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A linear low density polyethylene (LLDPE) production process, including 

two- fluidized bed reactors in series (FBRS) and other process equipment, 

was completely simulated by Aspen Polymer Plus software. Fluidized 

bed reactors were considered as continuous stirred tank reactors (CSTR consisted of 

polymer and gas phases). POLY-SRK and NRTL-RK equations of state were used to 

describe polymer and non-polymer streams, respectively. In this simulation, a kinetic 

model, based on a double active site heterogeneous Ziegler-Natta catalyst was used 

for simulation of LLDPE process consisting of two FBRS. Simulator using this model 

has the capability to  predict a number of  principal characteristics of LLDPE such as 

melt flow index (MFI), density, polydispersity index, numerical and weight average 

molecular weights (Mn,Mw) and copolymer molar fraction (SFRAC). The results of 

the simulation were compared with industrial plant data and a good agreement was 

observed between the predicted model and plant data. The simulation results show 

the relative error of about 0.59% for prediction of polymer mass flow and 2.67% and 

0.04% for prediction of product MFI and density, respectively.                       
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در این پژوهش، فرایند کامل تولید پلی اتیلن سبک خطی )LLDPE( در دو راکتورمتوالی بستر سیال 
فاز گازی و نیز سایر بخش های فرایند به کمک نرم افزار Aspen Polymer Plus در حالت پایدار 
شبیه سازی شده است. هر دو راکتور بستر سیال به شکل راکتورهای مخزنی هم زن دار پیوسته 
)CSTR( متوالی فرض شده اند که متشکل از دو فاز پلیمری و گازی  اند. برای جریان های پلیمری از 
معادله حالت POLY-SRK و برای جریان های غیرپلیمری از معادله حالت NRTL-RK استفاده شده 
است. در همین راستا یک مدل سینتکیی بر مبنای وجود دو نوع مرکز فعال در کاتالیزور ناهمگن 
زیگلرـ ناتا برای شبيه سازي فرايند تولید LLDPE در دو راکتور متوالی به کار گرفته شد. شبیه ساز 
نظير شاخص جریان   LLDPE پیش بینی خواص مهم  قابلیت  اين مدل سینتيكي،  از  بهره گیری  با 
مذاب )MFI(، چگالی )ρ(، شاخص چندتوزیعی )PDI(، وزن مولکولی متوسط عددی )Mn( و وزنی 
)Mw( و کسر مولی کوپلیمر )SFRAC( را فراهم می سازد. نتایج حاصل از شبیه ساز با داده های 
تجربی یک واحد صنعتی پتروشیمی مقایسه شد که حاکی از عملکرد بسیار خوب و دقیق شبیه ساز 
 است. عملکرد شبیه ساز در مقایسه با داده های صنعتی به ترتيب بیانگر خطای نسبی 0/59، 2/67 و

نهایی  محصول   ρ و   MFI ،(MLLDPE) پلیمر  جرمی  جریان  سرعت  پیش بینی  در  درصد   0/04
خروجی از راکتور دوم است. 

راکتور بستر سیال، 

پلیمرشدن، پلی اتیلن، 

کاتالیزور زیگلر ـ ناتا، 

شبیه سازی
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مقدمه
راکتورهای بستر سیال فاز گازی پلیمرشدن در دهه ١٩٥۰ ابداع شدند. 
از مزیت های استفاده از راکتورهای بستر سیال برای تولید پلی اتیلن 
سبک خطی )LLDPE( در فاز گازی می توان به فشار و دمای عملیاتی 
کم، انتقال گرمای بهتر، مخلوط شوندگی خوب و استفاده نکردن از 
حلال واسط اشاره کرد. طرح کلی کی سامانه راکتور صنعتی بستر 
سیال در شکل ١ نشان داده شده است. خوراک راکتور شامل اتیلن، 
کومونومرها )١ـ بوتن یا ١ـ هگزن(، هیدروژن و گازهای خنثی شامل 

اتان و پروپان هستند. 
کی کاتالیزور ناهمگن و کی کمک کاتالیزور به طور مداوم به راکتور 
خورانده می شود ]3-1[. گازهای واکنش نكرده و خنثی نیز پس از 
عبور از کی کمپرسور و مبدل های گرمایی با جریان های خوراک تازه 
تریکب می شوند و دوباره به پایین راکتور باز می گردند. از آن جا که 
واکنش به شدت گرمازاست، گرما باید به وسیله مبدل های گرمایی از 
چرخه گازی، پیش از این که به راکتور برگردد، گرفته شود. هم چنین، 
درصد تبدیل در هر بار عبور از سراسر بستر، بسیار کم است. بنابراین، 
نداده  واکنش  خورا کهای  جریان  از  بزرگی  بسیار  برگشتی  جریان 

ایجاد می شود. 
از  استفاده  با  گازی  فاز  پلیمرشدن  تجاری  صنعتی  واحد  اولین 
راکتور بستر سیال توسط Union Carbide در سال ١٩٦٨ ساخته شد. 
موفقیت این فناوری جدید منجر به گسترش و توسعه فرایندهای تولید 
فرایند  با عنوان  این شرکت  فاز گازی  فرایند  امروزه،  LLDPE شد. 

