiert.

Die Katalysatoraktivitit kann vielfidltig durch physikalische und chemische Vorginge
beeinflusst werden. Dazu gehoren FEinfliisse wie die Morphologie des Katalysators,
Reaktionsbedingungen in Form von Druck und Temperatur aber auch Einfliisse von
verschiedenen Substanzen, wie z.B. Co-Katalysator, externer Donor (ED), interner Donor
(ID) oder Wasserstoff. Einige dieser genannten Einfliisse wurden untersucht und werden im

Folgenden dargelegt.

4.1.1 Einfluss der Aktivierungslosung

Wie im Kapitel 3.1.3 beschrieben, wurde bei den iiberwiegenden Experimenten in Gegenwart
eines Teils der Aktivierungslosung polymerisiert. Das in der Aktivierungslosung enthaltene
TEA, fungiert einerseits als Scavenger, um mogliche Verunreinigungen im Reaktionsmedium

zu entfernen, und andererseits als Reaktivator des inaktiven Titans.
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Als besonders empfindlich in Bezug auf die Katalysatoraktivitét hat sich das Zusammenspiel
zwischen TEA und externem Donor herausgestellt. Dies wurde jedoch ausschlieBlich am

Katalysator 1 untersucht.

Wurde Kat.1 mit Donor aktiviert und mit Aktivierungslosung polymerisiert
(= Standardexperiment), war die Polymerausbeute am hochsten. Wurde der Katalysator
ebenfalls mit Donor aktiviert aber die Polymerisation ohne Aktivierungslosung durchgefiihrt,
entstand kein Polymer. Wurde Kat.1 ohne Donor aktiviert und die Polymerisation ohne
Aktivierungslosung durchgefiihrt, war die Polymerausbeute bedeutend geringer als beim
Standardexperiment. Die Aktivierung ohne Donor aber mit Anwesenheit der Aktivierungs-
16sung wihrend der Polymerisation fiithrte zu einer etwas geringeren Polymerausbeute
gegeniiber dem Standardexperiment sowie leicht verklebtem Polymer. Das verklebte Produkt
resultiert dabei aus einer reduzierten Isotaktizitit des gebildeten Polymers durch die
Abwesenheit des Donors. Der Donor sorgt daher wihrend der Aktivierungsphase fiir die

Bildung aktiver Zentren, die hoch isotaktisches Polymer produzieren knnen.

Die Tab. 4-1 fasst nochmal den Einfluss des externen Donors und des Vorhandenseins der
Aktivierungslosung wihrend der Polymerisation auf die mittlere Polymerisationsrate

zusammen.

Tab. 4-1: Einfluss der Anwesenheit von externem Donor und Aktivierungslosung
auf die mittlere Polymerisationsrate (Kat. 1, 55 °C, 5 bar, 3 h)

Donor Aktivierungslsg. R,
+— +— (kgep/grrh™)
— - 2,42
- + 7,5
+ - 0
N + 8,3

% Polymeristionszeit nur 1h



4. Ergebnisse und Diskussion — Katalysatoraktivitcit 68

4.1.2 Einfluss der Prozessfithrung

Nachfolgend wird der Einfluss der Prozessfiihrung (Fliissig- u. Gasphase, mit oder ohne
Wasserstoff) incl. Prozessbedingungen wie Temperatur und Druck auf die Katalysator-

aktivitit untersucht.

4.1.2.1 Die Katalysatoraktivitit bei der Fliissigphasenpolymerisation

Bei der Fliissigphasenpolymerisation wurde die Temperatur zwischen 25 und 70 °C variiert.
Den Einfluss der Polymerisationstemperatur auf die Katalysatoraktivitit fiir die untersuchten

Katalysatoren bei der Fliissigphasenpolymerisation zeigt Tab. 4-2.

Tab. 4-2: Mittlere Katalysatoraktivititen fiir verschiedene Temperaturen und Katalysatoren
bei der Fliissigphasenpolymerisation ohne Wasserstoff (Polymerisationszeit jeweils 1 h).

T Ro (kgpp/grih™)
(°C) Kat.1 Kat.2 Kat.3 Kat.4
25 13,1 5,1 55 14,0
35 28,8 10,5 9,6 29,4
45 52,8 - - 59,2
55 75,7 26,3 19,0 87,6
70 28,9 23,0 27,0 124,4

** Die Werte sind zugleich Mittelwerte mehrerer Versuche bei jeweils gleicher Temperatur

Ein wichtiges Ergebnis ist, dass unpordose Katalysatoren genauso aktiv sein kdnnen wie
porose Katalysatoren. So fragmentieren sowohl die pordsen als auch die unpordsen
Katalysatoren, was von ABBOUD mit Hilfe der Schmelz-Mikroskopie nachgewiesen wurde
001 Bej dieser Methode werden unter einem Schmelz-Mikroskop Polymerpartikel
geschmolzen, wobei die Katalysatorfragmente sich optisch vom Polymer abheben. Die

Fragmentierung geschieht jedoch unterschiedlch schnell, worauf spiter detaillierter

eingegangen wird.

Bei den in-situ getrigerten Katalysatoren Kat.1 und Kat.2 nimmt die mittlere Aktivitét bis zu

einer Polymerisationstemperatur von 55 °C zu und bei 70 °C wieder ab.
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Eine Ursache konnte der Deaktivierungsprozess des Katalysators sein, der mit steigender
Temperatur derart zunimmt, dass er den Polymerisationsprozess dominiert. In diesem Fall
wiirde die Polymerisationsgeschwindigkeit durch die Abnahme der Anzahl aktiver Zentren
sinken, was durch den Anstieg der Wachstumsgeschwindigkeit aufgrund der Temperatur-
erhohung nicht mehr kompensiert werden kann. Ein weiterer Grund wire eine vorliegende
Diffusionslimitierung, bei der das Monomer schneller verbraucht wird, als durch Diffusion
nachgeliefert werden kann. In diesem Fall wiirde die Polymerisationsgeschwindigkeit durch

eine niedrigere Propylenkonzentration abnehmen.

Eine Uberhitzung (Overheating) des Katalysators, was unter Umstinden zur totalen
Deaktivierung des Katalysators fiihrt, kann aufgrund der wesentlich geringeren
Polymerisationsrate im Vergleich zur Polymerisation bei Borealis Polymers Oy (800 -
1200 lqup/gﬁ-h‘1 bei 70 °C mit H, ) vernachldssigt werden. Bei den extern getrigerten
Katalysatoren Kat.3 und Kat.4 nimmt die Katalysatoraktivitdt im untersuchten Temperatur-
bereich jedoch kontinuierlich zu. Die Ursache kann im unterschiedlichen Fragmentierungs-

verhalten der Katalysatoren liegen.

Beim Silica-getriagerten Katalysator, der die geringste Aktivitit zeigte, erfolgt die
Fragmentierung wesentlich langsamer "'°”. Dadurch werden erst verzogert zusitzliche aktive
Zentren im Polymerisationsverlauf freigesetzt. Aufgrund der geringeren Anzahl an aktiven
Zentren besonders zu Beginn der Polymerisation sinkt die Polymerisationsrate. Der aktivste
Katalysator ist der MgCl, getriagerte Kat.4, der ebenso wie die in-situ getrdgerten

Katalysatoren eine schnelle Fragmentierung zeigt.

Die geringere Polymerisationsrate von Kat. 2 ist ohne weitere Kenntnisse von Kinetik und
Morphologie nicht einfach zu erkldren. Bei der Auswertung der Kinetik wird dieser Punkt

daher noch mal aufgegriffen.

Die Unterschiede in den Aktivitidten zwischen verschiedenen Katalysatoren kdnnen prinzipiell
aus einer unterschiedlichen Anzahl aktiver Zentren resultieren. Dies wurde in dieser Arbeit
nicht untersucht, doch zeigen andere Arbeiten, wie spiter noch erwihnt wird, Unterschiede in
der Zahl aktiver Zentren zwischen verschiedenen Katalysatoren. Dennoch erlauben die Werte
in Tab. 4-2 einen Vergleich, wie die Katalysatoren unter den jeweiligen Prozessbedingungen

arbeiten.
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4.1.2.2 Die Katalysatoraktivitiit bei der Gasphasenpolymerisation

Eine Ubersicht der Abhiingigkeit der Katalysatoraktivitit von Katalysatortyp, Temperatur und
Druck im Falle der Gasphasenpolymerisation zeigt Tab. 4-3.

Tab. 4-3: Mittlere Katalysatoraktivitidten fiir verschiedene Temperaturen und Katalysatoren bei der
Gasphasenpolymerisation iiber jeweils 3 h.

R, (kgee/grh™)

T Kat.1 Kat.2 Kat.3 Kat.4
(°C) 5 bar 10 bar 5 bar 10 bar 10 bar 5 bar 10 bar
25 5,0 11,2 2,3 5,7 3,6 6,0 9,9
35 7,6 17,0 3,1 6,8 4,4 9,9 15,3
45 - - - - - - 22,4
55 8,4 23,9 4,3 11,2 8,3 16,3 35,2
70 4,7 12,0 2,2 7,7 5,5 11,9 53,1

** Die Werte sind zugleich Mittelwerte mehrerer Versuche bei jeweils gleicher Temperatur

Aufgrund der geringeren Propylenkonzentration im Polymer bei der Gasphasen-

polymerisation, sind die mittleren Polymerisationsraten erwartungsgemif geringer.

Wie bei der Fliissigphasenpolymerisation ist der MgCl,-getrigerte Katalysator am aktivsten.
Zwischen den Experimenten bei 5 und 10 bar ist die Proportionalitit beziiglich der
Polymerisationsrate fiir 25 und 35 °C gut erkennbar. Bei hoheren Temperaturen zeigen die
Versuche bei 10 bar eine teilweise hohere Polymerisationsrate, als durch den Anstieg der

Monomerkonzentration im Polymer (gegeniiber 5 bar) zu erwarten wire.

Beim aktivsten Katalysator 4 konnte bei 5 bar eine Diffusionslimitierung vorliegen, das heif3t
das Monomer wird schneller verbraucht, als es nachgeliefert werden kann. Der Einfluss des
Stoff- und Wirmetransportes auf den Polymerisationsverlauf wird ausfiihrlich im Kapitel 4.6
beschrieben. Eine andere Erklidrung wire, dass bei 10 bar die Katalysatorpartikel schneller
von einer Polymerschicht umhiillt werden und somit vor einer Deaktivierung, durch
Uberreduktion mit dem anwesenden TEA, geschiitzt werden. Die Katalysatorpartikel konnten
dadurch auch vor Verunreinigungen, die mit dem Monomer in den Reaktor gelangen,

geschiitzt werden.
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Bei den in-situ getridgerten Katalysatoren Kat.1 und Kat.2 sinken, wie schon bei der
Fliissigphasenpolymerisation beobachtet wurde, die Polymerisationsraten bei Temperaturen
>55 °C. Als Grund ist auch hier die zunehmende Deaktivierung mit steigender Temperatur
anzusehen, die den Gesamtprozess dominiert. Eine genauere Analyse der Unterschiede erfolgt

bei der Auswertung der Polymerisationskinetik.

4.1.2.3 Einfluss von Wasserstoff

Technisch wird Polypropylen nahezu ausschlieBlich bei Anwesenheit von Wasserstoff
hergestellt. Dieser beeinflusst sowohl die Katalysatoraktivitit als auch die Molmasse des
Polymers und damit die Produkteigenschaften. In der vorliegenden Arbeit wurden
Polymerisationen mit Wasserstoff nur fiir die Fliissigphasenpolymerisation durchgefiihrt. In
Tab. 4-4 werden die mittleren Katalysatoraktivititen der Polymerisation mit bzw. ohne
Wasserstoff gegeniibergestellt. Der Wasserstoffgehalt bezieht sich dabei auf die Molzahl des

eingesetzten Propylens, bezeichnet als Cs; (mol/molc3).

Tab. 4-4: Einfluss von Wasserstoff auf die mittlere Katalysatoraktivitét
(Polymerisationszeit jeweils 1 h)

T Ro  (kgee/greh™)
(°C) Kat.2 Kat.4
mit H, ohne H, mit H, ohne H,
25 17,2 5,1 - 14,0
55 140,9 26,3 171,8 87,6

** Die Werte sind zugleich Mittelwerte mehrerer Versuche bei jeweils gleicher Temperatur
(H2 = 0,034 mol/molgs)

Generell wurde eine Erhohung der mittleren Katalysatoraktivitdt, unter Einsatz von
Wasserstoff, um den Faktor 2 bis 5 beobachtet. Der Einfluss von Wasserstoff auf die
Molmasse und Molmassenverteilung wird spéter im Kapitel 4.4.4 ndher beschrieben. Wie im
Kap. 2.1.1.3 (S.13) erwihnt, werden durch Wasserstoff potentielle Zentren (dormant sites)
gebildet, die schnell durch Monomer reaktiviert werden konnen und so zur Polymerisation

beitragen.
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4.2 Analyse wichtiger Polymereigenschaften

4.2.1 PartikelgroBenverteilungen

Aus den erhaltenen Massen der gesiebten Polymerfraktionen konnte direkt die
PartikelgroBenverteilung ermittelt werden. Der Gewichtsanteil fiir eine SiebgroBenfraktion

ergibt sich aus der Masse der Partikel des jeweiligen Siebes dividiert durch die Gesamtmasse

aller Partikel.

Mpp

Wpp, =
Zmpp’i “4.1)

Fiir einige Polymerproben sind die PartikelgroBenverteilungen als Massenverteilung in Abb.

4-1 dargestellt.

0,6 :
Kat.1 (flissig)
0,5 | Kat.2 (flissig)
a - - - =Kat.3 (flissig)
04 — - -Kat.4 (fitissig)
‘GEJ ------- Kat.1 (gasf.)
g 0,3 + Kat.2 (gasf.)
S 0 Kat.4 (gasf.)
= 0,2 + .
g , AN
01 | \
- - A
. 7 « 0
0 — e ] ——
10 100 1000 10000

PartikelgréBe (um)

Abb. 4-1: PartikelgroBenverteilungen von verschiedenen Polymerproben (polymerisiert im fliissigen
oder gasformigen Monomer (5 bar) bei jeweils 55 °C).

Polymere die mit Kat.1 und Kat.2 in Gasphase hergestellt wurden, besitzen breitere Partikel-
groflenverteilungen als das entsprechende Polymer aus der Fliissigphasenpolymerisation. Da
die Teilchengrolenverteilung der Katalysatorpartikel selbst eng verteilt ist, miissten somit

einige Partikel schneller wachsen als andere.
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Dies kann jedoch nicht auf eine ungleichméBige Verteilung der aktiven Zentren zuriickgefiihrt
werden, da sonst auch beim Fliissigphasenprodukt eine Verbreiterung der Partikelgrof3en-
verteilung auftreten miisste. Bei Borealis wurde zudem eine gleichmifBlige Verteilung der
aktiven Komponente analysiert. Eventuell konnte die Zuginglichkeit fiir das Monomer
aufgrund der kompakteren Struktur der Partikel bei der Gasphasenpolymerisation erschwert

sein.

Beim Kat.4 treten keine signifikanten Unterschiede in den Partikelgroenverteilungen
zwischen beiden Polymerisationsprozesse auf. Teilweise erkennbare Bimodalititen in den
Verteilungen konnten aus der Siebanalyse resultieren, da die verwendeten Siebe keine

einheitlichen Maschenweiten besitzen.

Die fiir die Polymerisation verwendeten Katalysatoren sowie die Polymerisationstemperatur
zeigen keinen Einfluss auf die Breite der Verteilung. Die Lage der Verteilung wird

ausschlieBlich durch die Aktivitiat bestimmt.

Neben dem Einfluss der Polymerisationsverfahren auf die Partikelgrofenverteilung wurde
auch der Einfluss der Polymerisationsdauer auf die Partikelgroenverteilung untersucht. Die
Abb. 4-2 zeigt die PartikelgroBenverteilung in Abhéngigkeit von der Polymerisationsdauer.
Mit zunehmender Polymerisationsdauer verschiebt sich die Partikelgro3enverteilung hin zu

groBeren Partikeln, wobei sich die Breite der Verteilung nicht dndert.

0,6
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o
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Abb. 4-2: Abhingigkeit der Partikelgrolenverteilung von der Polymerisationsdauer
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4.2.2 Polymermorphologie mit Kat. 1

Mit Hilfe der Elektronenmikroskopie (Hitachi S 2700) wurde die Morphologie der
Polymerpartikel untersucht. Die Polymerpartikel, die mit Kat.1 polymerisiert wurden, sind
tiberwiegend kugelférmig und konnen kompakt oder aufgebrochen sein. Der Feinanteil an
irregulér geformten Partikeln ist vernachlissigbar klein. Zwei Ubersichtsaufnahmen dazu

werden in Abb. 4-3 gezeigt.

Polymerpartikel die in Gasphase polymerisiert wurden, sind iiberwiegend kompakt. Nur ein
geringer Anteil der Partikel ist aufgebrochen. Im Gegensatz dazu sind fast alle Polymer-
partikel, die in Fliissigphase polymerisiert wurden, aufgebrochen. Dabei erinnert die Form des
Aufbrechens an eine Fragmentierung, wie sie zu Beginn der Polymerisation im Katalysator-

korn stattfindet.

—— 900 UMzl

Abb. 4-3: REM Aufnahme von Polymerpartikeln polymerisiert mit Kat.1: A (Gasphase, 55 °C, 5h) und
B (Fliissigphase, 55 °C, 1 h)

Ein Vergleich unterschiedlicher Partikelgrolenfraktionen ergab, dass gro3ere Partikel stirker
aufgebrochen sind als kleine Polymerpartikel. In Abb. 4-4 sind stellvertretend jeweils ein
Partikel aus der 150 pm Fraktion vom Gasphasen-Polymer und vom Fliissigphasen-Polymer
gegeniibergestellt. Wihrend das Partikel aus dem Gasphasenprodukt kompakt ist, zeigt das in
Fliissigphase polymerisierte Polymerpartikel Risse in der Oberfldache. Dieses Stadium kann

als Beginn der so genannten Fragmentierung angesehen werden.
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Ein Grund fiir das Aufbrechen der Partikel beim Fliissigphasenprodukt kann die hohere
Polymerisationsrate sein, die im Partikel zu stirkeren Expansionskriften der wachsenden

Polymerketten fiihrt.

Abb. 4-4: REM Aufnahme je eines Polymerpartikels polymerisiert mit Kat.1: A (Gasphase, 55 °C, 5 h) und B
(Fliissigphase, 55 °C, 1 h)

Eine mechanische Zerkleinerung durch den Riihrer ist wenig wahrscheinlich, zumal die
Partikel wihrend der Gasphasenpolymerisation mit drei bis fiinf Stunden bedeutend ldnger im
Reaktor verweilen, als das Fliissigphasenprodukt (1 h). Die Morphologie des Polymers kann
besonders durch die Temperatur verdndert werden. Wird die Wirme nur schlecht aus dem
Partikel abgefiihrt, kann es aufgrund der resultierenden Temperaturerhohung im Partikel zu
einer lokalen Verdampfung von Losungsmitteln kommen. Dadurch kann sich das Partikel
lokal oder global ausdehnen und unter Umstinden sogar aufbrechen. Wéhrend der
Fliissigphasenpolymerisation entsteht zwar durch die hohere Reaktionsrate mehr
Reaktionswirme im Partikel, die jedoch durch das fliissige Propylen, das die Partikel umgibt,
besser abgefiihrt wird, als wenn das umgebene Medium ein Gas ist. Der Hauptwiderstand bei
der Wirmeabfuhr besteht im Wirmeiibergang vom Partikel an das umschlieBende Medium
(siehe auch Kap. 2.2.2, S.34). Dieser Wirmeiibergang ist fiir ein fliissiges Medium um

GroBenordnungen besser als fiir ein gasformiges Medium.

Aufgrund der insgesamt geringen Polymerisationsrate kann eine Temperaturerh6hung im
Partikel ausgeschlossen werden. Entsprechende Simulationen der zeitlichen Anderung der

Partikeltemperatur mit der Polymerisationszeit bestitigen dies (siehe Kap.4.6.2, S.1739).
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Der Grund fiir das Aufbrechen der Partikel konnte am geringen Dampfdruck des verwendeten
Pentans liegen. Wihrend der Aufheizphase wird bereits Polymer gebildet, wobei ab einer
bestimmten Temperatur das Pentan im Inneren verdampft und dabei die zuvor beschriebenen

Strukturen erzeugen kann.

Da die Polymerisationsrate der Gasphasenpolymerisation geringer ist, wird bis zum Austritt
des Pentans die Polymerschicht noch nicht so dick sein, so dass die Partikel den Druck

leichter ausgleichen konnten ohne aufzubrechen.

Betrachtet man die Bruchstellen genauer, wie zum Beispiel in Abb. 4-5 gezeigt, dann ist zu

sehen, dass der Spalt bis zur Mitte des Partikels reicht.

3 ——90 um —j ; x ; ———20 ym ——

Abb. 4-5: REM Aufnahme eines Polymerpartikels polymerisiert 5 h mit Kat.1 in Gasphase bei 55 °C

Hier konnte man vermuten, dass das Partikel aus der Mitte heraus gespalten wurde. Ein in
Abb. 4-5 sichtbarer Hohlraum in der Mitte des Partikels wurde auch in einigen anderen
Partikeln entdeckt. Die Ursache fiir die Hohlraumbildung konnte, wie zuvor schon erwihnt, in
einer lokalen Verdampfung einer Komponente z.B. Pentan liegen. In der VergroBerung in
Abb. 4-5 sind am Hohlraum Polymerfiden zu erkennen, die durch Expansion der Polymer-

matrix entstanden sein konnten.

Um Informationen iiber die innere Struktur der Partikel zu erhalten, wurden unter dem

Elektronmikroskop geschnittene Polymerpartikel untersucht, dargestellt in Abb. 4-6.



4. Ergebnisse und Diskussion — Polymereigenschaften 77

Abb. 4-6: REM Aufnahmen von aufgeschnittenen Polypropylenpartikeln (450 um Fraktion) polymerisiert mit
Kat.1: A und B (Gasphase, 55 °C, 5 h); C und D (Fliissigphase, 55 °C, 1 h)

Das mittels Gasphasenpolymerisation erhaltene Polymer ist zu einem groflen Teil innen
kompakt, kann aber auch kleine Hohlrdume oder Risse enthalten. Im Gegensatz dazu ist das

Polymer, welches in Fliissigphase polymerisiert wurde, fragmentiert.

Neben der Elektronenmikroskopie wurde die Morphologie des Polymers zusitzlich mit Hilfe
der Computertomographie (CT) untersucht. Eine derartige Analyse wurde jedoch nur mit

Kat. 1 durchgefiihrt.

In Abb. 4-7 ist ein horizontaler ,,Schnitt durch verschiedene Polymerproben dargestellt.
Anhand der Querschnittsflichen der Polymerpartikeln ist der Grad des Aufbrechens
erkennbar. Eine durchgehend rund geformte Querschnittsfliche ldsst auf ein kompaktes
Partikel schlieBen. Die CT-Aufnahmen bestitigen die REM-Befunde, wonach die Partikel, die

mit Kat.1 in Gasphase polymerisiert wurden, kompakter sind, als das Fliissigphasenprodukt.
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Abb. 4-7: CT Schnitt-Aufnahme von Polymerpartikeln (250 um Fraktion) polymerisiert mit Kat.1 A (Gasphase,
55 °C, 5 h) und B (Fliissigphase, 55 °C, 1 h)

Die Computertomographie ldsst zudem einen besseren Vergleicht unterschiedlicher
PartikelgroBenfraktionen zu. In Abb. 4-8 sind jeweils zwei groBere unterschiedlich

polymerisierte Partikelfraktionen dargestellt.

Abb. 4-8: CT Schnitt-Aufnahme von Polymerpartikeln (450 um Fraktion) polymerisiert mit Kat.1 A (Gasphase,
55 °C, 5 h) und B (Fliissigphase, 55 °C, 1 h)
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Der Unterschied zwischen dem Polymer aus der Gasphase und dem Polymer aus der

Fliissigphase ist deutlich erkennbar.

Im Fliissigphasen Produkt gibt es gar keine kompakten Partikeln mehr. Vergleicht man die
beiden GroBenfraktionen jeweils miteinander, so ist eine Abnahme der Anzahl kompakter
Partikel mit zunehmender Grof3e erkennbar. Die Abb. 4-9 zeigt fiir je ein Partikel der 250 ym
Polymerfraktion, polymerisiert in Gas- und Fliissigphase, eine Schnittebene sowie die zum

Partikel gehorende Oberfliche (Isosurface).

Abb. 4-9: CT-Aufnahme je eines Polymer Partikels (250 um Fraktion) polymerisiert in Gasphase (A
=PP146_k066 und B =Isosurface) und in Fliissigphase (C =PP150_k123 und D Isosurface)

Der schon zuvor beschriebene Beginn des Aufbrechens kleiner Partikel, kann mit den CT-
Aufnahmen besser erfasst werden. So zeigen einige Schnittbilder, dass die Partikel zuerst im
Randbereich aufbrechen. Durch das Partikelwachstum werden die Risse wahrscheinlich
immer tiefer und die Partikel fragmentieren. Die Ursache dafiir kann ebenfalls in der
Expansion der Polymermatrix liegen. Somit wurden zwei Aufbrechungsmuster beobachtet,
die zu der gezeigten Anderung der Morphologie fithren. Wihrend einige Partikel Risse an der
Partikeloberfldache zeigen, sind andere Partikel dem Anschein nach aus dem Inneren heraus

aufgespalten worden.
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4.2.3 Polymermorphologie mit Kat.2

Die Polymerpartikel, die mit Kat.2 in Fliissigphase polymerisiert wurden, sind ebenfalls
kugelformig besitzen jedoch eine glattere Oberfliche verglichen mit Kat.1. Zwei Partikel-

fraktionen sind in Abb. 4-10 dargestellt.

