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DESCRIPCION
Proceso de polimerizacion en suspension

La presente invencidon se relaciona con polimerizacion de olefina en reactores para suspensién, y mas
especificamente en sistemas de multiples reactores.

La polimerizacion en suspension de olefinas es bien conocida en donde un monémero de olefina y opcionalmente un
comonomero de olefina son polimerizados en presencia de un catalizador en un diluyente en el cual el producto
polimérico soélido se suspende y transporta.

La polimerizacion se lleva a cabo tipicamente a temperaturas en el rango de 50 - 125°C y con presiones en el rango
de 1 - 100 bares. El catalizador utilizado puede ser cualquier catalizador tipicamente utilizado para polimerizaciéon de
olefinas tal como 6xido de cromo, catalizadores de tipo metaloceno o Ziegler-Natta.

Muchos sistemas de multiples reactores emplean reactores de bucle, que son de una construccion tubular continta
que comprende al menos dos, por ejemplo cuatro, secciones verticales y al menos dos, por ejemplo cuatro
secciones horizontales. El calor de polimerizacion se remueve tipicamente utilizando intercambio indirecto con un
medio de enfriamiento, preferiblemente agua, en chaquetas que rodean al menos parte del reactor de bucle tubular.
El volumen de cada reactor de bucle de un sistema de multiples reactores puede variar pero esta tipicamente en el
rango de 10 - 200 m®, mas tipicamente 50 - 120 m°. Los reactores de bucle empleados en la presente invencion son
de este tipo genérico.

Tipicamente, en el proceso de polimerizacion en suspension por ejemplo del polietileno, la suspension en el reactor
incluird al polimero en particulas, al(a los) diluyente(s) hidrocarbonado(s), (co)mondémero(s), catalizador,
terminadores de cadena tales como hidrégeno y otros aditivos para reactores. En particular, la suspensién incluye 20
- 80 por ciento en peso (con base en el peso total de la suspension) de polimero en particulas y 80 - 20 por ciento en
peso (con base en el peso total de la suspension) de medio de suspension, donde el medio de suspension es la
suma de todos los componentes fluidos en el reactor e incluird al diluyente, al monémero de olefina y cualquier
aditivo; el diluyente puede ser un diluyente inerte o puede ser un diluyente reactivo en particular un monémero de
olefina liquida; donde el principal diluyente es un diluyente inerte, el monémero de olefina incluira tipicamente 2 - 20,
preferiblemente 4 - 10 por ciento en peso de la suspension.

La suspension se bombea alrededor de la ruta relativamente lisa del sistema de reaccion de bucle sin fin con una
velocidad de flujo suficiente para mantener al polimero en suspensién en la suspension y para mantener una
concentracion aceptable en la seccién transversal y de gradientes de carga de soélidos. Se retira la suspension del
reactor de polimerizacion que contiene al polimero junto con los reactivos y los hidrocarburos inertes, todos los
cuales estan constituidos principalmente por diluyente inerte y mondémero no reaccionado. La suspension del
producto que contiene polimero y diluyente, y en la mayoria de los casos catalizador, monémero de olefina y
comonomero puede ser descargada en forma intermitente o en forma continua, usando opcionalmente dispositivos
concentradores tales como hidrociclones o columnas de asentamiento para minimizar la cantidad de fluidos retirados
con el polimero. Los reactivos y los hidrocarburos deben ser separados del polimero y recuperados por razones
economicas, ambientales y de seguridad, y se conocen en el arte muchos procesos para lograrlo. Estos procesos
generalmente involucran despresurizaciéon y desvolatilizacion de la corriente que contiene al polimero después de
que ha sido retirada del reactor de polimerizacién. El diluyente y el monémero que no reaccionaron pueden ser
comprimidos nuevamente hasta forma liquida y reciclados nuevamente en el reactor, mientras que el polimero sélido
puede ser transferido para procesamiento adicional.

Una desventaja bien conocida del proceso anterior para separacion y reciclaje de los componentes liquidos retirados
del reactor con el polimero es que comprimirlos nuevamente hasta forma liquida después de que han sido
vaporizados en el proceso de separacion requiere de considerable energia. Por lo tanto, para operaciones en un
solo reactor, se han propuesto alternativas tales como en WO 99/47251 donde la mayoria de los componentes
liquidos retirados con el polimero se separan en un tanque de purga a una temperatura y presion de tal manera que
puedan ser condensados nuevamente simplemente por enfriamiento, sin comprimir nuevamente. Los componentes
liquidos remanentes no removidos por este proceso se separan en un segundo tanque de venteo que opera a una
presion menor, y éstos requieren ser comprimidos nuevamente con el proposito de ser reciclados. La ventaja de este
proceso, que se denomina aqui como un proceso "instantdneo a presién media”, es que Unicamente una pequefia
proporcion de los componentes liquidos vaporizados requieren ser comprimidos nuevamente con el propésito de ser
recondensados.

Aunque se ha encontrado que el proceso "instantaneo a presién media" anterior es adecuado en polimerizaciones
en un solo reactor, depende sin embargo para que sea exitoso de la composicion de la suspensién retirada del
sistema reactor y de la despresurizacion. En algunas polimerizaciones se afiade hidrogeno a la reaccion, y si el
contenido del monémero no reaccionado, del hidrogeno y de otros componentes livianos en la suspension retirados
del reactor es muy alto, no sera posible llevar en forma instantanea a una temperatura y presién que permitieran
tanto la vaporizacion de una porcidon sustancial de esos componentes como también la recondensaciéon de los
mismos (usando un refrigerante econémicamente viable tal como agua) sin compresion. En tal caso adn seria
necesario comprimir nuevamente y/o enfriar sustancialmente los componentes vaporizados con el propoésito de
reciclarlos al reactor.
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En polimerizaciones en reactores multiples, la composicion de la suspension retirada del reactor final depende de
muchos factores ademas de la composicion del producto realmente polimerizado en el reactor final: también
depende del producto final deseado, y de las condiciones de reaccién y de las proporciones relativas de productos
en cualquiera de los reactores mas arriba. Las condiciones de reaccion requeridas en el reactor final son afectadas
también por las condiciones de reaccion en los reactores mas arriba, particularmente el impacto de la productividad
de catalizador en los reactores mas arriba sobre el potencial promedio de actividad bajo las condiciones de reaccion
secuencia abajo. Por lo tanto, el control de la composicién de la suspension retirada del reactor final y también las
condiciones del proceso asociadas con ella son mas complejas que en el caso de un solo reactor. En consecuencia,
garantizar que un proceso "instantaneo a presion media" pueda operar sin la necesidad de una nueva compresion
del liquido vaporizado en el primer tanque de purga es igualmente mas problematico. Hemos encontrado que este
es particularmente el caso en polimerizaciones en donde se elabora un polietiieno multimodal en al menos dos
reactores en serie, con un polimero de alto peso molecular (HMW) siendo elaborado en un reactor y un polimero de
bajo peso molecular (LMW) siendo elaborado en otro reactor. Un ejemplo de tal proceso es descrito en WO
05/080457. Sin embargo, hemos encontrado que por medio de un control cuidadoso de las condiciones de reaccion
en tales casos es posible garantizar que un proceso "instantaneo a presion media" puede ser operado sin la
necesidad de comprimir nuevamente el liquido vaporizado en el primer tanque de purga.

Por lo tanto, en un primer aspecto la invencidon provee un proceso para producir un polietileno multimodal en al
menos dos reactores conectados en serie, en los cuales se elabora en suspension 20 - 80% en peso de un primer
polimero en un primer reactor y se elabora en suspension 80 - 20% en peso de un segundo polimero en un segundo
reactor en presencia del primer polimero, y se retira una corriente que contiene el polimero resultante del segundo
reactor y se lo transfiere a un tanque de purga que opera a una presion y temperatura de tal manera que se retira de
alli al menos 50% en moles del componente no polimérico de la corriente que entra al tanque de purga como vapor,
en donde la concentracién en la corriente que entra al tanque de purga de los componentes que tienen un peso
molecular por debajo de 50 g/mol, Civianos (% en moles), satisface la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(Pc -
0,8) - 7(Ch2/Cgr) donde T, y P¢ son respectivamente la temperatura (en °C) y la presion (MPa g) en el lugar donde se
condensa el vapor retirado del tanque de purga, y Crz ¥ Cet SON las concentraciones molares en el tanque de purga
de hidrégeno y de etileno respectivamente.

Usualmente la corriente que contiene al polimero sale del reactor como una suspensioén, de la cual el componente
no polimérico esta en fase liquida. Cuando la corriente entra al tanque de purga, sin embargo, la mayor parte sino
todo el componente no polimérico esta en fase de vapor.

Una modalidad alternativa de la presente invencion provee un proceso para producir un polietileno multimodal en al
menos dos reactores conectados en serie, en los cuales 20 - 80% en peso con base en el polietileno total de un
primer polimero es elaborado en suspensién en un primer reactor y 80 - 20% en peso con base en el polietileno total
de un segundo polimero es elaborado en suspension en un segundo reactor en presencia del primer polimero, y se
retira una suspension que contiene al polimero resultante del segundo reactor y se lo transfiere a un tanque de
purga que opera a una presion y temperatura de tal manera que se retira al menos 50% en moles del componente
liquido de la suspension del tanque de purga como vapor, en donde la concentracién en la suspensiéon que entra al
tanque de purga de los componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50, Ciyianos (% €n moles), satisface
la ecuacion Ciiianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(P¢ - 0,8) - 7(Cn2/Cegi) donde T es la temperatura de condensacion (°C)
de dicho vapor, P es la presion (MPa g) en el lugar donde se condensa el vapor retirado del tanque de purga, y Ch2
y Cet son las concentraciones molares en el tanque de purga de hidrégeno y de etileno respectivamente.