UNIPOL شناخته می شود. فناوری تجاری بسترسیال گازی دیگری 

فناوری   .]4[ یافت  توسعه   ١٩٧٠ دهه  در   Naphtachimie توسط 
 ،]٢(]٥ )شکل  نیز   Lyondell-Basell شرکت   Spherilene جدید 
فرایند پیش رفته فاز گازی در دو راکتور متوالی بستر سیال برای تولید 
)LLDPE( گستره کامل چگالی محصولات پلی اتیلن، از سبک خطی 

فناوری  فرایند  در  است.   )HDPE( سنگین  و   )MDPE( متوسط  تا 
 ،)٠/٩٤٠-۰/٩٦٥  g/cm3(  HDPE انواع  تولید  قابلیت   Spherilene

 )٠/٩١٨-۰/٩۳۰ g/cm3( LLDPE و )۰/٩٤۰-٠/٩۳٠ g/cm3( MDPE

وجود دارد. محصولات نیز گستره کامل مقادیر شاخص جریان مذاب 
از ١٠min/g ٠/٠١ تا ١٠min/g ١٠٠ و نیز توزیع وزن مولکولی کی 

نمایی و دونمایی را تحت پوشش قرار می دهد ]6[.
LLDPE در راکتورهای  تولید  تازگی مدل سازی و شبیه سازی  به 
بستر سیال توجه قابل ملاحظه ای را به خود جلب کرده است. در همین 
شبیه سازی  و  مدل سازی  درباره  فراوانی  پژوهشی  راستا، تلاش های 
این  است.  شده  انجام   LLDPE تولید  برای  سیال  بستر  راکتورهای 
تلاش ها منجر به درک واقعی تر رفتار راکتور و نیز خواص پلیمر تولید 
شده در آن شده است. راکتورهای بستر سیال به عنوان راکتورهای 
.]2[ شده اند  شبیه سازی  و  مدل سازی  فاز  سه  یا  دوفاز  فاز،   تک 
مانند  مدل هایی  سیال،  بستر  راکتورهای  در   LLDPE تولید  درباره 
راکتورهای CSTR تک فاز ]7[ و دوفاز ]8[ و راکتور جریان پیستونی 
و   Wu شده اند.  برده  کار  به   ]9[  )PFR( ناهمگن  فاز  سه   قالبی 
در  اختلاط  حد  تعیین  برای  را  اختلاط  شاخص   ]10[  Baeyens

راکتورهای بستر سیال مطرح کردند که از ۰ تا ١ گسترده شده است ]11[. 
 LLDPE تولید  كامل  واحد  بار  اولین  برای  پژوهش،  این  در 
پتروشیمي جم شامل دو راکتور متوالی برای شبیه سازی استفاده شده 
است كه مبتني بر فناوری Spherilene ]6[ است. در كارهاي پیشین 
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شکل١- نمای کلی راکتور بستر سیال فاز گازی تولید پلی اتیلن ]2[.
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اغلب فقط يك راكتور شبيه سازي شده است، اما در کار حاضر دو 
راكتور متوالی صنعتي به علاوه سایر بخش های فرایند به طور كامل 
ناشی  که  زیاد  برگشتی  جریان  شدت  دليل  به  شده اند.  شبيه سازي 
فرضی  با  است،   FBR راکتورهای  در  خوراک  کم  تبدیل  درصد  از 
 CSTR راکتور  دو  از  شده  مخلوط  خوب  فرضیه  بر  مبتنی  معقول 
متوالی به جای FBR استفاده شده است ]7،12[. سامانه کاتالیزوری 
زیگلر - ناتا که در این پژوهش به کار گرفته شده، تیتانیم تتراکلرید بر 
پایه منیزیم کلرید، MgCl2/TiCl4، با کمک کاتالیزور آلومینیم تری اتیل، 
Al(C2H5)3 ، است که برای تولید انواع  پلي اتیلن به کار می رود ]13[. 

هم چنین، از کی مدل سینتکیی مبتنی بر استفاده از کاتالیزور زیگلرـ 
ناتای دومرکزی برای کوپلیمرشدن اتیلن در دو راکتور CSTR متوالی 
بهره گرفته شده است. هدف اصلی این پژوهش، ارایه کی شبیه ساز 
با دقت زیاد برای پیش بینی دقیق خواص مهم پلیمر تولید شده از دو 
بر  اثر عوامل مختلف  بررسی  راکتور در شرایط عملیاتی مختلف و 
از شبیه ساز  نتایج حاصل  این رو،  از  است.  نهایی محصول  خواص 

با داده های تجربی کی واحد صنعتی پتروشیمی مقایسه شده است.
 

مدل سازی سینتکیی
دو  در   LLDPE تولید  برای  پویا  سینتکیی  مدل  کی  بخش  این  در 
مبنای  بر  این مدل سینتکیی  ارایه شده است.  متوالی   CSTR راکتور 
ناتاست  زیگلرـ  ناهمگن  کاتالیزور  در  فعال  مرکز  نوع  دو  وجود 
McAuley و  توسط  ارایه شده  پویای  سینتکیی  مدل  از  برگرفته  که 
همکاران است ]12[ و قادر به پیش بینی خواص مهم LLDPE چون 
چندتوزیعی  شاخص   ،)ρ( چگالی   ،)MFI( مذاب  جریان  شاخص 
)PDI(، متوسط وزن مولکولی عددی )Mn( و وزنی )Mw( و درصد 

مولی کوپلیمر)SFRAC( است.
این مدل سینتکیی، شامل واکنش های  ارایه شده برای  ساز و کار 
اصلی و معینک ننده در پلیمرشدن اتیلن است و مدل سازی براساس 
تمام  کرد،  فرض  می توان  است.  شده  انجام  واکنش  کلی  ثابت های 
مراکز فعال ساز و کارهای واکنش کیسان، اما با سرعت های متفاوت 
انجام می دهند. برای هر واکنش ابتدایی، ثابت های سرعت واکنش های 

پلیمرشدن مستقل از طول زنجیر فرض شده اند.
ناتای  ـ  زیگلر  کاتالیزوری  پلیمرشدن  مدل سازی  برای  نظریه  دو 
پلی اولفین ها استفاده می شود. نظریه اول نفوذی و نظریه دوم سینتکیی 
است. نظریه نفوذی شامل فرضیه ای است که محدودیت های انتقال 
جرم، قابلیت مولکول های مونومر را برای دستی ابی به برخی مراکز 
فعال روی ذره کاتالیزور، به سبب وجود خلل و فرج یا آثار ساختاری 
می دهد.  قرار  تاثیر  می شود، تحت  مانع  را  مراکز  به  انتقال  که  دیگر 