Abb. 4-10: REM Aufnahme von Polymerpartikeln polymerisiert 1 h mit Kat.2 in Fliissigphase bei 55 °C,
A = 150 um Fraktion und B = 450 um Fraktion

L[S

——900 yum —

Abb. 4-11: REM Aufnahme von Polymerpartikeln polymerisiert 3 h mit Kat.2 in Gasphase (55 °C, 5 bar),
A = 150 um Fraktion und B = 450 um Fraktion

Wie schon zuvor bei der Polymerisation mit Kat.1 in Fliissigphase gezeigt, sind auch hier die
Partikel mit zunehmender Partikelgrofe stiarker aufgebrochen. Die Aufbrechungsmuster sind
dhnlich wie beim Polymer, das mit Kat.1 hergestellt wurde. Im Unterschied zu Kat.1 scheinen

einige Partikel von einer Art Schale umgeben zu sein (Abb. 4-12).
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——— 200 pm ——

Abb. 4-12: REM Aufnahme eines Polypropylenpartikels in Fliissigphase bei 55 °C (PP154)

Diese Schale ist gekennzeichnet durch eine besonders dichte Polymerschicht. ABBOUD 159]
vermutete, dass an der Ausbildung der Schale das TEA involviert sein konnte, welches in der
Reaktionslosung vorhandenen ist. So ergaben EDX-Aufnahmen (Energy-Dispersive X-Ray)
von in Gasphase polymerisierten Partikeln, fiir die Schale eine hohere Konzentration an
Aluminium im Vergleich zu ,,Schalenfreien* Stellen. Warum dieses Phéanomen nicht bei der
Polymerisation von Kat.1 auftritt, wo ebenfalls Aluminium in Form von TEA zugegen ist,
kann nicht plausibel erkldrt werden. Eventuell muss das TEA gar nicht der Grund dafiir sein,
denn bei der Polymerisation in Fliissigphase wird das TEA durch das fliissige Propylen stark

verdiinnt, wodurch der Effekt weniger oder gar nicht auftreten sollte.

Abb. 4-13: REM Aufnahmen von aufgeschnittenen Polypropylen Partikeln polymerisiert 1 h in
Fliissigphase bei 55 °C (PP161)
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Durch Schnittaufnahmen von Polymerpartikeln, dargestellt in Abb. 4-13, ist eine rauhe innere
Oberfliche erkennbar. Ebenso haben einige Partikel, wie zuvor bei Kat.1 beschrieben,
Hohlrdume in der Polymermatrix. Ausgehend von diesen Hohlrdumen ziehen sich Risse durch

das Polymer, die wie oben erwihnt, durch Expansion entstanden sein konnten.

Im GroBen und Ganzen dhneln sich die Morphologien der in-situ getrigerten Katalysatoren,

deren Syntheseweg derselbe ist.
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4.2.4 Polymermorphologie mit Kat.3

Polymerpartikel, die mit dem SiO, getrdgerten Kat.2 polymerisiert wurden, besitzen keine
ausgepragte kugelformige Gestalt. Als Beispiel werden in Abb. 4-14 zwei Partikelfraktionen
des Fliissigphasenprodukts dargestellt. Im Unterschied zu den zuvor untersuchten
Katalysatoren Kat.1 und Kat.2, zeigen diese Polymerpartikel kaum Anzeichen des Auf-
brechens. Dariiberhinaus unterscheidet sich die Partikelform des Fliissigphasenprodukts nicht
von den Partikeln des Gasphasenprodukts. Zum Vergleich sind in Abb. 4-15 Polymerpartikel

dargestellt, die in Gasphase polymerisiert wurden.

g —— 900 pm

Abb. 4-14: REM Aufnahme von Polymerpartikeln polymerisiert 1 h mit Kat.3 in Fliissigphase bei 55 °C
A = 150 um Fraktion und B = 450 pm Fraktion

Abb. 4-15: REM Aufnahme von Polymerpartikeln polymerisiert 3 h mit Kat.3 in Gasphase (55 °C, 10 bar),
A = 150 um Fraktion und B = 450 pm Fraktion
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Da der Katalysator auf SiO, getrigert ist, besitzt dieser durch das Trigermaterial bereits eine
gewisse Porositit, die sich dann in der Regel auf das Polymer iibertrdgt. Um den Einfluss der
Porositit auf die Morphologie festzustellen zu konnen, wurde ebenfalls die innere Struktur

der Polymerpartikel untersucht, dargestellt in Abb. 4-16.

4 b | G v
—— 200 ym —i A A Ao }——40ym ——

Abb. 4-16: REM Aufnahmen von aufgeschnittenen Polypropylen Partikeln polymerisiert 1 h mit Kat. 3
in Fliissigphase bei 55 °C

Die aufgeschnittenen Polymerpartikel weisen eine ausgeprigte Porenstruktur auf. Die Poren
konne auf Grund ihrer GroBe (20 bis 100 um) als Makroporen bezeichnet werden. Die
inneren Oberfldchen der Poren sind wie beim mit Kat.1 hergestellten Polymer sehr glatt. Die
mittels BET gefundene Porositét ist jedoch auch hier ziemlich klein. Wie bei den unpordsen
in-situ getrigerten Katalysatoren liegen die ermittelten Oberflichen um 5 m?/g. Entweder sind
die inneren Poren kaum zuginglich oder die innere Oberfliche des Polymers ist gerade genau
so gro} wie die @duBere Oberfliche der fragmentierten Polymerpartikel im Falle der
Polymerisation mit Kat.1 und Kat. 2. Ob die Poren zugénglich sind oder nicht kénnte ein
Vergleich der Diffusionskoeffizienten des Monomers in unterschiedlich hergestellten
Polymeren liefern. Die aus Sorptionsexperimenten ermittelten Diffusionskoeffizienten werden

im Kapitel 4.6.1 ausgewertet.
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4.2.5 Polymermorphologie mit Kat.4

Die Morphologie der mit Kat.4 hergestellten Polymerpartikel in Gas- und Fliissigphase wird
an einem Beispiel in Abb. 4-17 dargestellt. Die Partikel sind ebenso kugelformig wie die
Partikel der in-situ getrigerten Katalysatoren Kat.1 und Kat.2. Die Oberfldche ist strukturiert
und wirkt pords. Im Vergleich zu den in-situ getrdgerten Kat.1 und Kat.2 zeigen die Partikel

eine geringere Neigung zum Aufbrechen. Die Morphologien zwischen Fliissigphasen- und

Gasphasenpolymer unterscheiden sich wie bei Kat.3 kaum voneinander.

e g =— um— ——900 ym —

Abb. 4-17: REM Aufnahme von Polymerpartikeln (450 um Fraktion) polymerisiert mit Kat.4 A (Gasphase, 55
°C, 5 bar, 3 h) und B (Fliissigphase, 55 °C, 1 h)

Eine Analyse der Schnittbilder der Polymerpartikel (Abb. 4-18) zeigt, dass viele Partikel im
Inneren Locher besitzen und kleinere Poren haben. Als mogliche Erklidrung fiir das Entstehen
der Locher kommt die bereits im Kap. 4.2.2 (S.74) beschriebene Verdampfung von Losungs-

mittel im Partikel in Frage.

Abb. 4-18: REM Aufnahmen von aufgeschnittenen PP-Partikeln polymerisiert 3 h mit Kat. 4 in Gasphase bei
55°C, 5 bar
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4.2.6 Schiittdichte des Polymerpulvers

Die Schiittdichte des Polymerpulvers wurde, wie in Kap. 3.3.3 beschrieben, gravimetrisch
bestimmt. Den FEinfluss von Katalysator, Polymerisationstemperatur und Polymerisations-

verfahren auf die Schiittdichte des Polymers zeigt Tab. 4-5.

Tab. 4-5: Schiittdichte des Polymerpulvers in Abhédngigkeit von Katalysator,
Polymerisationstemperatur und Polymerisationsverfahren

Kat. Toolym. Pschutt.2sc (9/1)
(°C) Gasphase Flissigphase
Kat.1 25 421 430
" 35 413 -
" 55 441 424
Kat.2 25 463 435
" 55 449 462
Kat.3 25 377 379
" 35 362 -
" 55 367 406
Kat.4 25 461 434
" 35 425 -
" 55 425 438

Die ermittelten Schiittdichten liegen im Bereich zwischen 362 und 463 g/l. Als Vergleich
dazu betrédgt die theoretisch maximale Schiittdichte kugelformiger Partikel gleicher Grofe mit

einer Kristallinitit von 60 % 550 g/l . Dieser Wert wird jedoch eher selten erreicht.

Fiir den SiO,-getrigerten Kat.3 wurden generell die niedrigsten Schiittdichten ermittelt. So
kommen niedrige Schiittdichten beispielsweise bei irregulir geformten Partikeln vor . Wie
im Kapitel 4.2.4 gezeigt werden konnte, sind die Polymerpartikel, die mit Kat.3 polymerisiert
wurden, als einzige nicht sphirisch geformt und besitzen daher niedrige Schiittdichten.
Bekannt ist auch, dass die Polymerisationstemperatur die Partikelmorphologie stark
beeinflussen kann. Dabei folgt die Morphologie allgemein dem Trend von dichten, wenig

pordsen Partikeln iiber offene bis hin zu irregulédr geformten Partikeln.

PATER et al. ! ermittelte fiir Polypropylen, hergestellt in fliissiger Phase mit nicht isothermer
Vorpolymerisation (Pre-Polymerisation), einen Abfall der Schiittdichte von 449 g/1 bei 30 °C
auf 370 g/l be1 70 °C.
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Allerdings trat dieser Abfall jedoch erst ab einer Polymerisationstemperatur von 60 °C auf.
Wurde die Polymerisation ohne Vorpolymerisation durchgefiihrt, hatte die Polymerisations-
temperatur einen groBen FEinfluss auf die Morphologie der Partikel und damit auf die
Schiittdichte. Die bei PATER et al. '™ beschriebene nicht isotherme Pre-Polymerisation
entspricht der Polymerisation in der vorliegenden Arbeit, da der aktivierte Katalysator bei
25 °C vorgelegt wurde und wihrend der Aufheizphase polymerisieren konnte (vgl. Kap.

3.1.4).

Bei den vorliegenden Untersuchungen zeigt die Polymerisationstemperatur im untersuchten
Bereich kaum einen Einfluss auf die Schiittdichte. Gewisse Abweichungen in den
Schiittdichten sind zwar vorhanden, ergeben aber keinen eindeutigen Trend in eine Richtung.
Ein Grund fiir den geringen Temperatureinfluss konnten die allgemein moderaten

Polymerisationsaktivitdten sein, die das Wachstum der Partikel unter Kontrolle halten.

Weitere wichtige Einfliisse auf die Schiittdichte sind zum einen die Prigung der Partikel-
morphologie in der Anfangsphase der Polymerisation und zum anderen die Morphologie der
Katalysatorpartikel selbst. Da die Reaktionsbedingungen in der Anfangsphase fiir jeden
Versuch nahezu gleich sind, dhneln sich die Partikelmorphologien in soweit, dass kaum
Anderungen in der Schiittdichte zu finden sind. Allerdings wurde im vorherigen Kapitel fiir
einige Katalysatoren gezeigt, dass trotzdem nicht alle Partikel eine gleichméBige und
wohlgeformte Struktur besitzen. So wurden teilweise offene Partikelstrukturen besonders bei
der Fliissigphasenpolymerisation mit Kat.1 und Kat.2 gefunden. Das Aufbrechen der Partikel

fiihrt jedoch zu keinen signifikanten Anderungen in der Schiittdichte.

Die Verwendung von Wasserstoff bei der Fliissigphasenpolymerisation hat ebenfalls keinen

Einfluss auf die Schiittdichte, wie Tab. 4-6 entnommen werden kann.
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Tab. 4-6: Einfluss des Wasserstoffs auf die Schiittdichte des Polymers

Kat. Toolym. H, PBulk,25°C
(°C) (mol/mol) (g/l)
Kat.2 55 - 462
" 55 0,035 459
" 55 0,035 436
" 55 0,012 440
Kat.4 55 - 438
" 55 0,035 418
" 55 0,035 423

So zeigte auch PATER et al. 91 dass der Wasserstoff bis zu einer Polymerisationstemperatur

von 50 °C keinen Einfluss auf die Schiittdichte hat. Erst bei einer Temperatur von 70 °C

fithrte der Wasserstoff zu einer deutlichen Abnahme der Schiittdichte. Als Grund dafiir kime

die zuvor erwihnte Bildung irreguldrer Polymerpartikel durch die hohe Polymerisations-

temperatur in Frage Dies konnte in der vorliegenden Arbeit aufgrund der geringen Reaktor-

kapazitit nicht untersucht werden.

4.27 Bestimmung der Kristallinitit und Isotaktizitit

Die Kiristallinitdt der Polymerproben wurde mit Hilfe der Differentialkalorimetrie (DSC-6

Perkin Elmer) bestimmt (siehe Kap. 3.3.1). In Abb. 4-19 ist eine DSC-Messung mit einer

Polypropylenprobe, gemessen als Pulver, dargestellt.
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Abb. 4-19: DSC Messung einer Polymerprobe (Pulver) hergestellt mit Kat.1 in Gasphase bei 55 °C
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Dabei wird sichtbar, dass beim ersten Aufschmelzen der Probe der Schmelzpeak
flichenmiBig kleiner ist, als beim zweiten Aufschmelzen. Der Grund dafiir ist, dass durch das
langsame Abkiihlen der Polymerschmelze (2 °C/min) mehr Zeit fiir den Kristallisations-
vorgang bleibt. Die so erzeugte hohere Kristallinitit erfordert dann beim zweiten Auf-

schmelzen einen erhohten Wirmebedarf und fiihrt damit zu einem groBleren Schmelzpeak.

Fir die Bestimmung der Kiristallinitit wurde die aus der DSC-Messung ermittelte
Schmelzenthalpie mit der Schmelzenthalpie fiir 100 % kristallines Polymer nach BRANDRUP

und IMMERGUT 7!

von 209 J/g ins Verhiltnis gesetzt.

Ausgewertet wurde in der vorliegenden Arbeit jeweils nur die erste Aufheizkurve, da die
daraus ermittelte Kristallinitdt eher dem Polymer, wie es aus dem Reaktor entnommen wurde,
entspricht. Fiir das pulverformige Polymer wurden Kristallinititen zwischen 29 und 33 % und
fiir die Polymermembran Kristallinititen zwischen 38 und 40 % ermittelt. Die Membran hat
bedingt durch die Herstellung eine hohere Kristallinitit, da das verwendete Polymer bereits
aufgeschmolzen wurde. Aus den DSC-Messungen wurde zudem eine Schmelztemperatur fiir

das Polymer von 166-168 °C ermittelt.
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4.3 Bestimmung der Monomerloslichkeit im Polymer

Zur Bestimmung der Monomerldslichkeit im Polymer wurden die gravimetrisch ermittelten
Sorptionskurven ausgewertet. Aus dem stationdren Bereich der Sorptionskurve erhilt man die
Gleichgewichtskonzentration des Monomers im Polymer. Sorptionsmessungen wurden
sowohl mit dem Polymerpulver als auch mit daraus hergestellten Polymermembranen
durchgefiihrt, beschrieben in Kap. 3.1.6. Die Abb. 4-20 bzw. Abb. 4-21 zeigen stellvertretend
fir eine Vielzahl von Messungen Sorptionskurven vom Polymerpulver bzw. von einer

Polymermembran bei unterschiedlichen Monomerdriicken.

2,4
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Abb. 4-20: Gemessene Sorptionskurven vom Polymerpulver bei 70 °C und unterschiedlichen Propylendriicken
Polymer hergestellt mit Kat.1 in Fliissigphase bei 55 °C (PP127)
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Abb. 4-21: Gemessene Sorptionskurven von einer Polymermembran (Dicke =400 pm) bei 70 °C und
unterschiedlichen Propylendriicken (Membran hergestellt aus der gleichen Probe wie in Abb. 4-20)
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Die aus mehreren Messungen mit unterschiedlichen Polymerproben erhaltenen Gewichts-

anteile an Propylen bezogen auf den amorphen Polymeranteil sind in Tab. 4-7 zusammen-

gefasst.

Tab. 4-7: Vergleich des Gewichtsanteils an Propylen bezogen auf das amorphe PP-
Pulver bzw. den amorphen Anteil der PP-Membran bei unterschiedlichen
Propylendriicken

Pcs Wopropylene (%) in @amorph. PP
(bar) Pulver Membran
1 0,4-0,5 -
5 1,6-1,8 1,2-13
10 3,0- 3,1 2,5-2,6

Beim genaueren Betrachten der Werte fillt auf, dass in der Membran vergleichsweise etwas

weniger Monomer, bezogen auf den amorphen Polymeranteil, gelost ist. Eine mogliche

Erklidrung dafiir ist, dass die Verteilung und Zugénglichkeit der amorphen Regionen in der

Polymermembran eine andere ist als im Polymerpulver. Fiir den Fall, dass eine amorphe

Region von kristallinem Polymer umschlossen ist, kann darin kein Monomer gelost werden,

da dieses das kristalline Material nicht durchdringen kann.

ccs (mol/l amorph. PP)

Pcs (bar)

Abb. 4-22: Temperatur- und Druckabhéngigkeit der Gleichgewichtskonzentration von Propylen bezogen auf den

amorphen Teil des Polymers

Die Abhingigkeit der Monomerldslichkeit von Druck und Temperatur stellt die Abb. 4-22

dar. Im untersuchten Temperaturbereich von 25 bis 70 °C nimmt die Loslichkeit linear mit

zunehmendem Monomerdruck zu.
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Dies steht in Ubereinstimmung mit Ergebnissen von HUTCHINSON and RAY ™. Durch eine
Linearisierung wurden die jeweiligen Henry-Konstanten ermittelt, die gemdl Gleichung

(2.118) dem Anstieg der Geraden entsprechen.
i =Hp (2.118)

Dariiber hinaus wurden die so ermittelten Henry-Konstanten mit den entsprechenden Werten

aus einer empirischen Beziehung von STERN et al. "°! gemiB Gl. (4.2) verglichen.
log(H" )=-2.38+1.08(T,,, /T) (4.2)

T,,;, ist die kritische Temperatur des Penetranten (7%,; fiir Propylen = 365 K “02])

Eine Ubersicht aller berechneten Henry-Konstanten sowie die Abweichung von den

theoretisch berechneten Werten enthélt Tab. 4-8.

Tab. 4-8: Vergleich der experimentell bestimmten Henry Konstanten H™ mit der
Korrelation nach STERN et al.

Tsorption H* H* Differenz
diese Arbeit  Stern et. al
(°C) (mol/l:bar)  (mol/I-bar™) (%)
25 0,17 0,17 1
40 0,11 0,12 8
55 0,08 0,09 11
70 0,06 0,07 14

Die experimentell bestimmten Henry-Konstanten stimmen bei niedrigen Temperaturen sehr
gut mit der empirischen Korrelation iiberein. GroBere Abweichungen treten jedoch bei

Sorptionstemperaturen ab 55 °C auf. Aus der Temperaturabhédngigkeit der Henry-Konstanten

H" gemiB Gleichung (2.119) lisst sich durch Linearisierung die Sorptionsenthalpie

ermitteln.

* * AH
H =H, -exp( Sj (2.119)
RT
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AH

1
r T 4.3)

InH" =inH, -

Die lineare Regression nach GIl. (4.3), dargestellt in Abb. 4-23, liefert fiir die Sorptions-
enthalpie AH einen Wert von -17083 + 500 J/mol und fiir den priaexponentiellen Faktor H ;

einen Wert von 1,715E-4 mol/l-bar”. Mit diesem Ansatz lisst sich bei gegebener Temperatur

und gegebenem Druck die Konzentration an Propylen im Polymer berechnen.
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Abb. 4-23: Arrhenius-Diagramm zur Bestimmung der Sorptionsenthalpie und des priaexponentiellen Faktors
gemil Gl. (4.3)
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4.4 Die Kinetik der Fliissigphasenpolymerisation

Wie im Kapitel 2.1.5 erwihnt, gestaltet sich die Bestimmung der Kinetik der Batch-
Polymerisation in Fliissigphase experimentell recht aufwendig. Fiir die von Samson **
verwendete kalorimetrische Methode war der Reaktor nicht ausgelegt. Ein Gaschromatograph
zur Messung der Zusammensetzung der Phasen im Reaktor war ebenfalls nicht vorhanden.
Grundlage eines neuen Ansatzes zur Auswertung der Kinetik bildete ein experimenteller

Befund, wie er in Abb. 4-24 dargestellt wird. Wéhrend des Polymerisationsverlaufs nahm der

Druck im Reaktor ab.
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Abb. 4-24: Zeitlicher Temperatur- und Druckverlauf bei der Polymerisation mit Kat.2 bei 55 C°

Die Beobachtung einer Druckabnahme bei der Durchfiihrung von Fliissigphasen-
polymerisationen fiihrte (nach Anregung von BARTKE) zur Uberlegung, daraus auf die
Kinetik der Polymerisation schlieBen zu konnen. Eine Uberlegung beruhte auf der Tatsache,
dass bei Vorhandensein von Stickstoff im Reaktor wihrend der Polymerisation sich dessen
Partialdruck erniedrigt. Diese Druckabnahme resultiert aus einer VergroBerung des Volumens
der Gasphase, da sich die fliissige Phase aufgrund der unterschiedlichen Dichten von
Propylen (514 g/1 bei 25 °C) und PP (900 g/l) volumenméBig verkleinert. Wire nur das reine
fliissige Monomer im Reaktor, wire keine Druckinderung sichtbar, da der Dampfdruck der

Fliissigkeit in dem Fall nur eine Funktion der Temperatur darstellt.
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Da bei der durchgefiihrten Fliissigphasenpolymerisation eine Mischung zweier Fliissigkeiten
(Monomer und Pentan als Hauptkomponente der Aktivierungslosung) vorliegt, andert sich der
Dampfdruck in Abhingigkeit von der Zusammensetzung der fliissigen Phase. Aufgrund der
Polymerisation im Minireaktormaf3stab (100 ml) ist das Verhidltnis der Menge an
Aktivierungslosung (2-3 g) zur Menge an eingesetztem Monomer (max. 30 g) so grof3, dass
eine Anderung der Zusammensetzung durch den Monomerverbrauch sich deutlich auf den

Dampfdruck auswirkt.

In wesentlich groeren Labor- oder Technikumsanlagen, wo wenige Gramm an Aktivierungs-
16sung auf mehrere 10 — 1000 kg Monomer eingesetzt werden, wiirde der beschriebene Effekt

quasi nicht zum Tragen kommen, es sei denn, es erfolgt ein groferer Zusatz an Losungsmittel.

Zur Bestimmung von Aktivitits-Zeit-Verldaufen aus dem gemessen Druckabfall ist die
Berechnung des Gas-Fliissig-Phasengleichgewichtes der Reaktionsmischung essentiell, im

Weiteren als VLE abgekiirzt (vapor liquid equilibrium).

Nach der folgenden Berechnung des Molvolumens der Mischung wird anschlieend die
systematische Vorgehensweise zur Ermittlung der Polymerisationskinetik aus dem Druck-

abfall beschrieben.
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4.4.1 Berechnung des Molvolumens

Fir die Berechnung von Phasengleichgewichten (Kap. 2.3.4) wird das Molvolumen der
Mischung in jeder beteiligten Phase bendtigt. Die Berechnung des Molvolumens VM der

Mischung Propylen/Pentan erfolgt auf Grundlage der im Kapitel 2.3.2 beschriebenen PR-
Gleichung.

RT a, (T)
VVM —by VM(VM +by )+b(‘7M —by )

p= (2.97)
Die Berechnung der Parameter fiir die Mischung a,, und b,, erfolgt mit den Gleichungen

(2.98) bis (2.103), dargestellt auf S. 43-44. Die dazu benétigten Stoffparameter von Propylen

und Pentan sind in Tab. 4-9 zusammengestellt.

Tab. 4-9: Ubersicht der Stoffdaten von Propylen und Pentan "*”!

Tt Pt Viit O
(K) (bar)  (cm3¥mol)
Propylen  364,9 46,0 181 0,144
Pentan 469,7 33,7 304 0,251

Die PR-Gleichung (2.97) wird nach dem Molvolumen aufgelst, wobei man eine kubische
Zustandsgleichung erhilt, die sich numerisch 16sen ldsst. Das Molvolumen der Mischung
wird dabei iterativ mit einem Verfahren zur Bestimmung von Nullstellen (z.B. Newton-

Verfahren) ermittelt.

Bei den vorliegenden Systembedingungen erhédlt man drei Losungen der kubischen
Zustandsgleichung. Wihrend der mittlere Wert keine physikalische Bedeutung besitzt,
entspricht der kleinste Wert dem Molvolumen der fliissigen Phase und der grofite Wert dem

Molvolumen der Gasphase.

Zur Berechnung des Molvolumens der fliissigen Phase Vﬁf wird die Zusammensetzung der
Fliissigphase x; in Gleichung (2.100) eingesetzt und fiir die Berechnung des Molvolumens der

Gasphase Vﬁf die Zusammensetzung der Gasphase y;.
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Den Einfluss der Zusammensetzung auf das Molvolumen der Fliissigphase sowie der
Gasphase zeigt Abb. 4-25. Mit zunehmendem Anteil an Propylen in der Mischung nehmen

die Molvolumina beider Phasen ab.

% (I/mol)

— 0

o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
x(Propylen)

Abb. 4-25: Abhingigkeit der Molvolumina von Gas- und Fliissigphase von der Zusammensetzung der
Propylen/Pentan Mischung bei 25 °C

Den Einfluss der Temperatur auf das Molvolumen der Fliissigphase enthilt Abb. 4-26. Bei

niedrigen Temperaturen sind die Anderungen des Molvolumens am groften.

140
120 T
100 -
80 -
60 -
40 -
20

0 | | | | | | | | |
o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1

x(Propylen)

Vi (cm3¥mol)

Abb. 4-26: Einfluss der Temperatur auf das Molvolumen der Fliissigphase einer Propylen/Pentan Mischung
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4.4.2 Ermittlung der Polymerisationsrate aus Druckabfall-Messungen

Experimentell wurde zu jeder Polymerisation zeitgleich der Temperatur- und Druckverlauf
iber die gesamte Polymerisationsdauer aufgezeichnet (sieche Abb. 4-24, S. 94). Dabei wurden
bei hohen Polymerisationstemperaturen groBBere Druckdifferenzen zwischen Maximaldruck

(Druck bei stationdrer Temperatur nach der Autheizphase) und Enddruck ermittelt.

