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Abstract
Im Rahmen dieser Arbeit sind verfahrenstechnischen@agen fur die Massepolymerisation
von Butadien als l6semittelfreie Alternative flredHerstellung von Synthesekautschuk

untersucht worden.

Fur die Synthesen wurden ein Multireaktorsystemdbend aus funf gerthrten Autoklaven
zum Katalysatorscreening und ein diskontinuierlbatriebener Hochviskos-Knetreaktor mit

einem Arbeitsvolumen von 1 Liter entwickelt und geb

Basierend auf Screening-Experimenten wurde ein kerniel verfigbarer Neodym-
Katalysator fur die weiteren Arbeiten ausgewahlit Mem ausgewahlten Katalysator sind

detaillierte Untersuchungen zur Massepolymerisatmm Butadien durchgefihrt worden.

In Hochviskosreaktoren lasst sich die Massepolysaéon kontrolliert isotherm durchfiihren.
Die Mikrostruktur der Polymere wird wesentlich vdfatalysator bestimmt und entspricht
der Mikrostruktur von Polybutadienen aus der Lospodymerisation mit dem
entsprechenden Katalysator. Es wurden keine Gdharnte den Polymeren gefunden. Die
Molmassen lassen sich durch die Zugabe von Diigtdduminiumhydrid (DIBAH), welches
nicht nur als Cokatalysator, sondern auch als Kettger fungiert, effektiv steuern.

Im Gegensatz zu Literaturangaben wurde kein pergsasi-lebendes Polymerisations-
verhalten, sondern nahezu konstante Molmassen smt @/msatz beobachtet. Dieses
Verhalten konnte durch detailliertere Untersuchung&f einen Uberschuss von DIBAH
zuruckgefuhrt werden. Sobald DIBAH vollstandig wercht ist, wechselt der Katalysator

auf das aus der Literatur bekannte quasi-lebendealten.

Zur Beschreibung der Reaktionskinetik wurde einktieastechnisches Modell fir die

Massepolymerisation mit dem Neodym-Katalysator eieilt.

Die Geschwindigkeitskonstanten des Modells besttlars Aktivierung, Kettenwachstum,
Kettenlbertragung auf DIBAH und Desaktivierung, eem durch Parameteranpassung an die

experimentellen Ergebnisse bestimmt.

Mit dem entwickelten single-site Modell konnen eetler Zahlenmittel Mn oder
Gewichtsmittel Mw der Molmassenverteilung wiedergjggn werden.

Die Massepolymerisation ist nicht auf den Einsag tleodym basierten Systems begrenzt.
Prinzipversuche zur anionischen Polymerisation JBuatadien-Homopolymeren sowie

Butadien-Styrol-Copolymeren wurden erfolgreich dhgeflhrt.
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Abstract

In the frame of this work, process basics for thk lphase polymerization of butadiene as an

solvent-free alternative for production of synthetibber have been studied.

For the experimental work, both a multi reactorteys with five stirred tank reactors for
catalyst screening, as well as a batch-wise opkraligh-viscosity kneader reactor with a

working volume of 1 liter, have been developed buitd up.

Based on initial screening experiments, a cataystem commercially available based on
Neodymium has been chosen for the further studdesletailed analysis of bulk phase
polymerization of butadiene with the selected gatadystem followed.

In the high-viscosity kneader reactor, bulk-phasb/merization of butadiene can be run in
well-controlled, isothermal conditions. Microstrugd of the resulting polymers is mainly
determined by the used catalyst and hence corrdspomnmicrostructure of polybutadienes
made in solution process using the same catalgsersy In the polymers, no gel content has
been found. Molecular weight can be efficiently wohed by addition of
diisobutylaluminiumhydride (DIBAH), which acts boths co-catalyst, but also as chain

transfer agent.

In contrast to statements in existing literatuhe, studied catalyst system does not exhibit a
quasi-living polymerization nature as such. Instaadlecular weights are nearly constants
with conversion. Detailed studies showed, that fi@kavior could be attributed to an excess
of DIBAH. As soon as DIBAH is completely consumeithe catalyst changes to the

guasi-living nature reported in literature.

For description of process kinetics, a model fdklphase polymerization of butadiene with
the Neodymium catalyst has been developed. Thecmatstants for activation, propagation,
transfer to DIBAH and deactivation have been deteeoh by parameter estimation to

experimental results.

The developed single-site model is capable of eilescribing number average Mn or weight

average Mw of the molecular weight distribution.

Bulk phase polymerization is not limited to coomtine polymerization with Neodymium
catalyst, as shown by successful feasibility expents for anionic polymerization of both
butadiene homopolymers and butadiene-styrene coy@ob/



...all jenen, die stéésum bemiht sind die Dinge zum Besseren zu wenden.
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1 Einleitung

1.1 Markt und Anwendungsgebiete fur Synthesekautschuk

Synthesekautschuk ist mit einer weltweiten, stseteggenden Produktion von rund 12,8 Mio.
t/a (2008) [1][2] und 14,4 Mio. t/a (2015) [2] [B}] ein wichtiger polymerer Werkstoff. Die

vier vom Produktionsvolumen her wichtigsten Syn#k@sitschukgrundtypen sind Styrol-
/Butadienkautschuk (SBR), Butadienkautschuk (BRgrymitrilbutadienkautschuk (NBR)

und Butylkautschuk (1IR). SBR ist der Kautschukiyit dem grof3ten Produktionsvolumen,
die Hauptanwendung von SBR liegt in der Laufflacloa Reifen. Weiterhin wird SBR als
Mischungsbestandteil zur Herstellung von Elastomatdngen und Transport- und

Forderbandern eingesetzt.

Abb. 1-1 Anteil der Produktionsrate synthetischer Kautschuk, Quelle [5]

Polybutadien BR hat einem Marktanteil von rund 2%6} das Hauptanwendungsgebiet von
BR liegt ebenfalls bei Reifen fur Fahrzeuge. IIRrdvivegen seiner hohen Gasdichtheit
hauptséachlich fir Schlauche, Membranen, Innenbelsttiigen von Reifen und Dichtungen
eingesetzt. Durch Hydrierung der enthaltenen Ddppelngen wird 1IR zu HIIR. Die
wesentlichen Unterschiede gegentber nicht hydnert€autschuk sind die erhdhte
Temperatur- und Oxidationsbestandigkeit. NBR &trschemikalienbestandig, insbesondere

gegeniiber Olen und Fetten. Deshalb kommt NBR hamfiBereich von Getriebedichtungen
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und Hydrauliksystemen zum Einsatz. Ebenso wie HRrkauch NBR hydriert werden. Durch

die Hydrierung steigen die Temperatur- und Oxidedimestandigkeit.

Weitere wichtige Typen sind Chloroprenkautschuk YCehd Ethylen-Propylen-Dien-
Kautschuk (EPDM). CR ist wegen des enthaltenenGldehr witterungsbestandig, bestandig
gegen oxidierende Bedienungen und besitzt eine ktdmamwidrigkeit. Deshalb wird CR
haufig fur Kabel- und Schlauchummantelungen eingesé&xtrudierter CR besitzt gute
Damm- und Dampfungseigenschaften. Die dampfend&uiy wird in der Schallisolierung
von Fahrzeugen und Maschinen genutzt. Wegen gsitdierienden Eigenschaften kommt CR
bei der Herstellung von Sportbekleidung zum Einsd&PDM wird vorwiegend fur
Flachdichtungen und O-Ringe verwendet. Hier komimthdhe chemische Bestandigkeit und

Gasdichtigkeit zum Tragen.

Silikonkautschuk (SI), dessen polymeres Rickgras &ilicium-Sauerstoff Bindungen
besteht, wird auf Grund seiner hohen Temperatugtest fir Temperaturen von bis zu
300°C eingesetzt.

Das jahrliche Wachstum im Bereich Synthesekautsbletagt derzeit ca. 4% [2].

Bezogen auf die rund 25 % Marktanteil des BR bextedas jahrliche Wachstum einen
steigenden Bedarf von im Mittel 150 kt/a. Die Prkitbnskapazitat einer BR-Anlage liegt im
Bereich von 60-120 kt/a. Somit mussen pro Jahrb&nzwei neue Produktionsanlagen in
Betrieb gehen oder deren Kapazitdt durch Produssieigerung bestehender Anlagen

gewonnen werden, um das Marktwachstum kompenseeré&dnnen.

1.2 Strukturbedingte Eigenschaften von Polybutadien

Von den vier am meisten hergestellten Synthese&lawken, SBR, BR, IIR und NBR ist BR
das Homopolymer des Butadiens. Von Butadien exestieje nach der Lage der

Doppelbindungen zwei Isomere 1,3-Butadien und Ladien.

14



[1]
Hoce 2] 1l 2

22— H,C
_\:CH2 2 :\\—CH

SN B

3

Abb. 1-2 1,3-Butadien (links) und 1,2-Butadien (rechts)

Zur Synthese von BR wird nahezu ausschlie3lich &sButadien benutzt. 1,2-Butadien
kommt gelegentlich zum Einsatz um die Gelbildungd® anionischen Polymerisation von

BR und SBR [7] in sehr unpolaren Losungsmittelruaterdricken.

Von 1,3-Butadien gibt es zwei stabile Konformationgans- und cis-Butadien.

’ [é] 2] 1 2
_\:CHz ) [
Bl g /7
H,C [4]
Abb. 1-3 trans-Form (links) und cis-Form (rechts) des 1,3-Butadien

Bei der Verknupfung der Monomereinheiten zum Padlgtdien, wird eine der
Doppelbindungen aufgelost und zwei Monomere verkniyechselt die verbleibende
Doppelbindung zwischen das 2. und 3. Kohlenstoffateo kommt es zu einer 1,4-
Verknupfung in trans- oder cis-Stellung. Bleibt @eppelbindung endsténdig, so kommt es

zu einer vinyl-Verknipfung.

. *
* * * *
— /
S
1,4-cis

1,4-trans 1,2-vinyl 3,4-vinyl

Abb. 1-4 Verkniipfungsvarianten im Polybutadien

Wahrend die cis- und trans-Verknipfung immer zweéscldem 1. und 4. Kohlenstoffatom
stattfindet und die Verknipfungen so mit 1,4-cisl Und-trans bezeichnet werden, kann die
Vinylverknipfung sowohl als 1,2- als auch 3,4- \fdigfung stattfinden. Treten

Vinylverknipfungen nicht mehr isoliert auf, musseifi aktizitat betrachtet werden.
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CH, CH, _CH,

CH, CH, CH, CH, CH CH, CH, CH, = " 2
R R R 2 = = =
«
. «
= =
= =
H,C H,C HoC HC

Abb. 1-5 syndiotaktische (links), isotaktische (mittel) und ataktische (rechts) Anordnung
der Vinylgruppen

Ebenso wie die unterschiedlichen Verknipfungsvéeianbedingen die verschiedenen
Taktizitaten unterschiedliche Eigenschaften deydhdiene [8][9][10].

Tab. 1-1 Glasiibergangstemperaturen [8] [10], Schmelztemperaturen [9] und Dichte [11]
von Polybutadien in Abhangigkeit der Mikrostruktur

Polybutadienstruktur Glasubergangstemperatur ~ Schmelzpunkt Dichte
[°C] [°C] [kg/nT]
1,4-cis -111 2-4 1010
1,4-trans -106 148 1040
1,2-vinyl-syndiotakt. -28 156 960
1,2-vinyl-isotakt. -15 126 960
1,2-vinyl-atakt 0,5 amorph k.A.

Die verschiedenen Verknipfungen treten innerhatierePolymerkette immer gemischt auf.
Sind die Gruppen statisch Uber die Polymerkettaeiler entsprechen die physikalischen
Eigenschaften denen der Mischung. Sind die Grugp&hicken verteilt und die Blocke sind
in &hnlichen GréRenordnungen, so konnen die untediichen Eigenschaften der

verschiedenen Blocke gemessen werden.

Eine fur Verarbeiter wichtige Eigenschatft ist diiskositat des Polybutadiens, oft in Form der
Mooney-Viskositat gemessen, korreliert diese Ubegend mit dem Polymerisationsgrad Pn
des Polymeren. Ein steigender Anteil von Vinylgrepgihrt zu einem Anstieg der Mooney-

Viskositat, allerdings ist sein Einfluss gegenitbiem des Polymerisationsgrads sehr gering.

Einen sehr groRen Einfluss auf die Mooney-Viskaodigben Langkettenverzweigungen, die
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Bildung von speziellen Architekturen wie Sternatekiuren und Vernetzungen. Mit jeder Art

von Verzweigung steigt die Viskositéat stark an.

1.3 Motivation fur die Massepolymerisation von Syntheskautschuk

Synthesekautschuke mit kontrollierter Mikrostrukiverden derzeit industriell ausschlie3lich
durch anionische oder koordinative Losungspolyragios hergestellt. Bei der
Lésungspolymerisation ist der Polymergehalt dur@h \diskositat der Losung begrenzt, je
nach Molgewicht kénnen Polymergehalte bis maxintaR@ Ma% realisiert werden, d.h. die
Umlaufmenge an Losemittel im Prozess ist vier- isunmal so gro wie die
Produktionskapazitat an Synthesekautschuk. Dieefibting des Losemittels erfolgt derzeit
Uberwiegend durch Dampfstrippung und ist sehr eeiettgnsiv. So entfallen auf Strippung
und die nachfolgende Trocknung des umlaufenden rhifds bis zu 80% des
Gesamtenergieverbrauchs der SynthesekautschukpianiulSo wird beispielsweise beim
Losungsprozess von Enichem ein spezifischer Dammpfgech von 5 t Dampfit

Synthesekautschuk angegeben [12].

Bei I6sungsmittelfreien Syntheseverfahren, wie désssepolymerisation, entfallen die
energieintensive Losemittelabtrennung und Trocknudig Massepolymerisation hat somit
das Potential eines sehr viel energieeffizienteterd damit auch kostengiinstigeren
Produktionsverfahrens.
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2 Grundlagen und Literaturiibersicht

2.1 Industrielle Syntheseverfahren fir Polybutadien

Polybutadien und seine Copolymere lassen sich duethkalische, anionische oder
koordinative Polymerisation in L6sung, Emulsion,dda oder aus der Gasphase herstellen.

Polybutadiene mit kontrollierter Mikrostruktur wenmd derzeit ausschlief3lich durch

anionische oder koordinative Losungspolymerisaltiergestellt.

2.1.1 Radikalische Polymerisation

Die erste Polymerisation von Butadien-HomopolymBun@), Butadien-Styrol-Copolymer
(BunaS) und Butadien-Acrylinitiril-Copolymer (BunaNin industriellen Mal3stab begann
1939 [13] in den IG Farbenwerken in Schkopau [PHrallel wurde eine Lizenz fir die
Produktion an die Walter Huls Werke vergeben. 19B8gann der Bau der
Produktionsanlagen in Marl. Die Polymerisationenrdemn zu Anfang satzweise in Masse
durchgefuhrt.

Gestartet wurde die Polymerisation mit elementareMatrium und/ oder

Natriumverbindungen. Durch den Zerfall des Natriumslonen sowie Radikale ist das
Produkt eine Mischung aus anionisch und radikalgmlgmerisiertem Butadien. Der Prozess
der Massepolymerisation in einem Ruhrkessel wagranfl der hohen massespezifischen
Exothermie schwer zu kontrollieren, weiterhin kanrdufgrund der stark ansteigenden

Viskositat nur bei geringen Umsétzen gefahren werde

Durch den frihzeitigen Abbruch der Reaktion ist dreschlieRende Abtrennung der nicht
umgesetzten Monomere, deren Reinigung und Ruckhighrsehr aufwendig und

kostenintensiv. Die Produkte weisen einen hohenn&eungsgrad auf, da bei der
radikalischen Polymerisation die im Polymer vorhemeh Doppelbindungen, speziell die

Doppelbindungen der 1,2-Vernupfung, sehr leichiegmnigfen werden kénnen.
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Abb. 2-1 Schematischer Aufbau eines Verfahrens zur Synthese von E-SBR, erstellt aus
Angaben in Patenten [15] den Darstellungen in [16] und dem realisierten
Verfahren zur Emulsionspolymerisation am Fraunhofer Pilotanlagenzentrum

Mit der Einfihrung der Emulsionspolymerisation ktemzwei Herausforderungen bewaltigt
werden. Zum einen ist die Viskositat auch bei hobemsatzen, aufgrund der Dispergierung
in Wassers als kontinuierliche Phase erheblichngeri als bei der Massepolymerisation,
andererseits ermoglicht die Wasserphase eine sgarWarmeabfuhr und somit eine gute
thermische Kontrolle des Prozesses. Noch heute emerinige Synthesekautschuktypen
(,Kaltkautschuk®) durch Emulsionspolymerisationeaizsveise oder kontinuierlich hergestellt
Ein prinzipieller Nachteil von radikalischen Polynsationen ist die fehlende Kontrolle der
Mikrostruktur.

2.1.2 Anionische Losungspolymerisation

Aufgrund der hohen Reaktivitat ionischer Initiatorenit Wasser wird die anionische
Polymerisation in sehr trockenen Losungsmittelrcdgefihrt. Die in der Industrie gangigen,
Losungsmittel sind der C6-Siedeschnitt, der im Widsden (circa 60 Ma%) aus n-Hexan
bestehend, Methylbenzol (Toluol) und Cyclohexan |[[&. Wenn die Verfahren
Siedekihlung zur Warmeabfuhr einsetzen, wird haofigutan als leichtsiedender Zusatz
eingesetzt. Butan wird verwendet, da sein Damptdfast dem des 1,3-Butadiens entspricht.
Somit wird bei der Verdampfung der Partialdruck tig&Butadiens in der Gasphase gesenkt.
Das 1,3-Butadien bleibt in der flissigen Phase dutind steht fir die Polymerisation zur

Verfigung[19]. Die Verwendung von Losungsmitteletbt gegenliber der Polymerisation in
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Masse den Vorteil, dass die Viskositat durch diehWder Polymerkonzentration frei
eingestellt werden kann. So wird es mdglich, devz&ss Uber den gesamten Umsatzbereich

kontrolliert fhren zu kénnen [20].

Die gangigen Initiatoren sind metallorganische hiumverbindungen [21][22][23],
vorwiegend eingesetzt wird n- und sek- Butyllithiulie Lithiumverbindungen sind im

Lésungsmittel geldst, liegen aber als komplexekatnen vor.

Bei Kontakt mit polaren Verbindungen, wie zum Be&$pl,3-Butadien zerfallen diese
Komplexe. Im Anschluss kann der Lithiumkomplex ohm 1,3-Butadien reagieren und die

Polymerisation [24] initiieren.

Bei der Copolymerisation von Butadien und Styraikot es aufgrund der unterschiedlichen

Reaktivitaten der Monomere zu einer ungleichen aflemtig im Polymer.

Bei der Homopolymerisation ist die Polymerisatiasghwindigkeit von Styrol deutlich
hoher als die des 1,3-Butadien [25]. Werden beidadmere gemeinsam zur Polymerisation
gebracht, reagiert das 1,3-Butadien vor dem Sgto]26]. Die Variation der Lésungsmittel
hat dabei lediglich einen Einfluss auf die Realdgeschwindigkeit, nicht aber auf den
Sachverhalt, dass das Butadien vor dem Styrol glaeaEine Ausnahme bildet hier die
Polymerisation in sehr polaren Losungsmitteln wiemzBeispiel reinem Tetrahydrofuran
(THF), hier kann die Reaktionsgeschwindigkeit dggds geringfugig héher sein als die des
1,3-Butadiens. Es gibt einen Ubergangsbereich,daitVerarmung des 1,3-Butadien wird
zunehmend Styrol eingebaut. Zur Ausbildung von @t@alocken kommt es allerdings erst
nach dem das Butadien vollstdndig aufgebrauchSdt.ein statistisches Copolymer aus 1,3-
Butadien und Styrol hergestellt werden, so miussdar@ Modifikatoren zugesetzt werden.
Geringe Mengen sind ausreichend um die Reaktivitatezugleichen. Gangige Modifikatoren
sind N,N,N‘,N‘-Tetramethylethan-1,2-diamin (TMEDA)oder das zuvor genannte
Tetrahydrofuran (THF). lhre Funktion ist es, daghiumkation abzuschirmen und den
Zugang zum Carbanion zu erweitern. Neben der Adgleig der Reaktivitdten der
Monomere fuhren die polaren Modifikatoren beim Bigadien indirekt zu einer vermehrten
1,2-vinyl-Verknupfung. Dieser Effekt lasst sich dareine gesteigerte Reaktionstemperatur

kompensieren.

Die diskontinuierliche Polymerisation von BR und FSBwird in einem Ruhrkessel
durchgefuhrt. Verschiedene Ansatze werden geblendetein gleichmafigeres Produkt zu

erhalten. Die kontinuierliche L&sungspolymerisatifi6] wird in mindestens 2 bis 6
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Ruhrkesseln durchgefuhrt. Durch Prozessintensingerwnd -optimierung sowie eine
gesteigerte Qualitat der Ausgangsstoffe fur die ti$3se konnte, die Anzahl der

erforderlichen Ruhrkessel reduziert werden, hewslan meist drei Reaktoren eingesetzt.

FORTLUFT
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COKATALYSATOR /

MODFIKATOR

KATALYSATOR /
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i TEE T

13-BUTADIEN
KOPPLER / FUNKTIONALISATOREN  STOPPER-LSG ANTIOXIDANT DAMPF WASSER ~ WASSER ~ DAMPF

Losemittelrecycle + Polypreperation POLY 2-6 REAKTOREN SHORTSTOP  LAGER  KDAGULATION / STRIPPUNG ENTWASSERNs TROCKNEN

Abb. 2-2 Prinzipieller Aufbau einer Lésungspolymerisationsanlage fiir anionische sowie
koordinative Polymerisation, Anlagen zur Polymerisation von SBR bendtigen
zusatzliche Stufen zur Styrol Riickgewinnung und Dosierung

Die Feststoffgehalte sind bei den gangigen Molekgaaichten von 150.000 bis 250.000
g/mol auf 20-25 Ma% beschrénkt, um die Viskositat begrenzen. Produkte mit
Molekulargewichten von 750.000 g/mol beschrénken d&glichen Feststoffgehalt sehr
schnell auf niedrige einstellige Gewichtsprozeme Abtrennung der Lésungsmittel und
deren Wiederaufbereitung fur die erneute Verwendander Synthese, sind technologisch
aufwendig und kostenintensiv.

2.1.3 Koordinative Lésungspolymerisation

High-cis Polybutadien wird durch koordinative Logspolymerisation hergestellt. Der
Verfahrensaufbau  entspricht dabei im  Wesentlicherem d der anionischen
Loésungspolymerisation. Im Unterschied zur anioreschPolymerisation wird bei der
koordinativen Polymerisation die Mikrostruktur deststehenden Polymeren wesentlich

durch den verwendeten Katalysator und weniger ddrefReaktionsbedingungen bestimmt.
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In der Industrie gangige Katalysatoren sind Systanfeder Basis von Titan, Nickel, Kobalt

und Neodym [27][28]. Es wird angestrebt, Polybigadmit einem méglichst hohen Gehalt
an 1,4-cis-Vernupfungen zu erzeugen. Wahrend naihdétrd-Katalysatoren 1,4-cis Anteile
von Uber 90 Prozent erzeugt werden kénnen, konnermNeodym-basierten Systemen der
neusten Generation 1,4-cis Anteile oberhalb vorP8&ent erreicht werden. Der hohe cis-
Gehalt ist notwendig, um bestmégliche Eigenschafteimsichtlich der spontanen

Kristallisation bei niedrigen Temperaturen [29] eweichen. Dies hat einen grol3en Einfluss
auf die Abriebfestigkeit des spateren vulkanisierfeéolybutadiens. Ein hoher Grad an
linearen, unverzweigten Ketten ist ebenso erwling8jt Die Polydispersitaten reichen je

nach Methode der Bestimmung von rund 2,0 bis 4d@heivzunehmend Polymere mit einer

niedrigeren Polydispersitat gefordert werden.