پلیمر  مختلف  سرعت های  در  را  مونومر  متفاوت،  مراکز  نتیجه ،  در 
میک نند که منجر به تولید پلیمر با توزيع وزن مولكولي پهن می شود. 
نظریه سینتکیی شامل فرضیه ای است که وجود انواع مختلفی از مراکز 
کاتالیزور  در  را  خود(  به  مربوط  نسبی  واکنش پذیری  با  مرکز  )هر 
را  قانعک ننده ای  مدارک  فراوان،  آزمایش های  انجام  میک ند.  مطرح 
فراهم آورده است که نظریه دوم، تشریح درست تری از واقعیت را 
ارایه می دهد ]14[. بنابراین در پژوهش حاضر، از معادلات سینتيكي 

بر مبناي نظریه دوم استفاده شده است.
بین  حدواسط  رخدادی  عنوان  به  می توان  را  اتیلن  پلیمرشدن 
کاتالیزور جامد و شبکه پلیمر، جایی که مراکز فعال قرار دارند، تصور 
کرد. از مونومر حالت گازی تا پلیمر حالت جامد، اتیلن کی تبدیل 
تجربه  کوتاه  بسیار  زمان  مدت  در  را  شیمیایی  ـ  فیزکیی  چشم گیر 
پلیمرشدن،  فرایند  کاتالیزور،  تریکب  با  پلیمرشدن  محیط  میک ند. 
پلیمرشدن  راکتور و درجه  واکنش دهنده ها، شرایط عملیاتی  تریکب 
سامانه های  روی  فشرده  پژوهشی  فعالیت  گرچه  میک ند.  تغییر 
کاتالیزور زیگلرـ ناتا متمرکز شده است، از زمان کشف آنها در اوایل 
برای شرح  شیمیایی مشخصی  واکنش  کار  و  ساز  هیچ  دهه ١٩٥۰، 
پیچیدگی  سبب  به  اتیلن،  کوپلیمرشدن  هوموـ  سینتکی  رفتار  کامل 
وجود  با  است.  نیافته  گسترش  شده،  گرفته  کار  به  کارهای  و  ساز 
که شامل شکل گیری  آمدند  به دست  ابتدایی  مهم  واکنش های  این، 
درحال  پلیمر  زنجیرهای  داخل  در  مونومر  جای گیری  فعال،  مراکز 
رشد، واکنش های انتقال زنجیر و خنثی سازی کاتالیزور هستند. اکثر 
ساز وکارهای پیشنهادی براساس اطلاعاتی درباره سرعت پلیمرشدن، 
توزیع وزن مولکولی، ساختار زنجیر پلیمر و تمرکز مراکز فعال هستند. 
از زمان تولید تجاری LLDPE که شامل فرایند کوپلیمرشدن است، 
خواص  و  سینتکی  رفتار  درک  برای  کوپلیمرشدن  کارهای  و  ساز 
در  اولیه که معمولاً  پلیمر لازم و ضروری بوده اند ]4[. واکنش های 
مدل سازی سینتکیی به کار می رود، را می توان در جدول ١ خلاصه 

کرد ]1[. 
تعیین تجربی ثابت های سرعت برای سامانه های با مراکز چندگانه یا 
منفرد، کاري دشوار و پراهمیت است. DeCarvalho ]15[، کی روش 
پژوهشی را بررسی کرد که شامل جداسازی عرضی نمونه های پلیمر 
به وسیله SEC و TREF به همراه تجزیه و تحلیل کسرهای مقطعی 
C NMR بود. در این روش نمونه پلیمر را می توان به کسرهای تولید 

شده در انواع مراکز منفرد تقسیم کرد. سپس، عوامل مهم سرعت را 
از آن  NMR و شرایط عملیاتی راکتور معین کرد.  نتایج  از  می توان 
پایه  بر  تیتانیم  صنعتی  کاتالیزورهای  برای  سرعت  ثابت های  که  جا 
منیزیم یا سیلیس معین نشده اند، از تحلیل مرتبه بزرگی تخمینی برای 
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سامانه های  برای   ]16[  Kissin توسط  پيشنهادي  سرعت  ثابت های 
و  انتشار  ثابت های سرعت  آمد. سپس،  به دست  مشابه  کاتالیزوری 
انتقال در مراکز منفرد برای ایجاد نتایج مطابق با نتایجی که به طور 
تمام  شدند.  اصلاح  بودند،  شده  معین   ]17[  Usami توسط  تجربی 
ثابت های سرعت واکنش های مورد استفاده در شبيه سازی در جدول 

٢ نشان داده شده اند. 

شبیه سازی
می توان مدل سازی و شبیه سازی کی راکتور بستر سیال برگشتی که 
برای تولید پلیمر به کار می رود را تا حد زیادی به وسیله فرضیه های 
کی  با  سیال  بستر  راکتور  سامانه  که  زمانی  کرد.  راحت تر  مناسب 
بار  هر  در  کم  تبدیل  درصد  کی  و  ملاحظه  قابل  برگشتی  جریان 
عبور از سراسر بستر وجود داشته باشد، گرادیان غلظت عمودی در 
سراسر بستر، بسیار کوچک است و می توان از آن چشم پوشی کرد. 
هم چنین می توان فرض کرد، هر دو فاز گاز و جامد در بستر سیال 
این، حتی اگر گاز جریان  با وجود  به طور کامل مخلوط می شوند. 
پیستونی قالبی خالص را درسراسر بستر سیال تجربه کرده باشد، از 
آن جا که درصد تبدیل در راکتور بستر سیال فازی گازی کم است 
)حدود ٥-۳ درصد( حجم بسیار زیادی از مواد اولیه واکنش نداده به 
وسیله جریان برگشتی دوباره به راکتور برگشت داده می شود که این 

 CSTR شدت جریان برگشتی زیاد، راکتور بستر سیال را به راکتور
شامل فاز امولسیون نزدکی کرده و می توان با تخمین خوبی از این 
راکتور به جای راکتور بستر سیال گازی استفاده کرد ]18[. هم چنین، 
به  ورودی  تازه  خوراک  به  برگشتی  جریان  نسبت  بزرگی  علت  به 
راکتور )نسبت جریان برگشتی به خوراک تازه، تقریبا ٤۰ به ١ است(، 
 .]7[ شد  خواهد  معتبر  گازی  فاز  برای  شده  مخلوط  فرضیه خوب 
با   CSTR کی  مانند  برگشتی،  سامانه  با  سیال  بستر  راکتور  بنابراین 
جریان برگشتی است که شامل فاز جامد خوب مخلوط شده در تعامل 

جدول١- ساز و کار واکنش های ابتدایی کوپلیمرشدن اتیلن ]1[.