Eine Ubersicht der Druckdifferenzen in Abhingigkeit von der Polymerisationstemperatur
enthélt Tab. 4-10. Bei diesen Zahlenwerten handelt es sich jedoch nur um Grofenordnungen,
da die Zusammensetzung der Mischung in nahezu jedem Versuch unterschiedlich war und
sich dementsprechend unterschiedliche Dampfdriicke einstellten. Griinde fiir die Variationen
in der Zusammensetzungen der Reaktionsmischung waren einerseits unterschiedliche
Einwaagen an Monomer sowie andererseits verschiedene Katalysatormengen und damit

verbunden verschiedene Mengen an Aktivierungslosung im Reaktor.

Tab. 4-10: Gemessene Druckdifferenzen fiir verschiedene Polymerisations-
temperaturen ausgehend vom Maximaldruck

T Ap (gemessen)
(°C) (mbar)

25 90 - 250
35 320 - 650
55 1000 - 3000
70 6000 - 7000

Aus den in Tab. 4-10 dargestellten ungefdhren Druckdifferenzen ist eine Zunahme des
Druckabfalls mit zunehmender Polymerisationstemperatur erkennbar. Die Ursache dafiir ist,
dass durch die Temperaturerhbhung die Reaktionsgeschwindigkeit zunimmt und sich
dementsprechend die Zusammensetzung der Reaktionsmischung stirker @ndert. Eine grofere

Anderung in der Zusammensetzung der Mischung fiihrt dann zu einem gréBeren Druckabfall.

Aus den Druckverldufen kann unter Einbeziehung des Dampf-Fliissig-Phasengleichgewichtes
letztendlich die Polymerisationsrate R, (kgpp/ gTi'h‘l) sowie der Umsatz ermittelt werden. Der

Losungsweg dazu wird im Folgenden skizziert.
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Vorgehensweise zur Auswertung des Druckabfalls:

Die Ausgangsgleichung zur Auswertung des gemessenen Gesamtdrucks im Reaktor bildet

Gl. (4.4). Darin wird aus dem zu jedem Zeitpunkt 7 gemessenen Gesamtdruck p,, , im

Reaktor der Sattigungs-Dampfdruck der Mischung p f,,’t ermittelt, um daraus die Zusammen-

setzung der fliissigen Phase bestimmen zu kénnen.

s
pM,t = pges.,t - pNz,t (44)
Die zunidchst unbekannte Groe p,,, in dieser Gleichung ist der Partialdruck von Stickstoff

zum Zeitpunkt t. Als Ausgangspunkt muss der Stickstoffpartialdruck zum Zeitpunkt =0,
wie er zu Beginn der Polymerisation vorliegt, berechnet werden, da er messtechnisch nicht

erfasst werden konnte. Dazu wird die Gl. (4.4) nach dem Stickstoffpartialdruck umgestellt.
PNy = Pges.o — p;i,,o fur =0 (4.5)

Die Berechnung von p,. , erfordert die Kenntnis des Dampfdrucks der Mischung zu Beginn

der Polymerisation p,fw. Dieser wiederum ergibt sich aus den Dampfdriicken der reinen
Komponenten (Index C; = Propylen und Cs = Pentan) sowie der Zusammensetzung x; der

fliissigen Phase wie folgt:

s s s "
Pmo=Pc; Xcz0 T Pcs *Yeso fir =0 (4.6)

Die Dampfdriicke der reinen Komponenten konnen mit Hilfe einer empirische Gleichung

“4.7) 193] e rmittelt werden, deren Stoffkonstanten Tab. 4-11 enthiilt.

S
ln( . }:(I—x)_][A-x+B-x]‘5+C-x3+D'x6] mit x=1-— 4.7
pkrit kit
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Tab. 4-11: Stoffkonstanten entnommen aus CRC Handbook "%

Thit Prit A B C D
(K) (bar)
Propylen  364,9 46,0 -6,6423 1,21857 -1,8101 -2,4821
Pentan 469,7 33,7 -7,2894 1,53679 -3,0837 -1,0246

Die noch fehlende Zusammensetzung der Mischung (xc,,,Xc, ) wird iber eine VLE-

Berechnung bestimmt. Dazu muss die Massenbilanz (4.8) aufgestellt werden, fiir die zunéchst

ges.

nur die Einwaage der Komponenten m e

und méis bekannt ist.

ges.
Cs

ges.

_ L G _ L G
me T =me, o +me, und me s =Megg+Mesg (4.8)

Fiir die VLE-Berechnung miissen zunichst die Massen der Komponenten in der Fliissigkeit

(mé3 o sowie méj o) geschitzt werden, um daraus die Zusammensetzung der fliissigen Phase

nach (4.9) berechnen zu konnen.

L
me, /MC3

mé3‘0 /M, + mé5,0 /M,
Uber die Massenbilanz (4.8) kann dann mit Gleichung (4.10) die Zusammensetzung der

Gasphase y., und yc, berechnet werden.

ges. L
(mé3 _mc3,0)/Mc3
Ye, = - - bzw.  yc =1-y¢, (4.10)
(méj - mc3,0]/MC3 + (mé5 T—meg, ]/MC5

Solange die Zusammensetzung beider Phasen x; und y; nicht die Gleichgewichtsbedingung
(4.11) erfiillt, miissen die zuvor geschitzten Massen méj,,o sowie méj,o variiert werden, bis

die Gleichgewichtsbedingung erreicht wird.

Xe,9C, = Ve, PC, @.11)
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Fiir die in der Gleichgewichtsbedingung enthaltenen Fugazititskoeffizienten qoé3 und qog3 (zu

berechnen aus G1.(2.105) S. 45) werden die Molvolumina V) und V,$ benétigt. Diese erhiilt

man aus der Losung der kubischen Form der PR-Zustandsgleichung (2.104). Neben der

Gleichgewichtsbedingung muss auch die Volumenbilanz erfiillt sein. Das Volumen der
fliissigen Phase V,; ist durch die Massen der Komponenten in der Fliissigkeit und ihrer

Dichten p., und p., gegeben.

L L
m m
Ve=VE+VS  bzw. VS =V,-VLE=V, [ &0 +L’0} (4.12)

pC3 pC5

Das Volumen der Gasphase V,; im Reaktor ergibt sich aus der Molzahl der jeweiligen

Komponenten ngj, und ngj in der Gasphase und dem Molvolumen der Mischung:

- me —m mé —m -
v13=(n33+n35)-vﬁz[ SEE LA C5"’]-VA? (4.13)

Aus der Kombination von (4.12) und (4.13) erhilt man dann die Volumenbilanz (4.14):

L L ges. L ges. L

Mc,o  Mesp Mme —Me,o Mo —Meg | ~

0=Vp—| —=+—2 || = SRS VS (4.14)
Pc; Pcs

Fiir die Berechnung des Stickstoffpartialdrucks zum Zeitpunkt ¢=0 ist zusammengefasst wie

folgt vorzugehen: Unter Verwendung der Gleichungen (4.6) bis (4.13) (bei gegebener

Temperatur Tgr ) werden mit einem Solver die Massen méj, o sowie mé5 o solange variiert, bis

die Gleichgewichtsbedingung (4.11) und die Volumenbilanz (4.14) erfiillt sind. Mit dem aus
der Gleichgewichtsberechnung nach Gl. (4.6) berechneten Dampfdruck der Mischung kann

nun der gesuchte Partialdruck von Stickstoff p , nach Gl. (4.5) berechnet werden.

Pryo = Pyes.o = Pato (4.5)

Der Partialdruck des Stickstoffs wiederum ist eine Funktion der Reaktortemperatur 7k und des

Gasphasenvolumens im Reaktor.
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Wihrend der Aufheizphase des Reaktors nimmt der Partialdruck an Stickstoff zu. Diese
Partialdruckerhohung muss jedoch korrigiert werden, da gleichzeitig durch den Verbrauch
von Monomer das Gasvolumen im Reaktor zunimmt (aufgrund der unterschiedlichen Dichten

von Polypropylen und Propylen) was den Partialdruck wieder senkt.

Aus dem Anfangspartialdruck p,, , kann mit dem idealen Gasgesetz die Molzahl n, des

Stickstoffs bestimmt werden:

G
_ Pnyo Vo

4.15
S (4.15)

ny

Mit der Molzahl an Stickstoff kann nun zeitabhédngig der Stickstoffpartialdruck ermittelt
werden, da sich das Volumen der Gasphase, wie bereits oben erwihnt, mit der

Polymerisationszeit dndert:

ny,RTg
Pnyt =G5 4.16
Nyt V A(;,t ( )
Fiir die Beschreibung der Anderung des Volumens der Gasphase wird die GI. (4.12) um die
Volumendifferenz AV erweitert, die sich aus dem Dichteunterschied zwischen Propylen und

Polypropylen (PP) ergibt.

L

L
m m m m
VS, =V =V, +4v, =V, { Sy C”}{ PRI _ P”} 4.17)

Pc; P Pc;  Perp

Damit kann der Dampfdruck der Mischung zu jedem Zeitpunkt ¢ ausgehend von Gl. (4.4) und

durch Einsetzen von Gl. (4.16) berechnet werden:

(4.18)

Aus den mit GI. (4.18) ermittelten Dampfdriicken der Mischung zum Zeitpunkt #, kann nun

nach Auflosen von Gl. (4.6) mit x, =1—x., die Zusammensetzung der fliissigen Phase zum

Zeitpunkt ¢ berechnet werden:
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X _ p]fl,t_pg.s (419)
Cst = o« o\ )
(e, - pS.)

Uber eine VLE-Berechnung (Flussdiagramm siehe Abb. 4-27, S. 49) ist dann die
Zusammensetzung der Gasphase zuginglich. Aus der Zusammensetzung der Mischung

(x;; y;) ergeben sich durch Auflosen der Gleichungen (4.9) und (4.10) die Massen von Pentan

und Propylen in der fliissigen Phase:

L _ (ij',t -1 )(mg? M, - yCng?.MQ B ycj”tmgis.Mcj) (4.20)

e ( )
MC3 yC3,th3,l‘ _xC3,t _yC3,t : (xC3,t _])

L
ij',t : mC5,t : MCj'

Mc5 (] - xc3,r)

L _
mC3,l -

(4.21)

Aus Gl. (4.4) wird jedoch deutlich, dass zu einem Zeitpunkt ¢ sowohl der Dampfdruck der
Mischung p}f,,,t als auch der Stickstoffpartialdruck p,, , zundchst unbekannt sind, da beide
GroBen voneinander abhingig sind. Fiir den Partialdruck des Stickstoffs ist das Volumen der

Gasphase V,S . unbekannt, da die gebildete Polymermasse sowie abhédngig davon die Massen

der Komponenten in der Fliissigkeit mé} ;U méj . unbekannt sind.

Dieses Problem ldsst sich auf zwei Arten 10sen. Einerseits kann, geniigend Zeitschritte
vorausgesetzt, der Dampfdruck mit Hilfe des Gasvolumens Vﬁf,;’t_, aus dem vorherigen

Zeitschritt berechnet werden. Andererseits kann der Polymeranteil, der sich zum Zeitpunkt ¢
gebildet hat, geschitzt werden, um ihn dann mit einem Solver solange zu variieren, bis die

Gleichgewichtsbedingung (2.113) sowie die Volumenbilanz (4.14) erfiillt sind.

Zur Verdeutlichung der Vorgehensweise bei der Berechnung der Polymerisationsrate aus dem

Druckabfall zeigt die Abb. 4-27 einen Rechenalgorithmus.
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Eingabe:
Pf// 0 aus VLE-Berechnung

(Abb. 2-7)

Berechnung von:

Pn,o0 (Gl. 4.5)
s

Pmo (Gl 4.18)

Xc, (Gl 4.19)

d
<

Berechnung von Ve,
Uber VLE (Abb. 2-7)

| Variationvon mpp
- ; Berechnung neues
Berechnung von me, 5 Mc, Vllfl;t (Gl. 4.17)

(GI. 4.20) u. (GI. 4.21)

Berechnung von VL3 ; Véj ;
VS nach (GI. 4.13)

Berechnung der Summe

s=>V,

S
pM,t 1 ng,t

nein

[ Ergebnis: Rp ]

Abb. 4-27: Flussdiagramm zur Berechnung der Polymerisationsrate aus dem Druckverlust

Da wihrend der Aufheizphase die experimentellen Daten eine gleichzeitige Betrachtung der
zuvor beschriebenen Verdnderungen des Stickstoffpartialdrucks nicht ermoglichten, wurde
bis zum Erreichen der stationdren Reaktortemperatur nur die Erhohung des Drucks durch den
Temperaturanstieg beriicksichtigt. Die Berechnung der Polymerisationsrate erfolgte somit erst
bei stationdrer Reaktortemperatur. Dariiber hinaus wurde angenommen, dass die Menge an

Stickstoff, die sich eventuell im Monomer 16st, vernachldssigbar klein ist.
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Wie zuvor beschrieben, kann aus der nach Gleichung (4.19) berechneten Zusammensetzung
der fliissigen Phase iiber eine VLE-Berechnung die Zusammensetzung der Gasphase ermittelt
werden. In Abb. 4-28 ist das p-xy-Diagramm der Mischung Pentan/Propylen bei 55 °C

dargestellt. Die Zusammensetzung der Dampf-Fliissigphasen-Mischung fiir verschiedene

Temperaturen zeigt Abb. 4-29.

25

x(Propylen)

——y(Propylen)

p (bar)

o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Zusammensetzung Flissig-/Gasphase

Abb. 4-28: p-xy-Diagramm der Mischung Propylen und Pentan bei 55 °C

1,0 =
08 | T
//.-’;‘ -
— // R
5 0,6 L
g 0.6 //o‘,/
s 7,
= .
L 041 [ 25 C
=~ J.7 35
!
024 55°C
.70
0,0 : : : : : : : : :

0 0ot 02 03 04 05 06 07 08 09 1
x(Propylen)

Abb. 4-29: Zusammensetzung der Mischung Propylen/Pentan fiir verschiedene Temperaturen

Aus der nach Gleichung (4.20) bzw. (4.21) berechneten Masse an Propylen in der fliissigen
Phase zu jedem Zeitpunkt kann dessen Verbrauch (identisch mit der Bildung des Polymers)
und daraus eine momentane Polymerisationsrate R ,oder auch der Umsatz X, zum Zeitpunkt

berechnet werden.
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L L

R mc.?’t] mc3 5] — mPP mlt
p
(6, =1,)-my; — At-my,
L L
Me, o =Mc,t
X, i
mec;o

(4.22)

(4.23)

Die Polymerisationsrate wird zur Vergleichbarkeit verschiedener Katalysatoren auf die

eingesetzte Menge an aktiver Komponente m;; normiert und besitzt nach Einfiihrung eines

Umrechnungsfaktors von 3,6 (Umrechnung g in kg sowie s in h) die Einheit (kgpp/grih™).

Aufgrund der komplexen Zusammenhinge wihrend der Aufheizphase, die eine Auswertung

nicht ermdglichte, wurde die Kinetik erst ab dem Erreichen der stationidren Reaktor-

temperatur, das heit nach etwa 10 min bestimmt. Die Abb. 4-30 zeigt zwei Beispiele fiir die

aus dem Druckverlust ermittelten Aktivitits-Zeit-Verlaufe.

35 100
""o. XX
30 | ) 180
x ““m.”“n“w
=25 | - x ——.o.__ 1 60
S o’ xx %¢ ..."“m“w
a 20 { <X 140
x X
15 1+ 20
X
10 | | | | : %0
0 10 20 30 40 50 60
t (min)
A
33 100
. 1 80
32+ A, 60
= x o enee, T
i—‘% “x mm‘"”“m«
u.m“““N.m
™ a1 ™ r—" A0
T X
. %
+ 20
30 | | | | 0
0 10 20 30 40 50 60
t (min)
B

Ro (kgpp/gTirh™)

Ro (kgep/gTih™)

Abb. 4-30: Aktivitiits-Zeit-Verlauf mit Druckverlust der Polymerisation mit Kat.2 bei A=55 °C und B=70 °C
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In Abb. 4-30 B kommt die Polymerisation nach ca. 52 min zum Erliegen, zu erkennen am
konstanten Druck im Reaktor. Die Auswertung der Druckverluste bei verschiedenen
Polymerisationstemperaturen liefert damit die notigen Daten fiir eine kinetische

Modellierung, die im Folgenden beschrieben wird.

4.4.3 Modellierung der Kinetik

4.4.3.1 Formulierung des kinetischen Modells

Das zur Ermittlung der Polymerisationskinetik verwendete Modell, beschrieben in Kapitel 2.1
besteht aus formal zwei Reaktionsschritten, dem Wachstumsschritt sowie dem
Deaktivierungsschritt. Der oftmals in der Literatur verwendete Aktivierungsschritt wurde
nicht beriicksichtigt, da der Katalysator einerseits voraktiviert wurde und andererseits in den

ersten Minuten wegen der Aufheizphase keine auswertbaren Daten vorlagen.

Fiir die Ermittlung der reinen Polymerisationskinetik entfillt auch der Ketteniibertragungs-
schritt, da er nicht die Anzahl der aktiven Zentren beeinflusst. Die Ketteniibertragung wird
jedoch bei der Modellierung der Molmasse und Molmassenverteilung, die in Kap. 4.4.5

ausfiihrlicher behandelt wird, beriicksichtigt. Fiir den Wachstumsschritt gilt:

_ 36k, -cc, -n*(t)-MQ

R, (1)

(2.3)

k =k .e[_b;:fp j (2.4)

mit k p = Wachstumskonstante (l/mol's‘l), k peo = StoBfaktor (l/mol-s‘l), E,,= Aktivierungs-
energie der Wachstumsreaktion (J/mol); ¢, =die Konzentration an Propylen im Polymer

(mol/l) ist und n" = Anzahl aktiver Zentren (mol) sind. Die Anderung der Anzahl aktiver

Zentren durch Deaktivierungsvorginge kann mit Gleichung (2.5) beschrieben werden:
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Bty l) 2.5)
mit
ky =k,.. e(b;"d} (2.6)

mit k; = Deaktivierungskonstante (mol ™™ s, v = Reaktionsordnung der Deaktivierung,

ky .. = StoBfaktor (mol'(v'l) s']) und E,, = Aktivierungsenergie der Deaktivierung (J/mol).

Nach Zusammenfassen der Gleichungen (2.3) und (2.5) ergibt sich folgende kinetische

Gesamtgleichung:

I-v
dR 36-c~. M
P =_K, ‘va' TG TG (2.8)
dt my;
mit
k
K, = kv‘fl (2.9)

p

Da die experimentellen Daten mit einer Reaktionsordnung von v =1 angepasst wurden,

vereinfacht sich Gl. (2.5) zu:

dR, k, R (2.13)
a4 '

Die Integration liefert dann folgendes einfaches Reaktionsgeschwindigkeitsgesetz:

R,=R,, e fir v=1 (2.14)

p

Diese analytische Losung besitzt demnach zwei Parameter, R, als Anfangspolymerisations-

rate (kgpp/gTi'h‘l) und £, (s'l).



4. Ergebnisse und Diskussion — Die Kinetik der Fliissigphasenpolymerisation 109

Beide Werte lassen sich durch Anpassung an experimentelle Daten ermitteln. Aus der

Anfangspolymerisationsrate R,, wird nach Gl. (2.3) fir =0 die Wachstumskonstante k,

(I/mol-s™) berechnet und nach Arrhenius ausgewertet.

R, , my E
P =k, exp| -2 (4.24)
3,6'”0'CC‘? 'Mc3

Logarithmieren liefert dann:

R, , -my E
In po T =Ink,, ——22 A (4.25)
3,6'”0 'ch 'Mc3 ' R T
Fir die Deaktivierungskonstante k, ergibt sich nach Arrhenius:
Eya 1
Ink, =lnk, ——— — 4.26
d do " TR T (4.26)

Zur endgiiltigen Auswertung fehlt dann noch die Monomerkonzentration, wie sie am
Reaktionsort (aktives Zentrum) vorliegt. Diese lédsst sich aus Losungsansidtzen wie z.B. nach

Flory-Huggins berechnen.
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4.4.3.2 Berechnung der Monomerkonzentration im Polymer

Bei der Polymerisation in Fliissigphase ist die Monomerkonzentration im Polymer so groB3,
dass sie mit dem Flory-Huggins-Ansatz Gl. (2.122) (vgl. Kap. 2.4.2, S.51) berechnet werden

muss:
ln[%] =ing+(1-0)+ x(1-¢) (2.122)
p
worin ¥ der Wechselwirkungsparameter ist und ¢ die Volumenfraktion des permanent

absorbierten Monomers im Polymer.

VC
g G (4.27)
VC3 +VPP

Ve, und Vp, stellen die Volumenfraktionen von Monomer und amorphem Polymer in der
Polymer/Monomer-Mischung dar. Die Propylenkonzentration c., im amorphen Polymer

berechnet sich wie folgt:
Ce; =@ Ceyr (4.28)

Darin stellt ¢, ; die Monomerkonzentration in der fliissigen Phase dar.

Die Berechnung des Wechselwirkungsparameters jx erfolgt mit der Laar-Hildebrand

Gleichung L1031,
Vi
x= (EJ ‘ (§C3 —Opp )2 +p (4.29)

Darin ist V* das Molvolumen der fliissigen Phase, 5c3 und &pp Loslichkeitsparameter von

Monomer und Polymer und £ die Gitterkonstante mit dem Wert 0,34 1041 Die Loslichkeits-

parameter werden durch folgende Korrelationen {(4.30) [105], 4.31) [85]} berechnet:

Opp =7,70-0,0121-(T —-303,15) (4.30)
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8¢, =0, +k-(1-T,,, )" (4.31)

mit 8¢ =2,482 (cal/em3)™, k=7,65 (cal/em3)™>, m=0,447 sowie Ty;=364,9K

Wie bereits im Kapitel 4.4.1 gezeigt wurde, dndert sich das Molvolumen mit der
Zusammensetzung. Die stirksten Anderungen wurden bei niedrigen Polymerisations-
temperaturen ermittelt. Da jedoch bei niedrigen Temperaturen auch die Polymerausbeuten
geringer sind und sich dementsprechend die Zusammensetzung der Mischung nur wenig
dndert, wurde das Molvolumen zur Berechnung der Monomerkonzentration als konstant
angenommen. Die Polymerisation wurde in der Regel mit einer Zusammensetzung der
Fliissigphase zwischen 94-97 % Propylen gestartet und endete nach 1 h, abhéngig von der
Temperatur, bei 89 % (fiir 35 °C) bzw. bei 50 % (fiir 70 °C).

Mit dem Molvolumen konnen nun die temperaturabhingigen Wechselwirkungsparameter

nach Gl. (4.29) berechnet werden. Die Volumenfraktion ¢ wird dann iterativ aus Gl. (2.122)

bestimmt, wobei fiir die Fliissigphase das Verhiltnis p/p” =1 gilt. Die wichtigsten

Ergebnisse zur Berechnung der Monomerkonzentration sind in Tab. 4-12 zusammengefasst.

Tab. 4-12: Zusammenstellung der Ergebnisse zur Berechnung der Monomerkonzentration cc; im Polymer

T Ves dpp dc3 X o Pcs CoaL Ccs
(°C) _ (m%¥mol)  (callcm?)®® (cal/lcm?)®® (9/)  (moll)  (mol/l)
25  7,89E-05 7,76 6,06 0,73 0,55 514 12,2 6.8
35  8,28E-05 7,64 5,81 0,79 048 495 11,8 5,6
45  8,76E-05 7,52 5,54 0,89 0,39 475 11,3 4,5
55  9,37E-05 7,40 5,22 1,02 0,30 455 10,8 3,3
70 1,08E-04 7,22 4,65 1,38 0,17 425 10,1 1,7

Mit steigender Temperatur nimmt demnach die Monomerkonzentration im Polymer ab. Der
Effekt ist derselbe wie bei der Sorption von gasformigem Monomer. Dennoch gibt es in der
Literatur widerspriichliche Angaben dazu. Wihrend bei SAMSON **! der gleiche Zusammen-

hang zwischen Konzentration und Temperatur ermittelt wurde, kommt MEIER et al. **! zu

m
gegenteiligen Resultat. Er ermittelte eine Zunahme der Monomerkonzentration im Polymer

mit steigender Temperatur.
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4.4.3.3 Polymerisationskinetik mit Katalysator 1

Mit dem im Kapitel 4.4.3.1 dargestellten kinetischen Modell wurden die aus dem
Druckverlauf berechneten zeitlichen Verldufe der Polymerisationsrate angepasst, um die
kinetischen Parameter zu ermitteln. In Abb. 4-31 ist eine Anpassung an den experimentell

ermittelten Verlauf der Polymerisationsrate dargestellt.

160
140 +
120 1+ o Simulation
100 +
80 +
60 +
40 +
20 +

% o Experiment

Rp (kgrp/gT h‘1)

t (min)

Abb. 4-31: Vergleich von experimentellem Aktivitits-Zeit-Verlauf und simuliertem Verlauf bei einer
Polymerisationstemperatur von 55 C°

Bei Polymerisationen mit diesem Katalysator schwanken die experimentellen Werte etwas
starker, doch die berechnete Polymerausbeute (= Integral unter der angepassten Kurve)
stimmt mit dem Experiment im Rahmen tolerierbarer Fehlergrenzen gut iiberein, was
Tab. 4-13 verdeutlicht. Im fehlenden Anfangsbereich der Polymerisation wurden bei
Temperaturen ab 55 °C experimentell” bestimmte Polymermassen eingerechnet und bei

Polymerisationen bis 35 °C die simulierte Kurve auf den Zeitpunkt t = 0 extrapoliert.

Tab. 4-13: Vergleich von berechneter und gemessener Polymerausbeute

T mpp (gewogen) mpp (berechnet) Abweichung
(C) (9) (9) (%)

25 2,9 3,1 7

55 11,2 10,3 8

Y Entsprechende Polymerisationsversuche wurden nach Erreichen der stationiiren Temperatur abgebrochen
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Die aus den Anpassungen ermittelten kinetischen Parameter sind in Abhingigkeit von der
Temperatur in Tab. 4-14 zusammengefasst. Fiir die Berechnung der Geschwindigkeits-
konstanten wurde in der gesamten Arbeit von einer maximal moglichen Anzahl aktiver

Zentren ausgegangen, d.h. jedes Titanatom bildet ein aktives Zentrum.