Die koordinativen Katalysatorsysteme stellen nodhdne Anspriiche an die Reinheit der

Losungsmittel und Monomere als die Initiatorendii anionischen Lésungspolymerisation.

Auf Grund der hohen Linearitat der Polymere, sower geringen Verzweigung und
Vergelung, ist die Losungsviskositat bei vergleatdm Molekulargewicht héher als bei den
anionisch hergestellten Produkten. Deswegen siad-dststoffgehalte meist niedriger als 20
Ma%.

Ein Nachteil gegenluber der anionischen Losungspeligation ist, dass bisher noch kein
Katalysatorsystem entwickelt wurde, dass bei acisesid hoher Aktivitat die

Copolymerisation von 1,3-Butadien und Styrol ernaigl

214 Gasphasenpolymerisation von Polybutadien

Die Gasphasenpolymerisation ist weitere Verfahranamte, deren Vorteile in einem sehr
einfachen Aufbau, mit geringem apparativen Aufwand damit sehr geringen Investitions-
und Betriebskosten liegen. Realisiert ist das \fegfa grofdtechnisch fir die Herstellung von
Polyethylen und Polypropylen in verschiedenen \taeéa (u.a. Lupotech ®& und
Spherilené” von Lyondell-Basell, Innoven¥ von Ineos, Unipd!” von Grace) [31][32]. In
den eingesetzten Wirbelschichtreaktoren wird ddgepidrmige Polymer durch im Kreislauf
zirkulierendes, gasformiges Monomer fluidisiert J[3Zur Erniedrigung des Partialdruckes

des Monomeren kann ein Teil der Gasphase durclelmae Stickstoff oder Argon ersetzt
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werden. Die Zugabe gasformiger Kettenregler, wie s¥éestoff fur Ziegler/Natta

Katalysatoren, ist leicht mdglich.

Die groldte technische Herausforderung dieser Vexfahbesteht in der Abfuhr der
Reaktionswarme[34][35][36]. Dies erfolgt Uber daislaufgas, welches in einem externen
Warmeubertrager gekihlt wird. Die Warmeabfuhrkag@hzikann durch Zugabe von
kondensierbaren Komponenten, wie z.B. Propan, féignt erhoht werden (,condensed
mode operation®). Abhangig von der Prozessfuhrasgdn sich Raum-Zeit-Ausbeuten von
bis zu 150 kg/m3h erzielen. Als Katalysatoren koen  getragerte

Koordinationskatalysatoren (Philips-Katalysatoreiegler-Katalysatoren oder Metallocen-

Katalysatoren) zum Einsatz.

Die Gasphasenpolymerisation von 1,3-Butadien, wardér Vergangenheit Gegenstand
aufwendiger wissenschaftlicher Untersuchungen BB]][Aus dieser Zeit stammen einige
Patente der damaligen Bayer AG [39][40][41][42][43Bislang sind noch Kkeine
Gasphasenverfahren fur die Polymerisation von L@&den industriell umgesetzt worden.
Eine Herausforderung fir Gasphasenpolymerisation 8gnthesekautschuk ist die hohe
Klebrigkeit der Produkte. Um ein stabiles Fluidbait erzeugen, missen grol3e Mengen an
Pudermittel (z.B. Rul3 oder Silicat) eingesetzt wardDas Pudermaterial verbleibt im

Polymer und schrénkt in der Folge die Rezepturadietfer Kautschukverarbeiter ein.

2.1.5 Literaturiibersicht zur Massepolymerisation von Synhesekautschuk

Seit dem Beginn der Synthesekautschukproduktiorr, dia Massepolymerisation immer
wieder Gegenstand von Untersuchungen und Patefiéib] [46] [47][48][49][50].

In Patenten seit den 70er Jahren [51] konnte geaeiglen, dass es prinzipiell mdglich ist, in
Masse zu arbeiten. Die Polymerisationsversuche evurdit Initiatoren auf Lithium-Basis

durchgefuhrt. Bei diesen Versuchen konnten Polystalje, in der Losung aus Polybutadien
in Butadien, von maximal 40 % erzielt werden. Dielyferisationen wurden in einem
Ruhrkessel durchgefiihrt. Die anschlieRende Abtregnides Polybutadiens erfolgte durch

Strippung mit Wasserdampf oder durch die Nutzung®Extruders.

Die durch Massepolymerisation erzeugten niedernutde&n Polybutadiene, lagen nach der
Reaktion mit dliger Konsistenz vor. Bedingt durde diedrigen Molekulargewichte eignen
sich diese Polymere nur fur einen sehr begrenztemeAdungsbereich.
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Versuche zur Darstellung hochmolekularer Polybataeli fiihrten trotz Siedekihlung,
aufgrund der hohen auftretenden Viskositat, zurteldgischen Problemen. So konnte eine
ausreichende globale Vermischung und Warmeabfubataweise durch den Einsatz von
Extrudern und Knetreaktoren gewahrleistet werdeenridch war die Polymerisation lokal
schlecht zu kontrollieren. Infolge dessen zeigtenRfodukte Vernetzungs- und Gelanteile,
die zu deutlichen Schwierigkeiten im Verarbeiturrggess und zur Verschlechterung des

Eigenschaftsbildes fuhrten.

Bedingt durch die nicht zufrieden stellenden Erged® resultierten aus diesen friheren
Arbeiten noch keine grof3technisch relevanten Veefalzur Polymerisation von Kautschuken

in Masse.

2.2 Reaktoren fur die Massepolymerisation

Eine Reihe von Vinyimonomeren (z.B. Methylmetactyfgtyrol, Vinylchlorid) wird bereits

industriell durch Massepolymerisation hergestellt.

Polymerisationsverfahren in Masse, die bei geringeensatzen gefahren werden, kdnnen
prinzipiell in &hnlichen Reaktortypen wie bei deBsungspolymerisation durchgefihrt

werden. Entscheidender Parameter ist hier die €igkoder Reaktionsmasse.

So wird die Massepolymerisation von Vinylchloricdh Ruhrkesseln bis zu Umsatzen von
Uber 80 % [52], mittels freier radikalischer Polyisation durchgefuhrt.

Die Massepolymerisation von Styrol wird in kontiadichen Rulhrkesselreaktoren bei
Umsatzen von 65 bis 75 % betrieben. Mit einem hisi machgeschalteten Turmreaktoren,
deren Vermischungsverhalten im Wesentlichen eineanréaktor entspricht, kann der
Umsatz bis tber 90 % gefuhrt werden[53]. Die Polysationstemperatur liegt Gber der
Schmelztemperatur des Polymeren, d.h. sowohl Monawe auch Polymer liegen flussig

vor. Dies erleichtert die Durchmischung der Realdinasse.

Massepolymerisationen bei hohen Umsatzen erreiclsamnell Viskositdten der
Reaktionsmasse, die in gewohnlichen Rihrkessehlt mehr handhabbar sind. Hier missen

geeignete Hochviskosreaktoren eingesetzt werden.
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Fur sehr schnelle Polymerisationen mit Reaktionsmeiim Minutenbereich, werden

beispielsweise Extruder eingesetzt.
In [54]wird die Polymerisation von MMA in einem Exter beschrieben.

In Extrudern lassen sich nur Verweilzeiten bis @m dlinutenbereich realisieren. Sind langere
Reaktionszeiten erforderlich, so kbnnen Knetrea@ta@ingesetzt werden. Genannt seien hier
beispielsweise der Typ Reactotherm [55] der FirmaSB-SMS-Cancler oder die CSTR
Reaktoren der Firma LIST.

In [56] wird die radikalische Polymerisation von rmlsaure in List Knetreaktoren

beschrieben.

In [57] beschreibt Fleury die kontinuierliche raalische Polymerisation von MMA in einem

List Knetreaktor.

Polykondensationen werden auch oft in Masse beiemoNiskositaten durchgefihrt,
allerdings sind hier die Reaktoranforderungen gsétulich andere, da Polykondensationen
oft endotherme Gleichgewichtsreaktionen sind. Hlggt ein Schwerpunkt in der
Intensivierung des Stofftransportes, so werden i8ehe [58] oder Kafigreaktoren [59]

eingesetzt, um den Transport des niedermolekulapattproduktes zu intensivieren.

2.3 Anforderungen und prinzipieller Aufbau einer Massemlymerisation von

Synthesekautschuk

Fur die Entwicklung von Verfahren fur die Synthese Polybutadien ergeben sich vier

zentrale Herausforderungen:

- Kontrolle der Polymermikrostruktur > Produkteigenschaften

- Kontrolle des Exothermie 2> Vermeidung von Vernetzung und
Vergelung

- Makro- wie Mikrovermischung im Reakte? Produkthomogenitat

- Raum-Zeit-Ausbeute > Steigerung der Effizienz
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Ein prinzipieller Aufbau fur ein Verfahren zur Mag®lymerisation von Synthesekautschuk

ist in der folgenden Abbildung schematisch dardkste

N

[30H
(8-0H
STABILISATOR
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COKATALYSATOR ~ KATALYSATOR / MODIFIKATOR / STOPPER STABILISATOR
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Abb. 2-3 Entwurf einer Anlage zur kontinuierlichen anionischen und koordinativen
Massepolymerisation von Dienen

Die Warmeabfuhr erfolgt zweckmaliger Weise durched&kihlung, bei der
Massepolymerisation wird ein Teil des Monomerendaerpft, kondensiert und in den

Prozess zuruckgefuhrt.

Nach der Polymerisation muss eine Entgasung odeh a@bntmonomerisierung des
Kautschuks erfolgen, um die gesetzlich gefordeRestmonomergehalte im ppm-Mal3stab

sicherstellen zu kdnnen.

Je nach gewahltem Umsatz fir den Polymerisatiok&reamuss das unverbrauchte
Monomer abgedampft werden. Wird als Reaktor einrikégselreaktor gewahlt, so sind
aufgrund der Limitierung der handhabbaren Viskositinliche Polymergehalte wie bei der
Lésungspolymerisation in der Gré3enordnung von makR5 Ma% zu erwarten. Vorteilhaft
gegenuber der Lésungspolymerisation ist dabei dig¢tlidh vereinfachte Aufreinigung des
1,3-Butadiens, da das Polybutadien im Gegensatz Ldsungspolymerisation nicht mit

Wasserdampf gestrippt werden muss. Werden die Abbeagenzien und Stabilisatoren so
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gewahlt, dass sie und ihre Reaktionsprodukte igrRet verbleiben, so fallt das abgedampfte

1,3-Butadien nahezu rein an.

Wird als Reaktor ein geeigneter Hochviskosreakingesetzt, indem die Reaktion bis zu
nahezu vollstandigen Umsatz gefuihrt werden kann, esgeben sich signifikante
Energieeinsparungen von bis zu 80 % im Vergleichh kGsungspolymerisation mit
Dampfstrippung. Diese signifikanten Energieeinspgean ergeben erhebliche Vorteile fir die
Betriebskosten einer Massepolymerisationsanlagede@u sind Vorteile bei den
Investitionskosten zu erwarten, da der gesamtealiezhsaufbau deutlich einfacher gestaltet
ist. Insgesamt lasst die Massepolymerisation fSkgmte Vorteile bei Betriebs- und

Investitionskosten im Vergleich zu den etablieftésungsverfahren erwarten.

2.4 Kinetik koordinative Neodym-Katalysatoren

Neodym Katalysatoren werden flur die industriellerdtedlung von high-cis Polybutadien
nach dem Losungsverfahren eingesetzt. Neodym-\&essind Salze des Ubergangselements
Neodym. Das lon ist dreifach positiv geladen. IImee Salzform ist es von drei negativ
geladen Gegenionen umgeben. Das in dieser Arbeitevelete Katalysatorsystem besteht
aus drei Hauptkomponenten: Dem Ausgangsstoff Newdysatat, einem Salz aus Neodym
und drei langkettigen organischen Sauren. Die $awerden u.a. als Losungsvermittler
benétigt, damit sich das Katalysatorsystem in demwendeten Losungsmitteln |ost.
Weiterhin sind Diisobutylaluminiumhydrid DIBAH aReduktionsmittel fir die S&uren und
Protonendonor fir den Katalysatorkomplex sowie Efyniniumsesquichlorid EASC als
Chloridquelle Bestandteil des Katalysatorsystems.c® die Zugabe von Halogeniden zum
Katalysatorkomplex steigen sowohl seine Aktivitéd auch der Cis-Gehalt der Polymere
[60]. Auf Grund der Moéglichkeit, dass im aktiven iplex ein bis drei lonen oder keines
gegen Chlor ausgetauscht sein kann ergeben siah mdgliche aktive Spezies. Da
Neodym(lll)-chlorid in Aliphaten und Cycloaliphaterahezu unléslich ist, wirde es somit

aus der Katalysatorformulierung ausfallen.

In der Literatur finden sich eine Reihe von kingtisn Untersuchungen zur Polymerisation
von Butadien mit Neodym-Versatat Katalysatoren. [6d] fihren Friebe und Nuyken
Losungspolymerisation von Butadien mit einem Ndafygator durch und beobachten ein

guasi-lebendes Polymerisationsverhalten.
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Marquardt hat in [62] die Loésungspolymerisation id-Versatat Katalysatoren untersucht
und breite, bimodale Molmassenverteilungen gefunah durch ein zwei-Zentren-Modell

beschrieben.

Bartke [37] und ZdlIner [38] beobachten bei der @asenpolymerisation von Butadien mit
getragerten Nd-Versatatkataylsatoren ein quasihid® Polymerisationsverhalten und

beschreiben dies mit einem ein-Zentren-Modell ubertfagung auf den Cokatalysator.

2.5 Phasengleichgewicht

Da die Reaktoren zur Polymerisation von 1,3-Butadie Regelfall nicht hydraulisch mit der

Reaktionsmasse geflllt sind, kommt es immer zurbAdisng von mindestens zwei Phasen.
1,3-Butadien liegt dabei sowohl kondensiert in Reaktionsmischung als auch dampfférmig
in der dartberstehenden Gasphase vor. Wird déit®eait einer Siedekihlung betrieben,
so kommt es zusatzlich zur Ausbildung weiterer dijjsr Phasen, wie zum Beispiel dem

Kondensatfilm auf Warmedubertrageroberflachen.

Die Berechnung der Verteilung des Butadiens auf aifzelnen Phasen erfolgt mit den

Methoden der Mischphasenthermodynamik.

Damit sich das System im Gleichgewicht befindet,ssain die Fugazitdten der einzelnen

Stoffe in allen vorhandenen Phasen gleich sein.

i = £ = . = ¢ F 21

Alle mathematischen Herleitungen kénnen der Qui@&] und den dort zitierten Quellen
entnommen werden. Fir die Beschreibung zweier Bhél$issig und gasformig, ergibt sich
fur jede Komponente i die folgende Gleichung.

yi*p = % *po(T)*n(1.%) F2-2

9 (T, IO.Y)

* ¢s,0i(T) % |_( ’p)

KO T

Wobei ¢s ; die Fugazitét des reinen realen Gases im Sattiguistand g; die Fugazitét der

Komponente in Wechselwirkung mit den anderen Konepten der Gasphase beschreibt und
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y; den Aktivitatskoeffizienten der Komponenten in diéissigen Phase beschreib:t(!)'i st
ein Korrekturfaktor (Pointing-Korrektur) fur die Begsfugazitatps o; bei erhéhten Dricken.

Berechnungsmodelle fir die genannten ParameteiirsiQdelle [63] zusammengetragen. Fur
malfige Dricke und Temperaturen, wie sie bei deynRalisation von Butadien herrschen,
laufen die Fugazitaten wie auch die Pointing-Kaekgegen den Wert 1. Bei malligen
Dricken kann die Gasphase als Idealgas beschriebeten. Somit vereinfacht sich die
Gleichung F 2-2.

Vi*p = X * poi (T)* 11 (T.%) F2-3

Befinden sich im System nur zwei Komponenten, veneth eine keinen Dampfdruck besitzt,
wie es bei dem System 1,3-Butadien-Polybutadierr-d#rist, lasst sich die Gleichung weiter

vereinfachen.
P = poed(T)* ¥ea(T.X) F2-4

Fur die Bestimmung der Aktivitat des 1,3-Butadignsder flissigen Phase, muss ein
geeigneter Aktivitatskoeffizienten-Ansatz gefundeerden. Ein oft verwendeter Ansatz fir

Polymersysteme ist die Anwendung der Flory-Hugdihserie.

Der Ansatz nach der Theorie von Flory [64] und Hogdg65] setzt sich aus zwei Teilen

zusammen, dem Telil fur die Mischungsentropie umgrai Teil fir die Beschreibung der

Mischungsenthalpie[66].
Entropie _ Entropie) _ _VBd
I = In(a j =In +1-— F 2-
n( y5roPe ] ) (¢50) ( VBRJCLBR 5
mit dem Volumenbruch
MR
1_¢Bd = Cer = m 78R F2-6
Bd , MBR
PBd  PBR
Die Mischungsenthalpie berechnet sich nach:
EnthalpieY _ Enthalpie) _ 2
|n(yBr; aple) = |n(aBd P j = /YBd,BR* PBR F 2-7
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Der Faktor xgq4 grist spezifisch fur die jeweilige Stoffpaarung uralgt einer reziproken

Temperaturabhangigkeit [63]. Additiv gefligt ergelgem beiden Terme Gleichung F 2-8 zur
Berechnung der Aktivitat der l6slichen Komponentg3{Butadien) in der flissigen

polymeren Phase (Polybutadien).

V
1- Bd

]*%R“LXBd,BR*(”éR F2-8
VBR

nlagg) = ln(wed){

Mit dem unter Verwendung der spezifischen molaretumina und der Annahme, dass das
spezifische molare Volumen eines 1,3-Butadienmad¢eldin Gré3enordnungen kleiner ist als
das eines Polybutadienmolekuils und Einbeziehundg-denulierungen aus F 2-8 ergibt sich

die bekannte Form der Flory-Huggins-Gleichung.

agd = Goo exd(1+ /\/Bd.BR(l_ Eaq ))(1_ &aq )) F2-9

Der Parameteyygq gr Muss fur jedes System speziell an Messwerte asgeparden.

Fur das bei der Massepolymerisation von Butadidavamte Stoffsystem 1,3-Butadien-
Polybutadien, hat Bartke in [37] das Phasenglemie unter Betrachtung der
Konzentrations- und Temperaturabhangigkeit durchrpt@msmessungen in einer
Magnetschwebewaage vermessen und durch einen Hiaygins-Ansatz modelliert. Fir den

Wechselwirkungsparametgizgy gr ist angeben:

Bd,BR Bd,BR R*T

mit ¥gq,3r=0,105 undE, = -4000 J/mol [37].

Somit ist das System eindeutig bestimmt, wenn emhéweer Druck der Gasphase oder der

Molenbruch des Butadiens in der flissigen Phasarirekst.

2.6 Molmassenberechnung

Die Produkteigenschaften von Polymeren werden d&iéirk von der Molmassenverteilung
beeinflusst. Daher ist die Vorausberechnung vonnhdskenverteilungen aus kinetischen

Daten von Interesse, sowohl fur die Prozess- alb &ir die Produktentwicklung.
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2.6.1 Berechnung tber ein System gewdhnlicher Differentlgleichungen

Der zunadchst naheliegende Ansatz zur Berechnung Melmassenverteilung einer
Polymerisation, ist das Aufstellen von Stoffbilalgighungen aus dem Reaktionsschema der
Polymerisation flir wachsende und tote Ketten, j&adtenlange analog zu den Stoffbilanzen

der niedermolekularen Komponenten.

Die Bilanzen mussen bis zu einer Kettenldnge bemscverden, bei der ausgeschlossen
werden kann, dass langere Ketten existent sinddiést zum Beispiel die Kettenlange mit
einer Million Wiederholungseinheiten, so musseneeiillion Differentialgleichungen
aufgestellt und gel6st werden, um die Verteilungleleenden Ketten zu beschreiben.

Hinzu kommen nun noch eine Million Differentialgtbungen fur die Beschreibung der
Verteilung der toten Ketten. Allgemein formuliemissen zur vollstandigen Beschreibung
der Verteilungen lebender und toter Ketten zweimdlifferentialgleichungen zuzuglich der

Differentialgleichungen aller anderen Komponented der Temperatur geldst werden. Der

Rechenaufwand ist enorm.

Aufgrund dieses hohen Rechenaufwands, ist eine eReWon spezialisierten
Berechnungsmethoden zur Molmassenberechnung emeftvickorden, weiterfiihrende

Literatur zur Molmassenberechnug findet sich in[[&3][69].

2.6.2 Lumping-Techniken

Eine Mdglichkeit zur Reduzierung des numerischefiwands sind Lumping-Techniken. Bei
diesem Ansatz werden Ketten unterschiedlicher Kkttgen der Polymerverteilungen in m
Gruppen zusammengefasst und fur jede Gruppe weévtigelwerte der Gruppe mit einer
Differentialgleichung berechnet. Somit reduziertchsidie Anzahl der zu I6senden
Differentialgleichungen auf zweimal m Gruppen. Reab hierbei ist, je grof3er die Gruppen
sind, desto ungenauer wird die Berechnung der Msderaverteilung. So gilt es zwischen

Rechengenauigkeit und Rechenzeit abzuwagen.
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2.6.3 Berechnung mit partieller Differenzialgleichung

Eine sehr elegante Methode ist es, die Molmasseikgrgy mit einer kontinuierlichen
Variablen zu beschreiben. Hierzu muss das Systeltickar Differentialgleichungen auf eine
kontinuierliche Variable transformiert werden. EfBeschreibung flr die Transformation auf
eine kontinuierliche Variable findet sich in detdratur[37].

Die partielle Differentialgleichung wird an einerdichen Zahl von Stitzstellen berechnet. Je
nachdem wie ,grob“ die Einteilung ist, umso scheekrfolgt die Berechnung. Die Gefahr
bei weiten Abstanden zwischen den Stutzstellediesstingenaue Wiedergabe von Details der

Molmassenverteilung, wie zum Beispiel dem Peekmarim

2.6.4 Momentenmethode

Oft kdbnnen wichtige Eigenschaften des Polymersdainh Zahlen- oder Gewichtsmittel der
Verteilungen korreliert werden. In diesem Fall e oft ausreichend, nicht die gesamte
Molmassenverteilung, sondern nur Momente der Marigizu berechnen, aus denen dann die

Mittelwerte der Verteilung berechnet werden konfdj.

Die Momente der Verteilung der lebenden Ketten siefihiert als:

Q(t) = iZ.:l:i"n(i,t)
Q(t) = Zion(i’t) - Zn(i’t)
Qft) = Ziln(i’t) - Zi*n(i’t)

) - Xl

Durch  Zeitableitung der Definitionsgleichung der idente, lassen sich
Differentialgleichungen fur das nullte, erste umeeite Moment der lebenden Ketten ableiten.
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Qk:Z_jnkE:

*
n=1 Pn

Die rechte Seite der Differentialgleichungen erg#th dabei aus dem verwendeten

Reaktionsschema und den Stoffbilanzgleichungen.