El calculo de la proporcion del componente liquido de la suspension retirado del tanque de purga como vapor se
basa en el componente liquido de la suspensién a la salida del reactor.

Se prefieren que al menos 80% en moles, mas preferiblemente 90% en moles, lo mas preferible 95% en moles del
componente liquido de la suspension sea retirado del tanque de purga como vapor. Opcionalmente al menos 98%
en moles del componente liquido suspension puede ser retirado del tanque de purga como vapor.

El proceso anterior tiene el potencial para permitir que al menos 98% en moles, preferiblemente al menos 98,5% en
moles, y mas preferiblemente al menos 99,5% en moles, del vapor retirado del tanque de purga se condense a una
temperatura entre 15 °C y 50 °C, y en particular a una temperatura entre 15 °C y 40 °C, sin compresion, después de
lo cual puede ser reciclado a una a un reactor de polimerizacion. La temperatura anterior es la temperatura en el
punto donde el vapor retirado del tanque de purga se condensa, Te.

Se prefiere que 30 - 70% en moles del primer polimero sean elaborados en el primer reactor y 70 - 30% en moles
del segundo polimero sean elaborados en el segundo reactor.

Los componentes de la suspension que tienen un peso molecular por debajo de 50 g/mol son tipicamente todos los
componentes hidrocarbonados que contienen 3 atomos de carbono o menos, incluido etileno, propileno, metano,
propano e hidrégeno.

La invencion es particularmente adecuada para sistemas de reaccion multimodales utilizando el mismo catalizador
en mas de un reactor, preferiblemente el mismo catalizador en todos los reactores. La adicién de catalizador fresco
adicional o alternativo en reactores corriente abajo esta sin embargo también dentro del alcance de esta invencion.
Se prefiere que la proporcién de masa de catalizador introducida en el primer reactor con relacion a la masa de
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catalizador introducida en todos los reactores (R1c) sea mayor que la proporcion de masa de polimero producida en
el primer reactor con relacion a la masa de polimero producida en todos los reactores (R1p); preferiblemente la
relacién R1c/R1p esta entre 1,3y 2,5.

En una modalidad de la invencién, la concentracién de componentes que tiene un peso molecular por debajo de 50
g/mol en la suspension que entran al tanque de purga se controla por medio de un tratamiento posterior a la
polimerizacion, en el cual se controlan las condiciones entre el segundo reactor del tanque de purga para garantizar
que tenga lugar una polimerizacion adicional antes de entrar al tanque de purga, consumiendo asi algunos de los
componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 g/mol. El objetivo de la etapa de polimerizacion
posterior es reducir la concentracién de componentes que tengan un peso molecular por debajo de 50 g/mol en la
suspension mientras se minimiza el efecto sobre las propiedades del producto final y se controlan el tiempo de
permanencia, la temperatura y la velocidad de la suspension para lograr la reduccion requerida en la concentracion
de estos componentes mientras se evita el bloqueo o el ensuciamiento en la zona de polimerizacion posterior. Con
el propésito de lograr el grado requerido de polimerizacién, se prefiere que en esta modalidad el tiempo de
permanencia de la suspensién en la zona de polimerizacion posterior entre el segundo reactor y el tanque de purga
sea al menos de 20 segundos, preferiblemente al menos de 1 minuto y mas preferiblemente entre 2 y10 minutos.
Tipicamente, se emplean tiempos de permanencia de 2 - 5 minutos.

Se pueden proporcionar la zona de polimerizacion posterior en la forma de un tanque agitado; sin embargo, es mas
preferible que sea en la forma de una linea de transferencia de diametro expandido entre el segundo reactor y el
tanque de purga, lo que provee esencialmente un flujo de piston en vez de condiciones de reaccion del "tipo tanque
agitado continuamente". El volumen de la porcién de diametro expandido de la linea transferencia esta tipicamente
entre 1 m®y 35 m3, preferiblemente entre 5y 25 m3. La relacion preferida entre la longitud y el diametro interno esta
entre 100 y 1000, mas preferiblemente entre 250 y 600. Se prefiere también que el diametro interno esté entre 200 y
1000 mm, maés preferiblemente entre 500 y 750 mm. El tiempo de permanencia preferiblemente se presenta
corriente arriba de un hidrociclén, de la valvula de disminucién de presion de la suspension y del calentador en linea
de la suspension. La velocidad de la suspension en la zona de polimerizacion posterior esté preferiblemente entre 1
m/s'y 20 m/s.

En una modalidad alternativa de la invencion, la concentracion de componentes que tienen un peso molecular por
debajo de 50 g/mol en la suspension que entra al tanque de purga se controla ya sea por medio de la introduccion
de liquido adicional en la suspension a medida que pasa a través de la linea transferencia entre el segundo reactor
del tanque de purga, y/o por medio del ajuste de la concentracion de sélidos de la suspensién a medida que pasa a
través de dicha linea de transferencia. El liquido adicional que puede ser introducido es usualmente un diluyente
inerte que tiene una concentracion molar menor de componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50
g/mol (Civianos) que aquella de la suspension retirada del reactor, y preferiblemente un Ciyianos que es 25 - 50% del
Civianos €N la misma suspension. El Ciianos del liquido adicional es preferiblemente menor al 1% en moles, mas
preferiblemente 0% en moles. Se puede ajustar la concentracion de sélidos de la suspension pasando la misma a
través de un hidrociclén localizado en la linea transferencia: se pasa la corriente rica en sélidos hasta el tanque de
purga y se recicla la corriente pobre en sdlidos ya sea corriente arriba en la linea transferencia o de vuelta en el
reactor.

Las modalidades anteriores de la invencién que involucran un tratamiento posterior al reactor de la suspensién que
sale del segundo reactor hacen posible incrementar la actividad promedio en el segundo reactor incrementando alli
la concentracion de reactivos tales como etileno, sin comprometer la habilidad para evitar una nueva comprension
del liquido vaporizado en el primer tanque de purga, particularmente cuando se elaboran los polimeros de bajo peso
molecular en el segundo reactor donde esté presente también una cantidad significativa de hidrégeno.

En una modalidad alternativa y preferida, se controla la concentracién de los componentes que tienen un peso
molecular por debajo de 50 g/mol en la suspensién que entra al tanque de purga controlando esa concentracion en
el segundo reactor. Por lo tanto, se prefiere que la concentracién en el segundo reactor de componentes que tenga
un peso molecular por debajo de 50 también satisfaga la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(Pc - 0,8) -
7(Ch2/Cgr) donde Civianos, CHz ¥ Cet €n este caso son las concentraciones de componentes que tienen un peso
molecular por debajo de 50 g/mol, hidrégeno y etileno respectivamente en el segundo reactory P y T, sean como se
definié previamente. Mas preferiblemente, la concentracién de componentes que tiene un peso molecular por debajo
de 50 g/mol en el segundo reactor es la misma que la concentracion de componentes que tienen un peso molecular
por debajo de 50 g/mol que entran al tanque de purga.

En todas las modalidades de la invencion, y con referencia ya sea al tanque de purga y/o al segundo reactor como
se discutid anteriormente, se prefiere generalmente que la concentracion de componentes que tienen un peso
molecular por debajo de 50 g/mol satisfaga la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(P¢ - 0,8) - 7(CH2/Cet) donde
Ciivianos, CH2 ¥ Cet, Pc Y Tc son como se definié previamente y se refieren ya sea al segundo reactor o al tanque de
purga dependiendo de la modalidad particular de la invencion.

Preferiblemente el polietileno multimodal tiene una relacién de corte de al menos 15, generalmente entre 15 y 50, y
preferiblemente entre 21 y 35. Por "relacién de corte" se entiende la relacién del indice de fusion de carga alta HLMI
del polietileno con el Mis del polietileno. EI HLMI y el Mls semillas de acuerdo con el Estandar ISO 1133 a una
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temperatura de 190 °C utilizando cargas de 21,6 kg y 5 kg respectivamente. Mls se mide en forma similar pero
utilizando una carga de 2,16 kg.

El HLMI del polietileno multimodal que sale del reactor final esta preferiblemente entre 1 y 100 g/10 min, y mas
recientemente entre 1y 40 g/10 min.

Aunque se pueden elaborar en mas de dos reactores, es mas preferible que el polietiieno multimodal sea un
polimero bimodal elaborado en dos reactores en serie. Sin embargo esto no excluye la posibilidad de que hasta un
10% en peso de un tercer polimero pueda ser elaborado entre los dos reactores. Tampoco se excluye la posibilidad
de que la polimerizacion se lleve a cabo antes del primer reactor, por ejemplo en una reaccion de polimerizacion. El
primer polimero elaborado en el primer reactor puede ser un polimero de bajo peso molecular (LMW) y el segundo
polimero elaborado en el segundo reactor puede ser un polimero de alto peso molecular (HMW). En una modalidad,
se elaboran 30 - 70% en peso y mas preferiblemente 40 - 60% en peso de un polimero de bajo peso molecular
(LMW) en el primer reactor, y se elaboran 70 - 30% en peso y mas preferiblemente 60 - 40% en peso de un polimero
de alto peso molecular (HMW) en el segundo reactor. El rango mas preferido de proporciones de los polimeros
HMW y LMW es de 45 - 55% en peso hasta 55 - 45% en peso. Los términos "bajo peso molecular" (LMW) y "alto
peso molecular" (HMW) son para términos relativos, ya que el polimero LMW tiene un peso molecular menor que el
polimero HMW; no existe limite sobre los pesos moleculares absolutos que pueden ser elaborados en cada reactor.