Da, wie bereits in Tab. 4-2 (S.68) dargestellt, bei 70 °C eine Abnahme der Aktivitit
gegeniiber der Polymerisation bei 55 °C erfolgte, wurde dieser Versuch nicht in die

Arrhenius-Auswertung einbezogen.

Tab. 4-14: Ermittelte kinetische Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Rpo Kg ko
(C) (kgep/greh™)  (1/5) (mol/l-s™)
25 22 1,1E-04 0,9

35 54 2,6E-04 2,7

45 128 6,1E-04 8,0

55 161 7,2E-04 13,6

Aus der Arrhenius-Auftragung der Wachstumskonstante sowie der Deaktivierungskonstante
(Abb. 4-32) wird ersichtlich, dass die Temperaturabhidngigkeit der Polymerisation im
ausgewerteten Temperaturbereich gut erfasst wird. Die daraus ermittelten Aktivierungs-

energien enthilt Tab. 4-15.

0,003 0,0031 0,0032 0,0033 0,0034 0,003 0,0031 0,0032 0,0033 0,0034
-6 : : : 0 : : :
-3+
= 5
< 9+ < 6t
= < ]
ol X\\\(
-12 -12
-1 -1
A 1T (K™ B 1/T (K™

Abb. 4-32: Arrhenius-Diagramm der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k,, (A) und k4 (B)
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Tab. 4-15: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-55 °C

EA,p kp,oo EA,d kd,o0
(kd/mol) (mol/l-s™) (kd/mol) (1/s)
76 +3 1,9E+13 52+3 1,6E+05

In Abb. 4-33 wurden die Simulationen mit der Arrhenius-Beziehung der Geschwindigkeits-

konstanten durchgefiihrt und dem Experiment gegeniibergestellt.

160 160
140 + x Experiment 140 | x Experiment
~ 120 | Simulation —~ 120 + Simulation
e =
£ 100 + £ 100 +
2 2
g’ 80 g’ 80 +
< 60+ < 60+
€ 40 | o 40 |
20 + MMW 20 +
0 1 1 1 1 0 1 1 1 1 1 \
0 20 30 40 50 60 0 10 20 30 40 50 60
A t (min) B t (min)
160
140 % o Experiment
120 | . Simulation
c
= 100 +
A
= 80+
(@]
< 60
T 40+
20 +
0
0
C t (min)

Abb. 4-33: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C

Wie der Abb. 4-33 entnommen werden kann, gibt das einfache kinetische Modell die

Temperaturabhédngigkeit der Polymerisation mit Kat. 1 gut wieder.
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Im Folgenden werden die Ergebnisse zu den Kinetiken der anderen untersuchten
Katalysatoren aufgefithrt. Danach erfolgt die Modellierung der Molmasse und

Molmassenverteilung der gebildeten Polymere.

4.4.3.4 Polymerisationskinetik mit Katalysator 2

Der zweite Katalysator ist wie der erste in-situ getrdagert und unterscheidet sich lediglich im
Mg- und Ti-Gehalt. Die Auswertung wurde analog wie mit Kat.1 durchgefiihrt. Der Vergleich

von Experiment und Simulation fiir die Polymerisation mit Kat.2 ist in Abb. 4-34 dargestellt.

60
x Experiment
50 +

Simulation
40 +

30 +

Ro (kgrp/gTrh™)

10 |

Abb. 4-34: Experimenteller und simulierter Reaktionsgeschwindigkeits-Zeit-Verlauf bei 35 C°

Die Anpassungen geben den bestimmten Polymerisationsverlauf gut wieder. Um die Qualitét
der Anpassungen beurteilen zu konnen, wurde auch hier durch Integration der simulierten
Kurven die Polymerausbeute bestimmt. Die Differenzen zwischen den gemessenen und den

berechneten Polymerausbeuten liegen zwischen 7 und 9 %, dargestellt in Tab. 4-16.

Tab. 4-16: Gewogene und berechnete Polymermengen bei verschiedenen Versuchen

T mpp (gewogen) mpp (berechnet) Abweichung
(<C) (@) (9) (%)

25 1,4 1,5 7

35 3,2 2,9 9

55 7,9 7,2 9
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Eine Ubersicht der aus den einzelnen Anpassungen ermittelten kinetischen Parameter zeigt

Tab. 4-17.

Tab. 4-17: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Rpo Kg ko
(C)  (kgeplgrrh™)  (1/s) (mol/l-s™)
25 11 3,7E-04 0,4
35 21 5,2E-04 1,1
55 107 9,2E-04 9,1
70 90 5,7E-04 15,0

Die in Abb. 4-35 dargestellten Arrhenius-Auswertungen, ohne den Versuch bei 70 °C, geben

eine gute Beschreibung der Temperaturabhingigkeit beider Geschwindigkeitskonstanten

wieder. Die zugehorigen Parameter enthélt Tab. 4-18.

0,003 0,0031 0,0032 0,0033 0,0034 0,003 0,0031 0,0032 0,0033 0,0034
'6 T T T O } i i
9 -3 +
= <
= x
£ i=
12 + -6 +
-15 -9
S 1T (K
A 1T (KT B (K™)

Abb. 4-35: Arrhenius-Diagramm der Wachstumskonstante (A) und der Deaktivierungskonstante (B)

Tab. 4-18: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-55 °C

EA,p kp,w EA,d I(d,vo
(kJ/mol) (mol/Is™) (kJ/mol) (1/s)
83+3 1,56E+14 21 + 1 1,7
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Die ermittelte Aktivierungsenergie fiir die Wachstumsreaktion ist mit 83 kJ/mol noch etwas
groBer als bei Kat.1 mit 76 kJ/mol. Unter FEinbeziehung der Fehlergrenze fiir die
Aktivierungsenergie sind kaum Unterschiede vorhanden. Ganz anders sieht es im Falle der
Aktivierungsenergie fiir die Deaktivierung aus. Hier ist der Unterschied von 21 kJ/mol zu 52
kJ/mol (bei Kat.1) deutlich ausgeprigt. Die Zahlenwerte bedeuten, dass beim Kat.1 die
Deaktivierung mit steigender Temperatur stirker zunimmt als bei Kat.2. Da Kat.2 weniger
aktiv ist als Kat.1 kann sich die Fragmentierung der Katalysatorpartikel zu Beginn der
Polymerisation etwas verzogern, so dass die neuen freigesetzten Zentren durch fortschreitende

Polymerisation eventuell vor Deaktivierungsprozessen geschiitzt sind.

Einen Vergleich der experimentellen Aktivitits-Zeit-Verldufe mit den simulierten Verldufen

(mit Arrhenius-Parameter) fiir verschiedene Polymerisationstemperaturen zeigt Abb. 4-36.

80 80
70 - x Experiment 70 | x Experiment
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2 2
T 40 + T 40 +
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o 20 | 204 X
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0 1 1 1 1 1 0 1 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50 60 0 10 20 30 40 50 60
A t (min) B t (min)
80
70 - x x Experiment
—~ 60 & % Simulation
=
E 50 +
= 40 |
2 30|
£ 20 |
10 +
0
0
C t (min)

Abb. 4-36: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C
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Dieser Katalysator ldsst sich ebenfalls gut mit dem kinetischen Ansatz beschreiben.

Bei einigen Versuchen wurde Wasserstoff zugesetzt, um dessen Einfluss auf die Katalysator-
aktivitdt zu analysieren. Gemél der Versuchsdurchfithrung (siehe Kapitel 3.1.4, S.58) wurde
dazu vor der Monomerzugabe eine bestimmte Menge Wasserstoff im Reaktor vorgelegt. Die
Auswertung des Druckabfalls wurde analog durchgefiihrt. Eine mogliche Druckabnahme des

Wasserstoffpartialdrucks wurde vernachléssigt.

Die Abb. 4-37 zeigt die Anpassung an zwei Experimente mit Wasserstoff bei unterschiedlich
langer Polymerisationsdauer. Aufgrund nur weniger Experimente mit Wasserstoff, erfolgte

keine detailierte kinetische Auswertung.

Durch die Zugabe von Wasserstoff wurde mit diesem Katalysator bei 55 °C eine Erhohung
der Katalysatoraktivitit um den Faktor 5 (siehe Tab. 4-4, S. 71) erreicht. Die Auswirkung des

Wasserstoffs auf die Molmasse des Polymers wird in Kapitel 4.4.4 niher beschrieben.

400
350 + ° x Exp. 1
~— 300 + © EXp 2
'c 02 . .
£ 250 1 %’ Simulation
E 200 T DAY
2 150 |
Q 0%000 N
o 100 >
BO L e orossonoosons |
O ! ! ! ! ! z
0 10 20 30 40 50 60

Abb. 4-37: Experimenteller und simulierter Verlauf der Polymerisationsrate bei 55 °C unter Verwendung von
Wasserstoff (0,035 mol/mol¢;)
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4.4.3.5 Polymerisationskinetik mit Katalysator 3

Im Folgenden werden die Ergebnisse zur Kinetik der Polymerisation mit dem auf SiO,
getriagerten Katalysator dargelegt. Ein Beispiel fiir die Anpassung an ein Experiment zeigt
Abb. 4-38. Eine Ubersicht der aus den einzelnen Anpassungen ermittelten kinetischen

Parameter enthilt Tab. 4-19.
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Abb. 4-38: Experimenteller und simulierter Reaktionsgeschwindigkeits-Zeit-Verlauf bei 70 C°

Tab. 4-19: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Rpo Kqg Ko
() (kgeplgrrh™) — (1/5) (mol/-s™)
25 6,8 2,9E-04 0,3
35 14,5 3,0E-04 0,7
55 23,1 2,6E-04 1,9
70 65,4 5,2E-04 10,8

Die in Abb. 4-39 dargestellten Arrhenius-Auswertungen geben fiir die Wachstumskonstante

eine gute Beschreibung, wihrend bei der Deaktivierungskonstante Abweichungen auftreten.

Hier fallen die Deaktivierungskonstanten bei Temperaturen ab 55 °C aus der Reihe. Die
ermittelte Deaktivierungsenergie féllt mit 9 kJ (sieche Tab. 4-20) verhéltnismaBig klein aus,

verglichen mit den anderen Katalysatoren.



4. Ergebnisse und Diskussion — Die Kinetik der Fliissigphasenpolymerisation 120

0,0028 0003 00032  0,0034 0,0028 0,003  0,0032  0,0034
LT B SN a— 0 ——
9 1 3 1
< <
£ <
12 + 6+
e x
-15 9
-1
A 1T (K7 B VT (K

Abb. 4-39: Arrhenius-Diagramm der Wachstumskonstante (A) und der Deaktivierungskonstante (B)

Tab. 4-20: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-70 °C

EA,p kp,oo EA,d kd,w
(kJ/mol) (mol/Is™) (kJ/mol) (1/s)
65+ 3 6,2E+10 9+1 8,5E-03

Ein Grund fiir die kleine Aktivierungsenergie der Deaktivierung kann der Fragmentierungs-
prozess des Katalysators sein. Durch eine sukzessive Freisetzung aktiver Zentren aufgrund

der Fragmentierung, wird so der Deaktivierung entgegengewirkt.

In Abb. 4-40 werden die experimentellen Aktivitits-Zeit-Verldufe und die simulierten
Verlaufe (mit Verwendung der Arrhenius-Ansitze der einzelnen Geschwindigkeits-
konstanten) fiir verschiedene Polymerisationstemperaturen gezeigt. Bezogen auf die

Deaktivierung wird dieser Katalysator bei hoheren Temperaturen nicht gut beschrieben.
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Abb. 4-40: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der

Geschwindigkeitskonstanten A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C, D=70 °C
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4.4.3.6 Polymerisationskinetik mit Katalysator 4

Im Folgenden werden die Ergebnisse zur Kinetik der Polymerisation mit dem
MgCl,-getriagerten Katalysator dargelegt. Einen Vergleich eines experimentellen Aktivitits-

Zeit-Verlaufes mit dem zugehorigen simulierten Verlauf fiir die Polymerisation mit Kat.4

zeigt Abb. 4-41.
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Abb. 4-41: Experimenteller und simulierter zeitlicher Verlauf der Polymerisationsrate bei 55 °C

Die durch Anpassung an experimentell bestimmte Aktivititsverldufe ermittelten

Polymerisationsgeschwindigkeiten fasst Tab. 4-21 zusammen.

Tab. 4-21: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Rpo Ky kp
(C) (kgep/grh™) (1/s) (mol/l-s™)
25 17,5 1,7E-04 0,8
35 50,7 4,8E-04 2,5
45 1421 7,0E-04 8,9
55 301.,4 9,4E-04 25,4
70 311,2 8,0E-04 51,5

Die Temperaturabhingigkeit beider Geschwindigkeitskonstanten, dargestellt in Abb. 4-42,
wird im untersuchten Temperaturbereich gut durch das kinetische Modell erfasst. Die

Aktivierungsenergien sind in Tab. 4-22 zusammengefasst.
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Abb. 4-42: Temperaturabhiingigkeit der Wachstumskonstante (A) und der Deaktivierungskonstante (B) nach
Arrhenius

Tab. 4-22: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-70 °C

EA,p kp,eo EA,d kd,eo
(kJ/mol) (mol/l-s™ (kd/mol) (1/s)
83+3 3,3E+14 29 + 1 29

Mit 83 kJ/mol liegt die Aktivierungsenergie im selben Bereich wie bei den in-situ getridgerten
Katalysatoren. Die Aktivierungsenergie der Deaktivierung liegt im Bereich des Wertes fiir
Kat.2 und zeigt, dass dieser Katalysator schneller fragmentieren muss als Kat.3. Dies wurde

ebenfalls von ABBOUD 1**! experimentell bestétigt.

Eine Ubersicht der Simulationen mit der Arrhenius-Beziehung der Geschwindigkeits-

konstanten im Vergleich zum Experiment enthilt Abb. 4-43.
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Abb. 4-43: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C, D=70 °C

Der Zusatz von Wasserstoff bei diesem Katalysator brachte ebenfalls eine Erhohung der

Polymerisationsaktivitit, jedoch im Unterschied zu Kat.2 nur um den Faktor 2. Da keine

weiteren Versuche zum Einfluss von Wasserstoff auf die Polymerisationskinetik durchgefiihrt

wurden, konnen die erhaltenen Befunde nicht weiter analysiert werden. Einen Vergleich von

Experiment und Simulation bei der Polymerisation mit Wasserstoff zeigt Abb. 4-44.
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Abb. 4-44: Experimenteller und simulierter Aktivitits-Zeit-Verlauf bei 55 °C unter Verwendung von 3,5 mol %
Wasserstoff

Ob ein kinetisches Modell mit den daraus ermittelten Parametern die experimentellen
Befunde realistisch wiedergeben kann, ldsst sich an der Modellierung der Molmassen-

verteilung erkennen, deren Ergebnisse im Folgenden dargestellt werden.

4.4.4 Ermittlung von Molmasse und Molmassenverteilung

Die Molmasse und die Molmassenverteilung der Polymerketten spielen eine wichtige Rolle in
der Polymerisation, da sie malgeblich die FEigenschaften der Polymere beeinflussen.
Experimentell werden Molmassenverteilungen mittels Gel-Permeations-Chromatographie
(GPC) bestimmt. Entsprechende Analysen wurden bei Borealis Polymers Oy (siehe Kap.
3.3.4, S.64) durchgefiihrt.

Bei Zusatz von Wasserstoff findet verstirkt Ketteniibertragung statt und die Molmassen-
verteilungen verschieben sich hin zu kiirzeren Ketten bzw. kleineren Molgewichten,
dargestellt in Abb. 4-45. Ebenso fiihrt eine Erhohung der Polymerisationstemperatur zu

kleineren Molgewichten. Ein Beispiel dafiir zeigt Abb. 4-46.
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Abb. 4-45: Vergleich der Molmassenverteilung jeweils einer Polymerprobe polymerisiert mit bzw. ohne
Wasserstoff (Kat.1 bei 55 °C und 1h Polymerisationszeit)

Der Grund dafiir liegt in der Zunahme der Geschwindigkeit der Ketteniibertragung mit
zunehmender Polymerisationstemperatur. Die Temperatur hat generell gesehen auf alle
Reaktionsgeschwindigkeiten einen Einfluss, d.h. mit Zunahme der Temperatur beschleunigen
sich alle beteiligten Einzelreaktionen wie Kettenwachstum, Ketteniibertragung und

1. 11081 studierte zusitzlich den zeitlichen Verlauf des Molekular-

Kettenabbruch. ZECHLIN et a
gewichts, mit dem Ergebnis, dass die mittlere Molmasse nach wenigen Minuten einen

Maximalwert erreichte, danach abfiel und nach einer Induktions-Phase wieder anstieg.
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Abb. 4-46: Einfluss der Polymerisationstemperatur auf die Molmassenverteilung ( jeweils 1 h polymerisiert mit
Kat.4)
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Der Polydispersionsindex D (M,,/M,) liegt bei den untersuchten Proben zwischen 4 und 6.
Eine Ubersicht der Mittelwerte der MWD gibt Tab. 4-23.

Mogliche Einfliisse auf den Polymerisationsindex wurden nicht weiter untersucht. Eine
genauere Analyse der Molmassenverteilungen erfolgt bei der Gasphasenpolymerisation, da in

dem Fall mehr experimentelle Daten vorliegen.

Tab. 4-23: Ubersicht der experimentell ermittelten MWD Parameter verschiedener Polymerproben
(Polymerisationszeit 1 h)

Kat. T H, M, My D
(°C) (mol %) (kg/mol) (kg/mol)

Kat 4 55 - 158 962 6,1
70 - 61 278 4,6

Kat 1 55 - 244 1284 53
55 3,5 25 154 6,1

4.4.5 Modellierung der Molmasse und Molmassenverteilung

Fir die Modellierung der Molmassenverteilungen wurde das zur Ermittlung der
Geschwindigkeitskonstanten verwendete kinetische Modell um die Ketteniibertragung aufs
Monomer erweitert. Diese ist wegen der hohen Monomerkonzentration von allen Uber-
tragungsreaktionen am wahrscheinlichsten. Da die Molmassenverteilungen recht breit sind
(Polydispersitidten zwischen 4 und 6), wurde von der Existenz mehrerer aktiver Zentren
ausgegangen, wozu es in der Literatur mehrere Beispiele gibt. Unter der Annahme, dass zwei
aktive Zentren von Begin an vorliegen, modellierte MEIER et al. 1461 gie Molmassenverteilung.

Mit drei aktiven Zentren arbeitete SHIMIZU et al. 1?7,

In der vorliegenden Arbeit werden beide Modelle mit zwei (Two-Site-Modell) sowie mit drei

verschiedenen aktiven Zentren (Three-Site-Modell) verwendet und miteinander verglichen.

Die aktiven Zentren bilden jeweils Polymerketten unterschiedlicher Linge, was zu einer
Verbreiterung der Molekulargewichtsverteilung fiihrt. Dazu wurden fiir jedes aktive Zentrum
unterschiedliche Geschwindigkeitskonstanten fiir Wachstum und Kettentransfer angesetzt.
Die verwendeten Reaktionen werden in Schema 4-1 dargestellt, wobei mit dem Index I bis III

die unterschiedlichen Zentren gekennzeichnet sind.
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Schema 4-1: Verwendetes Modell zur Modellierung der Molmassenverteilung

Fir die Modellierung der Molmassenverteilungen wurde die kommerzielle Simulations-
software PREDICI® (CIT GmbH) eingesetzt. Uber eine darin integrierte Parameterschiitzung
lassen sich durch Anpassung an experimentell bestimmte Molmassenverteilungen, die

zugehorigen Geschwindigkeitskonstanten ermitteln.

Einen Vergleich von experimenteller und modellierter Molmassenverteilung zeigt Abb. 4-47.
Die Ubereinstimmung mit dem Experiment ist mit dem Three-Site-Modell schon akzeptabel
aber noch nicht ideal. Die mittleren Molmassen werden durch das Modell sehr gut
beschrieben, wihrend ganz kleine bzw. sehr groe Molmassen zu ungenau wiedergegeben
werden. Dies wirkt sich dann verstirkt auf die Mittelwerte der Verteilung aus. Aus Sicht der
Mittelwerte vermag zundchst das Two-Site-Modell die experimentellen Werte besser zu
beschreiben. Die ausgepridgte Bimodalitit der mit dem Two-Site-Modells modellierten
Verteilung entspricht jedoch nicht dem experimentellen Befund, weshalb das
Three-Site-Modell den Vorzug erhilt. Die mit dem Three-Site-Modell angepassten

Geschwindigkeitskonstanten enthilt Tab. 4-24. Die simulierten Werte fir M,, M, und D

sowie der Vergleich mit den experimentellen Werten fasst Tab. 4-25 zusammen.
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Abb. 4-47: Vergleich von experimenteller und simulierter Molmassenverteilung einer Polymerprobe hergestellt

mit Kat.4 bei 55 °C und 1h Polymerisationszeit A = Two-Site-Modell, B = Three-Site-Modell

Tab. 4-24: Ubersicht der Geschwindigkeitskonstanten (Kat.4, T=55 °C)

Zentrum (Typ) Ky Kir Ky
(/mols™  (/mol-s™) (s
I 20,6 9,70E-03 9,0E-04
] 30,8 1,69E-03 9,0E-04
1 31,1 4,18E-03 9,0E-04

Tab. 4-25: Experimentelle und simulierte MWD Parameter (Polymerisationszeit=1h)

M, M, M,/M,
(kg/mol) (kg/mol)
Experiment 158 962 6,1
Simulation Two-Site 157 657 4,2

Simulation Three-Site 239 800 3,3
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4.4.6 Zusammenfassung der Kinetik der Fliissigphasenpolymerisation

Die Grundlage fiir die Modellierung der Kinetik der Fliissigphasenpolymerisation bilden die
aus den gemessenen Druckverlusten berechneten Aktivitits-Zeit-Verldufe. Die Berechnung
erfolgte auf Basis des Phasengleichgewichts zwischen dem fliissigen Monomer und der
Aktivierungslosung deren Hauptbestandteil Pentan ist. Unter Verwendung eines einfachen
kinetischen Modells, das einen Wachstumsschritt und einen Deaktivierungsschritt enthilt,
konnte die Polymerisation von Propylen mit allen Katalysatoren im untersuchten

Temperaturbereich kinetisch gut beschrieben werden.

Die in-situ getrigerten Katalysatoren Kat.1 und Kat.2 zeigten bei einer Temperatur von 70 °C
einen Abfall in der Katalysatoraktivitit gegeniiber der Polymerisation bei 55 °C. Ein Grund
dafiir wire, dass bei hohen Temperaturen die Deaktivierung des Katalysators den
Polymerisationsprozess dominieren kann. Bei den extern getridgerten Katalysatoren trat dieser
Effekt im untersuchten Temperaturbereich nicht auf. Eine Ubersicht der Arrhenius-Parameter

aller Katalysatoren enthilt Tab. 4-26.

Tab. 4-26: Ubersicht der Arrhenius-Parameter der untersuchten Katalysatoren im
Temperaturbereich von 25-55 °C (bei Kat.3 und Kat.4 bis 70 °C)

Eap Ko Eng Kg.

(kJ/mol) (mol/l-s™) (kJ/mol) (1/s)
Kat.1 76+3 1,9E+13 52+3 1,6E+05
Kat.2 83 + 4 1,6E+14 21 +1 1,7E+00
Kat.3 65+ 3 6,2E+10 9+1 8,5E-03
Kat.4 83+4 3,3E+14 29 + 1 2,9E+01

Die Temperaturabhéngigkeit der Polymerisationsrate konnte fiir die beiden in-situ getriagerten
Katalysatoren gut erfasst werden. Die Aktivierungsenergien fiir das Wachstum der in-situ
getrigerten Katalysatoren sind im Rahmen ihrer Fehlergrenzen nur geringfiigig verschieden.
Der niedrigere Wert beim SiO,-getrigertem Kat.3 kann auf eine langsamere Fragmentierung
des Katalysators zuriickgefiihrt werden, wodurch weniger aktive Zentren zur Verfiigung

stehen.
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Die Unterschiede in den Aktivierungsenergien fiir die Deaktivierung sind jedoch ausgeprigter
Natur. Der niedrigste Wert fiir die Aktivierungsenergie der Deaktivierungsreaktion fiir Kat.3
kann mit der sukzessiven Freisetzung aktiver Zentren aufgrund einer langsameren

Fragmentierung erklirt werden, da dies der Deaktivierung entgegengewirkt.

Bei Kat.1 konnte die Fragmentierung demnach am schnellsten sein, das heifit die anfingliche
Zahl aktiver Zentren ist am groften und damit sind auch mehr Zentren einer moglichen
Deaktivierung ausgesetzt. Die starke Deaktivierung veringert somit stark die Aktivtit des

Katalysators.

Bei der Polymerisation unter Zusatz von Wasserstoff wurde eine Erhohung der Aktivitdt um
den Faktor 2 bis 5 erzielt. Die Molmassenverteilungen nahmen entsprechend aufgrund einer
verstirkten Ketteniibertragung wie erwartet ab. Die Experimente mit Verwendung von
Wasserstoff dienten in erster Linie als Vergleich zur Polymerisation unter industriellen
Bedingungen. Eine detailliertere Studie zum Einfluss von Wasserstoff auf die Polymerisation
und die Produkteigenschaften konnte aufgrund der begrenzten Kapazitit des Minireaktors
nicht durchgefiihrt werden. Einige Studien zum Einfluss von Wasserstoff liefern z.B. HAN-
ADEBEKUN et al. [26], PATER et al. ' und AL-HAJ ALI et.al ''%. In einer aktuellen Doktorarbeit
wurde von Tupe "* die Polymerisation von fliissigen Propylen in einem Rohrreaktor

kinetisch untersucht.
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4.5 Ermittlung der Kinetik der Gasphasenpolymerisation

Nachfolgend werden die verschiedenen eingesetzten Katalysatoren hinsichtlich ihrer Kinetik
bei der Polymerisation in der Gasphase untersucht. Dazu wurden Polymerisationen bei

verschiedenen Temperaturen und verschiedenen Propylendriicken durchgefiihrt.