Analog kdnnen das nullte, erste und zweite Momenterteilung der toten Ketten berechnet

werden.
ok
He= 2N [ «
n=1 Dn

Ay _ > nko Dn
Das Zahlen- und Gewichtsmittel der Molmassenvemejl des im Reaktor akkumulierten
Polymers, lasst sich wie folgt aus den Momenteredieren. Fir das tote Polymer, das zu

jedem Zeitpunkt den tiberwiegenden Teil des Polymdeastellt:

Pn = &
My

P = &
My

D = & - & &
P, My

Die Berechnung der Zahlen- und Gewichtsmittel kaomit auf das Losen von sechs
Differentialgleichungen zurtickgefiihrt werden, waggnuber der Berechnung der gesamten
Verteilung eine erhebliche Einsparung an Recheraudwbedeutet. Allerdings kdnnen so
Feinheiten, wie Bimodalitaten, nicht aufgeldst weerd
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3 Zielstellung

Ziel dieser Arbeit war die Untersuchung verfahreoshischer Grundlagen zur
l6sungsmittelfreien Polymerisation von ButadiemMasse.

Die Polymerisation wurde als koordinative Polymatiisn durchgefuhrt. Ein erstes
Arbeitsziel des Verfahrens war daher die Auswalie®i geeigneten und verfliigbaren

Katalysatorsystems fur die weiteren Arbeiten.

Ausgewahlte, aus der Losungspolymerisation bekaKat@alysatorsysteme, sollten in der
Massepolymerisation bei geringen Umsatzen im Ri#séde auf |hre Eignung fir die
Massepolymerisation hin getestet werden. Zu dieZarack war zunachst eine geeignete
diskontinuierliche  Versuchsapparatur  aufzubauen. Iden  diskontinuierlichen
Ruhrkesselexperimenten sollte insbesondere gekigdrden, inwieweit die hohe
Monomerkonzentration die Kinetik der Polymerisatsowie Struktur und Eigenschaften der

resultierenden Polymere beeinflusst.

Ein weiteres Arbeitsziel war die Entwicklung, Kom#dtion und Realisierung eines
geeigneten Hochviskos-Laborreaktors fur die Madyeperisation bei hohen Umsétzen und
der damit verbundenen hohen Viskositat.

Kinetik, Warmeabfuhr und Vermischungsverhalten irrakkor sowie Eigenschaften der
resultierenden Polymere sollten, in zunachst saseneExperimenten, mit dem ausgewahlten

Katalysatorsystem im Hochviskosreaktor untersuarchen.

Ein weiteres Ziel des Projektes waren die Entwigglwon reaktionstechnischen Modellen
zur Beschreibung der Massepolymerisation von Batadund die Bestimmung der
entsprechenden Modellparameter. Diese Modelle kdnime der Zukunft ein wichtiges
Werkzeug bei der weiteren Entwicklung und Mal3stebeiiagung des Verfahrens sowei bei
der gezielten Einstellung der Produkteigenschadn.
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4 Entwickelte Versuchsreaktoren fr die Polymerisatian

Alle, im Rahmen dieser Arbeit konstruierten undegiften Reaktoren sowie Apparate,
wurden nach den Anforderungen und Grundsatzen BeP@00-Merkblatter [71; 72; 73; 74,
75; 76; 77; 78; 79; 80][81; 82; 83] ausgelegt, bkret und gepruft.

4.1 Multireaktorsystem

Zur experimentellen Untersuchung der ausgewahlteatalilsatorsysteme, wurde eine
Versuchsanlage zur diskontinuierlichen Ldsungspelysation entwickelt und aufgebaut.
Um die Effektivitit der experimentellen Untersucban zu erhohen, wurde die
Versuchsanlage als eine Multibatch-Versuchsanlafgebaut.

Abb. 4-1 5 diskontinuierlich arbeitende Riihrkessel, je ca. 120 ml Reaktionsvolumen

Die Anlage (Eigenbau aus gefertigten und zugekauKemponenten) besteht aus funf
geruhrten und temperierten Versuchsreaktoren, nidae Betriebsverhalten der ausgewéahlten
Katalysatorsysteme durch satzweise Polymerisatidmginunterschiedlichen Bedingungen
untersucht werden kann. Die parallele Durchfihruog finf isoperibolen Experimenten

ermdglicht eine zeiteffiziente Gewinnung experinediet Daten.
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4.1.1 Anforderungen

Die Reaktoren missen inharent sicher sein, dasgubetdsie mussen dem adiabaten
Druckanstieg bei einer durchgehenden Reaktion widken konnen. Als Druckstufe wurde
65 bar bei einer maximal zulassigen Betriebstenmipenreon 350 °C gewahlt. Temperiert
werden die Reaktoren mittels Wasserbad Typ Laud®ioline P5 mit 3,6 kW elektrischer
Heizung und 14 kW Kaltwasser bei 8 °C. Gerlhrt warddie Reaktoren mittels

Magnetrthrer.

41.2 Aufbau

Jeder der Reaktoren ist ausgestattet mit einenksi&tifzugang (1 bis 6 bap, einer

gravimetrischen Dosierung fir Losungsmittel, sowirer gravimetrischen Dosierung von
Monomeren (i.d.R. 1,3-Butadien). Die Monomere kdnsewohl flissig als auch gasférmig
dosiert werden. Selbiges gilt fur die Dosierung \Wettenreglern. Fur die Dosierung des
Katalysators, Cokatalysator oder deren Mischungteht eine Dosierbombe zu Verfligung.
Eingeschossen wird der Katalysator mit Stickstdlier steht ein Anschluss mit maximal 25

barys (Flaschenstickstoff abgesichert mit SI-Ventil) Xarfiigung.

Fur die Trocknung der Reaktoren stehen zwei Vakwaigten bereit. Das Vakuum, wird
mittels Membranvakuum (Firma ILMVAC Typ 412543, X¥bag,9 und mittels Ol gefiillter
Drehschieberpumpe (Firma IMVAC Typ 322002 2x10etsamsbei 10 m3/h ) erzeugt.

4.1.3 Mess-und Regeltechnik

Die Reaktoren sind ausgestattet mit einer Tempenassung (PT100), einer Druckmessung
(Firma Manotherm, Typ DTMFB, linear 4-20 mA, frodtidiger Membran, Messbereiche
0-15 bayg,). Die Temperierung erfolgt isoperibol, d.h. mit nstanter Wand- bzw.

Badtemperatur. Die Reaktionstemperatur ist nicineéngt isotherm. Das gilt es bei der

Auswertung und Interpretation der Ergebnisse zidkesichtigen.

Optional ist es mdglich, die Badtemperatur in eit@&skadenregelung Uber einen der
Reaktoren zu steuern. Bei dieser Regelung ist &g mdglich, aufgrund der gegenseitigen

Beeinflussung durch die gemeinsame Badtemperatu¥etsuche parallel zu fahren.
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4.1.4 Messdatenerfassun

Die Messdatenertsung erfolgt Uber das Lal-Messdatensysterder Firma Ahlbor®©, in
Verbindung mit einem PC und der SoftwiAlmemo®©. Alle relevanten Date, werden mit
einer Frequenz von 1 bi60C pro Minute erfasst undn einem Dateityp nach Wa
abgespeichertm Fall dieser Versucl, ein Messwert je Seikde als Exc-Datei.

4.2 Diskontinuierlicher Ruhrkessel

Fur einige ausgewéhlte Experime, wurde ein diskontinuierlicher Rihrkessel mit

Reaktionsvolumen eingesetzt

Abb. 4-2 3 Liter Riihrkesselreaktor zur satzweisen Polymerisation

37



4.2.1 Anforderungen

Die Anforderungen entsprechen im Wesentlichen detesnMultireaktorsystems, so wurde
der Reaktor auf 40 bar bei 200 °C ausgelegt. Derfhbstatisierung erfolgt in gleicher Weise
wie beim Multireaktorsystem (Lauda Thermostat Tyd Proline P5 mit 3,6 kW elektrischer
Heizung und 14 kW Kaltwasser bei 8 °C). Die Ruhruegiolgt mittels eines
Doppelthelixrihrers, der Uber eine Magnetkupplufigyp( Bichi, 12 Nm) und einen
elektrischen Motor mit Verstellgetriebe (Firma Gdewm 0-20 Nm bei 2 bis 300 U/min)

angetrieben wird.

422 Aufbau

Der prinzipielle Aufbau entspricht dem Multirealdgstem. So verfligt der Reaktor Uber
Stickstoff-(1 bis 6 bagy und Vakuum-Anschluss (wahlweise Membranvakuunrni&i
ILMVAC, Typ 412543, 2-5 mbap9 und Drehschieberpumpe (Firma ILMVAC, Typ 322002,
2x10e-3 mbags bei 10 m3/h). Die Dosierung von Loésungsmittel unédndmer erfolgt
gravimetrisch, wahlweise in fliissiger oder gasf@eni Form. Fur die Dosierung von

Katalysator und Cokatalysator steht eine DosierlmmbVerfiigung.

4.2.3 Mess-und Regeltechnik

Der 3-L-Reaktor ist mit einer Temperaturmessunfgl(®) und einer Druckmessung (Firma
Manotherm Typ DTMFB, linear 4-20 mA, frontbundigdtembran, Messbereiche 0-15
bar,y) ausgestattet. Die Reaktorinnentemperatur wircclduten Thermostaten Uber eine

Kaskadenregelung unter Variation der Manteltempetainstant gehalten.

4.2.4 Messdatenerfassung

Die Messdatenerfassung erfolgt tber das Labor-Messdystem der Firma Ahlborn© in
Verbindung mit einem PC und der Software Almemodle Aelevanten Daten werden mit
einer Frequenz von 1 bis 600 pro Minute erfasst imdeinem Dateityp nach Wahl

abgespeichert. Im Fall dieser Versuche, ein Medge&ekunde als Excel-Datei.
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4.3 Diskontinuierlich arbeitender Hochviskosreaktor

Bereits in Losungspolymerisationen nimmt die Viskisder Reaktionsmasse stark mit dem
Polymergehalt und der Molmasse der Polymeren Zgraud dessen kdnnen in technischen
Losungsprozessen in Ruhrkesselreaktoren Polymdtgejga nach Molmasse, nur bis zu

maximal 25 Gew.-% gefahren werden.

Hohere Polymergehalte, das trifft natirlich inshetre auf Massepolymerisationen bei
hohen Umsétzen zu, erfordern eine andere Reakbtmiteén der auch bei hohen Viskositaten

eine gute Vermischung und eine effektive Warmeabéumdglicht werden kann.

Knetreaktoren sind geeignete Hochviskosreaktoreig duch schon technisch flr
Polymersynthesen eingesetzt werden, wie z.B. fUMRM84], Superabsorber oder fir POM
[85].

Um die Massepolymerisation von Synthesekautschukhbeen Umséatzen durchfihren zu
kénnen, wurde daher ein geeigneter diskontinuleglicHochviskosreaktor entwickelt und

aufgebaut.

4.3.1 Anforderungen

Die Polymerisationen in den Rulhrkesselreaktorenehalgezeigt, dass im Falle eines
Durchgehens der Reaktion ein maximaler Druck vorba&0 nicht Uberschritten wird. Aus
diesem Grund wurde fur den Knetreaktor ein maximBleick von 25 bar festgelegt. Das
begrenzende Bauteil ist die Wellendichtung (mit nmiz& bag). Der restliche Reaktor wurde
nach AD2000 bis zu einem Druck von 60 bar und eir@mperatur von 350 °C ausgelegt.
Ebenso wie die Ruhrkesselreaktoren ist der Hocbhgigaktor vakuumfespp < 1mbar/24h
bei 0,1 mbay.

Aufgrund der starken Exothermie der Reaktion undr deehr begrenzten
Warmeubertragungsflache im Bereich des MantelsgestReaktor mit einer Siedekihlung
ausgestattet. Der Ruckflusskihler wird separatidencen zusatzlichen Thermostaten (Firma
Lauda, Typ PL1 Proline P5) temperiert (8-95 °C).
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4.3.2 Konzeption

Der Reaktor besitzt hinsichtlich Dosierungen, VakyuAbgas und Stickstoff die gleiche
Ausstattung wie die Ruhrkesselreaktoren. Die wdisbeh Unterschiede sind die
Siedekihlung zur effektiven Energieabfuhr und dékriRerk mit durchgehender Welle. Eine
Magnetkupplung kann wegen der hohen Drehmomengeredilisiert werden missen, nicht
eingesetzt werden.

4.3.3 Konstruktion

Besondere Herausforderungen waren hier die —audgden bei der Massepolymerisation zu
erwartenden hohen Viskositat- mechanische Auslegi@ndRthrwellen, Lager und Antriebe,
die aufgrund der Toxizitat von 1,3-Butadien erfalidae technisch dichte Ausfihrung der

Wellendichtung und die Realisierung von effektiv@armeabfuhrbedingungen im Reaktor.

Abb. 4-3 3D-Darstellung des Hochviskosreaktors
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4.3.4 Fertigung

Der Hochviskosreaktor wurde zu groBen Teilen in d&erkstatt des Fraunhofer

Pilotanlagenzentrums gefertigt. Da grof3tenteilné&ebtandard-Bauteile verwendet werden
konnten, ist die mechanische Fertigung aufwendig erfolgte teilweise in spezialisierten

Metall verarbeitenden Betrieben der Region. So wuter Grundkorper des Reaktors mittels
Draht- und Senkerodieren vorgefertigt. In einem imwveArbeitsschritt wurden die Rohteile

mittels CNC-Frastechnik bearbeitet. Im dritten Atsschritt wurde der Heizmantel

aufgeschweifl3t und die mechanischen Feinarbeitesngefihrt.

Abb. 4-4 Ausgewadhlte Bauteile des Hochviskosreaktors: Kondensator, Innenrohr Dom,
Flansche

Der, daraus resultierende Hochviskosreaktor besitzReaktionsvolumen von rund 1 Liter,
ist bis 25 bay druckbelastbar, kann bis 150°C eingesetzt weraehist mit einer technisch
dichten Wellenabdichtung ausgefiihrt. Der AntriellekEomotor Siemens 400V/50Hz mit
hydrodynamischem Verstellgetriebe und einer stofgen Untersetzung von 0-7,1 sowie
Schneckengetriebe) hat eine Leistung von 2,2 kWeiner konstanten Drehmomentabgabe
von 200 Nm und einem Spitzendrehmoment von 498 minstufenloser Drehzahlregelung
von 0-71 U/min. Die Temperaturregelung erfolgt durtantelbeheizung mit einem
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Thermostaten (Firma Lauda, Typ PL1 Proline P5 3/8) kund Siedekthlung mit einer
maximalen Warmeabfuhrleistung von bis zu 1,5 kW éhiuhlleistung sowie 15 kW

Kurzzeitkuhlleistung.

4.3.5 FlieBschema der VersuchsanlageOR

LOEMITTEL STIDETOFF FEBLER
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|
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Abb. 4-5 FlieBschema des Hochviskosreaktors zur Massepolymerisation von 1,3-Butadien
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4.3.6 Mess- und Regeltechnik

Der Reaktor ist mit zwei Temperaturmessungen indéktvaum ausgestattet. Eine der beiden
Temperaturmessungen wird genutzt, um die Vorlayenatur des Kondensators zu regeln.
Die andere, dient zur Kontrolle. Im Gasraum isteeieitere Temperaturmessung verbaut.
Diese dient zur Messung der Briudentemperatur. HElenfwerden die Vor- und
Rucklauftemperaturen des Heizmantels und des Kaaders erfasst. Die Vorlauftemperatur
des Reaktormantels wird fest auf die gewlnschtetiRestemperatur (aktive Isolierung des
Reaktors) geregelt. Neben den Temperaturmessungen,der Reaktor mit einer
Druckmessung (Firma Manotherm, Typ DTMFB) ausgéstat Die Drehzahl der
Reaktorwelle wird manuell am Hydraulikgetriebe @sigllt.

Abb. 4-6 diskontinuierlich arbeitender Hochviskosreaktor mit peripheren Systemen
43



5 Versuchsdurchfiihrung Polymerisation

51 Chemikalien

51.1 1,3-Butadien

1,3-Butadien liegt in Polymerisationsqualitdt im atnhofer Pilotanlagenzentrum auf
Ringleitung an. Das 1,3-Butadien ist mit geringeendgen (5-7 ppm laut Spezifikation) 4-
tert-Butylbenzcatechol (TBC) stabilisiert. Zur Adminung des Stabilisators, wird das
Butadien vor der Polymerisation umkondensiert, wotber Stabilisator aufgrund seines
niedrigen Dampfdrucks quantitativ in der flissigPhase verbleibt. Es erfolgen keine

weiteren Reinigungsschritte.

5.1.2 Styrol

Styrol wurde uber den Chemievertrieb Magdeburg 9emo Es ist mit 150-250 ppm
Tertbutylcatechol hoch stabilisiert. Vor der Polymsation wurde der Stabilisator mit
konzentrierter Kaliumhydroxid-Losung extrahiert.eDiExtraktion wurde 10-mal wiederholt,
um den Stabilisator restlos zu entfernen. Ansckehel3vurde das Styrol mit Deionat 10-mal
neutral gewaschen. Das Waschwasser wurde mit tpatgier auf den pH-Wert kontrolliert.

Anschlie3end wurde das Styrol mit wasserfreiem iNiasulfat vorgetrocknet. Danach wurde
filtriert und unter Stickstoffatmosphare mit Calwibhydrid unter RUhren getrocknet.
Unmittelbar vor der Polymerisation, wurde das Stymo Vakuum destilliert. In den Reaktor
wurde das Styrol mit einer inerten Spritze dosiert.

5.1.3 Katalysatorsysteme

Im Rahmen dieser Arbeit wurden nach einer eingedrenderaturrecherche [86; 87; 88; 89;
90; 91; 92; 93; 94] drei Katalysatorsysteme fir eskpentelle Versuche ausgewéhlt und
beschafft. Diese waren Cyclopentadienyl-titan-fodd [CsHsTICls), ein kommerziell
eingesetzter Katalysator [NdV][EASC][DIBAH] auf Basvon Neodymversatat [60] und ein
Katalysator auf Basis von Gadolinium §(@es).Gd][B(CeFs)4].

Cyclopentadienyl-titan-trichlorid, wurde als festBsilver Uber die Firma Sigma Aldrich
bezogen. Vom Neodym-basierten Katalysator wurdekestenfreies Muster durch die Fa.
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Comar Chemicals Ltd., Sudafrika bereitgestellt. draengen vom Katalysatorsystem C)

wurden bei der Fa. Merseburger SpezialchemikaleAaftragssynthese beauftragt.
Als Cokatalysatoren wurden folgende Stoffe und f§erhische eingesetzt:

Fur Cyclopentadienyl-titan-trichlorid, wurde Methidminoxan (MAO) als 1M Lésung in
Toluol (Sigma-Aldrich), ohne weitere Behandlung @lskatalysator fiir die Polymerisation

eingesetzt.

Fir den Neodym-Katalysator der Fa. Comar Chemichtd., Sidafrika, wurde
Diisobutylaluminiumhydrid (DIBAH) als 1M LOsung i@yclohexan (Sigma-Aldrich), ohne
weitere Behandlung als Cokatalysator und Ketteritdoger sowie als Scavanger fur die

Polymerisation eingesetzt.

Fir den Gadoliniumkatalysator [{Kes),Gd][B(CsFs)s], wurde Triisobutylaluminium
(TIBA) als 1M Losung in Hexan, ohne weitere Behamdl als Cokatalysator fur die
Polymerisation eingesetzt.

5.14 Initiatorsystem

Als Initiator fur die anionische Polymerisation, nda n-Butyllithium als 1M Lésung in
Cyclohexan eingesetzt. Die gebrauchsfertige Loswngle von Sigma Aldrich bezogen. Der
Umgang fand unter Schutzgasatmosphéare (Sticksdtdf). Die Losung, wurde mittels, mit
Stickstoff inertisierter Spritze, in die Dosierboengefiillt.

5.15 Diisobutylaluminiumhydrid

wurde als fertige 1M Ldsung in n-Hexan von Sigmdrih bezogen. Die Lagerung erfolgte
unter Stickstoff in der Glovebox. Ebenso wurdeldisung in der Glovebox gehandhabt. Die
DIBAH-L6sung wurde mittels inerter Spritze in derdRtor dosiert.

51.6 Modifikator

N,N,N‘,N‘-Tetramethylethylendiamin wurde tber Signmdrich bezogen und als Reinstoff
eingesetzt. Vor der Polymerisation wurde TMEDA inmrfresch im Vakuum destilliert. Die

Dosierung erfolgte mit einer inertisierten Spritze.
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5.1.7 Losungsmittel

Im Rahmen der Versuche zu dieser Arbeit wurden sbWgyclohexan, als auch Toluol als
Léssungsmittel  eingesetzt. Cyclohexan wird im Tdamm des Fraunhofer
Pilotanlagenzentrums fur die Pilotsynthese aus d&anklager bezogen. Fir die
Polymerisation oder zur Verdiinnung der Einsatzstoffird es funfmal je 24 Stunden mit 96
Gew. % Schwefelsdure gerthrt, anschlielend zehmnialdestilliertem Wasser neutral
gewaschen. Danach wurde das Cyclohexan mit Natuliabs/orgetrocknet und dann Uber
Molekularsieb (3A) getrocknet. Es wurde mittels Wakh und Stickstoff im Wechsel
(finfmal) von Sauerstoff, Kohlendioxid und Kohlennoxid befreit, Gber Natrium im
Ruckfluss gekocht, abdestilliert und inert abgefulDie Schwefelsaure wurde mit

Natronlauge neutralisiert und zum Industrieabwagegeben.

Toluol wurde ebenfalls der Fraunhofer Pilotanlaggnemmen tber Molekularsieb (3A)
getrocknet und mittels Vakuum entgast, Gber NatrinniRUckfluss gekocht, abdestilliert und

abgefullt.

5.1.8 Wasserstoff

Fur die Versuche mit Metallocen-Katalysator wurdesaerstoff der Qualitat 5.0 (Linde)

ohne weitere Reinigung als Kettenregler verwendet.

5.2 Katalysatorhandling

Die im Rahmen dieses Vorhabens eingesetzten Katalgs, sind allesamt extrem sensitiv
gegenuber Kontakt mit Luft, Wasser und anderenrpol&omponenten. Aus diesem Grund,
wurden die Katalysatoren unter kontrollierten, teaerBedingungen in einer Glovebox der
Firma MBraun gelagert, in der auch samtliches Kattbrhandling, wie abwiegen, aktivieren

etc. erfolgte.
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5.3 Durchfihrung der Losungspolymerisationen mit Metallocen-Katalysator im

Multireaktorsystem

Zur Vorbereitung der Reaktoren, wurden diese miudlogeftllt, mit Vakuum entgast und
anschlie3end bei 80 °C mit siedendem Toluol fum@if ausgekocht. Anschliel3end wurde
das Toluol entsorgt. Die Reaktoren wurden mit Isppnol und anschliel3end mit Methanol
gespult. AnschlieRend wurden die Reaktoren getmtckhRlierfir wurden sie mit dem
Wasserbad auf 84 °C aufgeheizt. Die hei3en Reaktarerden nun im Wechsel mit
Stickstoff (2 bag,9 beaufschlagt und anschlieBend auf einen Druck 2xi0e-3 mbags
evakuiert. Die Druckwechsel wurden 30-mal wiederhol

Die getrockneten und evakuierten Reaktoren, wurmlem auf Raumtemperatur abgekuihlt.
Anschlielend wurde die fir die Polymerisation métiylenge Toluol, unter inerten
Bedingungen dosiert und mittels Vakuum entgastlds Toluol wurde die bendétigte Menge
1,3-Butadien, unter intensiver RuUhrung, einkondamsi AnschlieBend wurde das

Reaktionsgemisch auf die gewlinschte Reaktionstanpeufgeheizt.