En una modalidad alternativa, se elabora el polimero HMW en suspensién en el primer reactor y se elabora el
polimero LMW en suspension en el segundo reactor en presencia del primer polimero, siendo las proporciones de
cada polimero preferiblemente de 30 - 70% en peso y de 70 - 30% en peso respectivamente. Los siguientes
requerimientos se aplican Unicamente a esta modalidad.

En esta modalidad de la invencién ("HMW - LMW"), se garantiza preferiblemente que la concentracién de
componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 en el segundo reactor satisface la ecuacion Ciyianos < 7
+ 0,07(40 - T¢) + 4,4(Pc: - 0,8) - 7(Ch2/Cri) garantizando que la relaciéon de la actividad promedio en el segundo
reactor de LMW con respecto a la actividad promedio en el primer reactor de HMW es de 0,25 y 1,5. La actividad
promedio es tipicamente superior en el primer reactor (donde se elabora usualmente un copolimero para obtener el
producto de HMW) que en el segundo reactor (donde se elabora un homopolimero o un polimero de alta densidad
para obtener el producto de LMW), y hemos encontrado que en consecuencia, la proporcién de actividades
promedio entre los reactores tiene que ser controlada dentro de estos rangos con el propdsito de controlar la
concentracion de componentes livianos en el segundo reactor.

La actividad promedio en cada reactor se define como la relacién de polipropileno producido en el reactor (kgPE/h) /
[concentracién de etileno en el reactor (% en moles) x tiempo de permanencia en el reactor (horas) x velocidad de
alimentacion del catalizador dentro de reactor (g/h)]. Si no se afiade catalizador adicional al segundo reactor, cuando
se calcula la relacion de actividades promedio de la velocidad de alimentacion del catalizador dentro de los dos
reactores, se considera que es la misma. Si se aflade catalizador adicional al segundo reactor, se considera que la
velocidad de flujo en el segundo reactor es la suma de la velocidad de flujo del catalizador del primer reactor més la
velocidad de flujo del catalizador fresco adicional afiadido directamente en el segundo reactor. Alternativamente, se
puede calcular la actividad en cada reactor con base en los residuos de catalizador en el polimero producido en
cada reactor, como se sabe bien, y la relacién de la actividad calculada a partir de alli.

Se define el tiempo de permanencia como la masa de polimero en el reactor (kg)/la velocidad de salida de polimero
del reactor (kg/h). En el caso donde se recicla nuevamente el polimero dentro del reactor, por ejemplo cuando se
emplea un hidrociclén corriente abajo del reactor, la velocidad de salida del polimero es la velocidad neta de salida
(es decir, el polimero retirado menos el polimero reciclado).

Esta modalidad preferida de la presente invencién es particularmente aplicable cuando el catalizador de
polimerizacién es un catalizador de Ziegler-Natta, especialmente si la productividad total del proceso es al menos de
10 kg de polietileno/g de catalizador, preferiblemente superior a 15 kg de polietileno/g de catalizador, mas
preferiblemente superior a 20 kg de polietileno/g de catalizador. Si el catalizador de polimerizacion es un catalizador
de metaloceno bis-Cp, més preferiblemente un compuesto de bis-tetrahidroindenilo (THI), la productividad total del
proceso en este caso es preferiblemente al menos de 3 kg de polietileno/g de catalizador, preferiblemente superior a
6 kg de polietileno/g de catalizador, mas preferiblemente superior a 15 kg de polietileno/g de catalizador. Si el
catalizador de polimerizacién es un catalizador de metaloceno mono-Cp, mas preferiblemente (t-butilamido)
(tetrametil-ns-ciclopentadienilo) dimetil siIanotitanio-n“-l,3-petadieno, la productividad total del proceso en este caso
es preferiblemente al menos de 3 kg de polietileno/g de catalizador, preferiblemente superior a 6 kg de polietileno/g
de catalizador, mas preferiblemente superior a 15 kg de polietileno/g de catalizador.

Con el proposito de lograr la relacion anterior de actividades promedio, se prefiere que la relacién de la
concentracion de etileno (en % en moles) en el segundo reactor con respecto a aquella en el primer reactor sea de 5
0 menos. Preferiblemente la relacion de la concentracién de etileno en el segundo reactor con respecto a aquella en
el primer reactor es de 3 0 menos, y mas preferiblemente de 2,5 o0 menos. Mas preferiblemente se satisfacen tanto
los requerimientos de la relacién de la concentracion de etileno como la relacién de la actividad promedio.

En esta modalidad de HMW - LMW se prefiere que la concentracion real de etileno en el segundo reactor sea menor
a 8% en moles. Sin embargo, con el propdsito de garantizar un nivel satisfactorio de productividad, también se
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prefiere que la concentracién de etileno sea mayor a 1,5% en moles, preferiblemente superior a 2% en moles. La
concentracion de hidrégeno en el segundo reactor es preferiblemente menor a 5% en moles, mas preferiblemente
menor a 3% en moles. La proporcién de hidrégeno con respecto al etileno es preferiblemente de 0 - 0,5 moles/mol.

Usualmente cada uno de los reactores tiene un volumen interno superior a 10 m®, mas comlnmente superior a 25
m3 y en particular superior a 50 m3. Los rasgos tipicos son 75 - 200 m3 y mas particularmente100 - 175 m®. En una
version de la modalidad de HMW - LMW de la invencion, los volimenes de cada uno de los reactores empleados
difieren en menos del 10%, y se prefiere que tanto el volumen, la longitud y el diametro de los reactores empleados
difiera cada uno independientemente en menos del 10%. Mas preferiblemente en esta versién de la modalidad, los
reactores tienen las mismas dimensiones. Por ejemplo, donde se disefie un sistema reactor para operar diferentes
tipos de catalizadores (por ejemplo de Ziegler-Natta, de cromo y/o de metaloceno) o un sistema catalizador donde la
actividad promedio o la relacion de la produccién requerida varie significativamente entre reactores bajo diferentes
regimenes de operacion, se prefiere emplear reactores de igual volumen con el propésito de acomodar el rango
completo de producto.

Por lo tanto, en la modalidad de HMW - LMW de la invencion, en el caso donde los reactores difieren en volumen en
no mas de un 10% en volumen, se prefiere balancear las actividades entre los reactores y las respectivas
capacidades de enfriamiento manteniendo la temperatura del primer reactor entre 60 y 85 °C, preferiblemente entre
60 y 80 °C, y en algunos casos no superior a 75 °C. Se prefiere también que la proporcion de la concentracion de
sélidos en el primer reactor con respecto a aquella en el segundo reactor se mantenga en menos de 1,0,
preferiblemente entre 0,6 y 0,8, ya que esto ayuda también a mantener el balance de la actividad promedio entre los
dos reactores dentro del rango deseado.

Generalmente en la modalidad de HMW - LMW de la invencion, la concentracion de solidos en el reactor final de
LMW es al menos de 35% en peso, mas preferiblemente entre 45% en peso y 60% en peso y la concentraciéon de
sélidos en el reactor de HMW esta entre 20% en peso y 50% en peso, mas preferiblemente entre 25% en peso y
35% en peso. La concentracion de solidos es el peso promedio de polimero con relacién al peso total de la
suspension. En este caso se prefiere concentrar los sdlidos transferidos desde el primer reactor hasta el segundo
reactor utilizando una zona de asentamiento y/o un hidrociclén. Se puede introducir una corriente de diluyente libre
de comonomero corriente arriba del hidrocicléon para reducir la proporcion de comondmero transferida al reactor
corriente abajo, incrementando asi la densidad del polimero producido en el reactor de LMW.

Manteniendo la proporcién preferida de actividad promedio y la proporcién de concentracion de etileno entre los dos
reactores en la modalidad HMW - LMW, es posible lograr altos rendimientos totales de espacio y de tiempo (definida
como la produccion de polimero en kg/h por unidad de volumen del reactor) y de actividad mientras se observen ain
los requerimientos de Civianos de la invencion en el tanque de purga. El rendimiento promedio de espacio y tiempo en
todos los reactores combinados se puede mantener en una proporcién superior a 100 kg/m3/h, mas preferiblemente
superior a 150 kg/m3/h, y lo més preferible superior a 200 kg/m3/h.