توضیح و واکنش

شکل گیری و شروع به کار مراکز فعال
N(0,j) + Mi 

kjj (j)  Ni(1,j)

انتشار
Ni(r,j) + Mk 

kpik (j)  Nk(r+1,j)

انتقال خود به خود
Ni(r,j) 

kfsi (j)  NH(0,j) + Q(r,j)

انتقال به مونومر
Ni(r,j) + Mk 

kfmik (j)  Nk(1,j) + Q(r,j)

 انتقال به هیدروژن
Ni(r,j) + H2 

kfh (j)  NH(0,j) + Q(r,j) 

 انتقال به کمک کاتالیزور
Ni(r,j) + AlEt3 

kfri (j)  N1(1,j) + Q(r,j) 

غیرفعال شدن
Ni(r,j) 

kds (j)  Nd(j) + Q(r,j)

جدول2- پارامترهای سرعت واکنش پلیمرشدن برای مدل پیشنهادی 
.]12[

ثابت واکنش
سرعت

واحد
مرکز 
نوع 1

مرکز 
نوع 2

واکنش شکل گیری 
kf (j)s-111مراکز فعال

واکنش های شروع

ki1 (j)

ki2 (j)

kh1 (j)

kh2 (j)

khr (j)

L/mol.s

1
0/14

1
0/01
20

1
0/14

1
0/01
20

واکنش های انتشار

kp11 (j)

kp12 (j)

kp21 (j)

kp22 (j)

L/mol.s

85
15
64
1/5

85
15
64
6/2

واکنش های انتقال

kf11 (j)

kf12 (j)

kf21 (j)

kf22 (j)

kfh1 (j)

kfh2 (j)

kfr1 (j)

kfr2 (j)

kfs1 (j)

kfs2 (j)

L/mol.s

0/0021
0/006
0/0021
0/006
0/88
0/88
0/024
0/048
0/0001
0/0001

0/0021
0/11
0/001
0/11
0/37
0/37
0/12
0/24

0/0001
0/0001

واکنش غیرفعال 
kds (j)s-10/00010/0001شدن
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راستا،  همین  در   .]11[ است  شده  مخلوط  گازی خوب  فاز  کی  با 
مدل کامل فرایند تولید پلی اتیلن سبک خطی با استفاده از راکتورهای 
بخش های  که شامل   ،]6[  Spherilene فناوری  بر  مبتنی  سیال  بستر 
مختلفی از جمله راکتورها، جریان های خوراک ورودی و برگشتی، 
کمپرسورها، مبدل ها و برج های جداسازی گاز در محیط نرم افزاری

Aspen Polymer Plus شبیه سازی شد. هم چنین، با کی فرض معقول 

به جای راکتورهای بستر سیال از دو راکتور CSTR متوالی که شامل 
دو فاز گاز و جامد بودند، استفاده شد. در شبیه ساز از معادلات حالت 
 NRTL-RK برای جریان های پلیمری و POLY-SRK ترمودینامکیی
برای جریان های غیرپلیمری استفاده شده است. تمام عملیات انجام 
شده در این فرایند در حالت پایا بوده و برای حل معادلات حاکم بر 
کل فرایند از روش حل عددي Broyden استفاده شده است. روش 
 Broyden در اصل بهبود یافته روش نیوتن ـ گوسی ـ برایدن است و

با  فرایندهای  برای  روش  این  می گیرد.  بهره  تقریبی  از خطی سازی 
چند جریان برگشتی و چند جریان جانبی خروجی استفاده می شود. 

شرح فرایند تولید پلی اتیلن 
فرایند کلی تولید پلی اتیلن سبک خطی شبیه سازی شده، در شکل 3 
نشان داده شده است. تمام داده های ورودی و اولیه برای شبیه سازی 
 برگرفته از داده های صنعتی واحد LLDPE پتروشیمی جم )جدول ۳(

مواد  تمام  ابتدا  در  است،  مشخص   3 از شکل  که  همان طور  است. 

اولیه مورد نیاز واکنش پلیمرشدن از قبیل مونومر )اتیلن(، کومونومر 
و  کاتالیزور  هیدروژن،  اتان(،  و  )پروپان  خنثی  گازهای  )١- بوتن(، 
با  مواد  این  می شوند.   )Mix-1( اختلاط  مخزن  وارد  کمک کاتالیزور 
جریان برگشتی که شدت جریان زیادی دارد، مخلوط شده و سپس 
 به وسیله جریان خوراک )Feed( به عنوان خوراک اصلی به راکتور 1
مجاورت  در  پلیمرشدن  واکنش های   ،1 راکتور  در  می شوند.  وارد 
 ٢٥ bar ٧٥ و فشار نسبی°C کاتالیزور ناهمگن زیگلر- ناتا در دمای
انجام می شود. زمان اقامت راکتور 1 حدود h 2 است و حدود ١٥ تا 
۳٠ درصد از کل پلیمرشدن در این راکتور انجام می شود. هر چند این 
مقدار بسته به انواع مختلف پلی اتیلن متفاوت است. شرایط پلیمرشدن 
کنترل  با  مونومر  می شود.  کنترل  پروپان  غلظت  داشتن  نگه  زیاد  با 
شرایط دما و فشار مورد نیاز برای تولید هر نوع پلی اتیلن در مجاورت 
کاتالیزور پلیمر می شود و مولکول هایی با زنجیرهای متفاوت بلند و 
پایدار تولید می شوند. هنگامی که هیدروژن به واكنش اضافه می شود، 
رشد زنجیرهای پلیمرشدن متوقف می شوند. پلیمر تولید شده به همراه 
مواد اولیه واکنش نداده و خنثی پس از خروج از راکتور 1 وارد برج 
جداسازی شده )SEP-1( و پلیمر به همراه کاتالیزور و کمک کاتالیزور 
از پایین جداساز و گازهای خنثی و مواد اولیه واکنش نداده از بالای 
واکنش  گازی  همراه خوراک  به  خنثی  گازهای  می شوند.  جدا  برج 
نداده وارد کمپرسورComp-1( 1( می شود و فشار نسبی آن از ٢٥ به 
bar ٢٧ در شرایط پلی تروپکی می رسد. سپس، این جریان خروجی از 