Fast alle in diesem Kapitel ausgewerteten Experimente wurden in Gegenwart der
Aktivierungslosung durchgefiihrt (siehe Kap. 3.1.5, S.59). Daher taucht dies nicht gesondert
als Index in Abbildungen und Tabellen auf. Lediglich mit Katalysator 1 wurden in einer
ersten Versuchsreihe zu Beginn dieser Arbeit, Polymerisationen ohne Anwesenheit der
Aktivierungslosung sowie ohne Zusatz eines externen Donors durchgefiihrt. Diese
Experimente sind dann als solche gekennzeichnet und werden als Vergleich zum Standard-

experiment ausfithrlich im Kap. 4.5.2.2 behandelt.

Wie bei der gesamten Fliissigphasenpolymerisation wurde hier zuerst mit Pentan als
Hauptbestandteil der Aktivierungslosung gearbeitet. Aufgrund der grolen Temperatur-
abhédngigkeit des Dampfdrucks, der zu unterschiedlichen Partialdriicken an Propylen fiihrte
(bei gleichem Gesamtdruck), sowie der sehr niedrigen Siedetemperatur wurde das Pentan in
einigen Versuchsreihen durch Heptan ersetzt. Da es quantitativ keinen Einfluss auf die
Polymerisationsgeschwindigkeit gab, wird das verwendete Losungsmittel nicht gesondert

erwahnt.

Die Bestimmung der Kinetik der Gasphasenpolymerisation gestaltet sich einfacher als bei der
Fliissigphasenpolymerisation, denn es wird der direkt mittels Massendurchflussmessern
aufgezeichnete Verbrauch an Monomer ausgewertet. In der Abb. 4-48 sind fiir ein
Polymerisationsexperiment die zeitlichen Verldufe von Volumenstrom und Gesamtvolumen-

verbrauch dargestellt.
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Abb. 4-48: Gemessener zeitlicher Verlauf von Volumenstrom und Gesamtvolumenverbrauch an Propylen
wihrend der Polymerisation mit Kat.4 bei 55 °C und 5 bar

Zur weiteren Auswertung wird das zeitlich verbrauchte Volumen des Monomers in eine
Masse umgerechnet, die analog der gebildeten Menge an Polymer entspricht. Wird die

Polymermenge auf die eingesetzte Menge Titan normiert, ergibt sich die Polymerisationsrate

R, (kgpp/grih™) wie folgt:

V,-V,) K
_( t2 t ) App. (432)

rt (tz _tt)‘mTi

R

Darin ist K ,,, eine Apparatekonstante, mit der das verbrauchte Volumen in die Masse

umgerechnet wird. Die Massendurchflussmesser wurden vor Auslieferung auf das verwendete

Propylen Kalibriert, woraus sich eine Konstante von K ,,, = 1,8 mg/ml ergab.

Um eine Vergleichbarkeit der Polymerisationsraten mit denen der Fliissigphasen-

polymerisation zu ermdglichen, wurde auf eine teilweise tibliche Normierung beziiglich des

Monomerdrucks verzichtet.
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4.5.1 Ermittlung der zeitlichen Verliufe der Polymerisationsrate

In Abb. 4-49 werden stellvertretend fiir eine ganze Reihe von Polymerisationsexperimenten,
mit anwesender Aktivierungslosung, zwei zeitliche Verldufe der Polymerisationsrate sowie
der zugehorigen Polymerisationstemperatur dargestellt. Die ab und zu auftretenden
Schwankungen in der Aufzeichnung des Volumenstroms beeintriachtigen jedoch keineswegs
die Auswertung. Eine gute Temperaturkontrolle im Reaktor (AT <1 %) ermdglicht eine

unproblematische Auswertung der Polymerisationskinetik.
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Abb. 4-49: Aufgezeichnete zeitliche Verldufe von Polymerisationsrate und Polymerisationstemperatur fiir die
Polymerisation mit Kat.1 bei jeweils 10 bar Propylen A bei 25 °C, B bei 55 °C .
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Die Reproduzierbarkeit der durchgefiihrten Experimente wird in Abb. 4-50 anhand dreier

Versuche, polymerisiert bei 25 °C und 5 bar, veranschaulicht.

Rp (kgPP/gTi-h'1)

Abb. 4-50: Zeitliche Verldufe der Polymerisationsrate fiir die Polymerisation mit Kat. 4 bei 25 °C und 5 bar
Propylen

Wie bei der Fliissigphasenpolymerisation féllt die Polymerisationsrate in der Regel stetig
exponentiell ab. Eine Aktivierungsphase ist nicht erkennbar oder wird durch den
Aufheizprozess iiberlagert. Fir Kat.1 wurde jedoch in einer ersten Versuchsreihe die

Polymerisation nach Erreichen der Polymerisationstemperatur gestartet, wobei ebenfalls keine

Aktivierungsphase vorhanden war.
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4.5.2 Modellierung der Kinetik

4.5.2.1 Formulierung des kinetischen Modells

Das zur Ermittlung der Polymerisationskinetik verwendete Modell, beschrieben in
Kapitel 2.1, besteht, wie auch bei der Fliissigphasenpolymerisation, aus zwei Schritten, einem
Wachstumsschritt sowie einem Deaktivierungsschritt. Ein Aktivierungsschritt wurde ebenfalls
nicht beriicksichtigt, da der Katalysator voraktiviert eingesetzt wurde und nach Ende der
Auftheizphase ein stetiger Abfall der Polymerisationsrate beobachtet wurde (sieche Abb. 4-49).
Ebenso entfillt der Ketteniibertragungsschritt, da er keinen FEinfluss auf die Anzahl der
aktiven Zentren hat. Zur besseren Ubersicht werden die Gleichungen des kinetischen Modells,
die formell dem der Fliissigphasenpolymerisation entsprechen, noch mal aufgefiihrt. Fiir den

Wachstumsschritt gilt:

_36-k, -, n (1) M,

R,(t) (2.3)

bk .e(_EI:fp] 2.4)

mit k » = Wachstumskonstante (l/rnol-s']), k peo = StoBfaktor (l/mol-s'l), E,,= Aktivierungs-
energie der Wachstumsreaktion (J/mol), c., = Konzentration an Monomer im Polymer

(mol/1) und n" = Anzahl aktiver Zentren (mol) sind. Die Anderung der Anzahl aktiver Zentren

durch Deaktivierungsvorgédnge wird mit Gleichung (2.5) beschrieben.

ddit -k, () 2.5)
ky =k,.. e(b;”d} (2.6)

Darin ist k, = Deaktivierungskonstante, v = Reaktionsordnung der Deaktivierung und E,, =

Aktivierungsenergie der Deaktivierung (J/mol).
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Nach Zusammenfassen der Gleichungen (2.3) und (2.5) ergibt sich folgende kinetische

Gleichung:
1-v
dR 36-co. M
d" =-K,R," (#] (2.8)
t my;
k
Kp=—% (2.9)
kp

Die Integration des Reaktionsgeschwindigkeitsgesetzes Gl.(2.8) ergibt dann:

1

1-v
36-c. -M I-v
M] y fir v > 1 (2.12)

Mmy;

]—
R,(1)= Rp’ov+(v—])-KD-[
Da die Anpassung der zeitlichen Verldufe der Polymerisationsrate mit einer Deaktivierung
erster Ordnung nur unzureichend war, wurde die Reaktionsordnung der Deaktivierung
variiert. Ein Beispiel fiir die Anpassung eines experimentell bestimmten Aktivitits-Zeit-

Verlaufs mit unterschiedlichen Reaktionsordnungen fiir die Deaktivierung zeigt Abb. 4-51.
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Abb. 4-51: Vergleich der Anpassung eines experimentell bestimmten Aktivitits-Zeit-Verlaufs mit unter-
schiedlichen Reaktionsordnungen fiir die Deaktivierung (Polymerisation mit Kat.1 bei 55 °C und 10 bar)
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Als optimalen Wert fiir die Anpassung der Polymerisationsrate sd@mtlicher Versuchsreihen

[110]

wurde eine Reaktionsordnung von 2,5 ermittelt . In der Literatur wird mehrfach mit

Reaktionsordnungen v > 1 fiir die Deaktivierung modelliert.

So verwendet BROCKMEIER et al. "''!! fiir die Propylenpolymerisation im Slurry-Reaktor eine
Reaktionsordnung fiir die Deaktivierung von 1,5. Von einer Deaktivierung zweiter Ordnung
wird z.B. bei SUZUKI et al. [“2], bei Do et al. '3 sowie bei JACOBSON et al. 'Y berichtet.

Eine Reaktionsordnung von v =2,3 gibt GIANINNI 4T an,

Hierbei muss jedoch hervorgehoben werden, dass eine Reaktionsordnung von z.B. v =2 nicht
einer bimolekularen Reaktion entspricht, sondern der Wert lediglich als ein empirischer
Parameter betrachtet werden muss, der die unterschiedlichen Einfliisse auf die Deaktivierung

mathematisch erfassen kann.

Die analytische Losung fiir eine Reaktionsordnung v =2,5 gemiB Gl.(2.12) besitzt demnach

als Parameter, R, als Anfangspolymerisationsrate (kgpp/grih™) und K D (™ 1%%). Aus der
anfanglichen Polymerisationsrate R,, wird nach Gl. (2.3) mit 7 =0 die Wachstumskonstante

k » (l/mol-s']) berechnet und nach Arrhenius gemil} Gl. (4.24)und (4.25) ausgewertet.

R, -mg E
p.0 Ti A,p
=k,. exp| — 4.24
36-ng-cc, M, P ( RT j (4.24)
Logarithmieren liefert dann:

R, -mg E

" o Mg e L (4.25)
3,6'”0'ch 'Mc3 ' R T

Die Monomerkonzentration c¢., im amorphen Polymer wird dabei nach Gl. (2.118) unter
Einbeziehung der Arrhenius-Abhingigkeit der Henry-Konstante H ™~ berechnet (siche

Kap. 4.3, S.90).

eq _

cc, =cdl H p, (2.118)
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Eine Ubersicht der berechneten Propylenkonzentration im amorphen Polymer in

Abhingigkeit von Druck und Temperatur enthélt Tab. 4-27.

Tab. 4-27: Gleichgewichtskonzentration von Propylen im amorphen
Polymer in Abhéngigkeit von Druck und Temperatur

T Ccsz (mol/l)
(°C) 5 bar 10 bar
25 0,84 1,68
35 0,67 1,34
45 0,54 1,09
55 0,45 0,90
70 0,34 0,68

Aus der Definition von K, nach GI. (2.9) leitet sich fiir die Deaktivierung nach Arrhenius

folgender Ausdruck ab:
ky E, Eya
K,=—%" _.exp| (v—1)—L -2
) p(( ) T (4.33)
P,
Die Linearisierung ergibt dann:
ky. (v-1E,,—E., 1
InK, =1In : + : —— (4.34)
S (0 A
P,

Aus der Kenntnis der Arrhenius-Parameter fiir die Wachstumsreaktion lassen sich dann die

Parameter fiir die Deaktivierung berechnen.
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4.5.2.2 Polymerisationskinetik mit Katalysator 1

Mit dem zuvor beschriebenen kinetischen Modell wurden die experimentell bestimmten
zeitlichen Verldufe der Polymerisationsrate angepasst, um die kinetischen Parameter zu

ermitteln.

Hierbei soll noch einmal erwédhnt werden, dass fiir die Berechnung von Geschwindigkeits-
konstanten von einer maximal moglichen Anzahl aktiver Zentren zu Beginn der
Polymerisation ausgegangen wurde. Dies ist zwar wenig wahrscheinlich, doch wurden
experimentell keine Untersuchungen zur Bestimmung der Anzahl aktiver Zentren durch-
gefithrt. In der Literatur findet man fiir verschiedene Katalysatoren durchaus verschiedene

Werte.

So wurden bei TAIT et al. "' fiir verschiedene Ziegler-Natta-Katalysatoren (MgCl,-ID-TiCls-
TEA-ED) die Anzahl aktiver Zentren mittels '*CO und CH;OH bestimmt. Die Werte lagen
dabei zwischen 8 und 22 %mol/moly;, abhingig vom Katalysator. Dariiber hinaus blieb die
Zahl der aktiven Zentren iiber eine Polymerisationszeit von 2 h mehr oder weniger konstant.

t 5 wurden Werte zwischen 0,5 und 11 %mol fiir verschiedene

In einer anderen Arbei
Katalysatoren ermittelt. Da die Anzahl aktiver Zentren mathematisch gesehen einen Faktor
darstellt, wiirden sich lediglich die Absolutwerte fiir die Reaktionsgeschwindigkeits-

konstanten @ndern jedoch nicht die Aktivierungsenergien.

In Abb. 4-52 sind zwei Anpassungen an experimentell bei unterschiedlichen
Monomerdriicken gemessenen Aktivitits-Zeit-Verlaufen dargestellt. Die Anpassungen
beschreiben die experimentellen Daten sehr gut. Die daraus fiir verschiedene Polymerisations-

temperaturen erhaltenen kinetischen Parameter fasst Tab. 4-28 zusammen.
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Abb. 4-52: Experimenteller und simulierter Aktivitits-Zeit-Verlauf fiir die Polymerisation bei 55 C° und 5 bzw.

10 bar Propylen

Tab. 4-28: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Rpo (kgep/grh™) Kp (s>1°°)
(°C) 5 bar 10 bar 5 bar 10 bar
25 8,6 32,0 2084 2733
35 11,0 50,5 749 843
45 - 37,8 - 643
55 13,7 50,1 345 258
70 5,3 18,5 1030 338

Beim Betrachten der Parameter féllt auf, dass fir die Experimente bei 10 bar die
Anfangspolymerisationsgeschwindigkeit etwa viermal so grof} ist als bei 5 bar. Da sich bei
einer Erhohung des Drucks von 5 auf 10 bar die Konzentration im Polymer lediglich

verdoppelt, sollte sich das auch im Ergebnis der Polymerisationsrate wiederspiegeln.

Der Unterschied kann an einer hoheren Anzahl aktiver Zentren im Anfangsbereich der
Polymerisation bei 10 bar liegen. Als Grund dafiir kime eine schnellere Fragmentierung des
Katalysators, verbunden mit einer Erhhung der zugédnglichen Zentren, in Frage, die durch die
hohere Reaktionsgeschwindigkeit ausgelost wird. Dieser Effekt relativiert sich jedoch iiber
die Polymerisationszeit, so dass die Unterschiede der mittleren Polymerisationsgeschwindig-
keiten bei 5 und 10 bar sich dem Faktor zwei ndhern (vgl. Tab. 4-3, S.70). Aufgrund der
schnelleren Polymerisation bei 10 bar konnten die aktiven Zentren zusitzlich vor

Deaktivierungsvorgingen, verursacht durch Fremdstoffe, besser geschiitzt werden.
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Aus den durch Anpassung erhaltenen Parametern wurden dann nach Arrhenius die
Aktivierungsenergien und die praexponentiellen Faktoren bestimmt, wobei die Parameter bei
70 °C davon ausgenommen wurden. Die Arrhenius-Diagramme zeigt Abb. 4-53 und die

daraus ermittelten kinetischen Parameter enthilt Tab. 4-29.
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Abb. 4-53: Temperaturabhiingigkeit der Wachstumskonstante (A) und des Faktors Ky (B) nach Arrhenius fiir
verschiedene Propylendriicke

Tab. 4-29: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-55 °C

Pcs Eap Ko, Ead Kg,
(bar) (kJ/mol) (mol/l-s™) (kd/mol) (1/s)
5 29 +2 4,6E+05 3+2 3,4E+03
10 30+2 1,3E+06 14 +2 1,2E+02

Die ermittelten Aktivierungsenergien fiir das Kettenwachstum sind mit 30 kJ/mol wesentlich
kleiner als bei der Fliissigphasenpolymerisation mit 76 kJ/mol. Zum einen ist die Aktivitit in
der Gasphasenpolymerisation geringer und zum anderen kann durch die Anwesenheit der
Aktivierungslosung eine Reaktivierung inaktiver Zentren erfolgen. Zwar ist auch wihrend der
Fliissigphasenpolymerisation die Aktivierungslosung anwesend, doch diese wird durch das
fliissige Propylen so stark verdiinnt, dass eine Reaktivierung wenig wahrscheinlich ist. Bei
einem Blick auf Tab. 4-29 fallen jedoch die negativen Aktivierungsenergien der
Deaktivierung auf. Numerisch beschreiben die Werte lediglich den experimentell

beobachteten Effekt, dass mit zunehmender Temperatur die Deaktivierung abnimmt.
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Dies steht jedoch im Widerspruch zur Tatsache, dass die Deaktivierung mit zunehmender
Temperatur zunehmen sollte. Die effektiv negative Aktivierungsenergie steht daher nicht fiir
die Deaktivierung allein, sondern ist die Summe mehrerer ablaufender Teilprozesse. In
diesem Fall kann eine Reaktivierung durch die anwesende Aktivierungslosung der
Deaktivierung entgegenwirken. Beide Prozesse haben fiir sich genommen positive
Aktivierungsenergien. Wirken sie nun gegensitzlich, kann die resultierende Differenz der
Aktivierungsenergien negativ oder positiv werden, je nach dem welcher Prozess dominiert.
Wenn wie im vorliegenden Fall die Reaktivierung dominiert, wiirde aus der Differenz der

Aktivierungsenergien fiir die Einzelprozesse ein negativer Wert resultieren.

Dieses Phianomen kann auch bei anderen katalysierten Reaktionen auftreten, wenn z.B. eine
chemische Reaktion mit der Adsorption eines Reaktanden konkurriert. Je nach dem welcher
Prozess in dem Fall geschwindigkeitsbestimmend ist, konnen effektiv gesehen positive oder

negative Aktivierungsenergien auftreten.

Da die Deaktivierungsenergie fiir die Polymerisation mit Kat.1 bei 10 bar einen kleineren
Wert verglichen mit 5 bar zeigt (Tab. 4-29), muss entweder der Temperatureinfluss auf die
Reaktivierung stirker ausgeprigt oder dementsprechend auf die Deaktivierung schwicher

ausgepragt sein.

Fiir eine schwichere Deaktivierung mit zunehmender Temperatur wiirde ein schnellerer
Aufbau einer ,schiitzenden Polymerschicht um das aktive Zentrum herum sprechen.
Bezogen auf die gleiche Polymerisationstemperatur, verdeutlichen jedoch die Anpassungen
bei unterschiedlichen Driicken eine stirkere Deaktivierung bei 10 bar als bei 5 bar (sieche Abb.
4-54.). Nimmt jedoch der Einfluss der Temperatur auf die Deaktivierung ab, wird die
Aktivierungsenergie der Deaktivierung kleiner und somit verringert sich dementsprechend die

effektive Aktivierungsenergie.

Es ist daher wichtig die Aktivierungsenergien immer auf den Einfluss der Temperatur zu
beziehen. Je hoher der Einfluss der Temperatur, desto groBer werden die Werte fiir die
Aktivierungsenergien. Vergleicht man jedoch zwei verschiedene Reaktionen bei der gleichen

Temperatur, besitzt die Aktivierungsenergie allein keine Aussagekraft.
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Zu erwihnen sei noch, dass die absolut zum Zahlenwert der Aktivierungsenergie der

Deaktivierung grofle Fehlergrenze, aus dem Fehler der Aktivierungsenergie des Wachstums

gemil der Fehlerfortpflanzung resultiert (vgl. Gl. (4.34), S. 139).

Ein Vergleich zwischen Experiment und Simulation mit den Arrhenius-Parametern,

dargestellt in Abb. 4-54, lisst fiir beide Driicke eine gute Ubereinstimmung erkennen. Das

kinetische Modell ist daher gut fiir die Beschreibung der Gasphasenpolymerisation mit Kat.1

geeignet.
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Abb. 4-54: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten. Polymerisation bei 5 bzw. 10 bar Propylen und A=25 °C, B=35 °C, C=45 °C,

D=55°C
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Polymerisation mit Kat.1 ohne Aktivierungslosung

Dass die Aktivierungslosung die Kinetik beeinflusst, zeigt ein Vergleich mit Experimenten,
die ohne Anwesenheit der Aktivierungslosung durchgefiihrt wurden. Diese Versuchs-
durchfithrung stammt aus der Anfangsphase der vorliegenden Arbeit und wurde aus mehreren
Griinden nicht weiter verfolgt. Zum einen entsprach die Durchfithrung nicht dem Patent [88]
und zum anderen bildete sich bei Abwesenheit der Aktivierungslosung nur dann Polymer,
wenn die Aktivierung des Katalysators zuvor ohne Donor erfolgte (vgl. Tab. 4-1, S.67). Der
Donor ist jedoch fiir die Polymereigenschaften von groBer Bedeutung, was in Kap. 2.1.1
beschrieben wird. Die Versuche ohne Anwesenheit der Aktivierungslosung wurden aullerdem

bei der jeweiligen Polymerisationstemperatur gestartet, d.h. es fand keine Pre-Polymerisation

statt.

Die Modellierung der Kinetik fiir die Gasphasenpolymerisation ohne Aktivierungslosung
konnte wie bei der Fliissigphasenpolymerisation mit einer Reaktionsordnung von v =1 fiir die
Deaktivierung  durchgefiihrt werden. Darin ldasst sich der Unterschied zur
Gasphasenpolymerisation mit anwesender Aktivierungslosung erkennen, die mit v =2,5 fiir
die Deaktivierung beschrieben werden musste. Ein Beispiel fiir eine Anpassung an einen

experimentellen Geschwindigkeits-Zeit-Verlauf gibt Abb. 4-55.

6
\ x  Experiment

5+ X . .
. Sim. mit v=1
o4 e — — Sim. mit v=2,5
o
9]
2
27
o

1 4

0 1 1 1 1 1

0 10 20 30 40 50 60

t (min)

Abb. 4-55: Vergleich von Experiment und Simulation mit unterschiedlichen Reaktionsordnungen fiir die
Polymerisation mit Kat.1 ohne Aktivierungslosung bei 55 °C und 5 bar.

Als Vergleich wird darin die Anpassung fiir eine Reaktionsordnung von v =2,5 gegeniiber

gestellt. Die zeitlichen Verldufe des Volumenverbrauchs nahmen kontinuierlich ab.
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Eine wie bei Metallocenen vorhandene Aktivierungsphase trat nicht auf. Hauptgrund dafiir ist

jedoch der voraktivierte Katalysator der auBerdem schnell fragmentiert.

Die angepassten temperaturabhingigen Parameter fasst Tab. 4-30 zusammen. Die Arrhenius-

Auswertung wird in Abb. 4-56 dargestellt und die ermittelten Parameter enthélt Tab. 4-31.

Tab. 4-30: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen
(polymerisiert ohne Aktivierungslosung bei 5 bar Propylen)

T Roo kg o
(C) (kgep/grh™) (17s) (/mol-s™
25 2,18 1,46E-04 0,82
35 3,13 1,19E-04 1,48
55 5,16 6,20E-04 3,66
70 5,33 1,17E-03 4,97
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Abb. 4-56: Temperaturabhingigkeit der Wachstumskonstante (A) und der Deaktivierungskonstante (B) nach
Arrhenius

Tab. 4-31: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-70 °C

EA,p kp,oo EA,d kd,o0
(kJ/mol) (I/mol-s™) (kJ/mol) (1/s)
35+3 9,72E+05 45+3 7,15E+03

Die Aktivierungsenergie des Wachstums liegt mit 35 kJ/mol knapp iiber dem Wert der

Gasphasenpolymerisation mit Aktivierungslosung.
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Die Aktivierungsenergie der Deaktivierung ist mit 45 kJ/mol etwas kleiner als bei der

Fliissigphasenpolymerisation, aber deutlich groer als bei der Gasphasenpolymerisation mit

Aktivierungslosung (-3 kJ/mol). In erster Linie ist das auf eine fehlende Reaktivierung durch

Abwesenheit der Aktivierungslosung zuriickzufiihren.

Die mit den Arrhenius-Parametern angepassten experimentellen Geschwindigkeitsverldufe

zeigt Abb. 4-57. Das kinetische Modell liefert mit den Arrhenius-Parametern durchaus
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Abb. 4-57: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten. Polymerisation bei 5 bar Propylen und A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C, D=70 °C
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4.5.2.3 Polymerisationskinetik mit Katalysator 2

Im Folgenden werden wieder ausschlieBlich Polymerisationen in Anwesenheit der
Aktivierungslosung betrachtet. Alle Experimente wurden mit dem gleichen kinetischen

Modell (v =2,5 fiir die Deaktivierung) beziiglich der Kinetik modelliert.

In Abb. 4-58 sind zwei Anpassungen an experimentelle Aktivitits-Zeit-Verldufe dargestellt,
deren Parameter Tab. 4-32 enthdlt. Wie zuvor bei der Fliissigphasenpolymerisation
beschrieben wurde, nimmt die mittlere Polymerisationsrate bei 70 °C gegeniiber 55 °C ab. In

diesem Fall dominiert ebenfalls die Deaktivierung den Polymerisationsprozess.
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Abb. 4-58: Experimenteller und simulierter Reaktionsgeschwindigkeits-Zeit-Verlauf der Polymerisation bei
10 bar sowie A =55 C° bzw. B =70 °C

Tab. 4-32: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Roo (kgep/grh™) Kp (s>1°°)
(°C) 5 bar 10 bar 5 bar 10 bar
25 4,7 16,7 9712 9456
35 5,3 19,7 4245 4925
55 8,3 24,5 1493 1083
70 4,2 16,7 4973 1616

Wie bei Kat.1 sind die Unterschiede zwischen der Polymerisation bei 5 und bei 10 bar

beziiglich der Anfangspolymerisationsrate grof3.
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Ein moglicher Grund wire, wie zuvor bei Kat.1 beschrieben, ebenfalls eine hohere Anzahl
aktiver Zentren in der Anfangsphase der Polymerisation bei 10 bar aufgrund einer schnelleren

Fragmentierung zu Beginn der Reaktion.