Die Vorbereitung der Katalysatorlosung fand untesrien Bedingungen (Stickstoff) in der
Glovebox statt. In einem Glasgefa3, wurde die gewciite Menge Titankatalysator
(Cyclopentadienyltitantrichlorid), mit der nétigéhenge MAO-L6sung versetzt und kurz (<
1min) geschwenkt. Der Katalysator I6ste sich in BBXO-Toluollésung vollstéandig auf.
Anschliel3end wurde das Glasgefal? mit einem Sepwnschlossen und ausgeschleust. Die
aktive Katalysatorlosung wurde mit einer inertenit@p in die Bombe am Reaktor dosiert
und funf Minuten nach dem Mischen in den Reaktngeschossen.

Das Anspringen der Reaktion ist mit einem Tempeunagtieg und einem Absinken des
Reaktordrucks verbunden. Die Reaktion wurde naatiigschter Zeit, mit der Zugabe von

1ml Isopropanol, abgebrochen.

Nicht umgesetztes 1,3-Butadien wurde durch Anlegam Vakuum aus der Polymerlésung

entfernt und der Abgasentsorgung zugefuhrt.

Die Reaktoren wurden im Anschluss gedffnet, dealinm Isopropanol (mit BHT versetzt)

gefallt, mit 50 ml Toluol nachgespult und mechahisat Wasser und Seife gereinigt. Nach
der Reinigung wurden die Reaktoren mit Deionat (WBsser) klar gespilt und im

Trockenschrank bei 120°C getrocknet.
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54 Durchfihrung der Losungspolymerisation mit Neodym-Katalysator im

Multireaktorsystem

Reinigung und Vorbereitung der Reaktoren sowie Dsierung des Losemittels und das
Einkondensieren des 1,3-Butadiens, erfolgten anamg Polymerisation mit dem
Titankatalysator, jedoch wurde als Losungsmitteti@lyexan (und nicht Toluol) eingesetzt.
Der Cokatalysator, wurde zur Reaktionsmischung lgegeda er neben seiner Funktion als
Cokatalysator auch als Scavanger fungiert. Der NeoKatalysator, liegt als
Fertigkatalysator bereits in seiner aktivierten rkovor. Der Katalysator wurde in der
Glovebox, unter inerten Bedingungen in ein Glaggejafullt, welches mit einem Septum
verschlossen wurde. Die fertige Katalysatorloswmgyde ebenso wie beim Titankatalysator,

in die auf Reaktionstemperatur temperierte Reaktioachung eingeschossen.

Der Abbruch der Reaktion und die Fallung der Polprebe, erfolgten wiederum durch
Zugabe von Isopropanol. Das zur Stabilisierung eotlige BHT, wurde mit dem
Isopropanol in den Reaktor gegeben. Einige Vershelen gezeigt, dass es zweckmalfiig ist,
die Polymerlésung nach der Zugabe von Isopropand! RHT, fir min. 30 min zu ruhren.
Entnimmt man die Losung frihzeitig, kommt es, waheinlich durch Luftsauerstoff, zu

Vergelung des Polymers.

5.5 Massepolymerisation mit Neodym-Katalysator im Multreaktorsystem

Zur Vorbereitung der Polymerisation in Masse, wuatdé den Spilgang mit Losungsmittel
verzichtet. Die Reaktoren wurden stattdessen rmogrigpanol und anschlieRend mit Methanol
ausgekocht und anschlieend analog zu den LOsuygspasationen getrocknet sowie

inertisiert.

In den gekuhlten Reaktor wurde das 1,3-Butadiekogidensiert. Die DIBAH-L6sung wurde
hinzugegeben und das Gemisch wurde auf Reaktiopstatur erwarmt. Nach Erreichen der

Reaktionstemperatur, wurde die KatalysatorlosurtgStckstoff eingeschossen.

Die Reaktion wurde ebenfalls durch die Zugabe v&opidopanol und BHT abgebrochen.
Anschlie3end wurde durch Anlegen von Vakuum nichgesetztes 1,3-Butadien entfernt. In
den trockenen Reaktor wurde nun 50g Cyclohexankgggeum an den Reaktoroberflachen
verbliebenes, festes Polybutadien zu I6sen. DektBeahalt wurde bei 40 °C fur 2 Stunden
geruhrt, um das feste Polybutadien von den Wandeldsen. Das geltste Polymer wurde
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anschlieBend in Isopropanol ausgefallt und im Vakwmackenschrank bei 40 °C bis zur

Gewichtskonstanz getrocknet.

5.6 Massepolymerisation mit Neodym-Katalysator im Hochiskosreaktor

Zur Vorbereitung des Reaktors auf die Polymerisatisurde der Reaktor mit Cyclohexan
gefullt und 4 Stunden im Ruckfluss bei 90 °C gekoémschliel3en, wurde das Cyclohexan
verworfen. Der Spllgang wurde mit Isopropanol unetidnol wiederholt. Besondere
Aufmerksamkeit ist bei der Reinigung der Dosierbeminétig. Hier wurden die Spulgange
jeweils dreimal wiederholt, da die Bomben nichtgalifeizt werden kdnnen. Im Anschluss
wurde der heil3e Reaktor mit Stickstoff trocken gebh. Der trockene Reaktor wurde bei 90
°C Wand- und Kondensatortemperatur im Wechsel (&0-nmit Stickstoff (3 bay)
beaufschlagt und mit Vakuum (2e-3 miparevakuiert.

Der trockene und inertisierte Reaktor wurde auf°@ Wandtemperatur gekthlt, ebenso
wurde der Kondensator bei maximaler Kuhlung (cAC® gefahren. Bei dieser Temperatur
wurde der Reaktor vollstandig evakuiert (Vakuum32ebagy,). In den evakuierten, kalten
Reaktor wurde die gewtnschte Menge 1,3-Butadiekoeitensiert. Das 1,3-Butadien im
Reaktor, wurde mit der bendtigten Menge DIBAH-LGgunversetzt und auf
Reaktionstemperatur aufgeheizt. Die Temperaturaegetles Kondensators wurde uber die
Reaktorinnentemperatur geregelt.

Nach dem Erreichen der Starttemperatur, wurde eigtigte Menge Katalysatorlésung mit
minimalem Stickstoffiiberdruck in den Reaktor eirpessen. Das Anspringen der Reaktion
ist mit einem Druckanstieg verbunden. Ebenso begintie Regelung die

Kondensatortemperatur zu senken.

Die Reaktion wurde i.d.R. 60 min gefahren und durdie Dosierung eines
Isopropanol/Octanol-Gemisches abgebrochen. 10 Eimgpéater wurde Stabilisator (BHT)
eindosiert und 30 Minuten eingearbeitet. Der Reaktorde grob durch ,Sturzen® der
Reaktionsmasse entleert. Polymerreste wurden nocio@gxan aus dem Reaktor geldst.
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5.7 Durchfuhrung der anionischen Massepolymerisation imHochviskosreaktor

Zur Vorbereitung des Reaktors auf die Polymerisatmurde der Reaktor mit Cyclohexan
gefullt und 4 Stunden im Ruckfluss bei 90 °C gekoémschlieRend wurde das Cyclohexan
verworfen. Der Spullgang wurde mit Isopropanol unetidnol wiederholt. Besondere
Aufmerksamkeit ist bei der Reinigung der Dosierbeminétig. Hier wurden die Spulgange
jeweils dreimal wiederholt, da die Bomben nichtgalfeizt werden kénnen. Im Anschluss
wurde der heil3e Reaktor mit Stickstoff trocken gebh. Der trockene Reaktor wurde bei 90
°C Wand- und Kondensatortemperatur im Wechsel (&0-nmit Stickstoff (3 bay)
beaufschlagt und mit Vakuum (2e-3 miparevakuiert.

Der trockene und inertisierte Reaktor wurde auf°@ Wandtemperatur gekuhlt, ebenso
wurde der Kondensator bei maximaler Kuhlung (cAC® gefahren. Bei dieser Temperatur
wurde der Reaktor vollstandig evakuiert (Vakuum32mbag,y. In den evakuierten, kalten
Reaktor wurde die gewlnschte Menge 1,3-Butadiekoeitiensiert. Falls es die Prozedur
erforderte, wurde das 1,3-Butadien mit TMEDA vezket

War Styrol Bestandteil der Rezeptur, so wurde diesae folgt vorbereitet. Das
hochstabilisierte Styrol wurde 10 mal mit 30 mlezirb0 Ma%igen Natriumhydroxidldsung
ausgeschiittelt. Das hat den Zweck, den Stabilis@fertbutylcatechol) zu extrahieren.
Anschlie3end wurde das Styrol mit Deionat neuteal@schen. Hierzu wurde es ebenfalls 10
mal mit 30 ml ausgeschuttelt. Im Anschluss wurds 8#yrol mit trockenem Natriumsulfat
vorgetrocknet. Nach dem Vortrocknen wurde das $tyib Calciumhydrid getrocknet. Als
letzte Reinigung wurde das Styrol im Vakuum vomaoiahhydrid abdestilliert und bei -78
°C abkondensiert. Das Styrol wurde fir jede Polysa#ion neu vorbereitet, da das

entstabilisierte Styrol bereits nach wenigen Starmlepolymerisieren beginnt.

Nach der Zugabe des Styrols zur Mischung, wurddR@éaktor unter Riihren auf die bendtigte
Reaktionstemperatur geheizt. Die Temperatur des d&asators wurde Uber die

Reaktorinnentemperatur geregelt.

Nach dem Erreichen der Starttemperatur, wurde dmtigte Menge Initiatorldsung mit
minimalem Stickstoffiberdruck in den Reaktor eird@ssen. Das Anspringen der Reaktion
ist mit einem Druckanstieg verbunden. Ebenso begintie Regelung die

Kondensatortemperatur zu senken.
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Je nachdem ob TMEDA eingesetzt wurde oder niclg,de@ Reaktionszeit zwischen 40
Minuten und 4 Stunden. Die Reaktion wurde durchsierung eines Isopropanol/Octanol
Gemisches abgebrochen. 10 Minuten spéater wurdeiliSaadr (BHT) eindosiert und 30
Minuten eingearbeitet. Der Reaktor wurde grob, dystirzen“ der Reaktionsmasse entleert.
Polymerreste wurden mit Cyclohexan aus dem Redgjetidgist.

5.8 Durchfuhrung der Losungspolymerisation im 3 Liter Reaktor

Zur Vorbereitung des Reaktors auf die Polymerisatiarde, der Reaktor mit Cyclohexan
gefullt, das Cyclohexan mit Vakuum im Kalten (rut@ °C) entgast und 4 Stunden bei 90 °C
gekocht. Anschlieend wurde das Cyclohexan verwmorfBer Spilgang wurde mit

Isopropanol und Methanol wiederholt. Im Anschluagde der heiRe Reaktor mit Stickstoff
trocken geblasen. Der trockene Reaktor wurde bei®@®Wandtemperatur im Wechsel (30

mal) mit Stickstoff (3 bay) beaufschlagt und mit Vakuum (2e-3 mparevakuiert.

Der trockene und inertisierte Reaktor wurde aufCOWandtemperatur gekuhlt. Bei dieser
Temperatur wurde der Reaktor vollstandig evakui@tkuum 2e-3 mbag). In den
evakuierten, kalten Reaktor, wurde die gewilnschendgéd Cyclohexan eingefillt. Das
Cyclohexan wurde kalt gerthrt und mit Vakuum entgégar Cokatalysator ein Bestandteil
der Rezeptur, wurde dieser im kalten zum Lésemgegieben. AnschlielBend wurde der
Reaktor unter Ruhren auf die benétigte Reaktiongézatur geheizt.

Nach dem Erreichen der Starttemperatur wurde ciétizge Menge Katalysatorlésung in den
Reaktor eingespritzt. Unmittelbar nach dem Eingpritder Katalysatorlésung, begann das
Einkondensieren des 1,3-Butadiens in die Reaktis@mng. Dies wurde auf zwei Weisen
durchgefuhrt. Im ,Schuss®, das bedeutet die notienge in einer so kurzen Zeit wie

maoglich, oder kontinuierlich mit einer sehr geringeosierrate tiber Stunden.

Wahrend der Reaktion wurden mehrfach Proben ausRksgktor gezogen. Diese wurden in
mit BHT und Isopropanol versetztes Cyclohexan gemodie Reaktion wurde durch die
Dosierung eines Isopropanol/Octanol-Gemisches abgkbn. 10 Minuten spater wurde
Stabilisator (BHT) eindosiert und 30 Minuten einget. Der Reaktor wurde grob durch
»=ausblasen” der Reaktionslosung entleert. Polyns&ravurden mit Cyclohexan aus dem

Reaktor gelost.
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6 Analytik und Polymercharakterisierung

Neben der erfolgreichen Durchfilhrung der Polymé&osaexperimente sind fur eine
vollstandige Auswertung die Bestimmung des Umsatzed die Charakterisierung der
Polymerproben hinsichtlich Mikrostruktur und Keti@mge erforderlich. Daher wurden die

Proben mit verschiedenen analytischen Methoderaktearsiert.

6.1 Gravimetrische Umsatzbestimmung

Fur die Polymerisation in Masse erfolgt die Umsastimmung gravimetrisch. Nach
Versuchende wird das Polymer durch Fallung isoliertt anschlieRend getrocknet. Die
erhaltene Trockenmasse wird durch die eingesetaies®1,3-Butadien geteilt. Der Quotient,
multipliziert mit 100, ergibt den Umsatz in Massegent. Ebenso wird mit Zwischenproben
verfahren. Hier ist die Bezugsgro3e nicht die esegge Masse Monomer, sondern die

Probenmasse.

Fur die Polymerisation in Losung wird der Endumsatmlog zum Umsatz in Masse
bestimmt. Lediglich ist die Bezugsgrol3e der Zwisghreben der Feststoffgehalt bei
Endumsatz, da das inerte Losemittel bertcksichtegtien muss.

6.2 GPC-Analyse

GPC-Chromatogramme wurden auf einem PSS SECcuZ Gystem aufgenommen,
welches mit einem SECcurity Differential-RefraktdereDetektor ausgestattet ist. Als
Saulen wurde eine Kombination aus GPC-Vorsaule $3% (20pum), GPC-Saule PSS SDV
(20 pm, 10.000.000 A) und GPC-Séule PSS SDV 2@, 1000 A) verwendet. Die
Messungen erfolgten unter konstanter Saulen- unigékietemperatur (40 °C) und einer
FluBrate von 1 mL/min in THF. Die Bestimmung derIdalargewichte erfolgte gegen 1,4-

Polybutadienstandards und unter Verwendung denWi8SPC Software.
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Abb. 6-1 Exemplarisch GPC Molmassenverteilung eines im Hochviskosreaktor mit

Neodym-Katalysator polymerisiertem Polybutadien

Die Abbildung 6-1 zeigt ein Beispiel fur eine Molssgnverteilung, eines mit Neodym-
Katalysator, in Masse, im Hochviskosreaktor herg#ish Polybutadiens. Hier wurde ein
Polybutadien mit einer zahlenmittleren Molmasse ))(Mron 266.000 g/mol, einer
gewichtsmittleren Molmasse (WM von 812.000 g/mol und einer daraus resultierenden

Polydispersitat von 3,05 dargestellt.

6.3 'H-NMR-Spektroskopie

Nebendem Molekulargewicht spielt auch die Mikrostruk&ine entscheidende Rolle fur die
Eigenschaften des synthetisierten Elastomers. Diesen mittels NMR Spektroskopie
ermittelt werden'H-NMR wurden an der Martin-Luther-Universitéat Halléittenberg bei 27
°C von einem VARIAN GEMINI 400 (400 MHz) Spektroneetin CDC} aufgenommen. Die
chemischen Verschiebungen sind in ppm gemesserawinden Referenzpeak (CDCT.26
ppm (1H)) bezogen. Zur Auswertung der Spektren wudie Software MestReCv4.7-
RECOIL verwendet.
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In Abbildung 6-2ist das'H-NMR des Versuchs V404 dargestelliie drei verschiedenen
Mikrostrukturen des Polybutadie: 1,4<is, 1,4trans und 1,2. Im*H-NMR liegen die
Protonen H-a (1,4is) und Hb (1,4trans) im Bereich von 5,%,6 ppm, die Protonen-d der
1,2Verknupfung befinden sich bei ~5 ppm. Somit |&gsh saus denintegralen (A) der

entsprechenden Bereiche der AntC) an 1,2 und 1,4is berechnen.

Ad
Cr a
],chvmyl — 2 *100 F 6-1
° hao R Ay
[
2 2
Cl4 _

100-¢ F 6-2
% 12

Da die Messgenauigkeit irH-NMR circa 1 % betragtergibt sich ein Anteil an 1-cis

Polybutadien von ca. 99 @der grof3e.

8.0
ppm (f1)

Abb.6-2  'H-NMR Spektrum des Versuchs V404 mit einem Anteil von 1,2-Verkniipfungen von
~1 %
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6.4 13C-NMR-Spektroskopie

Analog zum'H-NMR, wurden die'®*C-NMR Spektren an der Martin-Luther-Universitét
aufgenommen. In der Abbildung 6-3 ist exemplaridas**C-NMR-Spektrum des Versuchs
V404 aufgetragen. Die beiden interessanten Mikunksiren 1,4-cis und 1,4-trans, liegen im
Bereich von 25-35 ppm. Dieser ist im AusschnitigvéRert dargestellt. DASC-NMR zeigt
ein kleines Signal bei 32,69 ppm, dies entspri@rt d4-trans-Verknipfung. Das Signal fur
1,4-cis bei 27,41 ppm (auf 100 gesetzt), ist deluthtarker zu erkennen. Bei der vorliegenden
Probe liegt der Gehalt an 1,4-trans-Verknupfungeterhalb der Nachweisgrenze dieser
analytischen Methode.

34.284
34.207
32.673
30.309

34.284
34.207
32,673
30.309

SO
Rl

FAN)
822
)00t

35.0 30.0 25.0
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00'001

200 150 100 50 0
ppm (f1)

Abb. 6-3  *C-NMR Spektrum des Versuchs V404, mit VergroBerung des Ausschnitts 25-35 ppm

Das relative Konzentrationsverhaltnis lasst sich @en beiden Flachenintegralen der Signale
wie folgt berechnen:

R _ Acis
14—cis — 2 *100 F 6-3
% Acis + Avrans
2 2
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Rl4—trans

100—- Ry 4— F 6-4
% 14-trans

Die Werte geben den relativen Anteil der cis- bzwans-Verknupfung an den 1,4-
Verknupfungen wieder. Im Falle der Probe vom VensMA04 sind dies 97,8 % cis-
Verknupfungen und entsprechend 2,2 % trans-Verkmg#n. Um nun den Absolutwert zu
erhalten, muss der relative Anteil aus d&i@-NMR mit dem absoluten Anteil der 1,4-

Verkniipfungen aus defi-NMR multipliziert werden.

Cia—ci Ria—ci
14-cis - 14-cis Cis F 6-5
% 10C
Cqa- Ry 4
14-trans - 14-trans Cl4 F 6-6
% 10C

Berechnet man den Absolutanteil aller drei Verkniagkvarianten, so erhalt man einen 1,4-

cis-Anteil von 96,8 %, einen 1,4-trans-Anteil vo2 2 und einen 1,2-vinyl-Anteil von 1 %.

6.5 DSC-Analyse

Fiur die thermische Analyse wurde von METTLER TOLER®M STARe System DSC 3
verwendet. Damit kann sowohl die Glastbergangstesiyre als auch die Schmelztemperatur

von Polybutadienproben bestimmt werden.

Um die thermische und mechanische Geschichte ddyePzu I6schen, wurde zunachst ein
Aufheizprogramm von -140 bis 120 °C (Heizrate 20mk) durchgefiihrt. Als
Messprogramm wurde dann eine Abkihlkurve von 120 -hi40 °C (hier rote Kurve,
Kihlrate -10 K/min) und eine Heizkurve von -140 b0 °C (hier blaue Kurve, Heizrate 20
K/min) aufgenommen (Abb. 6-4). Die Auswertung egfel mit Hilfe der METTLER STARe
Software, zur Bestimmung der Temperaturen wurdeHgiekurve verwendet. Danach ergibt
sich, entsprechend der Auswertung des Mittelpunktesach DIN, eine
Glasubergangstemperatur von -100 °C. FiUr die Schiemperatur wurde das Peak-
Maximum verwendet, welches bei 0 °C liegt. Beidenperaturen liegen im fir hoch 1¢és-
Polybutadien zu erwartenden Bereich.
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Aaxo

Hethode: PAZ PED, -140-130°C, 2 K/min

4]~ 140, °C, 5,00 i W2 30,0 mijmin
[5] +140, 012000 °C, 20,00 Kjmin M2 30,0 miimin
Symctronisaton sngeschabet

ATHPED-Test, 151115
-] PEO-Test, 151115, 8, 1000 mg
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Abb. 6-4 DSC-Thermogramm der Heiz- und Kiihlkurve der Polymerprobe des Versuchs V404,
Glasuibergangstemperatur -100 °C, Schmelztemperatur 0 °C

6.6 Aschewertbestimmung

Der Aschewert wurde gravimetrisch bestimmt. Zur agehung der Polymerprobe wurde
diese im Vakuumtrockenschrank bei 40°C bis zur @ktgkonstanz getrocknet. Parallel
wurde ein Keramiktiegel mit Deckel im Muffelofenib&0 °C fir 60 min getrocknet bzw.

gereinigt. Zum Abkuhlen wurde der hei3e Tiegel eiiter Tiegelzange in einen Exsikkator
Uber Phosphorpentoxid gestellt. Nach dem Erkaltes Tiegels, wurde sein Leergewicht
bestimmt und anschlie3end Polymerproben von cg. diagewogen. Der Tiegel wurde fiir 4
Stunden mit der Polymerprobe in den Muffelofen dpeme Wahrend der 4 Stunden
verbrennen alle organischen Bestandteile des Paotymzeriick bleiben die anorganischen
Oxide der im Kautschuk enthaltenen Metallionen. Z&bkihlen wird der Tiegel wiederum

in den Exsikkator gestellt. Nach dem erneuten &kalwird die Masse des Tiegels mit der
Asche bestimmt. Der Aschewert ergibt sich aus deuoot@nten der Masse, der sich
gebildeten Asche, zur Masse der eingewogenen Pgbyoiee. Typischerweise wird der

Aschegehalt in ppm angegeben.

57



6.7 Mooney-Viskositat

Die Mooney-Viskositat ist in der Industrie ein dtaller Messwert fur die
Wareneingangskontrolle der Kautschuk Verarbeitees& Wert wird genutzt, um in sehr
kurzer Zeit einen Messwert zu erhalten, auf desdgasis Leistungsdaten der
Verarbeitungsmaschine eingestellt werden konnenhebDaist die Mooney-Viskositéat
Bestandteil jeder Kautschukspezifikation.

Auf Grund der Relevanz, wurde im Rahmen dieser iArber Mooney-Wert von Proben
ausreichender Masse bestimmt. Die Bestimmung eefadgif einem MonTech MV 3000
Basic (Abb. 13). Dieses Rotations-Scher-Viskosimetdaubt neben der Mooney-Viskositat
auch z.B. Aussagen uber Spannungs-Relaxations Namhals Prifmethode wurde die
Standard-Methode ML (1+4 / 100 °C) nach DIN 53 §2%ahlt.