MIX-6SPLIT-2

SPLIT-1

COMP-2

COMP-1
COOLER-1

COOLER-2

SEP-4

SEP-3SEP-2

SEP-1

MIX-7

MIX-5

MIX-3

MIX-2

MIX-1

REACTOR-1 REACTOR-2

HOPPER-2

HOPPER-1

MIX-4

شکل3- نمودار کلی جريان فرايند تولید پلی اتیلن در فضای نرم افزار شبیه ساز.
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کمپرسور وارد مبدل گرمایی Cooler-1( 1( می شود که وظیفه خنک 
 کردن جریان برگشتی اول را دارد. دمای جریان از  ٦۳ به C°78  می رسد و
 در انتها این جریان برگشتی با سایر جریان های ورودی مخلوط شده و
جریان  می شود.   1 راکتور  وارد   )Feed( خوراک  جریان  عنوان  به 
دو  همراه  به   )Sep-1( جداسازی  برج  پایین  از  خروجی  محصول 
جریان ورودی جانبی وارد مخزن اختلاط )Mix-3( شده و به شکل 
کی جریان کلی وارد برج جداسازی )Sep-2( می شود. از پایین برج 
جریان پلیمری به همراه پروپان و بوتن برای اصلاح فشار وارد مخزن 
ورودی  خوراک  جریان های  با  جریان  این  و  می شود   )Hopper-2(
به همراه  این جریان  )Mix-4( می شود. سپس،  اختلاط  وارد مخزن 
جریان برگشتی دوم به عنوان خوراک راکتور 2 با  کیدیگر مخلوط 
شده )Mix-5( و وارد راکتور 2 می شود. راکتور 2 در شرایط عملیاتی 
با دمای C° ٨٠ و فشار نسبی bar ٢٥ کار میک ند و ٧٠ تا ٨٥ درصد 
پلیمرشدن در این راکتور انجام می شود. زمان اقامت نیز در راکتور2 
حدود h ١/٥ است که به وسیله پروپان کنترل می شود. جریان خروجی 
نداده و  پلیمری و گازهای واکنش  از راکتور 2 که حاوی محصول 
جریان  سپس،  می شود.   )Sep-3( جداسازی  برج  وارد  است،  خنثی 
بالای برج وارد کمپرسور پلی تروپکی Comp-2( 2( می شود و فشار 
نسبی جریان از ٢٥ به bar ٢٧ افزایش میی ابد. پس از آن، جریان مزبور 
وارد مبدل گرمایی Cooler-2( 2( شده و خنک می شود. در نهایت 
2 راکتور  وارد  خوراک  عنوان  به  ورودی  خوراک  جریان  همراه   به 
 )Sep-3( می شود. جریان محصول خروجی از پایین برج جداسازی
 )Mix-7( با چند جریان در مخزن اختلاط از مخلوط شدن  نیز پس 
وارد برج جداسازی نهایی )Sep-4( شده و محصول نهایی از پایین 

برج خارج می شود که همان LLDPE است.

پیش بینی خواص
،MFI ،ρ از نکات برجسته این شبیه سازی، پیش بینی خواصی چون 
PDI ،Mw ،Mn و SFRAC است. این نرم افزار پس از انجام شبیه سازی 

کامل و ورود اطلاعات صنعتی و تجربی قادر است که خواصی چون 
PDI ،Mw ،Mn و SFRAC را به شکل مستقیم محاسبه کند. خواصی 

 Sinclair نیز به طور غیرمستقیم به کمک معادلات  ρ و MFI چون
محاسبه می شوند ]١9[.

Sinclair مجموعه ای از داده ها را از مقالات و نوشته های تجاری 

جمع آوری کرد. وی سپس کی نمودار شاخص ذوب در برابر وزن 
مولکولی متوسط وزنی )Mw( از داده های گزارش شده رسم کرد. از 
این داده ها، به نظر می رسد که MFI و Mw را می توان به قانون توانی 
داده های رسم شده  با گرفتن رگرسیون خطی روی  مرتبط ساخت. 

معادله های زیر به دست آمد: 

ln(Mw) = 11.622 – 0.288*ln(MFI)			         (١)
یا 

Mw = 111.525*MFI-0.288              	  		  )٢(

این معادله برای تبدیل نتایج MFI آزمایشگاهی به منظور تخمین وزن 
کار  به  کننده  پیش بینی  با مدل  مقایسه  برای  متوسط وزنی  مولکولی 
رفته است. رابطه بین چگالی و ساختار پلیمر پیچیده است. چگالی 
تاحدی  و  کوتاه  زنجیر  شاخه های  طول  هم  و  تعداد  هم  وسیله  به 
تاثیر قرار می گیرد. کی معادله  پلیمر تحت  به وسیله وزن مولکولی 
تجربی برای مرتبط ساختن چگالی پلی اتیلن خطی به کومونومر در 

پلیمر گسترش یافته عبارت است از:

 ρ = 0.966 - ACX
B           				   )۳(

 در این معادله CX درصد مولی کومونومر در پلیمر )SFRAC( است و
A و B پارامترهای وابسته به کومونومر هستند. این مدل به گونه ای 
صفر  به  کومونومر  حجم  که  زمانی  پلیمر  چگالی  که  شده  انتخاب 
می رسد به g/cm3 ٠/٩٦٦ برسد. برای انواع 1- بوتن، A و B به ترتیب 
٠/٠٢۳٨٦ و ٠/٥١٤ است. بنابراین، MFI و ρ به کمک معادله های زیر 

قابل محاسبه است که نیازمند Mw و SFRAC است:

ρ = 0.966 – [0.02386*(SFRAC)0.514]   		        (٤)

 MFI = (Mw/111525) – 3.472               			   )٥(

Mw و SFRAC به کمک Aspen محاسبه می شود.