Sin embargo, donde una planta haya sido disefiada para operar un solo catalizador o tipo de producto, se pueden
optimizar en forma individual el volumen y la dimensiones de cada reactor para los grados principales que van a ser
producidos, y por lo tanto los dos reactores pueden ser de volimenes y dimensiones diferentes. Se pueden utilizar
estas dimensiones diferentes con el propésito de obtener el balance deseado de actividad promedio entre los dos
reactores de acuerdo con la invencion, proporcionando asi una mayor libertad para variar otros parametros de
reaccion. De este modo, con el proposito de lograr la relacion deseada de actividad promedio entre el primero
(HMW) y el segundo (LMW) reactores, en una modalidad alternativa del aspecto HMW - LMW de la invencién, el
primer reactor (HMW) puede tener un rendimiento de espacio ¥ tiempo (definido como la produccion de polimero en
kg/h por unidad de volumen del reactor) superior a 150 kg/m*/h, mas preferiblemente superior a 200 kg/mslh, y lo
mas preferible superior a 250 kg/m>/h. En este caso la relacién de entendimiento espacio tiempo en el primer reactor
(HMW) con relacion al segundo reactor (LMW) puede ser superior a 1,2, por ejemplo superior a 1,5. Esto se puede
lograr disefiando el primer reactor (HMW) con un volumen que no sea superior a 90%, preferiblemente entre 30 -
70%, y mas preferiblemente aproximadamente 40 - 60%, del volumen del segundo reactor (LMW). En este caso se
prefiere que la relacion de longitud con respecto al diametro (L/D) del primer reactor sea superior a 500,
preferiblemente entre 750 y 3000, y mas preferiblemente superior a 800; adicional o alternativamente, la relacion de
L/D DEL primer reactor con respecto al L/D DEL segundo reactor es superior a 1,5, mas preferiblemente superior a
2. En esta configuracion de reactor, el rendimiento promedio de tiempo y espacio en todos los reactores combinados
puede mantenerse superior a 150 kg/m3/h, mas preferiblemente superior a 200 kg/m3/h, y lo més preferible superior
a 300 kg/m®h.

Alternativamente, se elabora el polimero de LMW en el primer reactor y el polimero de HMW en el segundo reactor.
Los siguientes requerimientos aplican Unicamente a esta modalidad.

En esta modalidad de la invencion (LMW - HMW"), se garantiza preferiblemente que la concentracién de
componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 en el segundo reactor satisface la ecuacion Ciiianos < 7
+ 0,07(40 - T¢) + 4,4(P¢ - 0,8) - 7(Ch2/Crt) garantizando que la relacion de actividad promedio en el segundo reactor
HMW con relacion a la actividad promedio en el primer reactor LMW es de 1,5 a 0,25. La actividad promedio en cada
reactor se define como la cantidad de polietileno producido en el reactor (kgPE) / [concentracion de etileno en el
reactor (% en moles) x tiempo de permanencia en el reactor (horas) x el peso del catalizador en el reactor (g)]. Si no
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se afladen catalizador adicional al segundo reactor, cuando se calcula la relacion de actividad promedio se
considera que el peso del catalizador en los dos reactores es el mismo. El tiempo de permanencia se define como la
masa del polimero en el reactor (kg)/la velocidad de produccion de polimero (kg/h).

Esta modalidad de la presente invencion es particularmente aplicable cuando el catalizador de la polimerizacion es
un catalizador de Ziegler-Natta, especialmente si la productividad total del proceso es al menos de 10 kg de
polietileno/g de catalizador, preferiblemente superior a 15 kg de polietileno/g de catalizador, mas preferiblemente
superior a 20 kg de polietileno/g de catalizador. Si el catalizador de la polimerizacion es un catalizador de
metaloceno bis-Cp, mas preferiblemente un compuesto de bis-tetrahidroindenilo (THI), la relacion de actividad
promedio en el segundo reactor de HMW con relacién a la actividad promedio en el primer reactor de LMW esta
preferiblemente entre 1,5 y 0,25, y la productividad total del proceso en este caso es preferiblemente al menos de 3
kg de polietileno/g de catalizador, preferiblemente superior a 6 kg de polietiieno/g de catalizador, mas
preferiblemente superior a 15 kg de polietileno/g de catalizador. Si el catalizador de la polimerizacion es un
catalizador de metaloceno mono-Cp, mas preferiblemente(t-butilamido) (tetrametiI-n5-ciclopentadienilo) dimetil
siIanotitanio-r]4-1,3-petadieno, la relacién de actividad promedio en el segundo reactor de HMW con relacion a la
actividad promedio en el primer reactor de LMW esta preferiblemente entre 1,5 y 0,25, y la productividad total del
proceso en este caso es preferiblemente al menos de 3 kg de polietileno/g de catalizador, preferiblemente superior a
6 kg de polietileno/g de catalizador, méas preferiblemente superior a 15 kg de polietileno/g de catalizador.

Con el proposito de lograr la relacion anterior de actividad promedio, se prefiere que la relacion de la concentracion
de etileno (en % en moles) en el segundo reactor con relacion a aquella en el primer reactor sea de 5 0 menos. Mas
preferiblemente se satisfacen tanto los requerimientos de L la relacion de la concentracion de etileno como la
relacién de la actividad promedio. Preferiblemente la relacion de la concentracion de etileno en el segundo reactor
con relacion a aquella en el primer reactor es de 3 0 menos, y mas preferiblemente de 2 0 menos.

En esta modalidad de LMW - HMW se prefiere que la concentracion real de etileno en el segundo reactor sea menor
a 8% en moles. Sin embargo, con el proposito de garantizar un nivel satisfactorio de productividad, también se
prefiere que sea superior a 2% en moles. La concentracion de etileno esta preferiblemente entre 2 y 5% en moles.
La concentracion de hidrogeno en el segundo reactor es preferiblemente menor a 5% en moles, mas preferiblemente
menor a 3% en moles.

Usualmente cada uno de los reactores tiene un volumen interno superior a 10 m3, mas comunmente superior a 25
m3 y en particular superior a 50 m3. Los rangos tipicos son 75 - 200 m3 y mas particularmente de 100 - 175 m®. En
una versién de la modalidad de LMW - HMW de la invencidn, el volumen de los reactores empleados difieren
independientemente cada uno en menos de 10%, y se prefiere que tanto el volumen, como la longitud y el didmetro
de los reactores empleados y quiera independientemente cada uno en menos de 10%. Mas preferiblemente en esta
version de la modalidad, los reactores tienen las mismas dimensiones. Por ejemplo, donde se disefia un sistema
reactor para operar diferentes tipos de catalizadores (por ejemplo de Ziegler-Natta, de cromo y/o de metaloceno) o
un sistema catalizador donde la actividad promedio o la relacion de la produccién requerida varie significativamente
entre reactores bajo diferentes regimenes de operacion, se utilizan tipicamente reactores de igual volumen con el
proposito de acomodar el rango completo de grados. La existencia de tales dimensiones del reactor impuestas
externamente pone limitaciones sobre la ventana de operacién disponible para cada reactor, y por lo tanto sobre la
habilidad para balancear la actividad promedio del reactor, la calidad del producto, el rendimiento y el enfriamiento
en cada reactor mientras que al mismo tiempo se mantiene la concentracion de los componentes livianos Ciiianos pOr
debajo del nivel requerido por la invencion.

Por lo tanto, en la modalidad de HMW - LMW de la invencién, en el caso donde los reactores difieren en volumen en
no mas de un 10% en volumen, se prefiere balancear las actividades entre los reactores y las respectivas
capacidades de enfriamiento manteniendo la temperatura del primer reactor entre 70 y 110 °C, preferiblemente entre
80 y 100 °C. Se prefiere también que la proporcion de la concentracién de sélidos en el primer reactor con respecto
a aquella en el segundo reactor se mantenga en menos de 1,0, preferiblemente entre 0,8 y 1,2, preferiblemente
entre 0,9 y 1,0, ya que esto ayuda también a mantener el balance de la actividad promedio entre los dos reactores
dentro del rango deseado.

Generalmente en la modalidad de HMW - LMW de la invencién, la concentracién de sélidos en cada reactor es al
menos de 35% en peso, mas preferiblemente entre 45% en peso y 55% en peso. La concentraciéon de solidos es el
peso del polimero con relacion al peso total de la suspensién. En este caso se prefiere concentrar los solidos
transferidos desde el primer reactor hasta el segundo reactor utilizando una zona de asentamiento y/o un
hidrociclén. Se puede introducir una corriente de diluyente libre de hidrégeno corriente arriba del hidrociclén para
reducir la proporcion de hidrégeno transferida al reactor corriente abajo. Lo mas preferible es llevar en forma
instantanea o fraccionar el diluyente transferido al hidrociclon del segundo reactor (HMW) con el propésito de
minimizar el hidrégeno transferido al reactor corriente abajo.

Sin embargo, donde una planta ha sido disefiada para operar un solo catalizador o tipo de producto, se pueden
optimizar igualmente el volumen y las dimensiones de cada reactor para producir los grados principales, y asi los
dos reactores puede ser de diferentes volimenes y dimensiones. Estas dimensiones diferentes pueden ser
utilizadas con el propésito de obtener el balance deseado de actividad promedio entre los dos reactores de acuerdo
con la invencion, permitiendo asi mas libertad para variar otros parametros de reaccion. Por lo tanto, con el propésito
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de lograr la relaciéon deseada de actividad promedio entre el primero (LMW) y el segundo (HMW) reactores, en una
modalidad alternativa del aspecto LMW - HMW de la invencién, el primer reactor (LMW) puede tener un rendimiento
de tlempo y espaC|o (definido como la produccion de pollmero en kg/h por unidad de volumen del reactor) superior a
150 kg/m /h, mas preferiblemente superior a 200 kg/m *h, y lo mas preferible superior 250 kg/m %h. También se
prefiere este caso de la relacion del rendimiento de tiempo y espacio en el primer reactor (LMW) con relacion al
segundo reactor (HMW) es superior a 1,2, mas preferiblemente superior a 1,5. Esto se puede lograr disefiando el
primer reactor (LMW) con un volumen que no sea superior al 90%, preferiblemente entre 30 - 70%, y mas
preferiblemente aproximadamente 40 - 60%, del volumen del segundo reactor (HMW). En este caso se prefiere que
la relacion de longitud con respecto al diametro (L/D) del primer reactor sea superior a 400, preferiblemente entre
400 y 800; adicional o alternativamente, la relacion de L/D DEL primer reactor con respecto al L/D DEL segundo
reactor sea superior a 1,5, mas preferiblemente superior a 2.