-.Oll.....l..........':
|

Abb. 6-5 Mooney Viskosimeter mit Probe vor der Messung (links), gemessene
Polybutadienprobe (rechts)

Neben dem reinen Mooney-Wert, enthalt die Messkaime Anzahl weiterer Informationen,
die Uber die molekulare Struktur des KautschukskAno# geben. Das Diagramm zeigt einen

unauffalligen Kurvenverlauf einer Polybutadien R¥ob
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Abb. 6-6 Messkurve einer high-cis-Polybutadienprobe mit einem Mooney-Wert ML (1+4 /
100 °C) von 64, gemessen nach DIN 53523

Bei der Bestimmung ML (1+4 / 100 °C), wird nach infwWorwarmzeit das Drehmoment bei
konstanter Rotation von 2 U/min Uber 4 min bei 2G0gemessen, der Wert bei insg. 5 min
entspricht dann der Mooney-Viskositdt ML, hier 64UM Bei einem unauffalligen
Kurvenverlauf sollte die Kurve nach einem Maximumlgebei ca. 1 min, also beim Start des
Rotors stetig abfallen und gegebenenfalls in eifdgteau auslaufen. Steigt diese Kurve nach
einem Minimum wieder an, so deutet dies auf Vergwegen hin. Je steiler der Anstieg ist
desto starker sind die Verzweigungen ausgepragtdié@ Kurve nicht ab, sondern steigt an
bis sie in einem Plateau auslauft, so handelt @s wn ein stark vergeltes Polymer. Diese
Proben sind in Tetrahydrofuran (THF) haufig nur lscht, bis gar nicht 16slich. Die
Relaxation nach dem Stopp des Rotors, nach 5 nlihAgskunft Gber den hochmolekularen,

haufig durch Langkettenverzweigung entstanden AmtePolybutadien.

All diese Informationen sind Indizien, die nichtrdio ein Mooney-Diagramm quantifiziert
werden kdnnen. Sie konnen im Kontext mit Informadio von anderen Messverfahren

hingegen wichtige Informationen liefern.
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7 Wesentliche experimentelle Ergebnisse

7.1 Losungspolymerisation zur Katalysatorauswabhl

7.1.1 Auswabhlkriterien Katalysator

Nach einer Literaturrecherche wurden drei poteleielKatalysatorsysteme flr
Screeningversuche ausgewahlt. Dies sind die unget §enannten Systeme auf Basis von
Titan, Neodym und Gadolinium. Mit den drei ausgel&ih Systemen wurden Vorversuche
durchgefuhrt. Ziel der Vorversuche, waren die Auswaund Festlegung des
Katalysatorsystems fur die nachfolgenden, eingetrerndntersuchungen. Kriterien fur die
Auswahl des Katalysatorsystems, waren die Mikréstnu der erzeugten Polymere, die
Regelbarkeit der Molekulargewichte und die Polysetionsaktivitat des Katalysators.
Angestrebt wurde ein moglichst hoher Gehalt an cis4/erknipfungen. Die

Screeningversuche wurden im Multireaktorsystem luyeéihrt.

7.1.2 Losungspolymerisation mit dem Metallocen-Katalysato

Nach abgeschlossenem Aufbau der Multibatch-Versardhge und Erhalt der ausgewahlten
Katalysatorsysteme, wurden erste Testpolymerisation der Versuchsanlage durchgefuhrt.
Schwerpunkte bestanden in der Erarbeitung und Qgrtiimg von Betriebsanweisungen und
Versuchsprozeduren. Zu bearbeitende Fragestellungenen hier insbesondere die
erforderliche Reinigung der Monomere und Losemittie Festlegung der Katalysator-
Cokatalysatorsysteme, die bendtigen Mengen an 8gavaowie das Handling der sensitiven
Katalysatoren. Generelle Ziele waren insbesondasemdreichen von Reproduzierbarkeit und

eine Optimierung des Aktivitatsniveaus.

Als erstes Katalysatorsystem wurde das System @goladienyl-titan-trichlorid, mit
Methylaluminoxan als Cokatalysator untersucht. @mrungen waren insbesondere
hinsichtlich der verwendeten Monomerqualitat bzwaridmerreinigung und der eingesetzten

Scavenger-Mengen erforderlich.

Mit dem Katalysatorsystem lassen sich im satzweBetnieb, bei Temperaturen im Bereich
von 30°C und Monomerkonzentration im Bereich vobhO5gew.-%, Aktivitaten von bis 1950

kgsr/molri/h erreichen, die im Bereich der Literaturwerte] [R&gen.
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Die erzeugten Polymerproben wurden hinsichtlich mwkdse untersucht. Die
Molekulargewichte liegen im fur Polybutadien sebchmolekularen Bereich, Mw bis ca. 2

Mio. g/mol und fihren zu entsprechend hoher Losusgesitat.

7.1.2.1 Regelbarkeit

Als erster Kettenregler wurde Wasserstoff geteMésserstoff wird beispielsweise bei der
koordinativen Polymerisation von Olefinen als Ketegler, grof3industriell eingesetzt. Dazu

wurde zunachst die Versuchsanlage fur die satzviBmseerung von Wasserstoff modifiziert.

AnschlieBend wurden Testpolymerisationen mit uwetdesllichen Wasserstoffmengen
durchgefuhrt und die Molmassenverteilungen der ltiesenden Polymerproben wurden
durch GPC untersucht. Fir das Katalysatorsystem lo@gntadienyl-titan-trichlorid,

Methylaluminoxan als Cokatalysator, lassen sich lube der Polymerisation entstehenden

Molmassen effektiv, durch die Zugabe von WassdratefKettenregler einstellen.

Bei sonst identischen Versuchsbedingungen (T = 306CMa% 1,3 Butadien in Toluol),
lassen sich durch Zugabe von Wasserstoff MolmaissdBereich von 50.000 g/mol bis etwa
1.000.000 g/mol einstellen.
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Abb. 7-1 Molmassenverteilungen von Polybutadienproben, erzeugt mit dem Titan-

basierten Metallocen-Katalysatorsystem bei verschiedenen

Wasserstoffkonzentrationen
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Im Rahmen einer Masterarbeit [96] an der TU-Dresdenden vertiefte Untersuchungen zur
Kettenreglung und deren Einfluss auf die Kinetiki dem Metallocen-Katalysator, im

Multireaktorsystem am Fraunhofer Pilotanlagenzentdurchgefthrt.

7.1.2.2 Mikrostruktur

Fir ausgewahlte Proben, wurde die Mikrostrukturr ibBeNMR untersucht. Dabei wurden
durchgéngig 1,2-Vinyl-Gehalte von 16-19 mol-% gefen, die fur die gewtinschten high-cis
Zielpolymerstrukturen zu hoch ausfallen. Da die isgtruktur der Polymere bei
koordinativen Polymerisationen entscheidend vom ahdgnsystem des Katalysators
bestimmt wird, ist die erhaltene Mikrostruktur im e$éntlichen auf das verwendete

Katalysatorsystem zuriickzuftihren.

7.1.3 Lésungspolymerisation mit Neodym-Katalysator

Mit dem zweiten Katalysatorsystem, dem kommerzeldeodym-Katalysator, wurden in
Losungspolymerisationen im Multireaktorsystem Akéten im Bereich von 500 bis ~1000
kgsr/molnav/h  (max. Aktivitdt bei unvollstindigem Umsatz 270@gr/Molka/h) und

Molmassen bis zu 1.000.000 g/mol erreicht.

7.1.3.1 Regelbarkeit

Im Gegensatz zu dem untersuchten Metallocen-Kattdys verhélt sich Wasserstoff im
Wesentlichen inert, gegenuiber dem verwendeten Nwedtbtalysator, das heildt, weder
verandern sich durch den Einsatz von Wassersteffednaltenen Molmassen, noch ist ein
signifikanter Einfluss auf die Polymerisationskiketrsichtlich. Im Ergebnis ist Wasserstoff

nicht als Kettenregler fir den verwendeten Neodyatak/sator geeignet.

Als brauchbare Kettenregler fir das verwendete MeoKatalysatorsystem, haben sich

Diisobutyl-aluminium-hydrid (kurz DIBAH) und ahwhe Protonendonatoren herausgestellt.

62



So kann die resultierende Molmasse der erhaltenelymiere durch Variation des

DIBAH/Neodym-Verhaltnisses in einem breiten Behesingestellt werden, siehe Abb. 7-2.

120.000
Cgq = 1,602 mol /|
100.000 < Cnay = 0,4242 mmol /|
— 80.000
©
£
S 60.000
[=
2 40.000
20.000
0
0 20 40 60 80 100
Npigan / Nngy  [Mmol/mmol]
Abb. 7-2 Zahlenmittel der Polybutadiene aus der Losungspolymerisation bei konstantem
Neodym-Butadienverhaltnis, gegen die Variation des Cokatalysatorgehalts in
Cyclohexan

Ein Nachlassen der Katalysatoraktivitdt konnte inésiing nur bei Regler-
Katalysatorverhaltnissen von hoher als 50 beobaggeden, wobei dieses Nachlassen nicht
signifikant ist. Im Ergebnis lassen sich die Mols&s der gebildeten Polymere in Losung bei
der Verwendung des kommerziellen Neodym-Katalysatdurch Zugabe von Diisobutyl-
aluminium-hydrid in geeigneter Weise einstellene Brhaltenen Ergebnisse decken sich in
ihren Aussagen mit der Literatur [61], geben abehtnden eigentlichen Zusammenhang des
Mechanismus zur Molmassenregelung wieder, wie spagezeigt wird. Zwei
Zusammenstellungen der Arbeiten verschiedener #sdpeippen, unterschiedlicher
Protonendonatoren und ihrer Einflisse auf das BydtdV/x/EASC finden sich in [60] und
[97].
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7.1.3.2  Mikrostruktur
Fur ausgewahlte Proben wurde die Mikrostruktur diBeNMR untersucht.

Die Proben zeigen durchweg einen 1,2-vinyl-Ante@ihwveniger als 1 % und nur bei hohen
Temperaturen einem Anteil an 1,4-trans-Verknupfunde der Regel ist der Anteil an 1,4-
trans-Vernufungen nicht quantitativ auswertbar, di@ geringen Gehalte im Bereich des

Fehlers der Messmethode liegen.

Die Ergebnisse zur Mikrostruktur erstaunen niclat, dér verwendete Neodym-Katalysator
kommerziell zur Herstellung von High-Cis Polybutdiin der LOsungspolymerisation
verwendet wird. Da bei koordinativen Polymerisationdie Mikrostruktur des Polymeren
wesentlich durch den verwendeten Katalysator bestif@8; 99; 100; 101] wird, ist es nicht
Uberrauschend, dass die experimentellen Ergebeisea hohen 1,4is-Gehalt [102; 103]

aufzeigen.

7.1.4 Losungspolymerisation mit Gadolinium-Katalysator

Das Katalysatorsystem auf Gadolinium Basis zeig&idel keine nennenswerte
Polymerisationsaktivitdat bei den untersuchten HReakbedingungen. Die erhaltenen

Polymerproben im Spurenbereich waren nicht fir @R€ Analyse ausreichend.

7.1.5 Festlegung des Katalysators

Basierend auf den in Abschnitt 7.1.2-7.1.4 DberignmeVoruntersuchungen, wurde der
kommerzielle Neodym-Katalysator der Fa. Comar ClealsilLtd., Sidafrika, als Katalysator

fur die weiteren Untersuchungen ausgewabhlt.

Die wesentlichen Griinde fur diese Entscheidung mvagder durchweg hohe cis-Gehalt der
Polymere, die gute Regelbarkeit der Molmassen dlerZugabe von DIBAH, die hohen
Polymerisationsaktivitdten und die kommerzielle filgbarkeit von Katalysator und

Cokatalysator.
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7.2 Massepolymerisation mit Neodymkatalysator

Massepolymerisationen mit dem Neodym-Katalysatiod sn Rahmen dieser Arbeit sowohl

im Hochviskosreaktor als auch im Multireaktorsystaunchgefuhrt worden.

7.2.1 Satzweise Polymerisation im Hochviskosreaktor

Experimente zur Massepolymerisation mit dem Neodatalysator im Hochviskosreaktor,
wurden nach der in Abschnitt 5.6 vorgestellten Bdoz durchgefihrt.

Zunachst mussten die Versuchsprozeduren in demeneuickelt und gebauten Reaktor
optimiert werden, da die ersten Polymerisationswd#te keine oder nur eine zu geringe
Polymerisationsaktivitat aufzeigten.

So wurden die Reinigung und Inertisierung des Reakdurch mehrfaches Waschen mit
Cyclohexan und DIBAH als Scavenger verbessert. \l@iterer wesentlicher Punkt zur
Erhbéhung der Polymerisationsaktivitat, war das éflest der Monomerdosierung von
flissig-Dosierung auf Umkondensation. Das verwemdel,3-Buatdien ist aus

Sicherheitsgriinden mit geringen Mengen an 4-tetydBanzcatechol (TBC) als Stabilisator
versetzt. Bei der Dosierung mittels Umkondensatizerbleibt das TBC in der fllissigen
Phase und kann somit —im Gegensatz zu der vorheweuwdeten Fliussigdosierung-
abgetrennt werden. Mit den genannten Mal3Bhahmentéwortie Aktivitat deutlich erhdht

werden.

Weiterhin zeigten die Polymerproben der ersten Ewpante allesamt einen signifikanten,
unléslichen (Gel-)anteil —und nach einigen Tagererf&8bungen auf. Hier brachte eine
Anderung, der Abstopp-Prozedur (Gemisch aus Is@mop und Octanol als

Lésungsvermittler) und die Verwendung von BHT algdations-Stabilisator Abhilfe.

Durch die genannten MalRRnahmen konnten ab den Wesucv400a eine gute
Reproduzierbarkeit, ein hohes Aktivitdtsniveau unablistandig I6sliche, gelfreie

Polymerprodukte erhalten werden, eine UbersichM@esuche ist in Tab 7-1 dargestellt.
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Tab. 7-1

Hochviskosreaktor, Ubersicht der Polymerisationsparameter und Ergebnisse, Polymerisationstemperatur 60 °C

Uf

1,2- NbisaAH Nad
Vers.Nr. Mn Mw U Mooney . tr | NMea | Nnav | Noisan | Ned/Nav Bemerkungen
vinyl INnay INpiea
g/mol g/mol % | 1*4,100°C % min | mol | mmol| mmol mol/mol| mol/mol  mol/mo -

V100a - - 0,0 - - 120 12,08 1,077 17,01 11171 15,8 707 -keine Reaktion

V100b - - ~12 - - 120 12,03 1,077 17,00 11172 15,8 707 -Polymer nicht in THF l6slich
-Polymer zu groRRen Teilen nicht

V100c 134.000 700.000 ~19 - 180 12,p3 1,077 17]0111171 15,8 707 oo
I6slich in THF

-mehrfache Reinigung des Reaktors mit CyclohexdiBAH

V200a 144.000 650.000 ~80 123 0 12/03 1,077 117,0 11171 15,8 707 -Polymer weil3t hohe Gelanteile a
-Polymer weiterhin hohe Gelanteile

V200b 152.000 630.000 ~8b 120 60 12/03 1,077 17,0 11171 15,8 707 o .
-Katalysatoraktivitat zu gering
-Katalysatoraktivitat zu gering,

V200c 150.000 620.000 ~9p 140 120 12/03 1,077 oW7, 11171 15,8 707 | Molmassen vergleichbar ->
systematischer Fehler

-Anderung der Monomerdosierung von fliissig auf dndensation als zusatzliche Reinigung da das 1t8elB2n 7-15 ppm TBC als Stabilisator enthalt

-Aktivitat des Katalysators gut

V300a 153.000 560.000 >98 110 60 12,03 1,077 17,0 11171 15,8 707 _
Polymer enthalt Gelanteile
-analog Vorversuch Polymer farbt

V300b 148.000 540.000 >98 108 60 12,03 1,077 17,0 11171 15,8 707

sich nach einigen Tagen rosa

-Anderung Stabilisieren mit BHT

-Anderung Abstoppen mit Isopropanol/Octangi?B,-Gemisch
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Versuchsn Mn Mw Mooney 12 {Reak Ngq Ngy NpIBAH Nad/Nnav Mot Mo Bemerkungen
ummer vinyl t INnay INpisAH
g/mol g/mol 1+4, 100°C % min | mol | mmol| mmol mol/mol| mol/mol  mol/mo -
V400a | 150.000| 517.000 50,0 0,7 60 12,03 1,0777,011| 11171 15,8 707 | -Aktvitat des Katalysators gut
V400b 135.000|  488.000 8 38,6 1,0 60 1203 1,p777,0n | 11171 15,8 707 | -keine Gelanteile, Polymer
V400c | 141.000] 498.000 o 41,2 0,6 60 12(03 1,p777.011| 11171 15,8 707 | volistandig in THF IGslich
V40la | 145.000| 306.000 8 42,0 0,8 60 12/03 O0,0467,041 | 26739 31,2 857 | -keine Farbung des Polymers nach
V401b 162.000|  345.000 0 45,0 0,9 60 12/03 0,4467,04 | 26739 31,2 g57 | zwei Wochen
V402a | 173.000| 322.000 o 43,0 0,3 60 12[03 0,2964,771| 40640 49,9 814 | -
V402b - - - - 60| 12,03 0,296 14,77 4064 494 814 -keine Reaktion
V402c | 150.000| 310.000 o 35,0 1,0 60 12|03 0,2964,771 | 40640 49,9 814 | -
V403a | 105.000| 632.000 7 38,4 0,8 60 12[03 0M44R 4@ | 26778 50,0 536 | -
V403b | 112.000| 620.000 °) 33,5 0,4 60 1203 04492,4@ | 26778 50,0 536 | -
V404a 82.500 | 320.000 o 30,1 0.4 60 1203 0,955 6524 12597 30,0 420 | -
V404b 91.000 330.000 6 34,7 0,8 g0 12[03 0,955 ,628 12597 30,0 420 | -
V405a | 105.000|  405.000 o 34,7 0,6 60 12[03 0,7131,3®2| 16872 30,0 562 | -
V405b | 120.000|  430.000 8 37,0 - 60 12/03 0,713 321, 16872 30,0 562 | -
V406a | 357.000| 822.000 o 83,0 - 60 12/03 1,118 5516, 10759 14,8 727 | -Spritze firr Katalysator defekt
V406b | 120.000|  485.000 ) 35,0 0,9 60 1203 1,1186,55. | 10759 14,8 727 | -
V407a | 140.000| 523.000 o 43,9 0,6 60 1203 0,68%,321| 17451 22,2 785 | -
V407b | 163.000| 597.000 3 53,0 - 60 12/03 0,689 325, 17451 22,2 785 | -
V425a | 237.000| 1.160.00( 7 64,3 0,4 60 12,03 0/199,94 60465 39,9 1515 | -
V425b | 255.000| 1.125.00( 6 66,1 - 0 12/03 0,199,947| 60465 39,9 1515 | -
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Ein Ublicher Versuchsverlauf nach der optimierteozdur ist in Abb. 7-3 dargestellt.

Nach dem Einschuss des Katalysators, steigt zundeh$emperatur schnell um 1-2 °C an, bis
im Reaktor Siedebedingungen erreicht sind. Demestbpnd ist wahrend der ersten zwei bis
drei Minuten ein starker Druckanstieg zu erkenrigie. Regelung der Kondensationskihlung
stellt die Temperatur des Kondensators in diesdrséhr stark nach. Der Druck erreicht ein
Maximum und fallt ab diesem Zeitpunkt Uber den gdasa Reaktionsverlauf stetig ab,

wahrend die Reaktionsmasse bei einer konstantepdm@tur gehalten wird.

" v
2 o
2 c
© —
Q —
— =1
=]
c ©
2 o
: :
S
(7}
o [
Reaktionszeit in [ min ]
Reaktordruck = ====Reaktorinnentemperatur  ===Kondensatortemperatur
Abb. 7-3 Hochviskosreaktor, typischer Verlauf der Temperaturen in der Reaktionsmasse

(rot), im Kondensator (blau) und der Druckverlauf (griin), wahrend der
Massepolymerisation von 1,3-Butadien

In Abb. 7-4 ist das Umsatz-Zeit-Verhalten wahrenteesatzweisen Massepolymerisation im

Hochviskosreaktor dargestellt. Allen Versuchen gerst, dass sich der Umsatz-Zeitverlauf in

drei Phasen unterscheiden lasst. Einer ersten Riomsaenigen Sekunden bis die Reaktion

nach dem Einschiel3en des Katalysators anspringgwigten Phase, in der der Umsatz nahezu
linear mit der Reaktionszeit steigt, und einertdntPhase, in der das restliche Monomer
langsam abreagiert.
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Abb. 7-4 Hochviskosreaktor, Versuch V400a - Umsatzverlauf iiber die Reaktionszeit,
(Probenahmen nach der 6. Minute sind wegen hohen Viskositdt nicht mehr
moglich)

Durch die intensive Vermischung im Hochviskosrealitann die Polymerisation bis nahezu
vollstdandigem Umsatz gefiihrt werden, die Mischoggamd in der Lage auch bei hohem

Polymergehalt unter Siedekihlung eine nahezu isoih®&etriebsweise sicherzustellen.

7.2.2 Entwicklung und Regelung der Molmassenverteilung imHochviskosreaktor

In der Literatur [61] wird fur Neodym-Versatat-Kbtsatoren ein quasi-lebendes
Polymerisationsverhalten beschrieben. Das bedewtass die mittlere Molmasse des
Polymeren wahrend einer satzweisen Polymerisatiomzmt. In Abb. 7-5 bzw. Abb. 7-6 sind
exemplarisch die Entwicklung der Molmassen UberkReaszeit bzw., Umsatz in Form des
Zahlenmittel der Molmassenverteilungen der Polymadyen fur einen Versuch aufgetragen. Es
ist zu erkennen, dass die Molmassen zu Beginn dgmierisation schnell einen nahezu
kontanten Wert erreichen und dieser bis zum End®demerisation nur unwesentlich driftet.
Dies widerspricht dem Verhalten eines quasi-leber&iestems.

69



700.000 - ---mmi-s

i e T T e !
600.000 "65%::;::::::% ............. _: ............... : ............... : ............... :
g 500.000 - -o-imiaimio ,'_ ............. .: ............. _: ............... ;._._._._._:::::::.T.‘_Q
< ! ! ! ! ! !
ot ! ! ! ! ! !
= 400.000 - —mimimemie- s memm R R SR dmim s N T T R T, i
= | | | i i |
S 300.000 £ o--imiiioios R I I A P P .
2 i i i i i i
S ! ! ! ! ! !
[ ! ! ! ! ! !
g 200.000 = =imnmin- T ot R AT TR I R EIPTETEN i
PRy — PSSR PP UL R0 S ol IR o
100.000 __._._.W_‘_@ ............. SO S N NI (PP i
0 ; . ; ; ; i
0 10 20 30 40 50 60
Reaktionszeit in [min]
-©-Mn —O--Mw
Abb. 7-5 Hochviskosreaktor, Versuch V400a, Auftragung Zahlen- und Gewichtsmittel der

Verteilungen der Polymerproben liber die Reaktionszeit
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Abb. 7-6 Hochviskosreaktor, Versuch V400a, Auftragung der Zahlen- und Gewichtsmittel
der Polymerproben des Versuchs, gegen den Umsatz zum Zeitpunkt der
Probenahme
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Wie in der Literatur [61] und auch in Abschnitt héschrieben, lassen sich die Molmassen mit
der Zugabe an Cokatalysator (DIBAH) regulieren.der Literatur [60] wird eine lineare
Abhangigkeit der Molmassen bei vollstandigem Umsaim Verhéltnis DIBAH zu Neodym
zu Reaktionsbeginn beschrieben. Fur die Versuchélaovhviskosreaktor sind die erzielten
Zahlenmittel der Molmassenverteilungen gegenuben 8BAH/Nd Verhéltnis in Abb. 7-7

aufgetragen.
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Abb. 7-7 Hochviskosreaktor, Versuche 400a bis 425b, Auftragung der erhaltenen

Zahlenmittel der Molmassenverteilung iber den Quotienten aus DIBAH zu
Neodym zu Reaktionsbeginn

Es ist deutlich zu erkennen, dass es, bei dem sutieten System, abweichend zu
Beschreibungen der Literatur, keinen ZusammenhagZdhlenmittel zum Verhaltnis von

DIBAH zu Neodym zu geben scheint.

