
Выводы
На базе ООО «Томскнефтехим» осуществлен пе�

ревод технологической линии по производству поли�
этилена «Polimir�75» на вновь разработанную рецеп�
туру смешанного инициирования. Новая рецептура
содержит смесь из низко�, средне� и высокотемпера�

турного пероксида, что позволило устранить неста�
бильность процесса и повысить конверсию этилена
на 0,6 %. Повышение управляемости процессом
обеспечило увеличение выпуска пленочных марок до
90 % и предоставило возможность производить но�
вые марки продукции, например, высокоиндексные.

Известия Томского политехнического университета. 2010. Т. 317. № 3

174

При радикальной полимеризации этилена под
высоким давлением в качестве инициатора процесса
используется кислород и/или перекисные соедине�
ния, а в качестве реакционных аппаратов применяют
либо реакторы трубчатого типа, либо реакторы с пе�
ремешивающим устройством (автоклавный реактор).

Развитие обоих технологий было обеспечено в
результате фундаментальных физико�химических
и термодинамических исследований всех стадий и
технологических параметров процессов. Так в ра�
боте [1, 2] освещены вопросы инициирования и
кинетики радикальной полимеризации виниловых
мономеров при различных фазовых состояниях ре�
акционной среды, в работах [3, 4] подробно рас�
смотрены различные аспекты функционирования

трубчатых реакторов смешения, включая устойчи�
вость, регулирование, математическое моделиро�
вание, влияние степени смешения и фазового со�
стояния систем.

Проведен [1] анализ режимов работы трубчатых
и автоклавных реакторов с оценкой возможности
получения максимального количества полиэтиле�
на с единицы реакционного объёма, а в работе [4]
рассмотрена устойчивость режимов работы реакто�
ров с перемешивающим устройством.

В настоящей работе рассматриваются особен�
ности реализации технологических параметров
процесса полимеризации этилена в трубчатом ре�
акторе и реакторе с перемешивающим устройством
(автоклавный реактор).
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В общем виде скорость реакции радикальной
полимеризации этилена под высоким давлением
может быть записана в виде:

где M – концентрация мономера (этилена), моль/л;
t – время, с; K – общая константа скорости реакции
полимеризации, л/моль.с; n – показатель степени,
n�0,5; I=I0exp(–kt), I0, I и k – начальная и текущая
концентрации инициатора (моль/л) и его константа
скорости распада (1/с) при k=Aexp(Eин/RT), А и Eин –
предэкспонента и энергия активации инициатора
(около 5 ккал/моль для кислорода и
30...35 ккал/моль для органических перекисей); E0 –
общая энергия активации процесса полимеризации,
E0�25 ккал/моль; �U* – объём активации процесса
полимеризации, �U*�30...35 см3/моль; �P – раз�
ность между атмосферным давлением и давлением в
процессе полимеризации, МПа; R – газовая по�
стоянная, Дж/моль.град; T – температура, °С.

Выделяющееся в результате процесса полиме�
ризации тепло реакции Qp уходит на нагрев прохо�
дящего через зону реакции массового потока эти�
лена Qэт и на нагрев теплоносителя за счёт переда�
чи тепла Qст через стенку реактора:

(1)

где Qp=qg; Qэт=GCp(Tвых–Твх); Qcm=KcmL�Tнапорное, ккал;
g – количество полученного полиэтилена, кг/ч;
Cp – теплоёмкость реакционной среды в зоне реак�
ции, 0,6 ккал/(кг.град); G – массовый поток реак�
ционной среды, кг/ч; q – тепловой эффект реакции
полимеризации составляет около 24 ккал/моль
этилена; Твых–Твх – разность температур между вхо�
дом из зоны реакции и входом в эту зону, °С; Кст –
коэффициент теплопередачи через стенку реакто�
ра, ккал/(м.ч.град); L – длина зоны реакции, м;
�Тнапорное – тепловой напор в зоне реакции между ре�
акционной средой и теплоносителем, °С.

Реактор с перемешивающим устройством (авто�
клавный реактор) выполнен в виде емкостного ап�
парата с отношением высоты зоны реакции к вну�
треннему диаметру этой зоны от 5 к 1 до 10 к 1 при
объёме зоны реакции до 600...800 л и объёмной
скорости массового потока до 150 ч–1. Перемеши�
вание в зоне реакции осуществляется мешалкой с
приводом от электродвигателя, встроенного в верх�
нюю часть корпуса автоклавного реактора. Число
оборотов мешалки достигает 1500 в минуту. При та�
ком аппаратурном оформлении на литр реакцион�
ного объёма приходится менее 0,002 м2 поверхно�
сти теплопередачи и автоклавный реактор работа�
ет, практически, в адиабатическом режиме. В этом
случае Qp=Qэт или qg=q(YG)=GCp(Tвых–Твх) и
Y=(Cp(Tвых–Твх))/q, где Y – величина конверсии эти�
лена в полимер, Y=g/G, доля.

Тепловой эффект q и теплоемкость этилена Cp

является величиной постоянной в ходе процесса

полимеризации, следовательно величина конвер�
сии в автоклавном реакторе определяется только
разностью температур реакционной среды на вы�
ходе из реактора и входе в него.