Die Arrhenius-Auswertung, dargestellt in Abb. 4-59, ergibt im Rahmen der Fehlergrenzen
keine Unterschiede zum ersten Katalysator, was auch aufgrund der fast gleichen Zusammen-
setzung sowie gleichen Synthesemethode zu erwarten war. Die zugehorigen Parameter enthélt

Tab. 4-33.
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Abb. 4-59: Temperaturabhéngigkeit der Wachstumskonstante (A) und des Faktors Ky (B) nach Arrhenius fiir
verschiedene Propylendriicke

Tab. 4-33: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-55 °C

Pcs Eap Ko, End Ky,
(bar) (kJ/mol) (mol/l-s™) (kd/mol) (17s)
5 33+2 1,1E+06 -02+2  1,9E+04
10 28 +2 2,2E+05 18 +2 4,2E+01

Die Beschreibung der Kinetik der in-situ getrdgerten Katalysatoren in der Gasphasen-
polymerisation gelingt mit dem einfachen kinetischen Ansatz ganz gut. Die nahezu gleiche
Kinetik der fast identischen Katalysatoren, die sich lediglich im Ti- und Mg-Gehalt
unterscheiden, ist in der Auswertung der Exprimente besser erkennbar als bei der Fliissig-

phasenpolymerisation.
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Trotzdem konnen scheinbar selbst kleine Unterschiede die Morphologie des Polymers

beeinflussen, was in den Kapiteln 4.2.2 - 4.2.5 (S.74 ff) gezeigt wurde.

Zur Vollstindigkeit werden in Abb. 4-60 die Simulationen fiir Kat.2 den experimentellen

Aktivitits-Zeit-Verldufen gegeniibergestellt.
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Abb. 4-60: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten. Polymerisation bei 5 bzw. 10 bar Propylen und A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C
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4.5.2.4 Polymerisationskinetik mit Katalysator 3

Der auf Silica-getrigerte Katalysator wurde nur bei 10 bar untersucht, da die Polymerisations-
rate bei 5bar zu gering fiir eine sinnvolle kinetische Auswertung war. Jeweils zwei
Experimente bei 55 und 70 °C mit zugehdriger Anpassung werden in Abb. 4-61 dargestellt.

Die temperaturabhédngigen Anpassungsparameter enthélt Tab. 4-34.
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Abb. 4-61: Experimenteller und simulierter Reaktionsgeschwindigkeits-Zeit-Verlauf bei 10 bar Propylen und
A =55C°, B=70 °C

Tab. 4-34: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir
verschiedene Temperaturen

T Rpo Kp
(°C) (kgep/grrh™) (8”209
25 4,2 1,5E+04
35 9,9 8,2E+03
45 23,2 1,6E+03
55 14,9 1,5E+03
70 10,3 2,3E+03

Die Arrhenius-Auftragung der Geschwindigkeitskonstanten, dargestellt in Abb. 4-62, ldsst
deutliche Abweichungen erkennen. Die Wachstumsgeschwindigkeit reduziert sich bereits bei
einer Polymerisationstemperatur von 55 °C. Aufgrund der geringen Polymerisations-
geschwindigkeit kann eine Stofftransporthemmung, bei der das Monomer schneller abreagiert

als es ans aktive Zentrum diffundiert, ausgeschlossen werden.
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Abb. 4-62: Temperaturabhiingigkeit der Wachstumskonstante (A) und des Faktors Ky (B) nach Arrhenius

Der Grund muss in einer stirkeren Zunahme der Deaktivierung mit steigender Temperatur
liegen, die selbst durch die anwesende Aktivierungslosung nicht reduziert werden kann. Die
Aktivierungslosung kann jedoch auch zu einer Uberreduktion des Titans fiihren, womit der
Katalysator seine Aktivitit nach und nach verliert. Dies ist plausibel, da die Anzahl aktiver

Zentren zu Beginn der Polymerisation wegen der langsameren Fragmentierung geringer ist.

Durch den groBen Uberschuss von Aluminium zu Titan von 250:1 kénnen die Ti-Ionen durch
Uberreduktion deaktiviert werden. Da die Fragmentierung mit steigender Temperatur
zunimmt und damit mehr neue Zentren freigesetzt werden, die polymerisieren konnen, ist die
Aktivierungsenergie des Wachstums mit 84 kJ/mol (bei Nichtberiicksichtigung der Werte ab
55 °C) bedeutend groBer als bei den in-situ getrdgerten Katalysatoren. Die vollstindigen

Arrhenius-Parameter enthilt Tab. 4-35.

Tab. 4-35: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-45 °C

Pcs EA,p kp’m EA,d kd’w
(bar) (kJ/mol) (mol/l-s™) (kd/mol) (1/s)
10 84 +3 4,4E+14 40 £2 1,1E+11
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Mit dem gleichen Argument kann auch die Aktivierungsenergie der Deaktivierung, die

ebenfalls wesentlich groBer als bei den in-situ getrigerten Katalysatoren ist, erklirt werden.

Die Anpassungen mit den Arrhenius-Parametern zeigt mit guter Ubereinstimmung Abb. 4-63.
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Abb. 4-63: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten fiir die Polymerisation bei 10 bar Propylen und A=25 °C, B=35 °C, C=45 °C
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4.5.2.5 Polymerisationskinetik mit Katalysator 4

Nachfolgend wird die Kinetik der Gasphasenpolymerisation mit dem extern auf MgCl,
getragerten Katalysator analysiert. Fiir jeweils zwei Versuche bei verschiedenen
Temperaturen werden in Abb. 4-64 die experimentellen Verldufe den angepassten Verldaufen
gegeniibergestellt. Die Polymerisation bei 70 °C und 10 bar musste bereits nach ca. zwei
Stunden wegen Ausschopfung der maximalen Reaktorkapazitit abgebrochen werden. Die aus

der Anpassung erhaltenen Parameter enthilt Tab. 4-36.
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Abb. 4-64: Experimenteller und simulierter Reaktionsgeschwindigkeits-Zeit-Verlauf A =5 bar und 25 C°, B=
10 bar und 70 °C (Polymerisation wegen Uberfiillung vorher abgebrochen )

Tab. 4-36: Durch Anpassung ermittelte Parameter fiir verschiedene Temperaturen

T Roo (kgee/grh™) Kp (%1%
(°C) 5 bar 10 bar 5 bar 10 bar
25 16,5 27,4 2560 4262
35 23,0 41,9 1202 1040
45 - 35,7 - 322
55 20,5 63,0 70 137

70 17,5 89,5 181 62

Wie schon bei der Fliissigphasenpolymerisation zeigt dieser Katalysator bei 10 bar einen
kontinuierlichen Anstieg der Anfangspolymerisationsgeschwindigkeit fiir den untersuchten

Temperaturbereich bis einschlieBlich 70 °C.
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Die zugehorige Arrhenius-Auswertung zeigt Abb. 4-65. Die ermittelten kinetischen Parameter

sind in Tab. 4-37 zusammengefasst.
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Abb. 4-65: Temperaturabhingigkeit der Wachstumskonstante (A) und des Faktors Ky (B) nach Arrhenius

Tab. 4-37: Ermittelte Arrhenius-Parameter fiir Kettenwachstum und Deaktivierung im
Temperaturbereich von 25-55 °C (fiir k;, bei 5 bar nur bis 35 °C und fiir k, bei 10 bar bis

70 °C)
Pc3 EA,p kp’m EA,d kd,w
(bar) (kdmol)  (mols")  (kJ/mol) (1/s)
5 42+ 3 1,5E+08 2+4 8,3E+04
10 393 3,1E+07 -36 £4 4,6E+00

Im Arrhenius-Diagramm Abb. 4-65 A ist fiir die Polymerisation bei 5 bar eine Abweichung
vom linearen Verhalten, dhnlich wie zuvor beim Kat. 3 beschrieben, zu erkennen. Aufgrund
der hoheren Reaktionsgeschwindigkeit wire hier eine Diffusionslimitierung zumindest

wahrscheinlicher als im Fall der Polymerisation mit Kat.3.

Die Aktivierungsenergie des Wachstums liegt etwas hoher als bei den in-situ getrigerten
Katalysatoren (30 kJ/mol). Eine dhnlich gute Anpassung mit den Arrhenius-Parametern zeigt

Abb. 4-66.
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Abb. 4-66: Vergleich von Experiment und Simulation unter Verwendung der Arrhenius-Beziehung der
Geschwindigkeitskonstanten. Polymerisation bei teilweise verschiedenen Propylendriicken A=25 °C, B=35 °C,

C=55°C,D=70 °C
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4.5.3 Ermittlung von Molmasse und Molmassenverteilung

Bei der Gasphasenpolymerisation wurde fiir die Katalysatoren Kat.1 und Kat.4 der Einfluss
der Polymerisationstemperatur und des Propylendrucks auf die Molmassenverteilung
untersucht. Beide Einfliisse zeigt Abb. 4-67. Darin ist eine Verschiebung der Molmassen-
verteilung zu kiirzeren Ketten mit steigender Temperatur bzw. abnehmendem Druck zu
erkennen. Der Temperatureinfluss deckt sich mit dem bereits bei der Fliissigphasen-
polymerisation beschriebenen Befund. Die zugehorigen Mittelwerte der Molmassen-

verteilungen werden in Tab. 4-38 zusammengefasst.
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Abb. 4-67: Einfluss A der Polymerisationstemperatur und B des Propylendrucks auf die Molmassenverteilung
(jeweils 3h polymerisiert mit Kat.1)
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Tab. 4-38: Ubersicht der experimentell ermittelten MWD Parameter verschiedener Polymerproben
(Polymerisationszeit jeweils 3h)

Kat. T Pcs M, M,, D
(°C) (bar) (kg/mol) (kg/mol)
Kat.1 25 5 183 934 5,1
" 35 5 174 1082 6,2
" 55 5 88 576 6,6
" 70 5 40 453 11,4
" 70 10 108 797 7,4
Kat.4 25 5 206 991 4.8
" 35 5 190 899 4,7
" 55 5 90 594 6,6
" 35 10 234 1210 5,2
" 70 10 186 849 4,6

Der Polydispersionsindex liegt mit einer Ausnahme zwischen 4,6 und 7,4 und damit im
selben Bereich wie bei der Fliissigphasenpolymerisation (vgl. Tab. 4-23, S.127). Somit hat
der Polymerisationsprozess selbst keinen Einfluss auf die Breite der Molmassenverteilung.
Der Polymerisationsdruck {iibt ebenfalls keinen signifikanten Einfluss auf die Breite der
Verteilung aus. Die Polymerisationstemperatur zeigt fiir Polymerisationen mit 5 bar Propylen
einen Trend zu einem hoheren Polydispersionsindex mit steigender Polymerisations-
temperatur. Bei der Polymerisation mit Kat.4 bei 10 bar ist der Trend leicht umgekehrt. Da

nur zwei Messungen vorliegen, kann keine Fehlerbetrachtung durchgefiihrt werden.

Prinzipiell lieBen sich fiir beide Phidnomene mogliche Erkldrungen finden, wenn die
Temperaturabhédngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten oder die Struktur der
aktiven Zentren betrachtet werden wiirde. Zu dem bei 5 bar beobachteten Trend des
Polymerisationsindexes konnte eine Kombination der Einfliisse von Temperatur sowie
Kettenlidnge auf die Geschwindigkeitskonstanten von Kettenwachstum und Ketteniiber-
tragung fiihren. Die wiirde die Variabilitdt der Kettenlidngenverteilung erhohen und damit die

Molmassenverteilung verbreitern.
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4.5.4 Modellierung von Molmasse und Molmassenverteilung

Fiir die Modellierung der Molmasse wurde das kinetische Modell um die Ketteniibertragung
erweitert. Wie zuvor bei der Fliissigphasenpolymerisation beschrieben, wurde die
Modellierung mit drei aktiven Zentren (Three-Site-Modell) durchgefiihrt (vgl. 4.4.5, S.127).
Die Reaktionsgleichungen sind die gleichen wie in Schema 4-1 (S. 128) gezeigt, nur dass die
Deaktivierung mit einer Reaktionsordnung von 2,5 eingeht. Den Vergleich zwischen
Experiment und Simulation zeigt fiir zwei Polymerisationen bei unterschiedlichen

Temperaturen Abb. 4-68.
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Abb. 4-68: Vergleich von experimenteller und simulierter Molmassenverteilung einer Polymerprobe hergestellt
mit Kat.4 bei A =35 °C und B = 70 °C sowie jeweils 3 h Polymerisationszeit

Das Three-Site-Modell kann die experimentell bestimmten Molmassenverteilungen gut
wiedergeben, auch wenn ein Ansatz von Bimodalitit in der simulierten Verteilung zu
erkennen ist. Die aus der Parameterschitzung resultierenden Geschwindigkeitskonstanten
enthélt Tab. 4-39, wobei die Deaktivierung in allen Féllen als gleich angenommen wurde. Die
entsprechenden GPC-Parameter sowie der Vergleich mit den experimentellen Werten enthélt

Tab. 4-40.

Bezogen auf die Mittelwerte der Molmassenverteilung konnte der Versuch bei 35 °C besser
angepasst werden als der Versuch bei 70°C. Wenn man den moglichen Fehlerbereich bei der
experimentellen Bestimmung der Molmassenverteilung beriicksichtigt, liefert die Simulation

mit dem gewihlten kinetischen Modell eine akzeptable Ubereinstimmung.
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Tab. 4-39: Ubersicht der Geschwindigkeitskonstanten fiir jedes aktive Zentrum polymerisiert mit
Kat.4 bei verschiedenen Temperaturen

Teolym Zentrum (Typ) Ko Kyr Ky
(°C) (I/mol-s™) (I/mol-s™) (s
30 C | 6,9 4,6E-03 6,1E+06

I 10 3,7E-04 6,1E+06
1] 10 9,4E-04 6,1E+06
70 °C | 442 7,96E-03 3,0E+05
I 32,5 2,90E-03 3,0E+05
1] 40 1,62E-03 3,0E+05

Tab. 4-40: Experimentelle und simulierte MWD Parameter (Polymerisationszeit=3h)

Teolym M, M, M,/M,
(°C) (kg/mol) (kg/mol)
30 °C Experiment 234 1210 5,2
Simulation 222 1123 5,1
70 °C Experiment 186 849 4,6

Simulation 247 761 3,1
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4.5.5 Zusammenfassung der Kinetik der Gasphasenpolymerisation

Die Kinetik der Gasphasenpolymerisation (bei Anwesenheit der Aktivierungslosung) wurde
mit einem kinetischen Modell, bestehend aus Kettenwachstum und Deaktivierung, mit einer
Reaktionsordnung fiir die Deaktivierung von 2,5 modelliert. Damit unterscheidet sich das
Modell in der Beschreibung der Deaktivierung von dem der Fliissigphasenpolymerisation, bei
der eine Reaktionsordnung von 1 fiir die Deaktivierung angesetzt wurde. Das
charakteristische an der Deaktivierung bei der Gasphasenpolymerisation ist der

experimentelle Befund, dass die Deaktivierung mit zunehmender Temperatur abnimmt.

Der Grund dieses Deaktivierungsverhaltens liegt in der Anwesenheit der Aktivierungslosung
wihrend der Polymerisation, die inaktive Zentren reaktivieren kann. Zwar ist auch bei der
Fliissigphasenpolymerisation die Aktivierungslosung anwesend, doch wird diese durch das
fliissige Monomer stark verdiinnt, so dass eine mogliche Reaktivierung keinen Einfluss auf

den Polymerisationsprozess besitzt.

Als ein weiters Indiz fiir die Rolle der Aktivierungslosung bei der Deaktivierung diente ein
Vergleich der Polymerisation mit Kat.1 in Gasphase jedoch ohne anwesende Aktivierungs-
16sung. In dem Fall lésst sich die Deaktivierung, wie bei der Fliissigphasenpolymerisation,
mit einer Reaktionsordnung von 1 beschreiben und die Deaktivierung nimmt mit steigender

Polymerisationstemperatur zu.

Eine Zusammenfassung der aus den gemessenen zeitlichen Verldufen der Polymerisationsrate
durch Anpassung bestimmten Arrhenius-Parameter enthilt Tab. 4-41. Mit 28 — 42 kJ/mol,
Ausnahme: Kat.3 (84 kJ/mol), liegen die Aktivierungsenergien fiir das Wachstum wesentlich
unten denen der Fliissigphasenpolymerisation mit 65 — 83 kJ/mol. Dies entspricht dem
Unterschied in der Polymerisationsaktivitit, die bezogen auf die Fliissigphasenpolymerisation
in erster Linie aufgrund der hoheren Monomerkonzentration am Reaktionsort grofer ist. Das
abweichende Verhalten des SiO;-getrigerten Katalysators liegt begriindet in seiner langsamen
Fragmentierung. Bei Temperaturen bis 45 °C nimmt bei Kat.3 nicht nur die Reaktions-
geschwindigkeit zu, sondern auch die Anzahl aktiver Zentren, resultierend aus der

Katalysatorfragmentierung. Dies fiihrt in der Summe zu der sehr hohen Aktivierungsenergie.
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Tab. 4-41: Ubersicht der Arrhenius-Parameter der untersuchten Katalysatoren fiir die
Polymerisation bei 10 bar im Temperaturbereich von 25-55 °C (fiir Kat.3 nur bis 45 °C und fiir
Kat.4 bis 70 °C)

Kat. Eap Ko Eag Kg.
(kJ/mol) (mol/ls™) (kJ/mol) (1/s)
Kat.1 28 +2 2,2E+05 -18+2 4,2E+01
Kat.2 30+2 1,3E+06 14 +£2 1,2E+02
Kat.3 84+3 4,4E+14 40 + 4 1,1E+11
Kat.4 39+3 3,1E+07 -36 +4 4,6E+00

Eine fiir die Katalysatoren Kat.1, Kat.2 und Kat.4 ermittelte negative Aktivierungsenergie fiir
die Deaktivierung, konnte auf eine Reaktivierung inaktiver Zentren zuriickgefiihrt werden, die
der Deaktivierung entgegenwirkt. Die bestimmte effektive Aktivierungsenergie der
Deaktivierung setzt sich daher aus den Aktivierungsenergien fiir die Deaktivierung sowie fiir
die Reaktivierung zusammen, die jeweils positiv sind. Da beide Prozesse gegenldufig sind
ergibt sich, je nach dem welcher Prozess iiberwiegt eine positive oder negative effektive

Deaktivierungsenergie.

Eine Ausnahme beziiglich der effektiven Aktivierungsenergie stellt mit einem positiven Wert
der auf Si0, getridgerte Katalysator dar. Da dieser Katalysator am langsamsten fragmentiert,
wird die anwesende Aktivierungslosung weniger re- sondern eher deaktivieren in Form einer
Uberreduktion der Ubergangsmetallkomponente. Falls Reaktivierung stattfindet, dominiert in

dem Fall die Deaktivierung und die effektive Aktivierungsenergie bleibt positiv.

Ein fiir die Katalysatoren Kat.1, Kat.2 und Kat.4 durchgefiihrter Vergleich der Polymerisation
bei zwei unterschiedlichen Monomerdriicken ergab keinen Unterschied in der Aktivierungs-
energie des Wachstums aber einen Unterschied in der effektiven Aktivierungsenergie der
Deaktivierung. So sind die effektiven Aktivierungsenergien der Deaktivierung bei 5 bar
jeweils grofler als bei 10 bar. Das Deaktivierungsverhalten selbst ist bei der Polymerisation
bei 10 bar stirker ausgeprégt als bei 5 bar. Da die effektive Deaktivierung sich aus mehreren
Prozessen zusammensetzt, die teilweise gegenldufig arbeiten (z.B. Reaktivierung), kann

dieser Effekt ohne weitere Untersuchungen im Einzelnen nicht aufgeklért werden.
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Die Modellierung der Molmassenverteilung wurde, wie bei der Fliissigphasenpolymerisation,

mit dem Three-Site-Modell durchgefiihrt.

Mit steigender Temperatur bzw. abnehmendem Druck verschiebt sich die
Molmassenverteilung zu kleineren Molmassen. Der Polydispersionsindex nimmt mit
zunehmender Temperatur fiir die Polymerisation bei 5 bar leicht zu, d.h. die Verteilung wird

breiter.

Ursache dafiir konnte die Kombination der Einfliisse von Temperatur sowie Kettenldnge auf

die Geschwindigkeitskonstanten sein, die zu einer variableren Kettenldngenverteilung fiihrt.
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4.6 Stoff- und Wirmetransport im Polymer

Um den Einfluss des Stofftransports auf die Polymerisationskinetik zu untersuchen, wurde die
Diffusion des Monomers im Polymer aus Sorptionsexperimenten ermittelt. Fiir den Einfluss
des Wirmetransports wurde fiir das System eine Warmebilanz aufgestellt und die einzelnen
Beitrdge aus Stoffkonstanten und Betriebsgroen berechnet. In einem Partikelmodell werden
schlieBlich Stoff- und Wiarmetransport mit der Reaktion gekoppelt. Die daraus erhaltenen
zeitlichen Verldufe der Reaktionsgeschwindigkeit wurden mit den experimentellen Daten

verglichen und bewertet.

4.6.1 Ermittlung der Monomerdiffusion im Polymer

Mit Hilfe der Sorptionsexperimente (sieche Kap. 3.2, S. 61) wurde neben der Monomer-
16slichkeit im Polymer (Kap. 4.3), die Geschwindigkeit der Gleichgewichtseinstellung durch
Diffusion untersucht. Interessant war der Vergleich der verschiedenen Katalysatoren in Bezug
auf die Monomerdiffusion im jeweils gebildeten Polymer. Dariiber hinaus stellte sich die

Frage, ob und inwieweit sich die Diffusion im Verlaufe der Polymerisation dndert.

Der Monomerstrom 7, p,., der in das Polymerpartikel hinein diffundiert, wird mit dem 1.

Fick’schen Gesetz gemif Gleichung (2.69) bilanziert (Kap. 2.2.1).

dng., p dc
. 3,Part C3
n =———=-A,,, D, —
C3,Part dt Part ™~ eff dr (269)
I'=rpart
Wird nun die Stoffmenge nc, p,, durch die Masse mc, p,, und die Fliche Ap,, durch die
Kugeloberfliche ersetzt, folgt:
dmc, par 2 dee
—jt =4 1pyy M, - Dy dr3 (4.35)
I'=Tpart

Darin ist rp,,, der Partikelradius und M ., die Molmasse des Monomers.
Ziel ist es aus der bilanzierten Masse an Monomer im Partikel mc, p,, den effektiven

Diffusionskoeffizienten D, zu bestimmen.
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Dazu muss die partielle Differentialgleichung gelost werden. Bei CRANK ™! finden sich fiir
verschiedene Diffusionsprobleme analytische Losungen. Fiir die sorbierte Masse nach

Gleichung (4.35) wird dort die analytische Losung in Form einer Reihenentwicklung

angegeben:

- - (4.36)

C; n

) 2_2 2
mC3,Part.(t)_]_izexp(_DEﬁn z t/rPart.)
m z’

n=I

Darin ist mé‘é die im Gleichgewicht im amorphen Teil des Polymers adsorbierte Masse an

Monomer und n die Anzahl der Terme in der Reihenentwicklung. Fiir die Polymermembran

ergibt sich aufgrund einer anderen Geometrie eine andere analytische Losung. Fiir eine

flichenbezogene Diffusion gilt folgende Gleichung '**':

mC3,Part (t) _ ] _ii exp( _Deﬁ” (211 + ])2 7Z'2t/ll%/[embmn ) (4 37)
mg! 7’ = (2n+1) '
Darin ist [

vembran d1€ Diffusionslinge, die in diesem Fall der halben Dicke der Polymer-

membran entspricht. In Abb. 4-69 sind gemessenen Sorptionskurven in Abhingigkeit von der

Partikelgrofle dargestellt.
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Abb. 4-69: Vergleich der Sorptionskurven unterschiedlicher Partikelgroenfraktionen gemessen bei 70 °C und
10 bar. (Polymer hergestellt mit Kat.1 in Gasphase bei 55 °C und 5 bar)
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Mit den analytischen Losungen der Fick’schen Diffusion (4.36) und (4.37) wurden abhiingig
von der GroBe der untersuchten Polymerprobe die gemessenen Sorptionskurven angepasst,

wobei der effektive Diffusionskoeffizient D,, als Anpassungsparameter fungiert. Die

nidchsten Abbildungen (Abb. 4-70 bis Abb. 4-72) zeigen Beispiele fiir Anpassungen an

gemessene Sorptionskurven mit den daraus resultierenden effektiven Diffusionskoeffizienten.
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Abb. 4-70: Anpassung an eine gemessene Sorptionskurve einer Polymerprobe bei 40 °C und 5 bar (PP-Pulver
hergest. mit Kat.1 in Fliissigphase bei 55 °C; d=350 um; D.y=5E-11 m?/s)
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Abb. 4-71: Anpassung an eine gemessene Sorptionskurve bei 70 °C und 5 bar (PP-Pulver hergest. mit Kat 1 in

Fliissigphase bei 55°C; d=625 um; Deg=1,1E-10 m?/s)
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Abb. 4-72: Anpassung an eine gemessene Sorptionskurve bei 70 °C und 5 bar (Polymermembran; 1000 pm;

Des=1,1E-11 m¥s)

Das Diffusionsverhalten des Propylens im Polypropylen kann mit der Reihenentwicklung gut

wiedergegeben werden. In der Tab. 4-42 sind Diffusionskoeffizienten sowie deren

Reproduzierbarkeit dargestellt.

Tab. 4-42: Reproduzierbarkeit der Diffusionskoeffizienten verschiedener
Polymerfraktionen bei 70 °C (PP polymerisiert mit Kat.1 in Gasphase)

Probe Partikel- Dt x10'"

gréBe (m2/s)

(mit Kat. 1) (um) bei 5 bar bei 10 bar
PP 139 250 2,3 1,8
PP 146 250 2,1 1,8
PP 145 350 3,7 3,5
PP 146 350 3,5 3,5

Die Diffusionskoeffizienten sind in zwei verschiedenen Polymerproben mit jeweils gleichem

Partikeldurchmesser gut reproduzierbar. Die groBere Polymerfraktion besitzt zudem einen

grofleren effektiven Diffusionskoeffizienten. Diese zunichst ungewohnliche Abhingigkeit

wurde fiir weitere Polymerproben iiberpriift. Fiir unterschiedliche Polymerproben sind in

Tab. 4-43 die Abhingigkeiten des Diffusionskoeffizienten von der Partikelgrole zusammen-

gefasst.
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Tab. 4-43: Abhingigkeit der Diffusionskoeffizienten von der Partikelgrofe und vom
Propylendruck bei 70 °C fiir verschiedene Polymerproben polymerisiert mit Kat.1.