Para ambas modalidades anteriores de la invencion (HMW - LMW y LMW - HMW), se pueden afiadir aditivos para
mejorar la actividad promedio, preferiblemente para el reactor de LMW. Igualmente pueden afiadirse supresores de
subproductos, preferiblemente para reactor de LMW. Adicional o alternativamente, puede afadirse también un
catalizador adicional al segundo reactor con el propésito de controlar el balance de la actividad promedio. Cuando se
opera la configuracion HMW - LMW se prefiere evitar el uso de un mejorador de actividad en el reactor de HMW y en
la configuracion LMW - HMW generalmente puede evitarse, sin embargo puede ser utilizado para minimizar la
concentracién de monomeros requeridos el reactor de HMW. Esto reduce los requerimientos de energia para
desgasificacion corriente abajo.

En todas las modalidades de la invencién, un beneficio de la invencién es que la optimizacién del balance de
actividad promedio del reactor, los rendimientos de tiempo y espacio y los requerimientos de enfriamiento, mientras
que al mismo tiempo se minimiza la concentracién de Civianos €n €l tanque de purga para evitar la necesidad de
volver a comprimir, conduce a una mejor eficiencia. Esta invencion puede permitir eficiencias de monémero de
menos de 1,015, generalmente menos de 1,01 y preferiblemente menos de 1,006 que pueden lograrse incluso
cuando se emplea un rendimiento espacio y tlempo de al menos 100 kg/m%h, mas preferiblemente al menos 150
kg/m®h, lo mas preferible al menos 200 kg/m*h en cada reactor. Por "eficiencia de monémero" se entiende la
relacién en peso de etileno + comondémero consumida por polimero producido.

En el caso donde el catalizador utilizado para la reaccion de polimerizacién sea catalizador de Ziegler-Natta, en
ambas modalidades el LMW - HMW y HMW - LMW se prefiere utilizar un s6lo mejorador de la actividad y supresor
de subproductos en el reactor de el LMW. Un ejemplo es un hidrocarburo halogenado, y més particularmente un
clorometano de formula CHxClsx donde x es un entero de 1 a 3. El clorometano mas preferido es cloroformo, CHCls.
La cantidad de hidrocarburo halogenado afiadida se basa en la cantidad de catalizador de Ziegler-Natta, y es
preferiblemente tal que la relacion molar del hidrocarburo halogenado afiadida al reactor con relaciéon al titanio
afiadido al reactor es mayor a 0,1, preferiblemente entre 0,2 y 1. El uso de un hidrocarburo halogenado es
particularmente deseable cuando se lo utiliza junto con sistemas catalizadores donde ambos mejoran la actividad y
suprimen la formacion de etano, tal como los catalizadores de Ziegler-Natta. También es (til en un reactor producir
polimero de bajo peso molecular ya que tiene el efecto combinado de mejorar la actividad y suprimir la formacién de
etano. La formacién de etano se afiade a la concentracion de reactivos livianos en el reactor, haciendo por lo tanto
més dificil mantener la concentracion de Cjvianos €n la alimentacion al tanque de purga por debajo del nivel requerido
por la invencion. La formacién de etano puede ser particularmente significativa cuando se elaboran polimeros de
bajo peso molecular, particularmente si esta presente hidrogeno. Cuando se elabora polimero de bajo peso
molecular en el segundo reactor, también es particularmente deseable reforzar la actividad del catalizador ya que la
edad del catalizador y la concentracion alta de hidrogeno contribuyen ambos a una reduccién en la actividad de la
polimerizacién. Los hidrocarburos halogenados tales como el cloroformo pueden proporcionar por lo tanto un doble
beneficio, reforzando la actividad y minimizando también la concentracién de Ciyianos €n €l segundo reactor.

Se prefiere en todos los aspectos de la invencidon de los reactores estén "llenos de liquido": en otras palabras, no
existe sustancialmente espacio que contengan gas 0 vapor.

Un tipo preferido de reactor utilizado para las polimerizaciones para las cuales se aplican todos los aspectos de la
invencion es un reactor de bucle, que es una construccion tubular continua que contiene al menos dos, por ejemplo
cuatro, secciones verticales y al menos dos, por ejemplo cuatro secciones horizontales. El calor de polimerizacién es
tipicamente removido utilizando un intercambio indirecto con un medio de refrigeracién, preferiblemente agua, en
chaquetas que rodean al menos parte del reactor de bucle tubular. El volumen de un reactor de bucle en un sistema
reactor multiple puede variar pero esta tipicamente en el rango de 10 - 200 m3. Se prefiere que los reactores de
polimerizacion utilizados en la presente invencion sean reactores de bucle, y ademas que los reactores de bucle
estén llenos de liquido.

Las presiones tipicas empleadas en el reactor de bucle estan entre 0,1 - 10 MPa g, preferiblemente entre 3y 5 MPa
g.

El proceso de acuerdo con la invencion se aplica a la preparacion de composiciones que contienen homopolimeros
copolimeros de etileno. Los copolimeros de etileno tipicamente contienen una o mas olefinas alfa en una cantidad
variable que puede alcanzar el 12% en peso, preferiblemente desde 0,5 hasta 6% en peso, por ejemplo
aproximadamente 1% en peso.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

ES 2357087 T3

Los monomeros de mono-olefina alfa generalmente empleados en tales reacciones son una o mas 1-olefinas que
tienen hasta 8 atomos de carbono por molécula y ninguna ramificacion mas cercana al doble enlace que la posicion
4. Los ejemplos tipicos incluyen etileno, propileno, buteno-1, penteno-1, hexeno-1 y octeno-1, y mezclas tales como
etileno y buteno-1 o etileno y hexeno-1. 1Buteno-1, penteno-1 y hexeno-1 son los comonémero particularmente
referidos para copolimerizacion de etileno.

En una modalidad de la invencion, el polimero es una resina de polietileno que tiene una densidad superior a 940
kg/m3 y un HLMI de 1 hasta 100 g/10 min, y que contiene de 35 a 60% en peso de una primera fraccion de
polietileno de alto peso molecular y de 40 a 65% en peso de una segunda fraccion de polietiieno de bajo peso
molecular, conteniendo la primera fraccion de polietileno un polietileno lineal de baja densidad que tienen una
densidad hasta de 935 kg/m3 y un HLMI de menos de 1 g/10 min, y la segunda fraccion de polietileno que contiene
un polietileno de alta densidad que tiene una densidad de al menos 960 kg/m3, preferiblemente al menos 965 kg/mg,
y un Ml superior a 100 g/10 min, y la resina de polietileno.

Los diluyentes tipicos para las suspensiones en cada reactor incluyen hidrocarburos que tienen 2 a 12,
preferiblemente 3 a 8, &tomos de carbono por molécula, por ejemplo alcanos lineales tales como propano, n-butano,
n-hexano y n-heptano, o alcanos ramificados tales como isobutano, isopentano, isooctano y 2,2-dimetilpropano, o
cicloalcanos tales como ciclopentano y ciclohexano o sus mezclas. En el caso de la polimerizacion de etileno, el
diluyente es generalmente inerte con respecto al catalizador, cocatalizador y al polimero producido (tal como
hidrocarburos alifaticos liquidos, cicloalifaticos y aromaticos), a una temperatura tal que al menos 50%
(preferiblemente al menos 70%) del polimero formado es soluble alli. Se prefiere particularmente al isobutano como
diluyente.

Las condiciones de operacién pueden ser también tales que los monémeros actden como el diluyente como es el
caso en los asi llamados procesos de polimerizacién a granel. Los limites de concentracién de la suspension en
porcentaje en volumen se ha encontrado que pueden ser aplicados independientemente del peso molecular del
diluyente y de si el diluyente es inerte o reactivo, liquido o supercritico. Se prefiere particularmente al monémero de
propileno como el diluyente para la polimerizacion del propileno.

Los métodos de regulacion del peso molecular son conocidos en el estado del arte. Cuando se utilizan catalizadores
del tipo de Ziegler-Natta, metaloceno y metales de transicion depositados tridentados, se utiliza preferiblemente
hidrégeno, donde una presidon mas alta de hidrégeno da como resultado un peso molecular promedio mas bajo.
Cuando se utilizan catalizadores del tipo cromo, se utiliza preferiblemente la temperatura de polimerizacién para
regular el peso molecular.

En plantas comerciales, se separa el polimero en particulas del diluyente en una forma tal que el diluyente no esta
expuesto a contaminacion con el fin de permitir el reciclaje del diluyente a la zona de polimerizacién con purificacion
minima si la hay. La separacion del polimero en particulas producido por medio del proceso de la presente invencion
a partir del diluyente puede hacerse tipicamente a través de cualquier método conocido en el estado del arte y
puede involucrar por ejemplo ya sea (i) el uso de columnas de asentamiento verticales discontinuas de tal manera
que el flujo de la suspension a través de la abertura del mismo proporcione una zona donde las particulas de
polimero puedan asentarse en cierta medida a partir del diluyente o (ii) el retiro continio de producto a través de
puertos individuales o multiples para retiro, que pueden estar localizados en cualquier parte sobre el reactor de bucle
pero preferiblemente en forma adyacente al extremo corriente abajo de una seccion horizontal del bucle. La
operacion de reactores de gran didmetro con altas concentraciones de solidos en la suspension minimiza la cantidad
de retiro del diluyente principal del bucle de polimerizacion. El uso de dispositivos concentradores sobre la
suspension retirada de polimero, preferiblemente hidrociclones (individuales o en el caso de hidrociclones multiples
en paralelo o en serie), mejora ademas la recuperacion de diluyente en una forma eficiente de consumo de energia
ya que se evita una reduccién significativa de la presion y de la vaporizacion del diluyente recuperado. El incremento
en la concentracién de componentes facilmente condensables, por ejemplo a través de la adicion de diluyente fresco
o reciclado, corriente arriba del hidrociclon es un medio adicional para mejorar la ventana de operacion del reactor
final y reduce la concentracion de monémero despresurizado hasta el tanque de pura con presién media.