Die Auftragung der Molmassen gegen das Verhaltois ¥,3-Butadien gegen Katalysator zu

Reaktionsbeginn, folgt ebenfalls keiner Systemaiihe Abb. 7-8.

Jedoch ist mit steigendem Verhaltnis von DIBAH zaoNym eine Tendenz zu steigenden
Polydispersitaten zu erkennen, siehe Abb. 7-9.
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Abb. 7-8 Hochviskosreaktor, Versuche V400a bis V425b, Auftragung der Zahlenmittel der
Molmassen, gegen das Verhdltnis aus Monomer zu Katalysator zu
Reaktionsbeginn
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Abb. 7-9 Hochviskosreaktor, Versuche V400a bis V425b, Auftragung der erhaltenen

Polydispersitaten liber dem Verhaltnis von DIBAH zu Neodym
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Unter der Annahme, dass der regelnde Einfluss d&AIB auf eine Kettentbertragungs-
reaktion zuriickzufiihren ist, ergibt sich aus kiseiten Uberlegungen und der Definition der

kinetischen Kettenlange:

™ TP _ kp - cy - Cp. CBd

~

T n+1y 1 krCeratCee Compan
dass sich die kinetische Kettenlange —und damitMisddmasse- durch den Quotienten von

Monomerkonzentration und DIBAH-Konzentration eifiste lassen sollte.

Entsprechend sind in Abb. 7-10 die Zahlenmittel Helymerproben Uber das Verhaltnis von
1,3-Butadien zu DIBAH aufgetragen, es zeigt sichwdemutete lineare Zusammenhang.
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Abb. 7-10 Hochviskosreaktor, Versuche V400a-V425b, Auftragung der Zahlenmittel der
Molmassenverteilung der Endproben der Polymerisation liber das Verhaltnis von
1,3-Butadien zu DIBAH zu Reaktionsbeginn
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7.2.3 Mikrostruktur ~ und  Gelanteil bei der Massepolymerisation im

Hochviskosreaktor

Die Mikrostruktur der erhaltenen Polymeren bei Mlassepolymerisation wurde durtii- und

13C-NMR untersucht. Der vinyl-Gehalt aller gemesseRenben, die fiir eine NMR-Analyse
gelost werden konnten, lag bei kleiner/gleich 1%soaim Bereich des Fehlers der
Messmethode. Die Versuche im Hochviskosreaktorereigine Abhangigkeit des 1,2-vinyl-

Gehalts vom Cokatalysator / Katalysator oder de3rBLitadien / Cokatalysator Verhaltnis.

Ein wesentliches Problem bei friheren Versuchen Miassepolymerisation waren
Vergelungen der Produkte [47] [48] [49] [104]. Velgngen sind unerwiinschte Vernetzungen
oder Verschlaufungen der Makromolekille an den Diyopgungen der Elastomere. Es gibt

eine Reihe von qualitativen Indikationen fiur daghé&mdensein von Gelanteilen, z.B.

- unvollstéandige Ldslichkeit der Polymerproben
- ungeldste Rickstande, die mit einem Metallsiebtabfit werden kdnnen
- Druckverlust bei der Filtration der Polymerl6surig die GPC

- Verlauf der Mooney Viskositat, sowie ein hoher Ralonswert

Bei korrekter Durchfihrung der Massepolymerisatanden keine Indikationen fir Gelanteile
gefunden. Wichtige Faktoren fir die Vermeidung @elanteilen sind:

- Vollstandiges und schnelles Abstoppen der Polyratois

- Vermeidung von Monomermangel im reaktiven Gemisch
- Ausreichende Stabilisierung der Proben

- Vermeidung hoher Reaktionstemperaturen

74



7.2.4 Detailuntersuchung zur Aufklarung des Ubertagungsmehanismus des
Katalysatorsystems NdV/DIBAH/EASC

Zur Aufklarung des offensichtlichen Widerspruchs istkien der hier experimentell
beobachteten Entwicklung der Molmassen (Abb. 7-8 @r6) im Vergleich zum, in der
Literatur berichteten quasi-lebenden Polymerisatrerhalten des Neodym-Katalysators,

wurden einige vertiefende Untersuchungen durchgefih

Wie in Abschnitt 7.2.2, Abb. 7-10 gezeigt, kann tdelmasse der erzeugten Polybutadiene
Uber die DIBAH Konzentration oder genauer, das ¥knis von Monomer- zu DIBAH

Konzentration eingestellt werden.

Die Kkinetische Interpretation dieser experimentellBefunde, ist die offensichtliche
Limitierung der Molmasse, durch eine Ubertragungistien auf das DIBAH, dass heif3t,

DIBAH agiert nicht alleine als Cokatalysator, somdauch als Kettenregler.

Lebende Polymerisationen sind durch die Abwesenhe&in Kettenabbruch- und

Kettenlbertragungsreaktionen charakterisiert.

Diese Uberlegungen legen den Schluss nahe, dassbetibachteten Unterschiede im
Polymerisationsverhalten zwischen dieser Arbeit Liberaturangaben (nicht lebend vs. quasi-
lebend), mdglicherweise in unterschiedlichen DIBAKonzentrationen bzw. DIBAH

Uberschiissen begriindet sind.

Um diese These zu untersuchen, wurde eine Reih@gtymerisationen im Ruhrkessel bei 60
°C durchgefihrt, in denen zu einer fixen Katalysatnge 1,3-Butadien nachdosiert wurde.
Ziel war es, Uberschissiges DIBAH aus der Formutigrdes Fertigkatalysators abzureagieren

und zu prufen, ob der Katalysator dann ein qudasdes Polymerisationsverhalten zeigt.

In Abb. 7-11 sind Mn und Mw einer PolymerisationLidssung dargestellt, bei der im Abstand
von 20 min zur aktiven Polymerldsung eine aquivideviasse 1,3-Butadien gegeben wurde.
15 min nach jeder Zugabe wurde eine Probe gezogeh hinsichtlich Umsatz und

Molmassenverteilung untersucht.

Es ist zu erkennen, dass mit jeder Zugabe das @aittel des Polymers annahrend linear
zunimmt. Das Gewichtsmittel hingegen zeigt zu Begm Plateau bei rund 21.000 g/mol und
beginnt anschliel3end ebenfalls linear zu steigaa. Elydispersitat wird entsprechend mit

jeder weiteren Zugabe schmaler.
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Es wird vermutet, dass in der Plateauphase derektetgler (DIBAH) in der Losung
aufgebraucht wird. Im Anschluss findet keine Ketéghung statt. Zahlen- sowie

Gewichtsmittel steigen fortan nahezu linear mit degabe des 1,3-Butadiens an.
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3 - 150.000 B
(S £
o K
22 30.000 —
£ £ —©Mn
s - 100.000 2 A~ Mw
20.000
~ 50.000
10.000
0 0
160
Masse Butadienin [ g]
Abb. 7-11 Losungspolymerisation im Rihrkessel, Verlauf von Zahlenmittel (Mn) und

Gewichtsmittel (Mw) Gber der Summe dosiertem 1,3-Butadien, bei 60°C, 12,3 mol
Cyclohexan, 0,596 mmol Katalysator- 11,96 mmol DIABH - aus Griinden der
Ubersichtlichkeit sind nicht alle Zwischenwerte abgebildet

Die Butadien Zugaben Nr. 1 bis 5, betrugen jeweiigl 5 g, die Nr. 19 und 20, betrugen 25 g
und 40 g. Das Butadien wurde satzweise zugegebeset@@ dem Fall, es hatte zum Zeitpunkt
der Zugaben Nr. 19 und 20 noch eine Kettenregektagjgefunden, so hatte die deutlich
abweichenden Monomerkonzentration, von den voraayggnen Monomerzugaben (je 59),
auch zu einer signifikanten Abweichung vom linear®achstum des Zahlen- und

Gewichtsmittels fuhren mussen. Dies war aber rdeht~all.

Weiter wurde festgestellt, dass 15 min nach Zugdde Butadiens immer ein Umsatz von
100% erreicht wurde. Bei den 20 Zugaben tber kimapgkonnte keine Abnahme im Umsatz-

Zeit-Verhalten festgestellt werden.
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Dies legt die Schlussfolgerung nahe, dass keinemtigshe Desaktivierung der aktiven Spezies
stattfindet. Das deckt sich mit der Tatsache, das¥atalysator Uber drei Jahre aktiviert in der
Glovebox aufbewahrt wurde und Uber die gesamte Keime Abnahme der Aktivitat zu

verzeichnen war.

Um diese Befunde zu verifizieren, wurde ein weitéversuch in Loésung mit einer neuen
Katalysatorcharge durchgefiihrt. Um den Anfangsbhréiesser auflosen zu kénnen, wurde
1,3-Butadien kontinuierlich dosiert (siehe Abb.Z)1

350,00 +------- fmememe S IRIRIEIEY s pmmm Tommme e o e fmm e ]
300,00 - s s e e rrmnnns e o pee o
"o0 250,00 +-------- brmemms Gmmmm e T N imem e jrm vl 4
£ : : 5 5 E E E : E E
c | | | | | | | | | |
L e e N R s S
] . ; ; ; ; ; ; ; ; ;
o ! ! ! ! ! ’ ! ! ! !
«-L 150,00 N [T damimim o lmmmm o bmemimm Lim e e bimimim R -
-~ ' ! ! ! ' ! ! ! ! !
w 1 1 1 1 1 1 1 1 1
a i i i i i i i i i i
g 100,00 +-------- [ dicicoo. [ . Lol e cimim s fomcmo. Licucco [ J
5000 -
0,00 i i i i ; ; ; : : :

0,00 1,00 2,00 3,00 4,00 5,00 6,00 7,00 8,00 9,00 10,00

Zeitin[h]

Abb. 7-12 Lésungspolymerisation im Riihrkessel, kontinuierliche Dosierung von 1,3-Butadien,
mit Anstieg der Dosierrate nach 8 Stunden Reaktionszeit
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Abb. 7-13 Lésungspolymerisation im Rihrkessel, Zahlenmittel der Molmassenverteilung bei

kontinuierlicher Dosierung von 1,3-Butadien, 60 °C Polymerisationstemperatur, zu
Beginn 17,85 mol Cyclohexan, 3,292 mmol Katalysator und 41,15 mmol DIBAH

Zu unterschiedlichen Zeiten wurden Proben gezoden,Umsatz war zu jedem Zeitpunkt
deutlich Gber 99%. Die Ergebnisse der Zahlenmittel Polydispersitaten sind in Abbildung 7-
16 enthalten.

Es ist wichtig zu erwahnen, dass die x-Achse aof@eotienten aus dosiertem 1,3-Butadien zu
Katalysator im System normiert ist. Das ist dem tmd geschuldet, dass zu Beginn

signifikant grof3e Proben gezogen werden musstenausneichend Polymer fur eine GPC

Anlayse isolieren zu kdnnen. Die mit der Probenmalmerbundene Reduktion der Anzahl der
aktiven Zentren, hatte bei Angabe der absoluten di@rmassen zu verzerrten Ergebnissen
geflhrt.

In Abb. 7-13 ist zu erkennen, dass es zu BeginrPdgmerisation einen Bereich gibt, in dem
das Zahlenmittel nicht linear wachst, warend didydspersitat sinkt. Spater geht das
Zahlenmittel in einen linearen Anstieg Uber, waldresich die Polydispersitat auf einem
mitteleren Niveau von rund 1,6 einpendelt. Zum Edde Experiments, wurde bewusst eine
hohere Dosierrate gewahlt, um hoéhere Monomerkorattmten einzustellen. Der Anstieg

hingegen bleibt linear.
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Die beobachteten Unterschiede im Polymerisatiomsen sind also eindeutig auf die
verwendete DIBAH-Konzentration zurtickzufiihren. BEBAH-Uberschuss, agiert DIBAH
auch als Kettenregler und limitiert die erreichimakolmassen. Ahnlich wie bei einer Olefin-
Polymerisation mit Metallocen- oder Ziegler-Nattat&lysatoren, werden die Molmassen nach
kurzer Zeit erreicht und bleiben dann im Wesendickhonstant.

Ist kein DIBAH mehr vorhanden, so finden keine Bfanreaktionen mehr statt und der

Katalysator geht in ein quasi-lebendes Polymensatierhalten tber.

7.3 Satzweise isoperibole Polymerisation in Masse im Miireaktorsystem

Im Zuge der ersten Polymerisationen im Hochviskalsia zeigte sich, dass die Reinigung des
Reaktors und dessen Vorbereitung fur die nachstgnfeoisation circa eine Woche in
Anspruch nimmt. Aus Grunden der Effektivitat wurdieshalb beschlossen, die erforderlichen
Reihenuntersuchungen zur Bestimmung der Tempehdtangigkeit der kinetischen Daten, in
satzweisen Massepolymerisationen im Multireaktdesys durchzufuhren. Aufgrund der
geringeren Mischgute der Uber Magnetrihrer geriihftgtoklaven, ist der maximale Umsatz
je nach angestrebter Molmasse im Multireaktorsystarh etwa 25-30 % limitiert, da bei
hoéheren Umsatzen die Viskositat der Reaktionsmfassdie geriuhrten Autoklaven zu hoch
wird. Die Versuche mussten daher bei niedrigen Wresdabgebrochen werden, die teilweise
schon nach sehr kurzen Reaktionszeiten erreichdewur Zudem konnten die Versuche
aufgrund der limitierten Warmeabfuhrkapazitdt demandkihlung und des Temperatur-
Regelkonzeptes nicht isotherm, sondern nur isopkrildas heil3t, bei konstanter
Wandtemperatur gefahren werden. Die nichtisothdfateweise erschwert auf der einen Seite
die direkte Interpretierbarkeit der experimentellggebnisse, liefert aber auf der anderen Seite

eine gute Datenbasis fur temperaturabhangige Péseanpassungen.
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Temperaturin [ °C]
Druckin [ bar, ]

Reaktionszeitin [s]

Temperatur V416-5 Druck V416-5

Abb. 7-14 Multireaktorsystem, Versuch V416-C5, Druck und Temperaturverlauf wahrend der
Massepolymerisation, Starttemperatur 50,4 °C, ngy; = 0,75 mol, ny,, = 0,012 mmol,
Npiean = 0,488 mmol, Umsatz 21,1 %

In Abb. 7-14 ist der typische Verlauf einer Polymation in Masse im Multireaktorsystem
gezeigt. Zu erkennen ist die charakteristische éfplaase der Polymerisation, die bei
Starttemperaturen von 50 °C stark ausgepragt ist. lBheren Starttemperaturen wird die
Anlaufphase zunehmend kirzer und ist ab 70 °C keehr feststellbar. Bei Temperaturen
unter 40 °C findet nur eine schleichende Polymaasastatt. Nach der Anlaufphase steigt die
Polymerisationsgeschwindigkeit stark an. Darin bBiadet ist auch der Anstieg des Drucks im
Reaktor. In den Versuchen im Multireaktorsystemydeuim Wesentlichen der Einfluss von

Temperatur- und Cokatalysatorkonzentration auiMissepolymerisation untersucht.

80



7.3.1 Reproduzierbarkeit der Versuche

Die Reproduzierbarkeit der satzweisen Polymerigatiersuche bei unvollstandigem Umsatz
ist schwer nachzuweisen, da die Reaktionszeitbmeise deutlich unterer einer Minute liegen
und daher der Moment des gleichen Umsatzes ausiqutadn Grinden schlecht getroffen

wird.

Als Kriterium der Wiederholbarkeit der Versuche,rdel daher das Auftreten von logischen
Reihen gewahlt. So muissen bei gleichen Versuchsmdean, wie Monomermasse,

Katalysatorgehalt, Cokatalysatorgehalt und Stapematuren, aber unterschiedlichen
Abbruchzeiten und damit verbundenen unterschiegiiddlonomer-Umsatzen, die Ergebnisse

eine logische Reihe ergeben.

Als Beispiel wird in Abb. 7-15 der Verlauf der Rdiakistemperatur bei gleichen
Versuchsparametern, mit unterschiedlichen Monomieargen, an unterschiedlichen Tagen

betrachtet:
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Abb. 7-15 Temperaturverlaufe satzweiser Polymerisationen, abgebrochen nach

unterschiedlichen Zeit, mgy = 40 g, nyg = 0,012 mmol, Npgay, s = 0,50 mmol,
Starttemperatur 50 °C
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Die schwarz markierten Versuche, weisen alle, imhmRen der Versuchsgenauigkeit
identischen Verlauf der Reaktionstemperatur bisael20 s Reaktionszeit auf und bilden daher

eine logische Reihe.

Herausfallen die beiden rot markierten Versuche.\Besuch V415-C1, blieb der Ruhrer auf
Grund einer durchgebrannten Sicherung wenige Sekunmidach dem Start stehen. Zu
beobachten ist der Effekt bei verringerter Warmeabmangels Ruhrung. Bei Versuch V411-
C4, riss das Septum beim Einfullen des Katalysaitordie Dosierbombe. Die sehr geringe
Aktivitat spricht fur eine Desaktivierung des Katdtors durch eingedrungene Luft. Die
Umsatze zum Zeitpunkt des Reaktionsabbruchs siAdin 7-16 dargestellt.
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Abb. 7-16 Umsatz iiber Zeit nach Reaktionsabbruch, Versuche mit gleichen Parametern my, = 40
d, Nygy = 0,012 mmol, Npgay, 2us. = 0,50 mmol, Starttemperatur 50 °C

Es ist erkennbar, dass bis auf die beiden VersiWdid-C4 und V415-C1, die einen deutlich
abweichenden Temperatur-Zeitverlauf gezeigt habks,anderen Versuche, auch im Umsatz-

zeit-Verhalten eine logische Reihe bilden.

Als drittes wird die Entwicklung der ZahlenmitteérdMolmassenverteilungen Miber die Zeit
aufgetragen, siehe Abb. 7-17.
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Abb. 7-17 Auftragung der Zahlenmittel der Molmassenverteilungen zum Zeitpunkt des
Reaktionsabbruchs

Interessanterweise zeigt sich, dass der Versuclh\Alin die Reihe zu passen scheint. Letzte
Gewissheit ob ein Versuch in die Reihe passt umiitsdie Reproduzierbarkeit der Versuche

rechtfertigt, zeigt die Auftragung des Zahlenms#tgégen den Umsatz, siehe Abb. 7-18.
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Abb. 7-18 Auftragung der Zahlenmittel zum Zeitpunkt des Reaktionsabbruchs, gegen den
Umsatz zum Zeitpunkt des Reaktionsabbruchs
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Nur Versuche, die sich bei allen vier Betrachtunlggisch einreihen, geniigen dem Anspruch
der Wiederholbarkeit. Demzufolge muss auch der M#18/411-C2 (in der Abb. 7-16 bis Abb.
7-18 graue Fulllungen) aus den weiteren quantitativieinetischen Auswertungen

ausgeschlossen werden.

Dennoch kdnnen gerade auch Versuche mit signifgdramtbweichungen von grofiem Wert

sein, da sie qualitative Informationen tUber Stéamgnd deren Folgen liefern kénnen.

7.3.2 Temperaturabhangigkeit der Regelbarkeit der Molmasgn in Masse

Fur die Regelbarkeit ist aus den Loésungsversuchwh der Literatur bekannt, dass eine
Regelung der Molmassen durch die Zugabe von Colsatir moglich ist. Neben der
Regelung der Molmassen Uber die Zugabe von Colsatimly, kann die Temperatur genutzt
werden, um das Molekulargewicht zu steuern. Dagt lidarin begrindet, dass die
Ubertragungsreaktion deutlich starker von der Teatpe abhangig ist, als die

Wachstumsreaktion, siehe dazu Abb. 7-19.
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Abb. 7-19 Multireaktorsystem, Zahlenmittel der Molmassen Uber Umsatz bei

Reaktionsabbruch, fiir die Starttemperaturen 50 °C, 60 °C und 70 °C mit den
Versuchsparametern: mgy = 40 g, nygy = 0,012 mmol, npgay, 2us. = 0,50 mmol
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Im Diagramm ist zu erkennen, dass die ZahlennilgelReaktion bei gleicher Starttemperatur
mit steigendem Umsatz, der wiederum mit einer stedgn Temperatur einhergeht, sinken. Bei
erhohter Starttemperatur sind die Zahlenmittel mdngeren Werten hin verschoben, der
Verlauf innerhalb der Reihe ist ahnlich. Eine iessante Information zeigt die folgende Abb.
7-20.
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Abb. 7-20 Multireaktorsystem, Auftragung der Zahlenmittel der Molmassenverteilungen iber
den Umsatz zum Zeitpunkt des Reaktionsabbruchs fiir verschieden Verhaltnisse von
Katalysator zu Cokatalysator in mmol,g,, / mmoly,, Starttemperatur 60 °C, bei
konstantem Verhaltnis von 1,3-Butadien zu Cokatalysator von rund 1750 mmolg, /
mmolpgay

In der Abb. 7-20 wird deutlich, dass das Verhalties Cokatalysator zum Katalysator keinen
signifikanten Einfluss auf die Entwicklung der Zahmittel der Molekulargewichte hat,

solange das Verhaltnis von Cokatalysator zu Mondwmastant gehalten wird.

7.3.3 Temperaturabhangigkeit der Katalysatoraktivitat

Die mittlere Aktivitat des Katalysators kann im Ment des Reaktionsabbruchs als Quotient
der gebildeten Masse Polymer zur Stoffmenge dealy&stors und der Reaktionszeit gebildet
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werden. Die so berechneten mittleren Aktivitteegén im Bereich von 2.000 — 18.000

kgBR/moINd/h.

Da die Aktivitdt stark von der Reaktionstemperatabhangt, ist die Interpretation
experimenteller Ergebnisse bei nichtisothermer Wwalse komplex und soll hier nur

Uberschlagig erfolgen.

Tragt man die mittleren Aktivitaten, sortiert naBtarttemperatur, Uber die Temperatur bei

Reaktionsabbruch auf, so erhalt man die Darstelin#gpb. 7-21:
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Abb. 7-21 Multireaktorsystem, Massepolymerisationen bei geringem Umsatz, kumulative

Aktivitdt des Katalysators in Abhdngigkeit der Temperatur zum Zeitpunkt des
Reaktionsabbruchs, fiir die Starttemperaturen 50 °C, 60 °C und 70 °C

In Abb. 7-21 ist klar ersichtlich, dass die Aktattvon Reaktionen bei héherer Startemperatur
und geringem Umsatz niedriger ist, als die Aktivitdon Reaktionen mit niedrigerer
Startemperatur aber héherem Umsatz. Das deuteufdara, dass der Katalysator eine

Aktivierungsreaktion durchlauft.