Polymerprobe Partikel- Derr 10" (bei 70 °C)
gréBe (m2/s)
(mit Kat. 1) (Um) bei 5 bar bei 10 bar
Flissigphase 250 2,6 2,3
(PP127) 450 5,3 5,0
Flussigphase 350 4.1 4,0
(PP153) 875 15,0 16,0
Gasphase 250 2,1 1,8
(PP146) 450 4,0 4,0

Die ermittelten Diffusionskoeffizienten liegen alle, abhiingig von der Temperatur im Bereich
zwischen 1072 und 10" m?/s. Diese GroBenordnung entspricht der Diffusion in unpordsen
Feststoffen. In allen untersuchten Polymerproben wurde eine Zunahme des Diffusions-

koeffizienten mit zunehmender Partikelgrof3e festgestellt.

Eine Erklédrung fiir diesen Befund, der auch von SLIEPCEVICH et al. 941 beobachtet wurde,
konnte in einer Anderung der Struktur bzw. Morphologie der Polymerpartikel wihrend der
Polymerisation liegen, was experimentell durch Analyse der Partikelmorphologie bestitigt
wurde. Bekanntermaflen sollte der Diffusionskoeffizient unabhédngig vom Diffusionsweg sein.
Fiir die Ermittlung der Diffusionskoeffizienten wurde immer der mittlere Partikelradius als
Diffusionsldnge eingesetzt. Unter der Annahme dass der Partikelradius nicht der tatsdchlichen
Diffusionsldnge entspricht, erscheinen die Befunde plausibel. Genauer genommen miisste
sich die Diffusionsldnge in anderer Weise als der mittlere Partikelradius mit zunehmendem

Partikelwachstum dndern.

Experimentelle Untersuchungen zur Morphologie der Polymerpartikel wurden mittels
Elektronenmikroskopie sowie mit Computertomographie durchgefiihrt und im Kap. 4.2
(ab S.74) beschrieben. Fiir die in-situ getragerten Katalysatoren 1 und 2 wurde ein
Aufbrechen der Partikel beobachtet. Dabei stieg der Grad des Aufbrechens mit der
PartikelgroBe. Diese  sogenannte  Partikelfragmentierung reduziert die effective
Diffusionsldnge in der Polymermatrix, da das Monomer konvektiv in die neu entstehenden

,Poren bzw. Offnungen transportiert wird und erst von dort ins Polymer hinein diffundiert.
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Neben dem Einfluss unterschiedlicher PartikelgroBenfraktionen auf die Diffusion, wurden
auch Polymerpartikel, die mit unterschiedlichen Katalysatoren hergestellt wurden, beziiglich
moglicher Unterschiede in der Diffusion untersucht. Ein Vergleich der Diffusions-

koeffizienten von Polymeren, die mit unterschiedlichen Katalysatoren polymerisiert wurden,

gibt Tab. 4-44.

Tab. 4-44: Abhingigkeit der Diffusionskoeffizienten von der PartikelgroB3e bei 70 °C
und 5 bar fiir verschiedene Polymerproben polymerisiert in Fliissigphase mit
unterschiedlichen Katalysatoren.

Polymerprobe Derr x10""
(Flussigphase) (m2/s)
350 um 450 um 625 pm

Kat.1 (PP128) - 6,7 13,0
Kat.1 (PP150) 4.1 - 11,0
Kat.2 (PP154) 4,3 - 11,0
Kat.2 (PP161) 4,3 - 13,0
Kat.3 (PP164) - 6,3 15,0
Kat.4 (PP195) - - 12,0

Fiir Polymere, die mit unterschiedlichen Katalysatoren hergestellt wurden, konnten fiir jeweils
gleiche mittlere Partikelgrofen keine signifikanten Unterschiede in den effektiven Diffusions-
koeffizienten ermittelt werden. Dieses Resultat war zunichst unerwartet, weil die in-situ
getrigerten Katalysatoren (Kat.1 und Kat.2) selbst eine viel geringere Porositit als z.B. der
S10,-getridgerte Katalysator (Kat.3) aufweisen (vgl. Tab. 3-1, S.56) und diese meist auch

einen Einfluss auf die Polymermorphologie besitzt.

Bekannt ist, dass getridgerte porose Katalysatoren auch pordse Polymere erzeugen. Das heil3t,
die Morphologie der Katalysatorpartikel findet sich im Polymer wieder, jedoch ist ein

Einfluss der Porositit auf den effektiven Diffusionskoeffizienten nicht auszumachen.

Interessanterweise ergab die Analyse der Oberfldache der Polymerpartikel, hergestellt mit den
verschiedenen Katalysatoren, jedoch einen engen Bereich zwischen 2 und 5 m?/g, der damit
deutlich unterhalb der Oberfliche der extern getrigerten Katalysatoren lag. Zur weiteren
Aufkldrung der zuvor genannten Befunde wurde die Elektronenmikroskopie zur Struktur-

analyse der Polymerpartikel eingesetzt.
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So zeigen zwar die Partikel des mit Kat.3 hergestellten Polymers eine ausgeprigte Porositit
im Innern der Partikel, die jedoch zahlenméBig in der gleichen Groflenordung liegt wie die

Porositit der mit in-situ getrigerten Katalysatoren hergestellten Polymere.

Fiir alle bis hierhin erwédhnten Sorptionsmessungen wurde das aus dem Reaktor erhaltene
Polymerpulver analysiert. Zusitzlich wurde noch ein Vergleich von Polymerpulver und
Polymermembran beziiglich der Monomerdiffusion durchgefiihrt. Die ermittelten Werte fiir

die Diffusionskoeffizienten enthilt Tab. 4-45.

Tab. 4-45: Vergleich der effektiven Diffusionskoeffizienten im Polymerpulver
und in der Polymermembran

Polymerprobe Art der Probe De x10""
(m2/s)
PP 138 Pulver (450 um) 4,5
(Gasphase) Membran (400 pm) 1,0
PP 122 Pulver (625 um) 6,0
(Flissigphase)  Membran (400 pm) 0,9

Die Diffusionskoeffizienten in der Membran sind deutlich kleiner als im Polymerpulver. Da
die Polymermembranen keinerlei Porositiit aufweisen, kann man die Diffusionskoeffizienten

als molekulare Diffusionskoeffizienten bezogen auf die Polymerphase betrachten.

Da der Diffusionskoeffizient unabhingig vom Diffusionsweg sein sollte, wurde die Diffusion
in zwei Membranen unterschiedlicher Stirke untersucht. Die Vergroerung des Diffusions-
weges um das Zweieinhalbfache, dargestellt in Tab. 4-46, bestitigte die Unabhidngigkeit des

Diffusionskoeffizienten von der Diffusionslénge.

Tab. 4-46: Vergleich der Diffusionskoeffizienten in Polymermembranen
unterschiedlicher Stirke

Polymerprobe Membranstarke Dgyx10"
(um) (m?/s)
Membran 1 400 0,9
Membran 2 400 1,0
Membran 3 1000 1,0

Membran 4 1000 1,1
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Bei verschiedenen Sorptionstemperaturen wurde der Einfluss des Drucks auf die Diffusion
untersucht. Entsprechende Sorptionskurven zeigen Abb. 4-73 bzw. Abb. 4-74. Je niedriger die
Sorptionstemperatur ist, desto groer wirkt sich der Druck auf die Diffusion aus. Je hoher der
Druck ist, desto groBer werden die Diffusionskoeffizienten, da die Molekiile durch die von

auflen wirkenden Krifte schneller in die Polymermatrix ,,gedriickt* werden.

Bei 70 °C ist die Diffusion so schnell, das der Druck fast keinen Einfluss auf die Diffusion

zeigt. Die ermittelten Diffusionskoeffizienten enthilt Tab. 4-47.
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Abb. 4-73 Gemessene und angepasste Sorptionsisothermen bei 25 °C und unterschiedlichen Propylendriicken
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Abb. 4-74: Gemessene und angepasste Sorptionsisothermen bei 70 °C und unterschiedlichen Propylendriicken
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Tab. 4-47: Druckabhingigkeit von D bei verschiedenen Sorptionstemperaturen (Polymer
hergestellt mit Kat.1 in Fliissigphase, mittlere Partikelgrofe 625 um)

Pcs Des x10"" (m?/s)
(bar) bei 25 °C bei 70 °C
1 0,1 11
3 0,2 11
9 0,7 12
8 1,4 13
10 1,6 14

Die Temperaturabhingigkeit der Diffusion ldsst sich ebenfalls nach Arrhenius beschreiben.

_Eaaif
RT

(4.38)
Deﬂ = DO e
Die Abb. 4-75 zeigt die Arrhenius Auftragung der effektiven Diffusionskoeffizienten von

Polymerpartikeln unterschiedlicher PartikelgroBenfraktionen. Die ermittelten Aktivierungs-

energien werden in der Tab. 4-48 zusammengefasst.
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Abb. 4-75: Arrhenius-Auftragung der effektiven Diffusionskoeffizienten von Polymerpartikeln verschiedener
GroBenfraktionen
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Tab. 4-48: Abhidngigkeit der Aktivierungsenergie der Diffusion von der PartikelgroBe fiir
verschiedene Polymerproben im Temperaturbereich von 25-70 °C

Polymerprobe PartikelgréBe En g D,
(mit Kat. 1) (pm) (J/mol) (m?/s)
Flussigphase 350 27105 5,6239E-07
(PP128) 625 20618 1,6174E-07
Flissigphase 350 28555 6,4655E-07
(PP136) 450 21623 6,5804E-08
Gasphase 250 30021 7,4358E-07
(PP146) 450 21592 6,8807E-08

Mit zunehmender Partikelgrole sinkt die Aktivierungsenergie. Fiir gleiche PartikelgroB3en-
fraktionen unterschiedlicher Polymerproben (polymerisiert mit dem gleichen Katalysator)
wurden anndhernd die gleichen Aktivierungsenergien ermittelt. Die Fehlergrenze fiir die

Aktivierungsenergie betrigt jeweils + 2 kJ/mol.

Die Abhiingigkeit der Aktivierungsenergie von der PartikelgroBe steht in Ubereinstimmung
mit der Abhédngigkeit der effektiven Diffusionskoeffizienten von der PartikelgroBBe. Eine noch
grofere Aktivierungsenergie, verglichen mit der Aktivierungsenergie der kleinsten
untersuchten PartikelgroBBenfraktion, wurde fiir die Polymermembran mit Ex = 38340 J/mol

ermittelt.

4.6.2 Modellierung mit dem Uniform-Site-Modells

Fir die Modellierung des Stoff- und Wéirmetransports wéahrend der Polymerisation sind
zunichst weitere thermodynamische Stoffdaten fiir Monomer und Polymer erforderlich. Dazu
zdhlt die Temperaturabhéngigkeit der spezifischen Wirmekapazitit von Propylen, die iiber
einen Ansatz von SMITH et al. ** berechnet wurde. Die zugehorigen Parameter dafiir enthilt

Tab. 4-49.

C

(a+BT+CT?) (4.39)

p.C3
Cs
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Tab. 4-49: Koeffizienten zur Bestimmung der spezifischen
Wirmekapazitéit von Propylen

A B C
() (K" (K?)
1,637 2,27E-02 -6,92E-06

Die Dichte des Monomers ergibt sich aus dem idealen Gasgesetz.

e = pM ¢, (4.40)
S RT
Fiir die Bestimmung des Warmeleitfahigkeitskoeffizienten und der dynamischen Viskositit

wurden Werte bel verschiedenen Temperaturen aus ULLMANN’s Enzyklopiddie [116]

entnommen (vgl. Tab. 4-50) und linear interpoliert.

Tab. 4-50: Dynamische Viskositdten und Wirmeleitfahigkeits-
koeffizienten fiir Propylen

T Acs Ncs
(K) (W-m™-K" (Pass)
298,15 1,84E-02 8,40E-06
348,15 2,40E-02 9,80E-06

Fir Polypropylen wurde als Dichte 900g/l wund fir die Wirmekapazitit

C, pp=1,93J/(g'K) 71 yerwendet. Beide Werte wurden vereinfachend als temperatur-

unabhiingig betrachtet.

Fir die Reaktionsenthalpie AH, geben BRANDRUP und IMMERGUT 18] einen Wert von
-104000 J/mol an. Die Sorptionsenthalpie wurde in Kap. 4.3 mit A4H; =-17083 J/mol

bestimmt.

Fiir die Diffusion wurde D, , mit 1,365 10° m%/s sowie eine effektive Aktivierungsenergie

E 4y von 27349 J mol™ ermittel.
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Die Arrhenius-Parameter fiir die Diffusion wurden iiber einen PartikelgroBBenbereich von 250
bis 625 um gemittelt, da eine Abhingigkeit vom Partikelradius gefunden wurde. Durch
Verwendung eines Mittelwertes als Vereinfachung wurde fiir die Simulation mit dem
Stofftransportmodell auf einen expliziten funktionellen Zusammenhang des Diffusions-

koeffizienten vom Partikelradius verzichtet.

Als prozessspezifische Groen kommen noch die Riihrerdrehzahl N, (4,75 s und der

Riihrerdurchmesser d, (3,9 cm) hinzu.

Simulationsergebnisse

Fiir die folgenden Rechnungen wurde aus Griinden der Vergleichbarkeit mit dem reinen
chemischen Modell ebenfalls eine Reaktionsordnung von v =25 fiir die Deaktivierung
eingesetzt. Entsprechend dem in Kap. 4.4.3 beschriebenen Vorgehen, wurden folgende in

Tab. 4-51 aufgefiihrten Arrhenius-Parameter ermittelt.

Tab. 4-51: Ermittelte kinetische Parameter nach dem Uniform-Site-Modell fiir die
Polymerisisation mit Kat.1

Pcs Eap K Eag Ky,

(bar) (J/mol) (mol/ls™) (J/mol) (17s)
5 18983 2,142E+04  -16775 1,1E+10
10 18966 8,527E+04 -28458 9,1E+08

Fiir die Parameter der Wachstumsreaktion findet sich eine grofe Ubereinstimmung zwischen
beiden Polymerisationsdriicken. Die Aktivierungsenergien des Wachstums sind kleiner als

beim rein chemischen Modell, da sich ein Teil im Stofftransport auswirkt.

Einen Vergleich zwischen Experiment und Simulation mit dem USM-Modell stellt Abb. 4-76

dar. Die Qualitit der Anpassungen an die Experimente ist vergleichbar mit dem kinetischen

Modell.
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Abb. 4-76: Vergleich von Experiment und Simulation mit dem USM-Modell. Polymerisation mit Kat.1 bei 10
bar und A=25 °C, B=35 °C, C=55 °C, D=70 °C

Das in Abb. 4-76 gezeigte Beispiel stellt eine gute Ubereinstimmung mit dem Experiment

dar. Als weitere VergleichsgroBe zwischen Simulation und Experiment kann der mittlere

Partikelradius herangezogen werden. So enthidlt Abb. 4-77 den zeitlichen Verlauf des

Partikelradius fiir verschiedene Polymerisationstemperaturen. Die stirkste Zunahme des

Partikelradius, bezogen auf die anfidngliche Katalysatorkorngroe erfolgt in den ersten 10 min

der Polymerisation.
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Abb. 4-77: Zeitlicher Verlauf des Partikelradius fiir verschiedene Polymerisationstemperaturen, polymerisiert
mit Kat.1 bei 10 bar

Der Endwert des mittleren Partikeldurchmessers aus der Simulation kann dann mit dem
Mittelwert aus der PartikelgroBenverteilung d' des Polymers verglichen werden. Fiir die
Bestimmung des mittleren Partikelradius wird nach der Methode von Rosin, Rammler,
Sperling, Bennett (RRSB) 1T die Durchgangssumme Dy, der Partikel gegen die Partikel-
groBle jeweils logarithmisch aufgetragen, dargestellt in Abb. 4-78. Entsprechende Werte fasst
Tab. 4-52 zusammen. Der mittlere Partikeldurchmesser d’ entspricht dann der Partikelgrofe

bei einer Durchgangssumme von 63,2 % oder der entsprechenden Riickstandssumme Rg;,,

von 36,8 %.
Dy =100 — Z Wpp; 100 =100 - Rg,, (4.41)

Tab. 4-52 Auswertung der PartikelgroBBenverteilung einer Probe polymerisiert mit Kat.1 bei 10 bar und 55 °C

SiebgréBe Mpp Massenanteil Rickstandssumme Durchgangssumme
(Um) ) (%) (%) (%)
Boden 0,053 0,2 100,0 0,0
100 0,723 3,4 99,8 0,2
200 1,724 8,0 96,4 3,6
300 1,594 7,4 88,4 11,6
400 4,445 20,7 80,9 19,1
500 11,007 51,3 60,2 39,8
750 1,557 7,3 8,9 91,1

1000 0,364 1,7 1,7 98,3
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Abb. 4-78: RRSB Auftragung zur Bestimmung der mittleren Partikelgroe

Nach der RRSB-Methode wurde d’ mit 610 um bestimmt. Aus der Simulation mit dem
Partikelmodell ergab sich ein Wert von 560 pm. In Anbetracht der uneinheitlichen
Siebabstdnde spricht der Unterschied zwischen Experiment und Simulation von 8 % durchaus

fiir das verwendete Partikelmodell.

Im Folgenden sollen nun direkt die Einfliisse der Transportvorginge untersucht werden.
Modellierungen dazu wurden nur fiir die Gasphasenpolymerisation durchgefiihrt, da dort die
Wirmeabfuhr schlechter als in der Fliissigphasenpolymerisation ist. Den zeitlichen Verlauf
der Partikeltemperatur zeigt Abb. 4-79. Im linken Diagramm (A) wird ersichtlich, dass die
Partikeltemperatur als quasi-konstant angesehen werden kann. Damit kann das Partikel
unabhiingig von der gewdhlten Versuchstemperatur im Wesentlichen als isotherm angesehen

werden.

Zu Beginn der Polymerisation ist jedoch ein minimaler Temperaturanstieg zu erkennen, der
aus einer hohen anfinglichen Reaktionsgeschwindigkeit resultiert. Eine Auflosung des

anfanglichen Temperaturanstiegs zeigt die Abb. 4-79 (B) auf einer entsprechend verkiirzten

Zeitskala.

Die Temperaturerhohung betridgt in dem Fall lediglich 0,3 K. Maximal wurde fiir Kat.4, der
die hochste Reaktionsgeschwindigkeit besitzt, ein Temperaturanstieg von 1 K ermittelt. Ein

Einfluss des Wirmetransprots auf die Polymerisationsrate kann somit vernachlédssigt werden.
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Abb. 4-79: Zeitlicher Verlauf der Partikeltemperatur der Polymerisation mit Kat.1 bei 10 bar modelliert mit dem
USM-Modell A = gesamte Polymerisationszeit, B anfinglicher Verlauf der Partikeltemperatur

Dies ist im Wesentlichen auf die vergleichsweise hohen Nusselt-Zahlen ( Nu =48 bei einem
Druck von 5 bar bzw. Nu =66 bei einem Druck von 10 bar) zuriickzufiihren, die einen guten
Wirmeiibergang zwischen Partikel und Gasphase beschreiben. Der Einfluss des Stoff-
transportes kann anhand des zeitlichen Verlaufs des Thiele-Moduls entnommen werden,

dargestellt in Abb. 4-80.
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Abb. 4-80: Zeitlicher Verlauf des Thiele-Moduls am Beispiel der Polymerisation mit Kat.1 bei 10 bar und 25 °C

Das Thiele-Modul fillt iiber die ganze Polymerisationszeit monoton ab. Dies bedeutet, dass
sich mit der Zeit die Bedeutung der Diffusion verringert und das System immer stirker

reaktionskontrolliert wird.
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Wihrend die Anzahl aktiver Zentren kontinuierlich durch Deaktivierung abnimmt und die
Konzentration der katalytischen Spezies aufgrund des Partikelwachstums sinkt, nimmt im
Gegenzug der diffusive Monomerstrom bedingt durch die wachsende Partikeloberflache
deutlich zu. Somit verliert der Stofftransport immer mehr an Einfluss und die Chemie

bestimmt die Polymerisationsgeschwindigkeit.

Der Wert des Thiele-Moduls beschreibt letztendlich den Einfluss des Stofftransportes. Fiir den
Fall dass Stofftransport vernachlidssigt werden kann, geben THOMAS und THOMAS 11201 einen
Grenzwert fiir das Thiele-Modul von 0,2 an. Werte grofler als 5 weisen hingegen auf einen
starken Stofftransporteinfluss hin. In den vorliegenden Versuchen betrug das anfidngliche
Thiele-Modul etwa 25, fiel aber innerhalb der ersten drei Minuten auf unter 5 (s. dazu auch
Abb. 4-80). Demzufolge spielt der Stofftransport iiber die gesamte Reaktionsdauer nur eine

untergeordnete Rolle.

Zusammenfassend ist zu sagen, dass der Wirmetransport in den simulierten Systemen keinen
Einfluss auf die Polymerisation hat, wihrend der Stofftransport nur im Anfangsbereich einen
miBigen Einfluss besitzt. Dies deckt sich mit dem zuvor beschriebenen Befund, dass der
effektive Diffusionskoeffizient mit zunehmender Partikelgrofe steigt. Ursache ist die
Anderung der Partikelmorphologie mit der Polymerisationszeit, was in Kap. 4.2.2 dargelegt

wurde.
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5 Zusammenfassung

In der vorliegenden Arbeit wurde die Polymerisation von Propylen mit neuartigen Ziegler-
Natta-Katalysatoren, entwickelt bei Borealis Polymers Oy, hinsichtlich der Kinetik sowie der
Polymereigenschaften untersucht. Experimente dazu wurden in einem 100 ml Miniautoklav in
Fliissig- sowie in Gasphase unter variierten Reaktionsbedingungen durchgefiihrt. Verglichen
wurden dabei zwei in-situ getrdgerte unpordse Katalysatoren (Kat.1 u. Kat.2) und sowie zwei

extern auf Si0, (Kat.3) oder MgCl, getrigerte porose Katalysatoren (Kat.4).

Ein Vergleich der verwendeten Katalysatoren zeigte, dass auch unpordse Katalysatoren
vergleichgleichbare Aktivititen wie pordse Katalysatoren erzielen konnen. Dabei findet
ebenfalls eine Fragmentierung des unpordsen Katalysators statt, die dhnlich schnell wie beim
Kat.4 verlduft. Dem gegeniiber weist der SiO, getrdgerte Kat.3 die geringste Aktivitit auf, da
die Katalystorfragmentierung viel langsamer ist, und deshalb von Beginn an weniger aktive

Zentren fiir die Polymerisation zur Verfiigung stehen.

Dartiber hinaus wurde eine Replikation der Morhologie des Katalysators auf das Polymer, die
von der Synthese und vom Trigermaterial abhiingt, elektronenmikroskopisch nachgewiesen.
Mit MgCl, als Tréger (in-situ und extern) entstanden sphirische Partikel, wihrend der Silika
getragerte Katalysator unregelméBig geformte Partikel produzierte, die mit 370 g/l eine
niedrigere Schiittdichte besallen als alle anderen mit 440 g/l. Anders als die extern getriagerten
Katalysatoren, die kompakte und pordse Polymerpartikel erzeugten, produzierten die in-situ
hergestellten = Katalysatoren unpordse und unterschiedlich stark aufgebrochene
Polymerpartikel. Sorptionsmessungen des Polymerpulvers zeigten fiir alle Katalysatoren eine
zunehmende Monomerdiffusion mit zunehmendem Partikelradius. Durch die beobachtete
zunehmende Aufspaltung bzw. Porositit der Partikel, reduziert sich die effektive

Diffusionslédnge fiir das Monomer in der Polymermatrix.

Fiir die Fliissigphasenpolymerisation wurden die Aktivitits-Zeit-Verlaufe mit einer neuen
Methode ermittelt. Danach wurde aus dem experimentell beobachteten Druckabfall wihrend
der Polymerisation mit Hilfe von Phasengleichgewichtsberechnungen die Anderung der
Zusammensetzung der Reaktionsmischung im Reaktor berechnet, aus der dann die Aktivitits-

Zeit-Verlaufe abgeleitet werden konnten.
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Der Druckabfall resultiert aus einer Anderung des Dampfdrucks der Mischung
Pentan/Propylen sowie aus der Anderung des Partialdrucks des Stickstoffs (Inertgas) durch

die Volumenkontraktion der Reaktionsmischung wihrend der Polymerisation.

Allgemein zeigten Aktivitits-Zeit-Verldufe ausgehend von einer Anfangspolymerisationsrate
einen stetigen Geschwindigkeitsabfall. Unter den vorliegenden Reaktionsbedingungen (Pre-
Aktivierung/Pre-Polymerisation) war keine Aktivierungsphase erkennbar. Daher wurde die
Kinetik mit einem einfachen Modell, bestehend aus Wachstums- und Deaktivierungsreaktion,
modelliert. Der Geschwindigkeitsabfall ist abhingig vom Polymerisationsprozess, was sich in
unterschiedlichen Reaktionsordnungen fiir die Deaktivierung (v =1 fiir Fliissigphase sowie
v=25 fir Gasphase) ausdriicken lieB. Hauptgrund fiir den hoheren Wert bei der
Gasphasenpolymerisation ist der Einfluss der Aktivierungslosung auf das Deaktivierungs-
verhalten. So kann die Aktivierungslosung inaktive Zentren reaktivieren aber auch aktive
Zentren durch Uberreduktion des Titans deaktivieren. Bei der Fliissigphasenpolymerisation ist
dieser Einfluss unbedeutend, da die Aktivierungslosung durch das vorliegende fliissige
Monomer verdiinnt wird. Experimente in Gasphase ohne Anwesenheit der
Aktivierungslosung konnten ebenso wie die Fliissigphasenpolymerisation mit einer

Reaktionsordung von 1 fiir die Deaktivierung beschrieben werden.