Donde el reactor final del sistema de mdiltiples reactores es un reactor de bucle, se despresuriza la suspension de
polimero retirada, y preferiblemente concentrada, y opcionalmente se la calienta, antes de introducirla en un
recipiente primario de purga. Se calienta preferiblemente la corriente después de la despresurizacion. Como
consecuencia de la invencién, se pueden condensar sin volver a comprimir, el diluyente y cualquiera de los vapores
de mondémero recuperados en el recipiente primario de purga. Ellos son tipicamente reciclados luego hacia el
proceso de polimerizacion. Tipicamente la presion en el recipiente primario de purga es de 0,5 - 2,5 MPa g,
preferiblemente 0,5 - 1,5 MPa g. Los sélidos recuperados de recipiente primario de purga son usualmente pasados a
un recipiente secundario de purga para remover volatiles residuales.

El proceso de acuerdo con la invencién es relevante para todos los sistemas catalizadores para polimerizacion de
olefina, particularmente aquellos escogidos de los catalizadores tipo Ziegler, en particular aquellos derivados de
titanio, circonio o vanadio y de silice térmicamente activada o catalizadores de O6xido de cromo soportados
inorganicos y de catalizadores tipo metaloceno, siendo el metaloceno un derivado de ciclopentadienilo de un metal
de transicion, en patrticular de titanio o de circonio.
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Ejemplos no limitantes de los catalizadores tipo Ziegler son los compuestos que contienen un metal de transicién
escogido de los grupos IlIB, IVB, VB o VIB de la tabla perioédica, magnesio y un halégeno obtenido por mezcla de un
compuesto de magnesio con un compuesto del mental de transicion y un compuesto halogenado. El halégeno puede
formar opcionalmente una parte integral del compuesto de magnesio o del compuesto de metal de transicion.

Los catalizadores del tipo metaloceno pueden ser metalocenos activados ya sea por un alumoxano o por un agente
de ionizacién como se describe, por ejemplo, en EP 500944A (Mitsui Toatsu Chemicals).

Los catalizadores del tipo Ziegler son los mas preferidos. Entre estos, los ejemplos particulares incluyen al menos un
metal de transicién escogido de los grupos 1lIB, IVB, VB y VIB, magnesio y al menos un halégeno. Se obtienen
buenos resultados con aquellos que contienen:

de 10 a 30% en peso de metal de transicion, preferiblemente de 15 a 20% en peso,
de 20 a 60% en peso de halégeno, preferiblemente de 30 a 50% en peso
de 0.5 a 20% en peso de magnesio, usualmente de 1 a 10% en peso,

de 0.1 a 10% en peso de aluminio, generalmente de 0,5 a 5% en peso, el balance consiste de generalmente de
elementos que surgen de los productos utilizados para su fabricacion, tales como carbono, hidrégeno y oxigeno. El
metal de transicion y el halégeno son preferiblemente titanio y cloro. Los catalizadores mas preferidos tienen la
siguiente composicion:

Metal de transicion de 8 a 20 % en peso

Contenido de magnesio de 3 a 15 % en peso
Contenido de cloro de 40 a 70 % en peso

Contenido de aluminio de menos de 5 % en peso
Contenido orgénico residual de menos de 40 % en peso

Polimerizaciones, particularmente aquellas catalizadas con Ziegler, se llevan a cabo tipicamente en presencia de un
cocatalizador. Es posible utilizar cualquier cocatalizador conocido en el arte, especialmente compuestos que
contienen al menos un enlace quimico aluminio - carbono, tal como compuestos de organoaluminio opcionalmente
halogenados, que pueden incluir oxigeno o un elemento del grupo | de la tabla periddica, y aluminoxanos. Ejemplos
particulares serian compuestos de organoaluminio, de trialquilaluminios tales como trietilaluminio,
trialquenilaluminios tales como triisopropenilaluminio, aluminio mono y dialcoxidos tales como etdxido de
dietilaluminio, alquilaluminios mono y dihalogenados tales como cloruro de dietilaluminio, mono y dihidruros de
alquilaluminio tales como hidruro de dibutilaluminio y compuestos de organoaluminio que contienen litio tales como
LiAI(C;Hs)s. Compuestos de organoaluminio, especialmente aquellos que no estan halogenados, son muy
adecuados. Son especialmente convenientes trietilaluminio y triisobutilaluminio.

Se prefiere que el catalizador a base de cromo contenga un catalizador soportado de 6xido de cromo que tenga un
soporte que contenga titanio, por ejemplo un soporte compuesto de silice y titanio. Un catalizador a base de cromo
particularmente preferido puede contener de 0,5 a 5% en peso de cromo, preferiblemente alrededor de 1% en peso
de cromo, tal como 0,9% en peso de cromo con base en el peso del catalizador que contiene cromo. El soporte
contiene al menos 2% en peso de titanio, preferiblemente alrededor de 2 a 3% en peso de titanio, mas
preferiblemente alrededor de 2,3% en peso de titanio con base en el peso del catalizador que contienen cromo. El
catalizador a base de cromo puede tener un area especifica de superficie de 200 700 m2/g, preferiblemente de 400 a
550 m2/g y una porosidad con un volumen superior a 2 cc/g, preferiblemente de 2 a 3 cc/g. Los catalizadores a base
de cromo pueden ser utilizados junto con activadores tales como compuestos organometalicos de aluminio o de
boro. Se prefieren compuestos de organoboro tales como trialquilboros en los cuales las cadenas de alquilo
contienen hasta 20 atomos de carbono. Se prefiere particularmente trietilboro.

Si el catalizador empleado es un catalizador de metaloceno, contiene preferiblemente un compuesto de bis-
tetrahidroindenilo (THI). Preferiblemente el sistema catalizador contiene (a) un componente catalizador de
metaloceno que comprende un compuesto de bis-tetrahidroindenilo de férmula general (IndH4).R"MQ: en el cual
cada IndH4 es el mismo o diferente y es tetrahidroindenilo o tetrahidroindenilo sustituido, R" es un puente que
contiene un radical alquileno C1- C4, un dialquil germanio o silicio o siloxano, o una alquil fosfina o radical amina,
cuyo puente estéa sustituido o no sustituido, M es un metal del Grupo IV o vanadio y cada Q es hidrocarbilo que tiene
de 1 a 20 atomos de carbono o halégeno; y (b) un cocatalizador que activa al componente catalizador. Cada
compuesto bis-tetrahidroindenilo puede estar sustituido en la misma forma o en una forma diferente en una o mas
posiciones en el anillo ciclopentadienilo, el anillo ciclohexenilo y el puente de etileno. Cada grupo sustituido puede
ser escogido independientemente de aquellos de férmula XR, en los cuales X se escoge del grupo IVB, oxigeno y
nitrégeno y cada R es el mismo o diferente y escogido de hidrégeno o hidrocarbilo o de 1 a 20 atomos de carbono y
v + 1 es la valencia de X. X es preferiblemente C. Si el anillo de ciclopentadienilo esta sustituido, sus grupos
sustituyentes no deben ser muy voluminosos como para afectar la coordinacién del monémero de olefina con el
metal M. Los sustituyentes sobre el anillo de ciclopentadienilo tienen preferiblemente a R como hidrégeno o CHs.
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Mas preferiblemente, al menos uno y mas preferiblemente ambos anillos de ciclopentadienilo no estan sustituidos.
En una modalidad particularmente preferida, ninguno de los indenilos esta sustituido. R” es preferiblemente un
puente de etileno que esta sustituido o no sustituido. El metal M es preferiblemente circonio, hafnio o titanio, mas
preferiblemente circonio. Cada Q es el mismo o diferente y puede ser un radical hidrocarbilo o hidrocarboxi que
tienen 1 - 20 atomos de carbono o un halégeno. Los hidrocarbilos adecuados incluyen arilo, alquilo, alquenilo,
alquilarilo o aril alquilo. Cada Q es preferiblemente halégeno. El dicloruro de etilen bis(4,5,6,7-tetrahidro-1-indenil)
circonio es un compuesto bis tetrahidroindenilo particularmente preferido.

Los catalizadores de cromo soportados en silice son tipicamente sometidos a una etapa inicial de activacioén al aire
con una temperatura de activacién elevada. La temperatura de activacion esta preferiblemente en el rango de 500 a
850 °C, mas preferiblemente 600 a 750 °C.

En el proceso de la invencién, se suministra el primer reactor de la serie con catalizador y el cocatalizador junto con
el diluyente y del monémero, y se suministra cada reactor posterior con, al menos, monémero, en particular etileno y
con la suspensién surgiendo de un reactor precedente de la serie, conteniendo esta mezcla al catalizador, al
cocatalizador y una mezcla de los polimeros producidos en un reactor precedente de la serie. Opcionalmente es
posible suministrar un segundo reactor y/o, si procede, al menos uno de los siguientes reactores con catalizador
fresco y/o cocatalizador. Sin embargo, es preferible introducir el catalizador y el cocatalizador exclusivamente en un
primer reactor.