نتايج و بحث

داده های  با  از شبیه ساز تجزیه و تحلیل شد و  آمده  به دست  نتایج 
تجربی و صنعتی واحد LLDPE پتروشیمی جم مقایسه شده است. 
به  محصول  خواص  از  بعضي  براي  شبیه ساز  به  مربوط  خطاهای 
 دست آمد. هم چنین با روش تحلیل حساسيت، آثار تغییر کمیت ها و
و  کمیت ها  روي  صنعتی،  واحد  عملیاتی  بازه  در  ورودی  خواص 
 LLDPE خواص خروجی بررسي شد. شرایط عملیاتی واحد صنعتی
 ۳ جدول  در   LL 16503 بنام  پلي اتيلن  ویژه  نوع  کی  توليد  برای 
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ارایه شده است. برای مقایسه بین نتایج حاصل از شبیه ساز و نتایج 
مقایسه ای  و صنعتی،  تجربی  اندازه گیری شده  مقدارهای  از  حاصل 
بین خواص MFI ،ρ و سرعت جریان جرمی LLDPE خروجی از دو 

راکتور در هر دو حالت صنعتی و شبیه سازی انجام شد. همان طور 
که در جدول ٤ مشاهده می شود، نتایج حاصل از شبیه ساز و نتایج 
تجربی- صنعتی مقایسه شده و درصد خطای شبیه ساز مشخص شده 
را  داده های تجربی  به خوبی  نشان می دهد، شبیه ساز  مقایسه  است. 
پیش بینی میک ند. به دليل اين كه بخش عمده اي از خوراك ورودي 
 به راكتور 2 خروجي محصول از راكتور 1 است، نتايج براي راكتور 2
توان  به  مربوط   )%8/88( خطا  بیشینه  است.  بيشتري  خطاي  داراي 
گرمایی مبدل خنك كننده راكتور 2 است كه دليل آن خطا در پيش بيني 

مقدار جريان برگشتي و تركيب درصد مواد در اين جريان است. 

اثر مونومر 
فرایند شرکت  این  در  سیرنشده  هیدروکربن  عنوان  به  اتیلن  مونومر 
شرایط  راکتور،  دو  به  آن  ورودی  جریان  شدت  در  تغییر  با  دارد. 
وسیله  به  مختلف  حالت  در  پلیمر  خواص  و  شد  بررسی  خروجی 
شبیه ساز به دست آمد. نتایج حاصل در شکل های 4 و 5 نشان داده 
شده است. همان طور که از شکل ها مشخص است، با افزایش سرعت 
جریان جرمی ورودی مونومرهای اتیلن به راکتور 1، سرعت جریان 
جرمی پلیمر تولید شده در هر دو راکتور افزایش میی ابد كه دليل آن 
افزايش سرعت پليمرشدن )سرعت واكنش انتشار( با افزايش غلظت 
مونومر است. هم چنین، با افزایش سرعت جریان جرمی ورودی اتیلن 

عملیاتی  شرایط  و  ورودی  کمیت های  صنعتی  اطلاعات  جدول۳- 
راکتورهای واحد LLDPE پتروشیمی جم.

راکتور صنعتی 2راکتور صنعتی 1کمیت
)°C( دمای راکتور
)bar( فشار راکتور
)m3(حجم راکتور

75
25
267

80
25
697

سرعت جریان جرمی )kg/h(مواد
هیدروژن

اتیلن
اتان

پروپان
بوتن

کاتالیزور
کمک کاتالیزور

پلیمر تولید شده

16/43
11385/40
169/04

10675/68
1564/64

4/36
26/16
13100

49/88
29957/05
551/97
8950/69
5437/34

4/36
26/16
43600

.LLDPE جدول٤- مقایسه نتایج شبیه ساز با داده های صنعتی واحد

مقدار صنعتیمقدار شبیه سازخطای شبیه ساز )%(پارامتر مورد نظرتجهیزات
راکتور 1
راکتور 2
راکتور 1
راکتور 2
راکتور 1
راکتور 2
راکتور 1
راکتور 2
راکتور 1
راکتور 2
راکتور 1
راکتور 2

کمپرسور 1
کمپرسور 2

MLLDPE (kg/h)

MLLDPE (kg/h)

MFI (g/10 min)

MFI (g/10 min)

ρ (g/cm3)

ρ (g/cm3)

PDI

PDI

Mw (kg/kmol)
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HEAT DUTY (kW)
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WORK (kW)
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-
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0/04

-
-
-
-
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13023
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39027
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-
3.00
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-
-
-
-

-13237
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2500
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به راکتور ρ ،1 در هر دو راکتور افزایش پیدا میک ند كه دليل آن افزايش 
مونومرهاي واكنش داده در شاخه اصلي به شاخه هاي جانبي است. 
در واقع، با افزايش اتيلن نسبت كومونومر به مونومر كاهش يافته و 
در نتيجه درصد شاخه اي شدن كاهش مي يابد ]12[. اما در راكتور 1 
مقدار MFI به طور کلی کاهش اندکی نشان مي دهد. با افزایش سرعت 
جریان جرمی اتیلن ورودی به راکتور 2، افزایش سرعت جریان جرمی 
 2 راکتور  از  محصول خروجی   MFI کاهش  و   ρ افزایش  محصول، 

مشاهده می شود. به دليل كاهش مقدار نسبت هيدروژن به مونومر)با 
 افزايش مونومر( و در نتيجه افزايش وزن مولكولي با توجه به معادله )2(،