Die Auswertung der Polymerisationskinetik ergab fiir die Gasphasenpolymerisation
Aktivierungsenergien zwischen 28 und 39 kJ/mol (ohne Kat.3), die kleiner als bei der
Fliissigphasenpolymerisation (65 und 83 kJ/mol) sind. Die effektiven Aktivierungsenergien
der Deaktivierungsreaktion liegen zwischen -18 bis 56 kJ/mol und sind abhingig von
Katalysator und Polymerisationsprozess. Die Variationsbreite dieser Werte ist in erster Linie
auf das unterschiedliche Fragmentierungsverhalten der Katalysatoren zuriickzufiihren und
andererseit auf die Rolle der Aktivierungslosung bei der Polymerisation. Negative Werte
bedeuten, dass sich der Deaktivierungsprozess aus mehreren Teilreaktionen zusammensetzt,

die gegenldufig arbeiten.

Die analysierten Polymerproben wiesen monomodale Molmassenverteilungen mit einer
Polydispersitiat zwischen 4 und 7 auf. Mit zunehmender Temperatur veringern sich die
mittleren Molmassen, da es verstirkt zu Ketteniibertragungen kommt. Die Molmassen-
verteilung wurde unter Annahme von zwei bzw. drei aktiven Zentren, die jeweils von Beginn
an vorliegen, sowie unter Beriicksichtigung der Ketteniibertragung auf das Monomer

modelliert. Das Dreizentrenmodell gibt die experimentellen Daten am besten wieder.
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Der Einfluss des Stoff- und Wiarmetransports auf die Polymerisationsgeschwindigkeit wurde
mit Hilfe des Uniform-Site-Modells abgeschitzt. Der Wirmetransport ist bei beiden
Polymerisationsprozessen so schnell, dass keine Temperaturgradienten im Partikel auftreten.
Der Stofftransport besitzt seinen groften Einfluss in den ersten 10 min und reduziert sich

dann mit fortschreitender Reaktion.

Die in dieser Arbeit beschriebene neue Methode zur Bestimmung der Kinetik aus dem
Druckabfall bei Fliissigphasenpolymerisationen ist besonders fiir die Prozesse interessant, die
zuerst in Fliissigphase gestartet und dann in Gasphase weitergefiihrt werden. Der grofite
Vorteil ist der relativ geringe Messaufwand, da lediglich ein priziser Druckmesser benotigt
wird. Die Auswertung ist auf den ersten Blick anspruchsvoll, kann jedoch auch als Online-

MeBmethode eingesetzt werden, um den Umsatz im Reaktor zu verfolgen.
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6 Anhang
Tab. 6-1 Ubersicht zur Gasphasenpolymerisation ohne Anwesenheit der Aktivierungslosung und ohne Donor
Kat. Tr p  m(Kat) tpoym. m(PP) R, Bezeichnung Besonderheit
(°C) (bar) (mg) (h) (9 (kgeplgrh™)
3 10 1 0.18 0.5 PPO75
Kat1 25 3 qg 1 0.18 05 PP078
3 10 1 0.13 0.4 PP099
5 10 1 0.56 1.5 PP069
5 10 1 0.64 1.8 PP073
5 10 1 0.61 1.7 PP074
7 10 1 1.67 4.6 PP100
3 10 1 0.34 1.0 PPO076
3% 3 10 1 0.37 11 PPO79
3 10 1 0.21 0.6 PP095
5 11 0.4 - - PPO085 Versuch abgebrochen
5 10 1 0.75 21 PP066
5 10 1 0.84 2.4 PP067
5 10 1 1.15 3.3 PP080
5 10 1 - - PPO082 Versuch abgebrochen
5 10 1 1.31 3.8 PP083
5 10 1 1.29 3.6 PP084
5 10 1 0.57 1.6 PP086 C;-Zufuhr unterbrochen
5 10 1 0.52 1.5 PP087 C;-Zufuhr unterbrochen
5 10 1 0.55 1.6 PP088 C;-Zufuhr unterbrochen
5 10 1 0.56 1.6 PP089 C;-Zufuhr unterbrochen
5 10 2 1.51 2.2 PP068
5 10 2 1.09 1.5 PP090
7 11 1 2.05 5.6 PP101
45 5 5 1 0.97 5.4 PP047
3 10 1 0.52 1.5 PP096
55 3 10 1 0.79 22  PP097
3 10 1 0.85 2.4 PPQO77
5 10 1 0.98 2.7 PP063
5 10 1 0.97 2.7 PP064
5 10 1 1.63 4.5 PP065 Kat. bei 35°C aktiviert
5 10 1 0.76 2.1 PP091
5 10 1 0.71 2.0 PP092
7 5 1 0.51 29  PP102 Druckregler defekt
3 10 1 0.19 0.5 PP0O71
0 3 10 1 0.56 15  PPO72
3 20 1 0.82 1.2 PP094
3 10 1 - - PP098 Versuch abgebrochen
5 6 0.33 0.03 0.4 PP028
5 6 0.5 0.08 0.8 PP052

Fortsetzung néchste Seite
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Kat. Tr p  m(Kat) tpoym. m(PP) R, Bezeichnung Besonderheit
(°C) (ba) (mg) (h) (@) (Kgee/gr'h’)

5 6 0.57 0.11 1.0 PP110

Kat1 70 g 5 0633 013 12 PP048
5 5 0.7 - - PP114
5 5 0.75 0.04 0.3  PPO051
5 5 0.77 - - PP113
5 5 1 0.41 2.4 PP020
5 5 1 0.51 29 PP021
5 5 1 0.57 3.2 PP022
5 5 1 0.56 3.2 PP023
5 5 1 0.65 3.7 PP024
5 5 1 0.17 0.9 PP025 aktiviert mit doppelter Menge
5 6 1 0.32 1.6 PP026 aktiviert mit doppelter Menge
5 5 1 0.96 55 PP027 mit Prepolymerisation
5 5 1 0.41 2.3 PP029
5 5 1 0.28 1.5  PP030
5 5 1 0.47 2.6 PP031
5 6 1 0.12 0.6 PP032 Ohne Reinigung
5 5 1 0.73 42  PP033 Ohne MAO-Saule
5 5 1 1.09 6.2 PP034 Ohne MAO-Saule
5 5 1 0.36 1.9 PP035
5 5 1 0.82 4.7 PP036
5 5 1 1.08 5.7 PP037
5 5 1 1.17 6.7 PP038
5 5 1 0.42 2.4 PP039
5 5 1 0.80 4.2 PP040
5 6 1 1.41 6.7 PP041
5 10 1 1.21 3.4 PP042
5 10 1 1.33 3.7 PP043
5 5 1 0.57 3.4 PP044
5 5 1 0.70 4.1 PP045
5 5 1 0.52 3.0 PP049
5 5 1 0.63 3.6  PP050
5 10 1 0.89 25 PP053
5 5 1 0.04 0.2 PP054
5 5 1 0.16 0.9 PPO055
5 10 1 0.34 0.9 PPO056
5 10 1 0.34 0.9 PP057
5 10 1 0.31 0.8 PPO058
5 10 1 0.59 1.7  PP059
5 10 1 0.97 2.7 PP060
5 10 1 0.58 1.6  PPO061
5 10 1 0.92 2.5 PP062
5 10 1 0.49 1.4 PP093
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Tab. 6-2 Versuchsiibersicht zur Gasphasenpolymerisation mit Anwesenheit der Aktivierungslosung

Kat. Tgr Pr m(Kat) tpoym. mM(PP) R, Bezeichnung Lsg.M Besonderheit
(°C) (bar) (mg) (h)  (9) (Kgep/gr:h™)
5 5 - - - PP296 Heptan Versuch abgebrochen
Katl 25 5 52 ¢ 0.4 19 PP129  Pentan
5 5.2 1 0.8 4.3 PP130 Pentan
5 5 1.73 1.5 51 PP301 Heptan
5 52 3 1.8 3.2 PP131 Pentan
5 10 3 5.2 5.0 PP239 Heptan
10 10 3 12.4 11.8 PP251 Heptan
10 10 3 11.2 10.7 PP257 Heptan
10 10 3 12.2 11.6  PP270 Heptan
10 10 3 11.3 10.8 PP276 Heptan
4 52 3 2.0 3.6 PP132 Pentan
% 5 5 2 3.2 91 PP299  Heptan
5 10 3 8.4 8.0 PP238 Heptan
5 10 3 7.5 7.1 PP242 Heptan
10 5 0.87 3.8 248 PP289 Heptan
10 5 1 4.6 26.3 PP290 Heptan
10 10 1.77 129 20.8 PP253 Heptan
10 10 3 17.9 17.0 PP255 Heptan
10 10 3 17.9 17.0 PP275 Heptan
45 10 10 3 19.0 18.1 PP279 Heptan
5 52 1 0.3 1.7 PP133 Pent/Hept
% 5 5 1 - - PP134  Pent/Hept
32 5 1 0.6 3.3 PP135 Pentan
3,2 10 1.5 2.9 55 PP137 Pentan
32 10 2 3.6 5.1 PP148 Pentan
32 10 3 5.6 5.3 PP227 Pentan
5 10 3 9.1 8.7 PP231 Heptan
5 10 3 5.8 55 PP232 Heptan
5 10 3 8.7 8.3 PP262 Heptan
5 10 3 8.7 8.3 PP297 Heptan
5 10 3 7.8 7.4 PP303 Heptan ohne Donor
32 10 3.17 5.2 4.7 PP138 Pentan
5 5 5 3.2 3.7 PP136 Pentan
5 5 1.4 PP302 Heptan Versuch abgebrochen
10 3 0.83 23 26.0 PP308 Heptan Ruahrer ausgefallen
10 5 1.5 6.3 24.0 PP291 Heptan
10 10 3 25.1 23.9 PP254 Heptan

Fortsetzung néchste Seite
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Kat. Tgr pr m(Kat) tpgym mM(PP) R, Bezeichnung Lsg.M Besonderheit
(°C) (bar) (mg) (h)  (9) (Kgeplgrh™)
5 5 1 - - PP143 Pent/Hept  Versuch abgebrochen
Kat1 70 55 4 1 - - PP144 Pentan Versuch abgebrochen
22 10 2 1.5 22 PP139 Pentan
5 10 3 4.9 4.7 PP233 Heptan
2,2 10 4 2.3 1.7 PP145 Pentan
22 10 5 2.9 1.6 PP146 Pentan
22 10 - - - PP140 Pentan Versuch abgebrochen
2,2 5 - - - PP142 Pentan Versuch abgebrochen
22 10 - - - PP147 Pentan Versuch abgebrochen
10 10 3 12.6 12.0 PP252 Heptan
10 10 333 21.0 18.0 PP307 Heptan 10 Min.Prepolym.bei 25°C
35-70 5 10 538 17.0 9.0 PP298 Heptan  Drehzahl u.Temp. variiert
5 10 3 2.1 23 PP216 Pentan
Kat2 25 5 10 - - - PP300 Heptan ohne Scavengerldsg.
5 10 3 2.2 2.4 PP339 Heptan
10 10 3 5.2 5.7 PP306 Heptan
4 10 3 4.1 45 PP217 Pentan
% 5 10 3 2.8 31 PP243  Heptan
10 10 3 6.2 6.8 PP267 Heptan
32 10 2 1.6 26 PP213 Pentan
% 32 10 3 35 39 PP218  Pentan
5 10 3 3.9 4.3 PP244 Heptan
32 5 4 1.9 3.2 PP141 Pentan
32 10 4 2.2 1.8 PP214 Pentan
10 10 3 10.1 11.2 PP266 Heptan
22 10 3 0.8 0.9 PP219 Pentan
0 5 10 3 2.0 22 PP245  Heptan
5 5 - - - PP212 Pentan Versuch abgebrochen
10 10 3 6.9 7.7 PP274 Heptan
25 10 10 3 3.2 3.6 PP304 Heptan
Kat.3 4 10 3 2.1 24 PP225  Pentan
% 5 10 3 1.4 16 PP240  Heptan
10 10 0.25 0.9 123  PP273 Heptan
10 10 3 7.5 8.6 PP292 Heptan
10 10 3 3.9 44  PP336 Heptan
45 10 10 3 9.7 111 PP294 Heptan
32 10 0.317 0.3 3.2 PP228 Pentan nur 1 Min. Aktivierungszeit
S 5 10 06 04 23 PP226  Pentan Katalysator tot
5 10 3 1.6 1.8 PP229 Heptan
10 10 3 7.2 8.3 PP265 Heptan
10 10 3 71 8.2 PP293 Heptan
5 10 0.85 0.4 1.8 PP241 Heptan
0 10 10 3 4.8 55 PP337  Heptan
10 10 3 5.0 5.7 PP338 Heptan

Fortsetzung nichste Seite
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Kat. Tg Pp  m(Kat) tpoym mM(PP) R, Bezeichnung Lsg.M Besonderheit
(°C) (ba) (mg) (N (@ (kgee/grch™)
5 15 3 5.9 6.2 PP220 Pentan
Kat4 25 5 45 3 5.8 61 PP237  Heptan
5 15 3 54 5.7 PP260 Heptan
5 15 3 55 5.8 PP264 Heptan
10 7.5 0.6 1.6 16.4 PP283 Heptan
10 75 0.85 2.0 14.7 PP284 Heptan
10 7.5 2 3.1 9.8 PP282 Heptan
10 15 3 9.6 10.2  PP250 Heptan
10 15 3 9.9 10.5  PP269 Heptan
10 15 3 8.5 9.0 PP277 Heptan
4 15 3 8.0 8.5 PP221 Pentan
% 4 15 3 9.0 95 PP223  Pentan
5 15 3 9.7 10.3 PP236 Heptan
10 15 0.7 54 24.5 PP280 Heptan
10 75 125 3.6 18.1 PP285 Heptan
10 15 3 16.0 16.9 PP249 Heptan
10 7.5 3 4.7 9.9 PP271 Heptan
10 15 3 13.0 13.8 PP281 Heptan
10 7.5 1.52 5.8 24.0 PP287 Heptan
v 40 15 3 212 224 PP278  Heptan
32 15 3 12.9 13.7 PP215 Pentan
55 32 15 3 12.0 12.7 PP224 Pentan
5 15 3 14.9 15.8 PP230 Heptan
5 15 3 16.0 16.9  PP261 Heptan
10 7.5 1.5 8.6 36.2 PP286 Heptan
10 15 2.78 36.0 411 PP258 Heptan
10 15 3 33.4 35.3 PP246 Heptan
10 15 3 35.0 37.0 PP259 Heptan
10 15 3 33.6 35.6 PP268 Heptan
10 7.5 3 13.5 28.6 PP272 Heptan
10 75 3 15.5 32.8 PP305 Heptan
46 15 1 55 17.5 PP234 Heptan
0 22 15 3 2.2 23 PP222  Pentan
5 15 3 12.7 13.4 PP235 Heptan
5 15 3 111 11.7 PP295 Heptan
5 15 3.15 10.6 10.7 PP263 Heptan
10 75 125 5.6 28.4 PP288 Heptan Ruahrer ausgefallen
10 75 2 8.5 27.0 PP248 Heptan Ruahrer ausgefallen
10 15 2 33.8 53.7 PP256 Heptan
10 15 217 35.9 52.5 PP247 Heptan



6. Anhang

189

Tab. 6-3 Versuchsiibersicht zur Fliissigphasenpolymerisation

Kat. Te  m(Kat) tegym. m(PP) Ro Bezeichnung Besonderheit
(C) (mg) () () (kgeelgrrh”)
4 1 15 10.6  PP155
Kat1 25 g4 1 2.8 10.0  PP156
5 1 27 153  PP317
5 1 2.9 166  PP321
5 2 3.3 94  PP157
5 4 5.3 76  PP158
5 6.8 7.1 60 PP159
5 0.3 0.9 14.9 PP117 kaum fl. Propylen im Reaktor
35 5 06 5.2 46.7  PP309 Rihrer ausgefallen
5 1 43 246 PP126
5 1 47 26.9  PP313
5 1 6.1 349  PP331
5 1 9.7 55.7  PP320
45 5 1 10.0 571  PP322
5 1 8.0 457  PP325
25 0.4 1.7 351.9  PP205 mit H,
55 5 0.8 10.6 72.7  PP208
4 1 5.9 421 PP152
25 1 75 85.7  PP206
5 1 115 65.7  PP330
4 2 14.5 51.8  PP151
4 2 15.7 56.1  PP153
53 05 2.1 230 PP119
70 5 05 5.4 61.7  PP211
5 1 1.3 74  PP118
5 1 2.8 162  PP120
55 1 46 240  PP121
5 1 9.5 543  PP122
5 1 9.1 520  PP123
5 1 6.6 37.7 PP124 Ruhrerdrehzahl nur 107 (1/min)
5 1 2.9 166  PP127
5 1 4.0 229  PP128
4 1 13.5 96.4 PP150 Problem mit Thermostat-Regelung
25 1 2.0 227  PP314
4 2 5.2 186  PP149
10 05 1.1 72  PP183
Katz 25 4 05 05 67 PP184
10 1 15 50 PP182
5 1 0.8 51  PP185
5 1 27 17.7  PP188 mit H,
25 1 1.3 173 PP194 mit H,
5 4 3.3 55  PP160
35 10 1 3.2 105  PP312

Fortsetzung néchste Seite
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Kat. Te  m(Kat) tegym. mM(PP) Rp Bezeichnung Besonderheit
(C)  (mg) () () (kgpp/gr:h™)
10 0,1 1,2 30,1 PP186
Katz 55 49 o2 1,3 26,1 PP176
5 0,5 3,0 40,0 PP166 ohne Donor
5 0,5 6,9 91,7 PP189 mit H,, fl. Propylen aufgebraucht
10 0,5 2,9 19,0 PP191
2,5 0,75 10,1 179,6 PP207 mit H,
10 0,83 9,4 37,8 PP178 mit gesamter Aktivierungslsg.
10 1 1.1 3,7 PP171 ohne Aktivierungslsg.
10 1 7,9 26,3 PP192
2,6 1 10,7 137,2 PP190 mit H,
2,5 1 10,7 142,7 PP193 mit H,
2,5 1 10,7 142,7 PP200 mit H,
10 1,25 8,4 224 PP174
10 1,5 13,4 29,8 PP179 mit gesamter Aktivierungslsg.
10 1,5 13,8 30,7 PP180 mit gesamter Aktivierungslsg.
10 1,58 15,5 32,7 PP173
10 1,68 17,4 34,5 PP161
5 2 9,2 30,7 PP154
5 2 7,4 24,6 PP177
10 2,13 15,0 23,5 PP172
5 3,22 6,4 13,3 PP175 Leckage in Zuleitung
5 3,26 14,2 29,0 PP210
5 6,6 11,0 11,1 PP169 Leckage in Zuleitung
10,4 - - - PP168 kein fl. Propylen im Reaktor
10 24 26,0 3,6 PP170 vollstandig polymerisiert (rund 100%)
10 0,167 2,4 46,9 PP187
n 5 1 1,7 11,3 PP125
5 1 2,8 18,7 PP323
10 1,5 10,4 23,0 PP181
5 3 10,4 23,1 PP167
10 1 1,6 55 PP324
Kat3 25 4 2 1,3 43  PP165
5 1 0,8 5,8 PP311 Leckage in Zuleitung
3% 10 1 3.9 134  PP334
5 1 9,0 62,1 PP162 Polymer zusammengesintert
5% 5 1 5.8 400  PP163
5 1 1,2 8,1 PP326
10 1 4,5 15,5 PP328
10 1 6,2 21,4 PP329
10 1 5,4 18,6 PP332
10 1 5,9 20,3 PP333
2,5 3 3,3 15,2 PP201 mit H,, Kat. schnell deaktiviert
5 1 5,3 36,6 PP164
n 5 1 2,6 179  PP315
5 1 3,8 26,5 PP316
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Fortsetzung néchste Seite

Kat. Ts  m(Kat) tpgym. mM(PP) Rp Bezeichnung Besonderheit
(°C)  (mg) (h) (@) (kgep/grch™)
7,5 1 2,2 140  PP204
Kat4 25 75 o 35 11,1 PP196
7,5 1 45 286  PP310
B 75 1 4,1 26,1  PP318
75 1 53 33,7 PP327
45 75 1 9,5 60,0 PP319
75 05 9,3 1181  PP203
% 75 1 13,8 87,6  PP195
7,5 1 8,4 53,3 PP199 mit H,
7,5 1 10,4 66,0 PP202 mit H, fl. Propylen aufgebraucht
75 0,75 7.2 61,0 PP198

0 75 1 10,0 635 PP197
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GroBbuchstaben

A Freie Energie (Helmholtzsche Energie) J

A Wirme-/Stoffaustauschflidche m?
C,, Wirmekapazitit der Komponente 1 JK!
D Polydispersionsindex -

D Effektiver Diffusionskoeffizient m?/s
Dg,,, Durchgangssumme bei PartikelgroBenverteilungen -

E,, Aktivierungsenergie der Wachstumsreaktion J/mol
E, Aktivierungsenergie der Deaktivierungsreaktion J/mol
F Anzahl der Freiheitsgrade -

G Freie Enthalpie (Gibbssche Energie) J

G molare Freie Enthalpie (Gibbssche Energie) J/mol
H Enthalpie J

H molare Enthalpie J/mol
H; Henry-Konstante von Komponente 1 in Komponente j mol/(l bar)
AH ¢ Sorptionsenthalpie J/mol
K Koeffizient -

M Molmasse g/mol
N, Avogadrozahl -

N, Molenstrom Monomer mol/s
N n Anzahl wachsender Polymerketten der Linge n -

N, Anzahl “toter” Polymerketten der Linge n -

Nu Nusseltzahl -

Pr Prandtl-Zahl -

o) Wirme J

o Reaktionswirmestrom J/s

Oy Sorptionswérmestrom J/s
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0, Wirmeabfuhrstrom I/s

R Gaskonstante J/(mol K)
R, Polymerisationsrate kgpp/(gri-h)
R 00 anfingliche Polymerisationsrate kgpp/(grih)
Re Reynolds-Zahl -

S Entropie J/K

T Temperatur K

Ty KiihImitteltemperatur K

T kritische Temperatur K

U Innere Energie J

%4 Volumen m3

1% molares Volumen m?3/mol
Vkm kritisches Molvolumen m3/mol

w Arbeit Nm

X pedian Medianswert -

X, Umsatz zum Zeitpunkt t -
Kleinbuchstaben

a; Aktivitdt der Komponente i -

a Attraktionsparameter -

b Co-Volumen m3

C; Konzentration der Komponente 1 mol/l

¢ Konzentration aktiver Zentren mol/l

Cy Monomerkonzentration mol/l

Cpi spezifische Wirmekapazitit einer Komponente 1 J/(g'K)

d Partikeldurchmesser m

d’ mittlerer Partikeldurchmesser m

dg Riihrerdurchmesser m

fi Fugazitit der Komponente i bar

k Kopplungsgrad -
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bindrer Wechselwirkungsparameter in kubischen Zustandsgl.
Geschwindigkeitskonst. der Deaktivierung (Reak. Ord = v)

Wirmedurchgangskoeffizient (Fliissigkeit)

Wirmedurchgangskoeffizient (Gashase)

Geschwindigkeitskonstante des Wachstums

Geschwindigkeitskonst. der Ketteniibertragung

Masse einer Komponente i
Polymerkettenldnge

Molzahl der Komponente 1
Molzahl aktiver Zentren
anfiangliche Molzahl
Molenstrom einer Komponente i
Systemdruck

Druck der Komponente i

Dampfdruck
Radius
Segmentzahl

Zeit
Reaktionsordnung

Gewichtsanteil der Komponente 1

Stoffmengenanteil der Komponente 1 in der fliissigen Phase

Stoffmengenanteil der Komponente i in der Gasphase

Griechische Symbole

N

Attraktionsparameter

Wirmeiibergangskoeffizient

Gitterkonstante

1"/mol" s

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

1/(mol-s)
1/(mol-s)
kg

mol
mol
mol
mol/s
bar

bar

bar

W/(m?-K)
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1z Aktivitédtskoefficient der Komponente i -

0; Loslichkeitsparameter der Komponente 1 (cal/cm3)™?
X Wechselwirkungsparameter -

72 chemisches Potential der Komponente 1 J/mol

V1 Anzahl der Phasen -

/4 Zahl-Pi -

P; Dichte der Komponente i kg/m3

o, Volumenanteil der Komponente 1 -

o Fugazititskoeffizient der Komponente 1 -

w azentrischer Faktor -

o, Standardabweichung -

A Gammafunktion -

b Thiele-Modul -

Indices (tiefgestellt)

id
Kat.

krit

Part
red

Deaktivierung

ideales Gas, ideale Mischung
Katalysator

kritische GroBen

Mischung

Wachstum

Partikel

reduzierte Groflen

Indices (hochgestellt)

Gasphase
Fliissigphase
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Abkiirzungen

ABS Acrylsdure-Butadien-Styrol-Blockcopolymer
ASA Acrylnitril-Styrol-Acrylester-Blockcopolymer
G Propylen

Cs Pentan

CT Computertomographie

D-Donor Dicyclopentylmethoxisilan

ED externer Donor

EDX Energy-Dispersive X-Ray-Spektroskopie
EPS Expandierbares Polystyrol

GPC Gel-Permeations-Chromatographie

ID interner Donor

MAO Methylalumoxan

MW Molmasse (molar weight)

MWD Molmassenverteilung (molar weight distribution)
PE Polyethylen

PET Polyethylentherephthalat

RK Redlich-Kwong-Gleichung

PP Polypropylen

PR Peng-Robinson-Zustandsgleichung

PS Polystyrol

PTES Phenyltriethoxysilan (PhSi(OEt);)

PUR Polyurethan

PVC Polyvinylchlorid

REM Rasterelektronenmikroskopie

SAN Styrol-Acrylsédurenitril-Blockcopolymer
SRK Soave-Redlich-Kwong-Gleichung

TEA Triethylaluminium

USM Uniform-Site-Modell

VLE Dampf-Fliissig-Gleichgewicht (vapor liquide equilibrium)
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