Ejemplos

Los siguientes Ejemplos describen la fabricacion de una composicion que contiene polimeros de etileno que se lleva
a cabo en suspension en isobutano en dos reactores de bucle de igual volumen conectados en serie. Se elaboré
54% en peso de un copolimero de etileno/1-hexano de alto peso molecular en el primer reactor luego se lo transfirié
al segundo reactor, donde se elabor6 46% en peso de un polimero de etileno de bajo peso molecular. El catalizador
empleado fue un catalizador de Ziegler-Natta que contiene, en peso: Ti: 17; Cl: 41; Al: 2; Mg: 5.

Se introdujeron continuamente isobutano, etileno, 1-hexeno, trietilaluminio y el catalizador anterior en el primer
reactor de bucle y se llevd a cabo la polimerizacion del etileno en esta mezcla con el propoésito de formar el
copolimero (A). Esta mezcla, incluido el copolimero (A), fue continuamente retirada del primer reactor e introducida
en un segundo reactor de bucle del mismo volumen que el primero, operando a una temperatura de 90 °C y una
presion de 2,1 MPa g, al mismo tiempo que hidrégeno y etileno e isobutano adicionales, y se llevo a cabo alli la
polimerizacion del etileno con el propésito de formar el polimero (B). El polimero (B) era una fraccion de bajo peso
molecular que contenia algo de 1-hexeno arrastrado desde el primer reactor.

En todos los tres Ejemplos la relacion de la concentracion de etileno en el segundo reactor con relacién a aquella en
el primer reactor fue de menos de 5 y permanecié constante, y por lo tanto la relacion de la actividad promedio en el
segundo reactor con respecto a la actividad promedio en el primer reactor estaba entre ser como 0,25y 1,5, donde
la actividad promedio en cada reactor se define como la cantidad de polietileno producida en el reactor (kgPE) /
[concentracion de etileno en el reactor (% en moles) x tiempo de permanencia en el reactor (horas) x el peso del
catalizador en el reactor (g)]. La cantidad de catalizador en cada reactor era la misma y podria por lo tanto ser
ignorada. Asi, en el Ejemplo 1 por ejemplo, la actividad en el reactor 1 podria considerarse como 166/(2,42 x 1,57) =
43,7,y la actividad en el reactor 2 podria considerarse como 145/(5,4 x 1,02) = 26,4, dando una relacién de actividad
en el segundo reactor con respecto a la actividad en el primer reactor de 26,4/43,7 = 0,6.

La Tabla 1 a continuacion contienen los parametros de la polimerizacion que fueron los mismos en los tres
Ejemplos.
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Tabla 1
Reactor 1
Temperatura °C 79
Relacion de hidrégeno/etileno mol/mol 0,015
Relacién de 1-hexenol/etileno mol/mol 1,41
Tiempo de permanencia H 1,57
HLMI g/10 min 1,12
Densidad kg/m® 925,9
Reactor 2
Temperatura °C 90
Relacion de hidrégeno/etileno mol/mol 0,18
Relacion de 1-hexenol/etileno mol/mol 0,55
Tiempo de permanencia H 1,02
Mls g/10 min 0,71
Ml g/10 min 0,22
Densidad kg/m® 946,5
Propiedades calculadas
Densidad de LMW kg/m® 972
LMW — Ml 9/10 min 150
Incorporacion de C6 de HMW a/kg 160
Fraccién de HMW % en peso 53,4
Fraccion de LMW % en peso 46,6
Productividad kgPE/gcata 37,5
Relacion de la actividad promedio R2/R1 0,60

LMW = bajo peso molecular
HMW = alto peso molecular

Los indices de fluidez del fundido Ml; y MIs denotan los indices de
fluidez del fundido medidos de acuerdo con ISO Estandar 1133 a una
temperatura de 190 °C bajo cargas de 2,16 kg y 5 kg respectivamente.
El indice de fluidez del fundido HLMI se entiende que denota el indice
de fluidez del fundido medido de acuerdo con ISO Estandar 1133 a
una temperatura de 190 °C bajo una carga de 21,6 kg.

Ejemplo 1

La Tabla 2 contiene las condiciones de polimerizacion especificas para el Ejemplo 1.

12



10

15

20

25

30

35

ES 2357087 T3

Tabla 2

Reactor 1

Concentracion de etileno % en moles 2,42

Tasa de produccion kg/h 166
Concentracion de sélidos % en peso 24
Reactor 2

Concentracion de etileno % en moles 54

Tasa de produccién kg/h 145
Tasa de produccion total kg/h 311
Concentracion de sélidos % en peso 28

La suspension que contenia al polimero de etileno fue continuamente retirada del segundo reactor y transferida a un
tanque de purga operando a una presion de 0,8 MPa g y una temperatura de 70, como resultado de lo cual se
purgaron 100% en moles del liquido presente. Estos fueron recondensados luego a una temperatura de 25 °C y 0,8
MPa g sin ninguna nueva compresion. Los solidos recuperados del recipiente de purga fueron pasados a un
recipiente secundario de purga para remover residuos volatiles potenciales y luego recuperados.

En la Tabla 2 anterior se muestran las comisiones de la polimerizacion. Se selecciond la relacion molar de
hidrégeno/etileno de 0,18 como objetivo del producto deseado y se escogié una concentracion molar de etileno en el
segundo reactor de 5,4% en moles para satisfacer la presente invencion. Esto produjo un contenido de hidrégeno de
1,0% en moles. Esta composicién permaneci6 inalterada cuando entré al tanque de purga.

La invencion requiere que sea satisfecha la ecuacion Civianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(P¢ - 0,8) - 7(Ch2/Cgr). Aqui,
Ciivianos €ra 6,4% en moles, T. era 25 °C y P. era 0,8 MPa g, lo cual significa que la ecuacién se convierte en Ciiianos <
7 +0,07(40 - 25) + 4,4(0,8 - 0,8) - 7(1/5,4) que €s Ciyianos < 7 + 1,05 — 1,30 = 6,75% en moles. Por lo tanto, puede
observarse que se satisfacen la ecuacion. En este caso se condensaron nuevamente 98,2% en moles del material
purgado de esta composicion en el tanque de purga, sin necesidad de comprimir nuevamente o de un enfriamiento
sustancial. Por lo tanto, Unicamente 1,8% en moles del material purgado de esta composicién requirid ser
comprimido nuevamente. La baja proporcion de material que requiere nueva compresion proporciona dos beneficios
principales. Primero, el tamafio del equipo requerido para llevar a cabo la nueva compresion y la etapa de reciclaje,
incluyendo compresor, bombas, y dispositivos de separacién tales como columnas de destilacion y membranas,
pueden reducirse. Segundo, el consumo de energia para esta etapa del proceso puede ser reducido también
significativamente. La reduccién en el tamafio del compresor es particularmente benéfica, ya que es una pieza muy
costosa del equipo y utiliza una gran cantidad de energia.

Ejemplo 2

Esta polimerizacién fue llevada a cabo bajo las mismas condiciones que las del Ejemplo 1, como se resume en las
Tablas 1y 2.

La suspension que contiene al polimero de etileno fue continuamente retirada del segundo reactor y transferida a un
tanque de purga que opera con una presién de 1,2 MPa g y una temperatura de 78,5 °C, como resultado de lo cual
se purgaron aproximadamente 80% en moles del liquido presente. Estos fueron recondensados luego a una
temperatura de 25 °C y 1,2 MPa g sin ninguna nueva compresion. Los soélidos recuperados del recipiente de purga
fueron pasados a un recipiente secundario de purga para remover residuos volatiles potenciales y luego
recuperados.

La invencion requiere que sea satisfecha la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(P¢ - 0,8) - 7(Ch2/Cgr). Aqui,
Ciivianos €ra 6,4% en moles, T. era 25 °C y P. era 1,2 MPa g, lo cual significa que la ecuacion se convierte en Ciivianos <
7 + 0,07(40 - 25) + 4,4(1,2 - 0,8) - 7(1/5,4) que es Ciivianos < 7 + 1,05 + 1,76 = 8,51% en moles. Por lo tanto, puede
observarse que se satisfacen la ecuacién. En este caso se condensaron nuevamente 98,7% en moles del material
purgado de esta composicion en el tanque de purga, sin necesidad de comprimir nuevamente o de un enfriamiento
sustancial. Por lo tanto, Unicamente 1,3% en moles del material purgado de esta composicion requirid ser
comprimido nuevamente.
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Ejemplo 3

En el Ejemplo 3, se incrementd la concentracion molar de etileno en ambos reactores comparado con los Ejemplos 1
y 2 sin cambiar la velocidad de flujo el catalizador, la relacion de hidrégeno con respecto al etileno o el tiempo de
permanencia (como se muestra en la Tabla 1). Por lo tanto la velocidad de produccién en ambos reactores fue
superior y el % en peso de sdlidos fue superior también, como se muestra en la Tabla 3 a continuacion.