Eine genauere Auswertung und Interpretation wirkapitel 9 modellbasiert erfolgen.
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7.4 Anionische Massepolymerisation von 1,3-Butadien und,3-Butadien / Styrol

Um zu untersuchen, ob das Verfahren der Massepolyatien nicht nur auf das
Neodym-basierte = Katalysatorsystem beschréankt isturd@en einige anionische

Testpolymerisationen im Hochviskosreaktor durcheft

Zu diesem Zweck wurden drei Versuchsvarianten dyefithrt. Die Polymerisation von
1,3-Butadien mittels n-Butyllithium mit und ohne HB®A als Modifikator und die
Copolymerisation von 1,3-Butadien und Styrol ebBsfeittels N-Butyllithium als Initiator
und TMEDA als Modifikator.

Der Verlauf von Umsatz Uber Zeit sowie der Zahlend Gewichtsmittel Uber den Umsatz der
Homopolymerisation von 1,3-Butadien mit n-BuLi ohRRIEDA, sind in den Abb. 7-22 und
Abb. 7-23 enthalten.
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Abb. 7-22 Hochviskosreaktor, Umsatz iiber Reaktionszeit bei der anionischen Polymerisation

von 1,3-Butadien in Masse; 12,95 mol 1,3-Butadien, 3,06 mmol n-Butyllithium,
Reaktionstemperatur 40°C
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Abb. 7-23 Hochviskosreaktor, Zahlen- und Gewichtsmittel {iber Umsatz wahrend der
anionischen Polymerisation von 1,3-Butadien in Masse, 12,95 mol 1,3-Butadien, 3,06
mmol n-Butyllithium, Reaktionstemperatur 40°C

Es zeigt sich in Analogie zur anionischen Ldsungsperisation fur die Polymerisation ohne
Modifikator eine vergleichsweise ,langsame” Reaktidahlen- und Gewichtsmittel wachsen
nahezu linear mit dem Umsatz. Es stellt sich ab Beginn der Reaktion eine Polydispersitét
von rund 1,2 ein. Diese ist geringflgig hoher aésid Losung zu erwartende Polydispersitat
von <1,1. Grunde hierfir kdnnen z.B. das beobaehteichtropfen des Initiators sein. Wichtig
ist, dass die Polydispersitat stabil bei 1,2 blaid nicht bei hohen Umsatzen steigt. Das deutet
darauf hin, dass bei der durchgefuhrten BetriebsaveDiffusionslimitierungen oder

Segregation keine grof3e Rolle spielen, offenbatiessDurchmischung im Reaktor effektiv.

Das Produkt ist sehr gut I6slich und zeigt keinegé&ung. Mit einem vinyl-Gehalt von rund 12
%, einemcis-Gehalt von 36 % und einem Trans-Gehalt von run@Hegt die Mikrostruktur
im aus der Lésungspolymerisation zu erwartenderiBerfir die anionische Polymerisation

von 1,3-Butadien ohne Modifikator.

Die Homopolymerisation mit Modifikator wurde mitnr@m Verhaltnis von TMEDA zu n-BulLi
von rund 4:1 durchgefuhrt. Laut Literatur tritt bgiheren Verhaltnissen kein weiterer Einfluss

auf Reaktionsgeschwindigkeit und Mikrostruktur auf.
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Abb. 7-24 Hochviskosreaktor, Vergleichende Darstellung der Umsatz-Zeit-Verlaufe der
Polymerisation von 1,3-Butadien in Masse mit n-BuLi ohne und mit TMEDA; 12,95 mol
1,3-Butadien, 3,06 mmol n-Butyllithium, 12,2 mmol TMEDA, Reaktionstemperatur
40°C

Es zeigt sich, wie erwartet, dass die Polymerisaieschwindigkeit deutlich héher ist, als

ohne den Einsatz von TMEDA, diese Beobachtung entgpder Losungspolymerisation.

Wahrend die Reaktionsmasse ohne den Einsatz vorDRVHine orange Farbung zeigt, ist die

Reaktionsmasse bei Verwendung von TMEDA tief gréfaubpt.
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Abb. 7-25 Hochviskosreaktor, vergleichende Darstellung der Zahlen- und Gewichtsmittel bei

der Polymerisation von 1,3-Butadien in Masse mit n-BuLi ohne und mit TMEDA;
12,95 mol 1,3-Butadien, 3,06 mmol n-Butyllithium, 12,2 mmol TMEDA,
Reaktionstemperatur 40°C

Die beiden Polymerisationen zeigen einen nahezutigdhen Verlauf bei den Zahlenmitteln.
Bei den Gewichtsmitteln gibt es kleine Abweichungsem kommt es bei der Verwendung von
TMEDA zu etwas hoéheren Polydispersitaten von ru@dgegentber 1,2.

Der wesentliche Unterschied, liegt in der Mikroktur des mit TMEDA erzeugten
Polybutadiens. Es weist einen vinyl-Gehalt von rdbd%, einerctis-Gehalt von rund 8 % und
einen trans-Gehalt von 17 % auf. Auch diese Tendaterkt sich mit der

Lésungspolymerisation.

Der Umsatz-Zeit-Verlauf der Copolymerisation voB-Butadien und Styrol ist in Abb. 7-26
dargestellt.
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Abb. 7-26 Hochviskosreaktor, Umsatz liber Reaktionszeit bei der Copolymerisation von 1,3-
Butadien und Styrol in Masse im Vergleich zur Homopolymerisation von 1,3-Butadien,
12,92 mol 1,3-Butadien, 1,95 mol Styrol, 4,05 mmol n-BuLi und 9,4 mmol TMEDA,
Reaktionstemperatur 40 °C
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Abb. 7-27 Hochviskosreaktor, Verlauf des Zahlen- und Gewichtsmittels Giber dem Umsatz bei

der anionischen Copolymerisation von 1,3-Butadien und Styrol in Masse, 12,92 mol
1,3-Butadien, 1,95 mol Styrol, 4,05 mmol n-BuLi und 9,4 mmol TMEDA,
Reaktionstemperatur 40 °C
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Die Umsatz-Zeit-Verlaufe (Abb. 7-26) der Homo- ur@bpolymerisation sind &hnlich.
Wahrend der Umsatz-Zeit-Verlauf bei der Homopolyission annahrend linear ist zeigt die
Kurve der Copolymerisation eine deutliche Krummungn Ende der Polymerisation. Die

Polydispersitat nimmt mit steigendem Umsatz zu (ABR7).
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Abb. 7-28 Hochviskosreaktor, Massenanteil Styrol im Polymer in Abhadngigkeit vom Umsatz,
12,92 mol 1,3-Butadien, 1,95 mol Styrol, 4,05 mmol n-BuLi und 9,4 mmol TMEDA,
Reaktionstemperatur 40 °C

Der Anteil an eingebautem Styrol nimmt mit steigemdUmsatz ab, aber es ist deutlich

sichtbar, dass Styrol statistisch eingebaut wird.

Mit den drei Versuchsvarianten kann gezeigt werdass die Massepolymerisation nicht auf
die koordinative Polymerisation mit Neodym-Katalkggan beschrénkt ist. Die Verwendung
anderer Polymerisationssysteme ist moglich undetieler Losungspolymerisation sehr

ahnliche Produkte.
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8 Mathematische Beschreibung

8.1 Ziele und Grundlagen

Ziele der mathematischen Modellierung sind zum reinedie Beschreibung der
reaktionstechnischen Vorgange im Reaktor, insbemendie Abbildung der Prozesskinetik und
die Beschreibung der entstehenden Polymere undangtaren die Nutzung des entwickelten

Modells, beispielsweise zur Prozessanalyse als zwrcRrozessoptimierung.

Grundlage zur Modellentwicklung sind zum einen diBleitung eines phanomenologisch
begrindeten Reaktionsschemas und zum anderen Sioff- Energiebilanzen fur die
betrachteten Komponenten in den entsprechendentdreak unter Berlcksichtigung der

relevanten Phasentibergangsstrome und Phasengleichtpbeziehungen.

8.2 Vereinfachungen

Fur die Modellierung der Polymerisation in Masseurden folgende wesentliche
Vereinfachungen festgelegt.

Die Polymerisation wird nur mit einem polymerisasaktiven Zentrum beschrieben. Das hat
zur Folge, dass die Polydispersitaten des reallterfem Polymeren nicht wiedergegeben
werden konnen. Es wird sich auf die WiedergabeZédrlenmittel der Polymerverteilungen

beschrankt.

Die Stereochemie wird nicht berechnet. Das bedeegewird nicht der Anteil Cis-, Trans- oder
1,2-Vinylverknipfungen im Polymeren berechnet. @& &olymer in Masse Uber 99 éis-

Verknupfungen enthéalt, ist diese Vereinfachung gefertigt.

Das Reaktionsgemisch wird als ideal vermischt aogenen. Das bedeutet, zu jedem
Zeitpunkt der Reaktion herrscht in der Reaktiong®atie gleiche Konzentration des jeweilig
betrachteten Stoffs. Nichtidealitaten, wie zum BmkTotraume oder Diffusionsvorgange in

festem Polymer, werden nicht betrachtet.

Es wird keine Stoffiibergangslimitierung angenomntenwird davon ausgegangen, dass das
Polymermaterial einer so hohen Oberflachenernegemerliegt, dass der Stoffiilbergang

nicht limitierend wirkt.
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8.3 Phéanomenologisches Reaktionsschema

Die tatsachlichen Vorgange an koordinativen Kattiysen sind in der Regel komplex, oft
durch eine Vielzahl von Gleichgewichts- und Ubemggaustanden charakterisiert und haufig
noch nicht vollstdndig verstanden. Ziel der hierrwendeten, stark vereinfachten
Reaktionsmodelle, ist die Abbildung der experimbeteErgebnisse fir reaktionstechnische
Zwecke und nicht die Aufklarung des realen Reaktimschehens am Katalysator. Der

Katalysator liegt in einer aktivierten, reaktiortsffen, aber langzeitstabilen Form vor.

Der Polymerisationsstart wird durch eine Startrieakmit 1,3-Butadien abgebildet:

K + M - P mit  rg =KsCk Cy
K ist der Index fur die ruhende Lieferform des Kggators, M das Monomere 1,3-Butadien, P
das aktive Polymer des Polymerisationsgrads eirfiseschreibt die Reaktionsgeschwindigkeit
der Startreaktion, dist die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante derti®tation und gsowie
cv sind die molaren Konzentrationen von Katalysatad donomer. Die Startreaktion wird
erster Ordnung beziglich Katalysator und erstenOng bezuglich Monomers formuliert.
Das Wachstum der Polymerketten erfolgt durch dikagerung weiterer Monomere und kann
wie folgt beschrieben werden:

P, T M - Pi+1 mit Ry =kyCpCm
Pn, Ph+1 sind aktive Polymerketten des Polymerisationsgradsw. n+1,  beschreibt die
Reaktionsgeschwindigkeit der Wachstumsreaktion, v Kk ist die Reaktions-
geschwindigkeitskonstante der Wachstumsreaktionadngt die molare Konzentrationen der
wachsenden Ketten. Die Wachstumsreaktion wird e@ténung beziglich wachsender Ketten

und erster Ordnung bezlglich Monomers formuliert.

Aus der Literatur zum Thema Neodym-basierter-Ka@grsysteme ist bekannt, dass der
Cokatalysator Diisobutylaluminiumhydrid (CoK) nebeseinen eigentlichen Funktionen
zusatzlich als Scavanger und Kettenregler [60] iemigDer Cokatalysator kann durch Abgabe
eines Protons die Kettenlibertragung auslosen, dite Kvird geséttigt und geht in ihre ,tote*
Form (O, tuber. Der Katalysator wird in seinen Ausgangsmtiiberfuhrt und steht fur einen
erneuten Kettenstart zur Verflgung. Die Kettenithgting kann mit Ketten jedes

Polymerisationsgrads reagieren.

Pn + CoK o Dn + K mit T = kTCPCCOK
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rr beschreibt die Reaktionsgeschwindigkeit ung die Geschwindigkeitskonstante der
Ubertragungsreaktion zum Cokatalysatekxést die molare Konzentration des Cokatalysators.
Die Ubertragungsreaktion wird erster Ordnung bedztligwachsender Ketten und erster

Ordnung bezuglich Cokatalysator formuliert.

Ebenso wie die Kettentbertragung, soll die Desakiimg aktiver Zentren betrachtet werden.
Grinde fur Desaktivierungsreaktionen konnen beisprise eine Fremddesaktivierung
aufgrund von Spuren von Katalysatorgiften in den sgangsstoffen oder eine

Eigendesaktivierung aufgrund von Uberhitzung sein.

Da die aktiven Zentren in ihrer Ausgangsform Uberonste lagerfahig und
polymerisationsfahig bleiben, wird an dieser Stefler die Desaktivierung von aktiven

Polymerketten formuliert.
Pn - Dn mit p = kDCP
rq beschreibt die Reaktionsgeschwindigkeit ung die Geschwindigkeitskonstante der

Desaktivierungsreaktion wachsender Ketten. Die Kiegarungsreaktion wird erster Ordnung
bezuglich der Konzentration wachsender Ketten fdiertu

8.4 Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstangén

Fur die Beschreibung der TemperaturabhangigkeitRisaktionsgeschwindigkeitskonstanten
kann der Ansatz nach Arrhenius [105] gewéhlt werdims Grinden der Rechengenauigkeit
empfiehlt es sich, die Formulierung mit konstankeferenztemperaturen zu verwenden. Es

ergeben sich die folgenden Ansatze:

Geschwindigkeitskonstante der Startreaktign k

E
ks =Ks ref €XQ = as| 1 1 F 8-1
R {TrRm  Tref
Geschwindigkeitskonstante der Wachstumsreaktign k
E
kW = kW,ref exp — AW 1 - 1 F 8-2
R TRM  Tref
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Geschwindigkeitskonstante der Ubertragungsreakkion

E
kT = kT,ref exg — AT 1 - 1 F 8-3
R TRM Tref
Geschwindigkeitskonstante der Desaktivierungsreakt:
E
R TRM Tref

8.5 Stoffbilanzen

Aufgrund der sich andernden Volumina erfolgt deffithe Bilanzierung zweckmaRigerweise
in Stoffmenge n und nicht in Konzentrationen ci @& Bilanzierung wird stets die bekannte

Umrechnung ¢ = n/V genutzt.

8.5.1 Ruhender Katalysator

Katalysator in der ruhenden Form ist nur in derk@easmischung vorhanden, wird durch die

Startreaktion verbraucht und durch die Ubertragreaidion gebildet.

dnK 1 1

— = VemlT —rg) = —kghgkny —— + Ky Np« Nk ——

dt RM(T S) SHK M Vam THP*1CoK Vaum

dnK = —(kT Np«Ncok — kSnK N ) mit Nk -0 = n& F 8-5
dt VRM t=

8.5.2 Aktive Ketten

Aktive Ketten liegen nur in der Reaktionsmischungr,vwerden durch die Startreaktion

gebildet und die Ubertragungs- und Desaktivieruggsiion verbraucht:

dnp*
dt

1 1
= VRI\/I(rS —IT _rD) = kgnk Ny —— — Ky NpxNggx —— —Kpnpx
VRM VRM
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dnp-« 1 0
P = —(kSnK v — kT NpxNcok — anP*VRM) Npx t=0 = np* =00 F8-6
dt Vam
8.5.3 Polymer

Da die Molmasse von Kettenlange abhangig ist, biegesich an, beim Polymer anstelle der
Molbilanz eine Massenbilanz auszufiihren. Polymedwlurch die Aktivierungsreaktion und

die Wachstumsreaktion gebildet:

dmp M M

=2 = MyVrulrs+w) = kg Ny - + kyy Npr Ny ——4-

dt VRM VRM

dmp Nm 0

— = My ——(kgnk +kpyn Mpl,_n=Mp =00 F87
at MVRM(S K +kwnp) Pli=o = MP

8.5.4 Momentane Aktivitat

Die momentane Aktivitat ergibt sich aus der PolyBgdungsgeschwindigkeit, bezogen auf
die eingesetzte Katalysatormenge:

dmp , 3600" s™ kg, mit der Einheit “OBR

1
A - = __"YBR
dt 1000* h* g n& mO'NdV *h

8.5.5 Monomer

Beim Monomer muss neben dem Verbrauch durch Reakiey Phasenubergang von 1,3-
Butadien von der Gasphase- in die Reaktionsmischudgimgekehrt berticksichtigt werden.

Kondensatfiime am Kondensator bzw. der Reaktorwaadden vernachlassigt, da aufgrund
der geringen Viskositat von 1,3-Butadien Filmdickenpum-Bereich resultieren und somit die
in den Kondensatfilmen gebundene Stoffmenge um &@ra@finungen kleiner, als die Menge
an 1,3-Butadien in der Reaktionsmasse und der @asplist. Monomer wird in der

Aktivierungsreaktion und der Wachstumsreaktion xeubht.
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1

~KsNk NrM,M o—
VRM
dngm M dny m 1
— " =V l-re—n - . = — kyy NpxN —_—
at m(=rs—rw) at winp RM,MVRM
_dnym
dt
dnrm,m _ _Mrv,M (ksnk +kpyn )_dn‘/_'\" n =ng F8-8
—aqt Ve shk +kwnp at RM,M|;_g = "RM,M

Die Stoffmenge an Monomer in der Gasphase ergitht aus dem Gasvolumen und der

Dampfdichte:
dny d(,, A/Mm d PV M 0
' = —| W ===V ' = F 8-9
dt dt{ ViMy )T dtl M Ty, V.Mli= = V.M

Die Dampfdichte wird aus Druck und Temperatur meh dKorrelationen aus dem Anhang,

Kapitel 11.1 berechnet.

Der Druck ergibt sich Uber die in Kapitel 3.5, @hing 2-18, dargestellten
Phasengleichgewichtsbeziehungen aus dem Volumenles Monomeren (Berechnung tber

Gleichung 2-16) in der Reaktionsmasse.

Bei wenig gefillten Reaktoren oder bei zunehmendéonomerverarmung in der
Reaktionsmasse, kann die Gasphase relevante Adesldvlonomers beinhalten. Fir geringe

Umsatze fallt dies wenig ins Gewicht, s. Abb. 8-1.:
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Abb. 8-1 Beispielrechnung fiir den Anteil des 1,3-Butadien vom Rest-1,3-Butadien in der
Gasphase, in Abhangigkeit vom Umsatz fiir verschiedene Reaktortemperaturen,
angenommenes Reaktorvolumen 14,8e-6 m3, angenommener Monomereinsatz
0,745e-3 kmol

8.5.6 Cokatalysator

Cokatalysator wird in der Transferreaktion verbtaucer befindet sich nur in der

Reaktionsmasse.
dncok _ _ 1 _ 0
= ~Vrm *IT = —krNp«Ncok —— Neok| =g = Neok F 8-10

8.5.7 Volumen der Reaktionsmasse

Das Volumen der Reaktionsmasse setzt sich im Wed®it aus dem Partialvolumen von
Monomer und Polymer zusammen. Alle anderen Kompmmersind in so geringen
Konzentrationen vorhanden, dass ihre Partialvolumieht beriicksichtigt werden. Fur den

diskontinuierlich betriebenen Reaktor, bei dem Kdionomer nachgefihrt und kein Polymer
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entnommen wird, lasst sich die Bilanz fir das Reaktvolumen vereinfacht, wie folgt

aufstellen.
dn
dVRM - _ dmp 1 + RM,M M M VRM| 0 :V|g|\/| F8-11
dt dt pp dt oM t=
dW dVerwm 0
— VvV = __RWM :V F 8-12
dt dt Wl =W

Das Gesamtvolumen des Reaktors, also die Summe/ehmimen der Reaktionsmasse und

Gasvolumen ist konstant:

Vg = Vem + W = cons.

8.6 Temperaturverlauf

Die Temperaturen in dem Multireaktorsystem werdeéhnend der Polymerisation jede
Sekunde aufgezeichnet. Fir die Parameteranpassendenv bendtigte Zwischenwerte der
Reaktortemperaturen linear, mit vorwarts gericimelfferenzenquotient interpoliert. In Abb.
8-2 ist als Beispiel ein Ausschnitt der Abb. 7-1drgroRert dargestellt. Zu sehen sind die
Messwerte, die jede Sekunde aufgezeichnet wurdendisn in der Parameteranpassung als

Stutzstellen fur die lineare Interpolation der Temgtur dienen.

Aufgrund der im Vergleich zur Prozesskinetik reldtiohen Messfrequenz, sind aufwendigere

Interpolationen, beispielsweise durch quadratidotexpolation, nicht erforderlich.
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Abb. 8-2  Multireaktorsystem, Versuch V416-C5, vergroBerter Ausschnitt mit Stitzstellen im
Temperaturverlauf und der linearen Interpolation mit Korrektur nach jeder Messstelle

8.7 Molmassenberechnung

Die Beschreibung der Molmassenverteilungen desrakkarten Polymers, erfolgt Gber die in

Abschnitt 3.6.4 vorgestellte Momentenmethode.

Aus der Zeitableitung der Definitionsgleichung ddiomente und den in Abschnitt 9.3
abgeleiteten Reaktionsschemata, ergeben sich tjenfiten Differentialgleichungen fir das

nullte, erste und zweite Moment der lebenden uteht&etten im System:

al) = Xl

Q) = Zion(i,t) i Zn(i,t)

Q) = Ziln(i,t) . Zi*n(i,t)

Q) - Yinl)
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Aus den Bilanzen des Monomeren in der kontinuikdic Phase, ergeben sich folgende

Gleichungen zur Beschreibung des nullten, erstelzweiten Moments der aktiven Ketten:

dQy(t) _ 1 N,
d—ot = +kSnKan —| Kk, V(;MK +k; 1Q, F8-13

mit  Q(t),_, =00

dQ(t 1 n n
mit  Q(t),_, =00
dQZ(t) = +KsNy Ny i"'kw Al (2Q1+Qo)_(kTM+kDJQ2 F8-15
dt RM RM Viu
mit  Q,(t)_, =00
dluo(t) = Neok i ( =00
T = Ky Y, +Kp [Qp mit Ho ttho Bt F8-16
RM
diul(t) - Neok i ( =00
T - Ky m"' ko |Q mit H tXt:o - F8-17
dluz(t) — nCOK H =
a (& +kp |Q, mit ﬂz(t)L:O =00 F8-18
t Viw

Die Zahlen und Gewichtsmittel der Molmassenvertgjludes im Reaktor akkumulierten

Polymers lassen sich zu jedem Zeitpunkt wie folgt @en Momenten berechnen:

Pn = &
Hy
Pw = &
My
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b = R Hs o
P, H K

8.8 Parameteranpassung

Das abgeleitete, reaktionstechnische Modell, istdie Simulationsumgebung Matlab®
implementiert worden, in der das resultierende dddhtialgleichungssystem numerisch gelost

werden kann.

Fur die Simulation wird eine Reihe von Stoffdatesn\Butadien benotigt, die im Anhang

angegeben sind.

Zur Bestimmung der nicht bekannten Parameter —diesl die temperaturabhangigen
Geschwindigkeitskonstanten der Elementarreaktiamehder Gehalt an aktivem Katalysator-
wurde das Modell an die Ergebnisse der nichtisatker Experimente in den Rihrkesseln, in
Summe 52 Versuche, angepasst. Die isothermen WersocHochviskosreaktor sind nicht zur
Parameteranpassung verwendet worden und kénnem dahé/lodellvalidierung eingesetzt

werden.

Die Anpassung erfolgte durch einen gradientenb@sieAlgorithmus zur Minimierung der

Fehlerquadratsumme der berechneten und gemessemmdtdé sowie berechneten und
gemessenen Zahlenmittel der Molmassenverteilung@éndie Berechnung wurde der Verlauf
der Temperaturen aus den Messwerten linear, mizSé&lien im Abstand von jeweils einer

Sekunde, interpoliert.