مقدار MFI محصول كاهش مي يابد ]19[. مطابق جدول 3 از آن جا كه 
حجم راكتور 2 حدود سه برابر راكتور 1 است و سرعت جریان جرمی 
خوراك تازه ورودي به راكتور 2 نيز حدود دو برابر خوراك راكتور 1 
است، بنابراين تغييرات سرعت جريان جرمي به راكتور2 اثر بيشتري 

روي خواص محصول نهايي نشان مي دهد.
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 شکل4- نمودار تغییرات سرعت جریان جرمی: )الف( ρ، )ب( MFI و
)ج( پلی اتیلن خروجی از راکتور 2 نسبت به سرعت جریان جرمی 

اتیلن ورودی به راکتور1. 
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 شکل5- نمودار تغییرات سرعت جریان جرمی: )الف( ρ ، )ب( MFI و
)ج( پلی اتیلن خروجی از راکتور 2 نسبت به سرعت جریان جرمی 

اتیلن ورودی به راکتور 2.
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شکل6- نمودار تغییرات سرعت جریان جرمی MFI ،ρ و PDI پلی اتیلن خروجی از: )الف(، )ج(، )ه( و )ز( راکتور 1 و )ب(، )د(، )و( و )ط( 

راکتور 2 نسبت به سرعت جریان جرمی هیدروژن ورودی به راکتور 1.
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اثر هیدروژن 
 هیدروژن به عنوان عامل انتقال به زنجیر در پلیمرشدن اتیلن به کار می رود و
نقش آن کنترل وزن مولکولی است. در شکل 6 مشخص است، با افزایش 
سرعت جریان جرمی هیدروژن ورودی به راکتور MFI ،1 پلی اتیلن 
خروجی از راکتورهای 1 و 2 افزایش میی ابد. اما، سرعت جریان پلیمر 
تولید شده، ρ و PDI تغییر چنداني نمیک نند. با افزایش سرعت جریان 

جرمی هیدروژن ورودی به راکتور غلظت هيدروژن در راكتور افزايش 
وزن  هيدروژن،  به  انتقال  واكنش هاي  ازدیاد سرعت  دليل  به  مي يابد. 
مولكولي كاهش و با كاهش وزن مولكولي مقدار MFI محصول افزايش 
هیدروژن  جرمی  جریان  سرعت  افزایش  هم چنین،   .]15،19[ مي يابد 
تغییر سرعت  نیز عدم  و   PDI و   MFI افزایش  راکتور 2،  به  ورودی 

جریان و ρ پلی اتیلن خروجی از این راکتور را نتیجه می دهد. 
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شکل7- نمودار تغییرات سرعت جریان جرمی، ρ و MFI پلی اتیلن خروجی از: )الف(، )ج( و )ه( راکتور 1 و )ب(، )د( و )و( راکتور 2 نسبت به 
سرعت جریان جرمی بوتن ورودی راکتور 1.
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شکل9- نمودار تغییرات ρ و MFI پلی اتیلن خروجی از راکتور 2 نسبت به سرعت جریان جرمی: )الف( و )ج( اتان و )ب( و )د( پروپان ورودی 
به راکتور 2.

شکل8- نمودار تغییرات ρ و MFI پلی اتیلن خروجی از راکتور 2 نسبت به سرعت جریان جرمی: )الف( و )ج( اتان و )ب( و )د( پروپان ورودی 
به راکتور1.
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اثر کومونومر 
1- بوتن به عنوان کومونومر در واکنش های پلیمرشدن وارد شده و 
تغییر در مقدار سرعت  با  پلی اتیلن شاخه ای می شود.  تولید  موجب 
جریان جرمی آن می توان انواع مختلف پلی اتیلن را تولید کرد. همان 
طور که از شکل 7 مشخص است، با افزایش سرعت جریان جرمی 
 کومونومر ورودی به راکتور 1، سرعت جریان جرمی از راكتورهای 1 و 2
افزايش  انتشار،  واكنش  سرعت  و  كونومر  غلظت  افزايش  دليل  به 
مي يابد. هم چنين، با افزایش سرعت جریان جرمی کومونومر ورودی 

به راکتور 1، نسبت كومونومر به مونومر بیشتر شده و در نتيجه درصد 
چگالی  كاهش  به  منجر  امر  اين  كه  مي يابد  افزايش  شدن  شاخه اي 
پليمر توليدي مي شود ]12[. در ضمن، افزایش سرعت جریان جرمی 
کومونومر ورودی به راکتور 1 اثر چنداني روي MFI خروجي از دو 

راكتور ندارد.

اثر گازهای خنثی )پروپان و اتان( 
 اتان و پروپان به عنوان دو گاز خنثی به داخل دو راکتور منتقل می شود و
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شکل١0- نمودار تغییرات: )الف( و )ب( SFRAC، )ج( و )د( MFI و )هـ( و )و( PDI پلی اتیلن خروجی از راکتور 2 نسبت به تغییرات دمای 
.)T2( 2 و )T1( 1 راکتورهای
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هدف از استفاده از آنها کنترل زمان اقامت در راکتورهاست. می توان 
سرعت پلیمرشدن را در هر دو راکتور با تغییراتی در سرعت جریان 
ورودی این دو گاز کنترل کرد. از شکل های 8 و 9 نیز به طور واضح 
افزایش سرعت جریان جرمی ورودی دو گاز  با  مشخص است که 
 MFI و کاهش ρ اتان و پروپان به راکتورهای 1 و 2، افزایش ناچیز
پلی اتیلن خروجی از هر دو راکتور مشاهده می شود. با توجه به نتایج 
به دست آمده از شبیه ساز، با افزایش سرعت جریان اتان و پروپان، 
سرعت جریان پلیمر تولید شده از دو راکتور کاهش میی ابد. از آن جا 
كه حجم راكتور 2 حدود سه برابر راكتور 1 است و سرعت جریان 
جرمی خوراك تازه ورودي به راكتور 2 نيز حدود دو برابر خوراك 
راكتور 1 است، تغييرات سرعت جريان جرمي به راكتور 2 اثر بيشتري 

روي خواص محصول نهايي نشان مي دهد.