Tabla 3

Reactor 1

Concentracién de etileno % en moles 3,76

Tasa de produccion kg/h 258
Concentracion de solidos % en peso 37
Reactor 2

Concentracion de etileno % en moles 8,4

Tasa de produccion kg/h 226
Tasa de produccién total kg/h 484
Concentracion de solidos % en peso 43

El proceso de tratamiento corriente abajo fue el mismo que para el Ejemplo 1. En este caso también, 100% en moles
de liquido fue purgado en el tanque de purga. Como resultado, con el propésito de satisfacer la presente invencion,
la concentracion molar de los componentes Ciivianos también requirié ser la misma (6,75% en moles). Sin embargo, el
valor efectivo de Cijvianos €n este caso fue de 8,4 + 0,18 * 8,4 = 9,91% en moles. Por lo tanto este Ejemplo se
encuentra claramente fuera del alcance de la presente invencion.

Como resultado, Unicamente 95% en moles del material purgado de esta composicion en el tanque de purga fue
consensado sin la necesidad de una nueva compresion y/o de enfriamiento sustancial. Por lo tanto, 5% en moles del
material purgado de esta composicion requirieron ser comprimidos nuevamente - casi tres veces mas que en el
Ejemplo 1. El beneficio de la presente invencion se puede observar claramente a partir de la comparacion de los
Ejemplos 1 y 3. La necesidad de comprimir nuevamente o de enfriar sustancialmente 5% en moles en vez de 1,8%
en moles de la corriente requerird de un equipo capaz de manejar casi tres veces el volumen de material, con un
incremento similarmente grande en el consumo de energia.
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REIVINDICACIONES

1. Proceso para produccion de un polietileno multimodal en al menos dos reactores conectados en serie, en el cual
se elaboran 20 - 80% en peso de un primer polimero en suspension en un primer reactor y se elaboran 80 - 20% en
peso de un segundo polimero en suspensién en un segundo reactor en presencia del primer polimero, y se retira
una corriente o suspensién que contiene el polimero resultante del segundo reactor y se lo transfiere a un tanque de
purga que opera a una presion y temperatura de tal manera que se retira de alli al menos 50% en moles del
componente liquido de la suspension, o el componente no polimérico de la corriente que entra al tanque de purga
como vapor, en donde la concentracion en la corriente o suspensién que entra al tanque de purga de los
componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 g/mol, Civianos (% en moles), satisface la ecuacién
Ciivianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(Pc - 0,8) - 7(Ch2/Cegr) donde T y P son respectivamente la temperatura (en °C) y la
presion (MPa g) en el lugar donde se condensa el vapor retirado del tanque de purga, y Chxz2 y Ce: son las
concentraciones molares en el tanque de purga de hidrégeno y de etileno respectivamente.

2. Proceso de acuerdo a la reivindicacion 1, en donde una corriente es retirada del segundo reactor y transferida a
un tanque de purga que opera a una presion y temperatura tal que al menos 50% en moles del componente no
polimérico de la corriente que entra al tanque de purga es retirado del tanque de purga como vapor, en donde la
concentracion de la corriente que entra al tanque de purga de los componentes que tienen un peso molecular por
debajo de 50 g/mol, Civianos (% €n moles), satisface la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(P¢ - 0,8) - 7(Ch2/Crg)
donde T. y P¢ son respectivamente la temperatura (en °C) y la presion (MPa g) en el lugar donde se condensa el
vapor retirado del tanque de purga, y Crz ¥ Ce: SON las concentraciones molares en el tanque de purga de hidrégeno
y de etileno respectivamente.

3. Proceso de acuerdo a la reivindicacion 1, en donde una suspension es retirada del segundo reactor y transferida a
un tanque de purga que opera a una presion y temperatura tal que al menos 50% en moles del componente liquido
de la suspension es retirado del tanque de purga como vapor, en donde la concentracion en la suspension que entra
al tanque de purga de los componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 g/mol, Ciianos (% €n moles),
satisface la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40 - T¢) + 4,4(Pc - 0,8) - 7(Ch2/Cg) donde T, es la temperatura de
condensacion (°C) de dicho vapor, P es la presion (MPa g) en el lugar donde se condensa el vapor retirado del
tanque de purga, y Cu2 ¥ Cet son las concentraciones molares en el tanque de purga de hidrégeno y de etileno
respectivamente.

4. Proceso de acuerdo a cualquier reivindicacion precedente, en donde la concentracién en el segundo reactor de
los componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 también satisface la ecuacion Ciyianos < 7 + 0,07(40
- Te) + 4,4(Pc - 0,8) - 7(Ch2/Ckgy), donde Civianos, Ch2 ¥ Cet €n este caso son las concentraciones de componentes que
tienen un peso molecular por debajo de 50, hidrogeno y etileno respectivamente en el segundo reactor y T¢ y P. son
como se definié en la reivindicacion 1.

5. Proceso de acuerdo con la reivindicacion 4, en donde la concentracion en la corriente o suspension que entra al
tanque de purga de hidrégeno, etileno y los componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50 es la
misma que la concentracion de hidrégeno, etileno y los componentes que tiene un peso molecular por debajo de 50
en el segundo reactor.

6. Proceso de acuerdo a cualquier reivindicacion precedente, en donde se elabora un polimero de alto peso
molecular (HMW) en suspension en el primer reactor y se elabora un polimero de bajo peso molecular (LMW) en
suspension en el segundo reactor en presencia del primer polimero.

7. Proceso de acuerdo con la reivindicacién 6, en donde la relacion de la actividad promedio en el segundo reactor
de LMW con relacién a la actividad promedio en el primer reactor de HMW es de 0,25 y 1,5 en donde la actividad
promedio en cada reactor se define como la tasa de polietileno producida en el reactor (kgPE/h) / [concentracion de
etileno en el reactor (% en moles) x tiempo de permanencia en el reactor (horas) x la velocidad de alimentacion del
catalizador en el reactor (g/h)], siendo el periodo de permanencia definido como la [masa del polimero en el reactor
(kg)/la velocidad de salida del polimero del reactor (kg/h)].

8. Proceso de acuerdo con la reivindicacion 6 6 7, en donde la relacion de la concentracion de etileno (en % en
moles) en el segundo reactor con respecto a aquella en el primer reactor es de 5 o menos, preferiblemente de 3 o
menos, y mas preferiblemente de 2,5 o menos.

9. Proceso de acuerdo a cualquiera de las reivindicaciones 5 a 7, en donde la concentracion de etileno en el
segundo reactor es menor a 8% en moles, preferiblemente entre 1,5% en moles y 8% en moles.

10. Proceso de acuerdo a cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, en donde se elabora un polimero de bajo peso
molecular (LMW) en suspension en el primer reactor y se elabora un polimero de alto peso molecular (HMW) en
suspension en el segundo reactor en presencia del primer polimero.

11. Proceso de acuerdo a la reivindicacion 10, en donde la relacién de la actividad promedio en el segundo reactor
de HMW con relacion a la actividad promedio en el primer reactor de LMW es de 1,5 y 0,25, en donde la actividad
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promedio en cada reactor se define como la tasa de polietileno producida en el reactor (kgPE/h) / [concentracion de
etileno en el reactor (% en moles) x tiempo de permanencia en el reactor (horas) x la velocidad de alimentacion del
catalizador en el reactor (g/h)], siendo el periodo de permanencia definido como la [masa del polimero en el reactor
(kg)/la velocidad de salida del polimero del reactor (kg/h)].

12. Proceso de acuerdo a la reivindicacién 10 u 11, en donde la relacion de la concentracién de etileno (en % en
moles) en el segundo reactor con respecto a aquella en el primer reactor es de 5 0 menos, preferiblemente de 3 o
menos, y mas preferiblemente de 2 o menos.

13. Proceso de acuerdo a cualquiera de las reivindicaciones 10 a 12, en donde la concentracion de etileno en el
segundo reactor es menor a 8% en moles, preferiblemente entre 2% en moles y 8% en moles.

14. Proceso de acuerdo a cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en donde la concentracion de componentes que
tienen un peso molecular por debajo de 50 en la suspension que entra al tanque de purga es controlada por medio
de un tratamiento de polimerizacion posterior, en el cual las condiciones entre el segundo reactor y el tanque de
purga son controladas para garantizar que tenga lugar una polimerizacién adicional antes de entrar al tanque de
purga, consumiendo asi algunos de los componentes que tienen un peso molecular por debajo de 50.

15. Proceso de acuerdo a cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en donde la concentracién de componentes que
tienen un peso molecular por debajo de 50 en la suspension que entra al tanque de purga es controlada ya sea por
medio de la introduccion del liquido adicional en la suspensiéon en la medida que pasa a través de la linea
transferencia entre el segundo reactor y el tanque de purga, y/o por medio del ajuste de la concentracion de solidos
de la suspension en la medida en que pasa a través de dicha linea de transferencia.

16. Proceso de acuerdo a cualquier reivindicacién precedente, en donde el vapor retirado del tanque de purga es
enfriado a una temperatura entre 15 y 50 °C, preferiblemente entre 15y 40 °C, después de lo cual al menos 98% en
moles es reciclado a un reactor de polimerizacion.

17. Proceso de acuerdo a cualquier reivindicacién presente, en donde los reactores son reactores de bucle,
preferiblemente reactores de bucle llenos de liquido.
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REFERENCIAS CITADAS EN LA DESCRIPCION

Este listado de referencias citado por el solicitante es Gnicamente para conveniencia del lector. No forma parte del
documento europeo de la patente. Aunque se ha tenido gran cuidado en la recopilacién, no se pueden excluir los
errores o las omisiones y la OEP rechaza toda responsabilidad en este sentido.

Documentos de patente citados en la descripcion
* WO 9947251 A [0007] * EP 500944 A [0065]
* WO 05080457 A [0009]
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