Eine Moglichkeit die Qualitat der Anpassung zu pryf ist die Erstellung von

Paritatsdiagrammen zwischen berechneten und expetatiten Werten.

In Abb. 8-1, ist ein Paritatsdiagramm, fur den deim Modell berechneten Umsatz Utber die
experimentellen Umsétze dargestellt, in Abb. 8i#dd slie berechneten Zahlenmittel Gber die

gemessenen Zahlenmittel der Molmassenverteilungetnaigen.
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Abb. 8-3 Paritatsdiagramm der gemessenen, gegen die berechneten Umsatze aus den

Versuchen im Multireaktorsystem
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Abb. 8-4 Paritatsdiagramm der gemessenen und berechneten Zahlenmittel der

Molmassenverteilungen aus den Versuchen im Multireaktorsystem
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Es ist zu erkennen, dass mit dem aufgestellten Moae den bestimmten Konstanten, die
Messwerte der nichtisothermen Experimente im Mediitorsystem im Rahmen der Mel3- und

Experimentiergenauigkeiten, sinnvoll wiedergegelerden.
Die dargestellte Parameteranpassung liefert fuMdidellparameter die folgenden Werte:

Tab. 8-1 Ergebnis der Anpassung der Konstanten fiir die Massepolymerisation mit einer
aktiven Katalysatorspezies mit den unabhédngigen positiven und negativen 5 %
Konfidenzintervallen, Referenztemperatur 333,15 K

Reaktion k (60 °C) B x

Kettenstart 28,919 | 1/mol/s | 109 kJ / mol
Kettenwachstum 110,4 [/mol/s 28,2 kJ / mpl
Kettenlbertragung auf den 83.2 l/mol/s | 653 k3 / mol
Cokatalysator

Abbruch/Desaktivierung 1,0*1% 1/s 0,49 kJ / mol
Anteil aktiver Katalysator in der 0.103 i

Katalysatorlésung

Der sehr niedrige Zahlenwert von 1,0¥10l/s fir die Geschwindigkeitskonstante der
Desaktivierung, dies entsprich einer Halbwertszgdn Udber 2 Jahren, zeigt —in
Ubereinstimmung mit experimentellen Befunden- dafs die Desaktivierung des Katalysators

im technisch relevanten Verweilzeitbereich praltikeine Rolle spielt.

Der Kettenstart hat eine deutlich niedrigere Readkonstante als die Kettenwachstums- oder
Kettenlbertragungsreaktion, aber eine extrem hdti@idrungsenergie. Das deckt sich mit der
Beobachtung, dass das Anlaufen der Reaktion be&iC50m Bereich von rund 60 Sekunden
liegt und bei 70 °C kaum mehr feststellbar ist.

Die Aktivierungsenergie der Transferreaktion ist mind 65 kJ / mol deutlich hoher, als die
der Kettenwachstumsreaktion. Dies passt wiederumden sinkenden Molmassen mit

steigender Temperatur.

Die bestimmten kinetischen Parameter liegen iniémah Grol3enordnungen vor, wie in der
Literatur beschrieben. So sind die Aktivierungsgrear fir Kettenstart und Kettewachstum

vergleichbar, zu den von Bartke [37] bestimmten té&fer
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8.9 Validierung — Vergleich Gewichtsmittel Molmassenveteilung

Um das entwickelte Modell hinsichtlich der Beschtgig der Molmassenverteilung zu prifen,
konnen die berechneten und gemessenen Gewichisteitt®lolmassenverteilung —die nicht in
die Parameteranpassung mit eingeflossen sind- lickeeg werden, Abb. 8-5, zeigt das
entsprechende Paritatsdiagramm.

1.000.000 - -~ - -~ oy e omememme -
'%‘ 750.000 + - === —- . ............. . ____________ /o _i
E E E l E
b0 ! ! ! !
£ E E l E
‘é 500.000 o-icimico.d : ............ ;_._._._._._._: ............ :
5 i i i i
o i a o8 a
[} 1 1 1
2 i P o
S  250.000 4 ---- - :._._._._._._.:_._. _._._._:6._._._._._:
& :o% S :
T . g
0 : : : E
0 250.000 500.000 750.000 1.000.000
Mw gemessen in [g / mol]
Abb. 8-5 Paritatsdiagramm der gemessenen und berechneten Gewichtsmittel der

Molmassenverteilung aus den Versuchen im Multireaktorsystem

Es ist zu erkennen, dass die berechneten Gewidlgsmier Verteilungen deutlich zu gering
sind. Dies ist ein Indikator fir weitere aktive 3i@s. Aus der Literatur ist bekannt, dass
Neodym-Katalysatoren in der Regel iUber mehrererschedliche aktive Spezies verfiigen
[106]. Fur eine bessere Darstellung von Zahlerd Gewichtsmittel wird der Ubergang zu
einem Mehrzentrenmodell erforderlich, welches dailardings Uber eine deutlich erhdhte

Parameteranzahl verfiigen wirde und nicht Gegensliasdr Arbeit ist.
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8.10 Validierung — Vergleich mit isothermer Polymerisation im Hochviskosreaktor.

Aus den nichtisothermen Versuchen im Multireaktstsgn, wurden die temperaturabhangigen,
kinetischen Konstanten fiir die Polymerisation insk® mit dem Neodymium-Katalysator

bestimmt.

Das kinetische Modell der Reaktion ist ebenso f@rRblymerisation im Hochviskosreaktor

anwendbar, wenn die entsprechenden Reaktorparamwetevolumen, etc. angepasst werden.

In Abb. 8-6, ist das mit dem Modell berechnete Um&=it-Verhalten fiir verschiedene
Temperaturen, zusammen mit den Messwerten der Vidi8Gadargestellt.

100 oo o = ! : : : 8
— 75 Lo il Qo — . R TR ST S A D TP S i
® ' ' ! ! ! !
£ o ' i ! i i !
2 : : : : : :
g 50 a . . : : ; ;
g @ y i g : i :
o 1 1 I 1 1 I
g l l E I I E
§ 8 é é é i i i
E 25 __.8_._ _._._._.i_._._._._._._._._i ................ | ................ | ................. | ________________ |
O T T I T T I
0 600 1200 1800 2400 3000 3600
Reaktionszeitin [s]
——50 °C - Simulation 60 °C - Simulation 70 °C - Simulation
O V400a - Messwerte € V400b - Messwerte O V400c - Messwerte
Abb. 8-6 Simulation des Umsatz-Zeitverlaufs isotherme Polymerisation bei 50, 60 und 70 °C

im Hochviskosreaktor, mit den Umsatzergebnissen der Polymerisationen V400a bis
¢ (nyg/Npgan=707) bei 60 °C

Wie man erkennen kann, kbénnen die experimentellersdize bei 60°C gut mit dem Modell

vorausberechnet werden.
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Abb. 8-7 Simulation des Aktivitatsverlaufs der isothermen Polymerisation bei 50, 60 und 70

°C im Hochviskosreaktor, mit den aus den Umséatzen berechneten Aktivitdaten der
Polymerisationen V400a bis c bei 60 °C

In Abb. 8-7 sind die berechneten Polymerisationsggéiten flr verschiedene Temperaturen
dargestellt. Auffallig sind die hohen PolymerisaBaktivitaten zu Beginn der Reaktion von
4000 kgr/(molyg-h) bei 50°C bzw. 15.000 kg/(molygh) bei 70°C, die auf die hohe

Monomerkonzentration bei der Polymerisation in Maasrickzufuhren ist. Mit zunehmendem
Umsatz und daher abnehmender Monomerkonzentratiomnt die Polymerisationsaktivitat

ab.

Aus der Losungspolymerisation mit dem verwendeteandym-Katalysator sind Aktivitaten im
Bereich von 800 bis 8000 kg/(molyg-h) bei 50 bis 105 °C fiur den Generation 1 Katalysat
gemessen worden. Die Literaturangaben sind haidhg sehr prazise, so kann aus den Daten
von Friebe [61] eine maximale Aktivitat von 600skf(molyg-h) bei 60°C abgeschatzt werden.
Da sich die Aktivitdt proportional zur Monomerkonzetion verhalt, sind fur die
Massepolymerisation substanziell hohere Aktivitatals fur die Losungspolymerisation zu

erwarten.
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Die Aktivitaten in der Gasphasenpolymerisation veerdon Z6llner und Reichert [108] fur ein
ahnliches auf Neodym basierendes System, mit max6@a8 kggr/(molygh*bar) fur die
Temperaturen 40, 60 und 80 °C angegeben. Mit demiljgen Dampfdruck des Butadiens bei
den gegebenen Temperaturen multipliziert, ergelodn entsprechende Aktivitdten von 2600
kger/(Molng-h) fir 40 °C, 4400 kgr/(molyg-h) fiir 60 °C und entsprechend 695@&¢Molygh)

fur 80°C. Diese Werte sind niedriger als die bebbeten Aktivitaten in Masse.

Die Abb. 8-8, zeigt die erzeugten Molmassen, audgein gegen den Umsatz. Die
Ubereinstimmung der Simulation mit den Messdatdnalezeptabel, wobei eine gewisse
Streuung der experimentellen Ergebnisse auffallt.

300000 -
250000 -+
—. 200000 - o _

S ——50 °C - Simulation
E 60 °C - Simulation

a0 150000 -
= ——70°C - Simulation
§ O V400a - Messwert

100000 -
© V440b - Messwert
O V400c - Messwert

50000 -

0
0
Monomerumsatzin [ % ]
Abb. 8-8 Hochviskosreaktor — Simulation der Molmassen tiber dem Umsatz fiir 50, 60 und

70 °C, mit den Messwerten der Versuche V400a bis c bei 60 °C

Das entwickelte Modell kann den Einfluss von DIBAHf die Polymerisation wiedergeben. In
Abb. 8-8, sind das Umsatz-Zeit-Verhalten fir isothe Polymerisationen bei 60°C und
verschiedene Butadien/DIBAH Verhaltnisse angegelenibb. 8-10, sind entsprechenden
Zahlenmittel der Molmassenverteilung, zusammenrexperimentellen Messwerten dargestelit.

109



100

75

50

25

Monomerumsatzin [ % ]

0 600 1200 1800 2400 3000 3600
Reaktionszeitin [s]

——Sim. 60 °C - 1:350 Sim.60°C-1:700 ——Sim. 60 °C-1:1050
O V400a - Messwerte © V400b - Messwerte O V400c - Messwerte

Abb. 8-9 Simulation des Umsatz-Zeitverlaufs der isothermen Polymerisation bei 60 °C im
Hochviskosreaktor, bei Variation des Verhaltnisses 1:350, 1:700, 1:1050 von 1,3-
Butadien zu DIBAH zu Reaktionsbeginn, mit den Umsatzen der Polymerisationen
V400a bis c bei 60 °C
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Abb. 8-10 Simulation der erhaltenen Molmassen im Hochviskosreaktor, bei Variation des

Verhdéltnisses von 1,3-Butadien zu DIBAH zu Reaktionsbeginn, bei der isothermen
Polymerisation bei 60°C
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8.11 Ausblick: kontinuierliche Massepolymerisation

Kommerzielle Produktionsanlagen fur Synthesekauts@rbeiten in der Regel kontinuierlich.
Als ein weiterer wesentlicher Schritt fur eine kosrzielle Nutzung der Massepolymerisation
von Butadien, verbleibt daher die Ubertragung deserfahrens von satzweisen auf

kontinuierlichen Betrieb.

Das entwickelte Modell fir die Kinetik der Massepukrisation mit dem Neodym-Katalysator
kann hierbei weiter genutzt werden. So kdnnen dufdppelung mit einem geeigneten,
kontinuierlichen Reaktormodell sowohl die statiarér Betriebspunkte als auch das

Anfahrverhalten sowie die Reaktordynamik und -reggluntersucht werden.

Ein in jedem Fall wichtiger Punkt ist dabei die ®&mstuchung des realen
Versmischungsverhaltens im  Hochviskosreaktor,  z.Bdurch  Messungen der
Verweilzeitverteilung und Abbildung in stromungdtasschen Ersatzschaltungen. Aufgrund
der hohen Viskositdten ist generell mit dem Auéiret von stromungstechnischen
Nichtidealitaten, wie Segregation und u.U. auch ffBemsport- und

Warmetransportlimitierungen zu rechnen. Die Ausihigl von Temperatur- und
Konzentrationsgradienten tber die Reaktorlangeicit unwahrscheinlich.

Eine weitere wichtige Frage der Verfahrensentwicgluist die der Polymerisation

nachgeschaltete Entgasung und Entmonomerisierurigedktionsmischung.

In Abb. 8-11, ist ein Entwurf flir eine Miniplant-fage zur kontinuierlichen
Massepolymerisation von Butadien dargestellt, mér di.a. die o.a. Frage der realen
Durchmischung im kontinuierlichen Verfahren und tee Fragen der Verfahrens- und

Produktentwicklung untersucht werden kénnen.
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Abb. 8-11 3D-Entwurf kontinuierliche Miniplant 1-3 kg/h 1,3-Butadien Durchsatz
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9 Zusammenfassung

Synthesekautschuk ist ein wichtiger polymerer Weifks ein Hauptanwendungsgebiet von
Synthesekautschuk sind Reifen und technische Gurmaraiw Synthesekautschuke mit
kontrollierter ~ Mikrostruktur ~werden heute in anischen oder koordinativen

Lésungspolymerisationen hergestellt, bei denenegydBngen an organischen Losungsmitteln
Im Kreis gefahren werden sowie energie- und kostensiv abgetrennt und getrocknet werden

mussen.

Im Rahmen dieser Arbeit, sind verfahrenstechnisgéhendlagen fur die Massepolymerisation
von Butadien als energieeffiziente und umweltfrdiohe, |I0sungsmittelfreie Alternative fur

die Herstellung von Synthesekautschuk untersuchdevo

So sind zwei Laborreaktorsysteme fir die Massepehgation entwickelt worden. Zum einem
eine Multireaktorsystem, bestehend aus funf geeithAutoklaven mit 120 ml Volumen zum
Katalysatorscreening und zum anderen ein diskomtilch betriebener, druckfester und

technisch dichter Hochviskos-Knetreaktor mit ein&rbeitsvolumen von 1 Liter.

In dem Multireaktorsystem, sind basierend auf eindteraturrecherche zunéachst drei
unterschiedliche Katalysatorsysteme fur die Madgeperisation von Butadien untersucht
worden, aus denen ein Katalysatorsystem fur di¢eweri Untersuchungen ausgewahlt wurde.
Wesentliche Auswahlkriterien waren die erhaltenekrbBtruktur des Polymeren, die
Regelbarkeit der Molmassen und die Katalysatordlitiv Basierend auf den Screening-
Experimenten, wurde ein kommerziell verfugbarer dNego-Katalysator fur die weiteren

Arbeiten ausgewabhilt.

Mit dem ausgewahlten Katalysator, sind dann detadl Untersuchungen zur

Massepolymerisation von Butadien durchgefihrt worde

Speziell im Hochviskosreaktor lasst sich die Maeggperisation mit Hilfe von Siedekihlung
isotherm und sehr kontrolliert durchfihren. Die kbgtruktur der Polymeren wird dabei
wesentlich vom Katalysator bestimmt und entspritghtMikrostruktur von Polybutadienen aus
der Losungspolymerisation mit dem entsprechendealy&ator. Es wurden keine Gelanteile
im Polymeren gefunden. Die Molmassen lassen sichrchdudie Zugabe von

Diisobutylaluminiumhydrid (DIBAH), dass nicht nurdsaCokatalysator, sondern auch als

Kettenregler fungiert, effektiv steuern.
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Im Gegensatz zu vielen Literaturangaben wurden kger se quasi-lebendes
Polymerisationsverhalten, sondern nahezu konstdotemassen mit dem Umsatz beobachtet.
Dieses Verhalten konnte durch detailliertere Untelnsingen auf einen Uberschuss von
DIBAH zurtckgefuhrt werden. Sobald DIBAH vollstagdiverbraucht ist, wechselt der
Katalysator auf das aus der Literatur bekannteigaebsnde Verhalten.

Zur Beschreibung der Reaktionskinetik wurde einktieastechnisches Modell fir die

Massepolymerisation mit dem Neodym-Katalysator @ieilt.

Das Modell besteht aus Aktivierung, Kettenwachstiaitenibertragung auf DIBAH und

Desaktivierungsreaktion. Die Geschwindigkeitskontga der Elementarreaktionen, wurden
durch Parameteranpassung an die experimentellen ebfigge, bestimmt. Die

Geschwindigkeitskonstante fir Wachstum, liegt i fl@ Wachstumsreaktionen Ublichen
GroRRenordnung. Die Geschwindigkeitskonstante figaRevierung ist sehr klein und zeigt auf,
dass fur technische Verweilzeiten Katalysatordegakting praktisch keine Rolle spielt.

Mit dem entwickelten single-site Modell kénnen eetler Zahlenmittel Mn oder
Gewichtsmittel Mw der Molmassenverteilung, nichteabdie Verteilungsbreite korrekt
wiedergegeben werden. Fir eine Kkorrekte Beschrgibwer Verteilungsbreite der
Molmassenverteilung ist der Ubergang zu einem Maitrenmodell erforderlich, was

allerdings auch eine deutlich erhéhte Parametetzdihgt.

In dieser Arbeit konnte gezeigt werden, dass it @atwickelten druckfesten und technisch-
dichten, diskontinuierlichen Hochviskosreaktor dMassepolymerisation von Butadien
kontrolliert, bis zu hohen Umsétzen durchgefuhrtrdge kann. In den erzeugten
Polybutadienen, wurden bei korrekter Fahrweise&@&elanteile gefunden, die Mikrostruktur
entspricht den Produkten aus der Losungspolymensatie Molmassen lassen sich regeln, die
Katalysatoraktivitaten und Raum-Zeit-Ausbeuten dindh. Ebenso ist das Verfahren nicht auf

den Einsatz des Neodym basierten Systems begrenzt.

Diese Arbeit ist Rahmen des vom BundesministeriimWirtschaft und Energie geforderten
Vorhabens ,Energie- und Materialeffizienz durch Z&ssintensivierung bei der Herstellung

von Synthesekautschuk®, Forderkennzeichen O3ET1Xistanden.
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10 Anhang

10.1 Stoffdaten 1,3- Butadien
Tab. 10-1 kalorische und kritische Daten fiir 1,3-Butadien [36]
Einheit Wert
Summenformel - He
Molare Masse g/ mol 54,09
Schmelztemperatur °C -108,9
Schmelzenthalpie kJ / kg 147.,6
Siedetemperatur
bei 101,325 kPa © e
Verdampfungsenthalpie
bei 121,3925 kPa i kI/kg M
kritische Temperatur K 425,1
kritischer Druck bar 42.8
kritische Dichte kg / ms3 245
azentropischer Faktor - 0,189

10.1.1 Flussigdichte fur 1,3 Butadien

Fur die Flussigdichte von 1,3 Butadien findet sitfB6] die folgende Korrelationsgleichung:
pléd _ A
kg/ m3 T L D
1+[1—BdJ
C

B

F 10-1

Die Formel gilt fir den Bereich von -50 °C bis 18D, mit den Parametern A = 0,6537186; B
=0,02722; C = 442,732 und D = 0,09331.

10.1.2 Dampfdruck fur 1,3 Butadien

Fur den Sattigungsdampfdruck von 1,3 Butadiemi$B6] die folgende Gleichung angegeben:
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T T 5
1-_—Bd |4ypl1-_—Bd +..
Teed TeBd TeBd

T 3 6
> .Cl1-TBd | 4p[q-_Ted
TC,Bd TC,Bd

PsBd = PcBd * EXPy F 10-2

Mit den Parametern A = -6,81964; B = 1,09352; 182595 und D = -3,66096; die kritische

Temperatur Tgqund der kritische Druckggq fur 1,3-Butadien.

10.1.3 Dampfdichte fir 1,3 Butadien

Die Dichte von gasférmigem Butadien kann tber J@estene Ansatze berechnet werden. Die
erste Moglichkeit, ist die Nutzung der idealen Gaisung in der folgenden Form:

L
PBd _ PBd * MBd
kg/ e R* Tgq

F10-3

Die zweite Variante, ist die Losung einer kubisclzerstandsgleichung. Eine Variante ist die

iterative Losung der Soave-Redlich-Kwong Gleichung.

R*Tgg _ &(Tga) F104

Ped - T-b v*[@+b)

Mit den Parametern.

2 2,12
048+ 1574* cwiy... R2*T
a(TBd) = 0,42742%| 1+ “Bd-], 1- | TBd . cBd F 105
- o176 a’éd TeBd PcBd
TC, Bd
b = 008664—— £ 10:6
PcBd

Die Gleichungen F2-6 bis F2-8 werden zweckmaligatite geldst. Die Ergebnisse der
Berechnung mit der ldealgasgleichung und der LéslargSoaver-Redlich-Kwong-Gleichung

sind im folgenden Diagramm mit Werten aus [36] \eidhend dargestellt:
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Abb. 10-1 Dichte 1,3-Butadien gasférmig bei Sattdampfbedingung, vergleichende Lésung der
idealen Gasgleichung und Soave-Redlich-Kwong

Es ist deutlich, dass die Abweichungen der ide@asgleichung bei zunehmender Temperatur
groBer werden, wahrend die Soave-Redlich-KwongeBileig die realen Werte besser
wiedergeben kann.

20 - -memme P RRIETEIEY ERRIEIE T RERIETETES ERILIETES LIRS RIRTEIEIEE |
18 4ooimm - ©- 60°Cideale B S S e A
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16 +-=- e oo oo emm S IRty !
--#&--60°C Soave-Redlich- ! ! ! ,/*f o?

o 14 oo Kwong e SREREREEE !‘7'4"‘,&"" """ :
S . . . ; ; A o ;
~ 12 oo promm premm o e STy TaRE e e ;
by . . . . . P .
210 4o L L L P - S L !
£ ] ] E et E l E
g 8+ ISIEIEIEY CEETEIEIEY o e SIETEEIEE EICIEIIEY = emmm !
5 ! ! Ll ! ! ! !
I o R A o o oo o l
T ol TR R R S R
adl ; ; : : . .

2 T T T - A ''''''''' [ T Ty T T T T T T 1T T T T I

0 we® . ; ; : : . i
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Druck in [ kPa ]

Abb. 10-2 Berechnung Dichte 1,3-Butadiendampf iiberhitzt fiir verschieden Driicke

Erfolgen Berechnungen bei hohen Umsétzen und daesuftierenden, niedrigen Dricken,
kann in guten Naherung mit der idealen Gasgleiclgergchnet werden.
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Abschluss: Diplom-Ingenieur
2003 Allgemeine Hochschulreife

KGS Willhelm von Humboldt, Schule Halle / Saale

Berufliche Tatigkeit:

seit 05/2015 Abteilungsleiter Scale-up und Pilotierung
Fraunhofer Pilotanlagenzentrum PAZ

06/2009 — 04/2015 wissenschaftlicher Mitarbeiter

Fraunhofer Pilotanlagenzentrum PAZ
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Eidesstattliche Erklarung

Ich erklare an Eides statt, dass ich meine Digsentsselbststandig und ohne fremde Hilfe
verfasst, keine anderen, als die von mir angegeb@uelle, und Hilfsmittel benutzt und die,
den benutzten Werken wortlich oder inhaltlich emtneenen Stellen, als solche kenntlich
gemacht habe.

Des weitern erklare ich, dass ich erstmals eineddiation einreiche und diese noch bei keiner
anderen wissenschaftlichen Institution eingerelddte. Ich bin nicht vorbestraft und es gibt
keine laufenden Ermittlungsverfahren gegen meinsdpe

Halle Saale, den

Marcus Vater

130