где A=Cp/q=7.10–4, 1/град; �T=Tвых–Твх, град.
Температура реакционной среды на входе в ре�

актор составляет около 40 °С, а на выходе может
достигать 280...300 °С. Эти температуры определя�
ют величину максимально возможной конверсии в
автоклавном реакторе на уровне 18...19 %.

За счёт работы мешалки окружная скорость
движения реакционной среды достигает 10 м/с и
более, но условная скорость движения реакцион�
ной среды от входа в зону реакции до выхода из
этой зоны крайне мала и составляет 0,1...0,3 м/с.
При такой низкой линейной скорости сопротивле�
нием в зоне реакции можно пренебречь и считать
давление в зоне реакции одинаковым.

При реализации процесса полимеризации эти�
лена в автоклавном реакторе найденная величина
объёма активации в зависимости от типа приме�
няемой в процессе мешалки (желобковая, одно�
или трёхзаходная винтового типа) изменяется, до�
стигая 40...45 см3/моль для винтового типа меша�
лок. Найденная для винтового типа мешалок вели�
чина объёма активации процесса полимеризации
этилена в среднем превышает ожидаемую величи�
ну примерно на 10 см3/моль, что, скорее всего, свя�
зано с ощутимой величиной влияния сдвигового
эффекта на общую скорость процесса полимериза�
ции.

Этот эффект возникает в связи с тем, что в реак�
ционной среде (имеющей плотность 0,4...0,5 г/см3)
лопасти мешалки «набегают» на эту достаточно
плотную псевдожидкость под углом в 10...25° и
скользят по ней со скоростью 8...10 м/с.

Наличие в автоклавном реакторе высокоэф�
фективного перемешивающего устройства позво�
ляет достигать в зоне реакции снижение величин
градиента температур и концентраций до уровня
режима перемешивания близкого к режиму иде�
ального перемешивания.

С учётом допущения об идеальном режиме пе�
ремешивания материальный баланс подаваемого в
автоклавный реактор инициатора можно предста�
вить в виде:

(2)

где V – объём зоны реакции реактора, л.
Решая ур. (2) относительно концентрации ини�

циатора I получим:

(3)

В случае ведения процесса полимеризации эти�
лена при высоком давлении величиной
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в ур. (3) можно пренебречь в свя�

зи с тем, что процесс полимеризации всегда осу�
ществляется при достаточно большом массовом
потоке (G/V более 100) высоких величинах кон�
стант скорости распада инициатора k. С учетом вы�
шесказанного ур. (3) примет вид:

и учитывая, что отношение V/G характеризует об�
ратную величину объёмной скорости реакционной
среды в зоне реакции, получим:

Из анализа уравнения следует, что как во всём
объёме зоны реакции, так и на выходе из этой зоны
концентрация инициатора I одинакова, а количе�
ство распавшегося в зоне реакции инициатора �I
равномерно распределяется в реакционном объёме

При равномерном распределении инициатора в
реакторе в нем отсутствуют условия для возникно�
вения градиента концентрации образующихся ра�
дикалов, и, как следствие этого, достигается низкий
уровень участия первичных радикалов в реакциях
комбинации, что обеспечивает высокую эффектив�
ность используемых в процессе инициаторов.

Отсутствие в зоне реакции автоклавного реак�
тора градиента температур и концентраций и по�
стоянство величины давления позитивно сказыва�
ются на процессе, обеспечивая низкий удельный
расход инициатора и однородность свойств полу�
чаемого полимера.

Трубчатый реактор выполнен в виде высоко�
прочной толстостенной трубы с отношением на�
ружного диаметра к внутреннему около 2...2,2.
С наружной стороны этой трубы имеется «рубаш�
ка», и в кольцевое пространство под давлением до 
40...50 атм подаётся теплоноситель (обычно пере�
гретая вода с температурой до 220 °С). Трубчатый
реактор может состоять из одной или нескольких
зон реакции при объёме зоны от 200...1000 л и от�
ношении длины зоны реакции к её внутреннему
диаметру в диапазоне от 2000...10000.

При такой конструкции на один литр объёма в
зоне реакции приходится величина поверхности
теплопередачи около 0,1 м2, что в 500 раз больше
аналогичного отношения в автоклавном реакторе.
В связи с развитой поверхностью теплопередачи
для любой из зон трубчатого реактора количество
тепла реакции, отводимого через стенку, оказыва�
ется существенной величиной. Преобразовав
ур. (1) относительно величины конверсии, имеем:

(4)

Легко видеть, что по сравнению с автоклавным
реактором в трубчатом реакторе величина конвер�
сии будет выше, но в ур. (4) вклад второго слага�

емого при переходе к каждой по�

следующей зоне многозонного трубчатого реакто�
ра будет непрерывно снижаться. Это объясняется
тем, что при переходе к каждой последующей зоне
увеличивается массовый поток. Поэтому с целью
сохранения постоянной величины скорости этого
потока в зонах и времени реакции увеличивают ди�
аметр их труб, мало меняя длину зон реакции. При
одинаковых технологических параметрах по темпе�
ратурам количество тепла реакции с увеличением
массового потока в зоне возрастает, а величина ко�
эффициента теплопередачи на единицу длины
практически не меняется. В связи со сказанным,
количество тепла, отводимое через стенку в какой�
либо из зон реакции, будет постоянной величиной,
что обеспечит получение в каждой из зон дополни�
тельной конверсии y.