اثر دمای راکتورها 
دمای  افزایش  با  است،  مشخص  کاملًا  شکل10  از  که  همان طور 
دو  هر  از  خروجی  پلی اتیلن   MFI و   SFRAC  ،2 و   1 راکتورهای 
مقدار  به   1 راکتور  از  خروجی  پلیمر   PDI میی ابد.  کاهش  راکتور 
ناچیزی کاهش پیدا میک ند، اما PDI پلیمر خروجی از راکتور 2 اندکی 
افزایش میی ابد. بايد توجه داشت، به دليل اين كه تابعيت دمايي همه 
ثابت های سینتيكي در محدوده وسيعي از دماها در مقالات داده نشده 
است، آثار دما روي خواص محصول به دست آمده از شبيه ساز در 

محدوده كم بررسي چندان زياد نیست.

توزیع وزن مولکولی 
کیی دیگر از مزیت های برجسته این شبیه ساز پیش بینی توزیع وزن 
مولکولی پلیمر تولید شده خروجی از هر دو راکتور است. شکل ١1 

نمودار توزیع وزن مولکولی )MWD( پلیمر تولید شده از دو راکتور 
محصول  است،  مشخص  شكل  از  که  همان طور  می دهد.  نشان  را 
پلیمری خارج شده از راکتور 1 داري وزن مولکولی کمتر و هم چنين 
توزیع وزن مولکولی بار کیتری است. اما، محصول پلیمری خروجی 
بیشتر  شاخه های  تعداد  و  بیشتر  مولکولی  وزن  داراي   2 راکتور  از 
نسبت به پلیمر خروجی از راکتور 1 و هم چنين توزیع وزن مولکولی 
وزن  توزيع  نمودار  و  تجربي  داده هاي  با  نتايج  اين  است.  پهن تری 
مولكولي ارایه شده توسط سایر پژوهشگران هم خواني دارد ]12،13[.

نتیجه گیری 

فرایند کامل تولید پلی اتیلن سبک خطی با کاتالیزور ناهمگن زیگلر ـ 
 Spherilene ناتا در دو راکتور متوالی بستر سیال که مبتنی بر فناوری
است، در محیط نرم افزار Aspen Polymer Plus شبیه سازی شد. از 
آن جا که درصد تبدیل در دو راکتور متوالی بسیار کم است و جریان 
دو  از  سیال  بستر  راکتورهای  جای  به  دارد،  وجود  بزرگی  برگشتی 
راکتور متوالی CSTR استفاده شد. هم چنین از کی مدل سینتکیی پویا 
 استفاده شد که برگرفته از مدل سینتکیی ارایه شده توسط McAuley و

پیش بینی  قابلیت  شبیه ساز  براي  سینتکیی  مدل  این  است.  همکاران 
به دست  نتایج  نیز  نهایت  پلیمر را فراهم می سازد. در  خواص مهم 
مقایسه شد که  پتروشیمی جم  داده های صنعتی  با  از شبیه ساز  آمده 
نتایج  است.  پیش بینی خواص  در  شبیه ساز  دقت  و  اعتبار  از  حاکی 
به دست آمده از شبیه ساز به خوبی اثر تغییرات پارامترهای ورودی 

عملیاتی را بر خواص پلیمر تولید شده از دو راکتور نشان می دهد.
 

اختصارات

)s-1( ثابت سرعت غيرفعال سازي خود به خود kds

kfh i ثابت سرعت انتقال به هيدروژن براي زنجير پليمر ختم شونده به 

(L/mol.s) i مونومر
kfm ik ثابت سرعت انتقال به مونومر k براي زنجير پليمر ختم شونده 

(L/mol.s) i به مونومر
پليمري  زنجير  براي  کمک کاتاليزور  به  انتقال  سرعت  ثابت   kfr i

(L/mol.s) iختم شونده به مونومر
kfs i ثابت سرعت انتقال خود به خود براي زنجير پليمر ختم شونده به 

(L/mol.s) i مونومر

0
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 شکل11- نمودار توزیع وزن مولکولی پلیمرخروجی از: )○( راکتور 1 و
)□( راکتور 2.



شبیه سازی دو راکتور متوالی بستر سیال فاز گازی تولید پلی اتیلن سبک خطی در حالت پایا 

مجله علمی ـ پژوهشی، علوم و تکنولوژی پلیمر، سال بیست و چهارم، شماره 4، مهر ـ آبان 1390

حسین عابدینی و همکاران

315

(L/mol.s) iثابت سرعت فعال سازي به وسيله مونومر kh i

)L/mol.s( ثابت سرعت فعال سازي به وسيله کمک کاتاليزور kh r

(L/mol.s) iثابت سرعت شکل گيري به وسيله مونومر ki i

 i پليمر ختم شونده به مونومر انتشار براي زنجير  ثابت سرعت   kp ik

(L/mol.s) k واکنش داده با مونومر
 i مونومر نوع Mi

)kg/kmol(وزن مولکولي متوسط عددي پليمر Mn

)kg/kmol(وزن مولكولي متوسط وزني پليمر Mw

 )g/10 min(شاخص جریان مذاب پليمر MFI

 )mol/s(توليد شده به واسطه واكنش تشكيل i مرکز نوع )0/1( N
)mol/s( غيرفعال شونده به شکل خود به خود j مرکز نوع Nd(j)

 )mol/s(توليد شده به واسطه انتقال به هيدروژن j مرکز نوع N
با   j نوع  r رشد كننده در مرکز  به طول  پليمر زنده  Ni(r,j) مولكول 

(L/mol.s) i مونومر انتهايي

)bar( فشار P
PDI شاخص چندتوزیعی

j تولید شونده در مرکز نوع r مولکول مرده به طول Q(r,j)

SFRAC کسر مولی کومونومر در پليمر

)K( دما T
 )m3(حجم راکتور V

)g/cm3( چگالی ρ

زيروند ها
1 غلظت اتيلن 
2 غلظت بوتن 

3 غلظت هيدروژن 
i نوع مونومر

j نوع مرکز فعال
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