Общая величина конверсии в многозонном
трубчатом реакторе Y после преобразования ур. (4)
может быть записана в виде:

Вклад «стенки» в общую величину конверсии Y
может достигать 30 % (так в трёхзонном реакторе
при конверсии в 26 % около 9 % приходится на те�
плоотвод через стенку).

Значительная длина зон реакции (более 300 м) и
высокая скорость движения реакционной среды
(10 м/с и выше) приводят к значительному сниже�
нию давления по длине реактора. Это приводит к
тому, что каждая из последующих зон работает в
диапазоне своего непрерывно понижающегося да�
вления.

В связи со значительным снижением давления
объём активации процесса полимеризации, опре�
деляемый по начальной величине давления, оказы�
вается заниженным и составляет 20...25 см3/моль
по сравнению с достигаемой величиной в
40...45 см3/моль на автоклавных реакторах.

Режим движения реакционной среды в зонах
реактора можно рассматривать как поршневой,
пренебрегая величиной прямого и обратного пере�
мешивания. Для гипотетического изотермического
трубчатого реактора на каждом последующем
участке его длины количество распавшегося на
этом участке инициатора будет согласно уравне�
нию I=I0exp(–kt) непрерывно снижаться.

В ходе процесса полимеризации в реальных
условиях в каждой из зон температура реакцион�
ной среды по длине зоны непрерывно увеличивает�
ся, количество распадающегося в единицу времени
инициатора также увеличивается, затем и темпера�
тура и количество распадающегося в единицу вре�
мени инициатора достигают максимальных значе�
ний и, пройдя их, резко снижаются. Такое измене�
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ние концентрации инициатора формирует специ�
фический вид температурного профиля реакцион�
ной среды в реакторе. Тепловыделение за счёт ско�
рости реакции в области максимальных температур
оказывается равным количеству отводимого через
стенку реактора тепла.

Выводы
Значительно неравномерное распределение ко�

личеств инициатора, распавшегося по длине зоны

трубчатого реактора, является причиной повышен�
ной рекомбинации первичных радикалов в области
их высоких концентраций, что и приводит к сни�
жению эффективности инициатора и его высоким
удельным расходам по сравнению с режимами в ав�
токлавном реакторе. В среднем для всего ряда пе�
рекисей, используемых в процессе полимеризации
этилена, их удельный расход на трубчатых реакто�
рах в 3...4 раза больше, чем на автоклавных реакто�
рах.
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Важным требованием внедрения новой техно�
логии или каталитической системы (КС) в усло�
виях действующего крупнотоннажного производ�
ства является, как минимум, сохранение выпуска�
емого марочного ассортимента продукции, для
бесперебойного обеспечения традиционных по�
требителей, а в дальнейшем его расширение и со�
вершенствование качества. Это требует предвари�
тельной экспериментальной проверки.

Базовые марки полипропилена (ПП) общего наз�
начения ПП21030, ПП21060, ПП21080 синтезируются
на стадии полимеризации при обеспечении заданного
соотношения компонентов каталитической системы и
точного контроля содержания водорода (агент переда�
чи цепи) в газовой фазе реакторов в соответствии с по�
лученной зависимостью [1], для чего разработан спе�
циальный узел прецезионного дозирования [2]. Полу�
ченные полимеры по физико�механическим свой�
ствам идентичны производимым с использованием
микросферического катализатора TiCl3 (МСК�TiCl3),
имеют незначительно повышенное значение величи�

ны молекулярно�массового распределения (ММР) и
пониженное – энтальпии плавления (�Нпл).

Однако отличием титан�магниевых катализато�
ров (ТМК) является возможность регулирования
стереоизомерного строения ПП цепей, изменяя
мольное соотношение внешней стереорегулирую�
щей добавки – кремнийорганических эфиров раз�
ного состава (D2) к содержанию TiCl4 в катализато�
ре на стадии полимеризации. Это позволяет синте�
зировать специальные марки ПП, например, пони�
женной тактичности (с повышенным содержанием
растворимых в ксилоле фракций) для переработки
в пленки или повышенной тактичности для литья
под давлением. Количественные зависимости дан�
ных характеристик являются свойствами конкрет�
ного катализатора (его химического состава) и
определяются экспериментально. В табл. 1 приве�
дены структурные и молекулярные характеристики
ПП, синтезированного на промышленном катали�
заторе при различных соотношениях D2/TiCl4 в
сравнении с производимыми на МСК�TiCl3.
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Представлены результаты экспериментов по освоению марочного ассортимента продукции с использованием новой промы�
шленной каталитической системы на основе титан�магниевого катализатора. Смоделировано влияние упрощения технологиче�
ского процесса на свойства полимеров, выданы рекомендации по промышленному освоению.
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